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RESUMO

Este trabalho aborda um estudo sobre a producdo de acetato de butila por meio da reagdo em
fase liquida entre acetato de metila e butanol. Essa reacdo reversivel gera metanol como
subproduto e forma dois azedtropos, o que apresenta desafios no processo. Para superar esses
problemas e reduzir as unidades do processo, duas configuragdes diferentes sao investigadas:
uma com trés colunas de destilagdo e outra com apenas duas, sendo que em ambas ha uma
coluna de destilagdo reativa. Embora esses sistemas de destilagao sejam eficientes no que tange
ao seu objetivo, eles consomem uma quantidade significativa de energia nas plantas onde sdo
utilizadas. Portanto, este estudo tem como objetivo avaliar termodinamicamente e
economicamente estes processos, analisando cada coluna individualmente e o processo como
um todo. Conceitos baseados na Primeira e Segunda Lei da Termodindmica sao empregados na
avaliagdo. Os processos sdo simulados em regime estacionario usando o software Aspen
Plus™, e sua eficiéncia termodindmica é avaliada com base na disponibilidade, enquanto a
analise econdmica considera o custo anual total (TAC) e o desempenho energético utilizando-
se o consumo especifico de energia (SEC). Os resultados indicam que as colunas de destilagdo
reativas possuem menor eficiéncia termodindmica e maior quantidade de trabalho perdido em
comparagdo com as colunas convencionais. Os dois fluxogramas explorados apresentam
eficiéncia termodinadmica proximas. Em termos econdmicos, a segunda configuracdo € mais
atraente, apesar de haver uma pequena variagdo no valor do TAC. Para investigar os fatores
que influenciam a eficiéncia termodindmica no processo de destilacdo reativa, ¢ estudada a
influéncia do nlimero de estagios reativos. Os resultados mostram que a variagdo na zona reativa
tem pouco impacto na eficiéncia termodindmica, afetando principalmente a quantidade de
trabalho perdido. Além disso, os resultados destacam a dependéncia dessa propriedade em

relagdo a quantidade de calor fornecida ao reboiler.

Palavras-chave: destilagdo reativa; eficiéncia termodinamica; disponibilidade termodinamica;

func¢do disponibilidade.



ABSTRACT

This work deals with a study on the production of butyl acetate through the liquid phase reaction
between methyl acetate and butanol. This reversible reaction generates methanol as a by-
product and forms two azeotropes, which presents challenges in the process. To overcome these
problems and reduce process units, two different configurations are investigated: one with three
distillation columns and another with only two, both of which have a reactive distillation
column. Although these distillation systems are efficient in terms of their purpose, they
consume a significant amount of energy in the plants where they are used. Therefore, this study
aims to thermodynamically and economically evaluate these processes, analyzing each column
individually and the process as a whole. Concepts based on the First and Second Laws of
Thermodynamics are employed in the evaluation. Aspen PlusTM software simulates processes
at a steady state, and their thermodynamic efficiency is evaluated based on availability. At the
same time, the economic analysis considers total annual cost (TAC) and energy performance
using specific energy consumption (SEC ). The results indicate that reactive distillation
columns have lower thermodynamic efficiency and more lost work than conventional columns.
The two flowcharts explored show close thermodynamic efficiency. In economic terms, the
second configuration is more attractive, although there is a slight variation in the TAC value.
The influence of the number of reactive stages is studied to investigate the factors that influence
the thermodynamic efficiency in the reactive distillation process. The results show that the
variation in the reactive zone has little impact on thermodynamic efficiency, mainly affecting
the amount of lost work. Furthermore, the results highlight the dependence of this property on

the amount of heat supplied to the reboiler.

KEYWORDS: reactive distillation; thermodynamic efficiency; thermodynamic availability;

availability function.
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CAPITULO 1

INTRODUCAO

1.1. CONTEXTUALIZACAO

A crescente busca por sustentabilidade social, ambiental e econdmica tem redirecionado
a pesquisa de modo a atender tais reinvindicagdes. A depender do processo, a demanda de
recursos energéticos (energia, utilidades, etc.) para sua realizagdo ¢ muito alta, tornando o
processo oneroso € em alguns casos, pouco eficientes. Além disso, Kencse e Mizsey (2010)
afirmam que devido ao aumento dos precos da energia e as rigidas regulamenta¢des ambientais,
a avaliacdo da eficiéncia energética e das emissdes do processo devem ocorrer simultaneamente
com o estagio inicial do projeto.

Acetato de butila (BuAc) ¢ um importante solvente utilizado na industria de polimeros
acrilicos, resinas vinilicas e curativos para couro em formulagdes cosméticas e outras
aplicagdes. Também ¢ usado como meio de reacdo para adesivos (WANG; WONG, 2006). Por
causa da sua ampla faixa de aplicagdo em processos industriais, muitos estudos tem sido
realizados com base em seus processos de produgdo. Dentre os meios pela qual acetato de butila
pode ser produzido, a transesterificacao e esterificacao sdo os mais utilizados (AL-RABIAH et
al.,2022; CHO; HAN, 2018; SATO et al., 2022; SHEN et al., 2020; TIAN et al., 2015).

Seja via transesterificacdo ou esterificagdo, ocorre a formacdo de azedtropos no
processo, tornando a separagdo mais complicada e o processo mais oneroso. Varias técnicas de
separacao vém sendo estudadas objetivando economia. Dentre os equipamentos utilizados nos
processos, as colunas de destilacdo, que sdo equipamentos especificos para separacdo de
substancias quimicas, sdo utilizadas com mais frequéncia. Elas sdo muito eficientes quanto ao
objetivo, mas em contrapartida lideram o consumo energético nas plantas onde estao inseridas.
Li et al. (2019) afirmam que a destilagdo ¢ responsavel por cerca de 3% do consumo de energia
do mundo.

Dentre as diversas utilizagdes das colunas de destilagdo para promover separagdo de

misturas, aquelas em que as misturas formam azedtropos sdo casos particularmente
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importantes, pois demandam mais energia para separar os compostos. Algumas configura¢des
de colunas de destilagdo sdo direcionadas para este fim, como o caso de colunas de destilagdo
extrativa e as do tipo pressure-swing. Luyben (2021) afirma que a ultima ¢ mais atrativa pois
nao existe a necessidade de adicionar outra espécie quimica a mistura para alterar a volatilidade,
evitando problemas com impurezas.

Uma outra possibilidade de superar as limitagdes de azeodtropo, ¢ fazer o processo,
quando possivel, ocorrer em uma coluna de destilagdo reativa. De acordo com Sharma e Singh
(2010), existe a possibilidade de influenciar o equilibrio quimico pela remog¢ao de produtos e
limitagdes impostas pela mistura azeotrdpica, o que contribui para a crescente importancia
comercial das colunas de destilagdo reativa.

Usualmente, grande quantidade de energia consumida nesses processos, ¢ degradada
para o meio ambiente devido ao processo de condensacdo, o que reduz, significativamente, a
eficiéncia termodindmica desses equipamentos. Nesse sentido, estudos acerca da melhor
utilizagdo dessa energia vém sendo realizados, principalmente com foco no desenvolvimento
de técnicas de integracdo térmica, as quais tém como objetivo recuperar 0 maximo de energia
com base nos requisitos de aquecimento e resfriamento dos fluxos do processo (DEMIREL,
2004).

Liang et al. (2017) ressaltam que esse tipo de metodologia permite encontrar de forma
parcial ou global uma maneira de minimizar os custos de energia por meio de projetos
envolvendo redes de trocadores de calor. Ao final, a ideia é o melhor condicionamento dos
processos, a fim de aumentar a sua eficiéncia energética.

A avaliacdo energética desses sistemas nao pode isoladamente ser considerada uma
alternativa apropriada, pois a Primeira Lei da Termodinamica ndo lida adequadamente com as
restri¢gdes da natureza as quais os processos estdo submetidos. Nesse sentido, embora o sistema
possa parecer otimizado, a avaliagdo incompleta do sistema pode levar a conclusdes
equivocadas. Por isso, os métodos de avaliacdo baseados na Primeira e Segunda Leis da
Termodinamica sdo mais atrativos, pois permitem enfrentar diretamente os problemas

essenciais das irreversibilidades presentes nos sistemas.

1.2. DESCRICAO DO PROBLEMA

Acetato de butila (BuAc) pode ser produzido a partir do processo de transesterificacao

do acetato de metila (MeAc) com o n-butanol (BuOH) conforme mostra a Equacdo (1). Esta ¢
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uma reagdo de equilibrio, em que o metanol (MeOH) é formado como subproduto. E

representada por:

MeAc + BuOH < BuAc + MeOH (D)

A reacdo ocorre em fase liquida e € reversivel com uma constante de equilibrio em torno
da unidade. A cinética ¢ bastante rapida e os efeitos produzidos pelo calor da reagdo na coluna
reativa sdo pequenos (LUYBEN et al., 2004).

A realizagdo desta reagdo implica em alguns problemas para a separacdo, pois a mistura
forma alguns azedtropos conforme exposto na Tabela 1. A curva de equilibrio a pressdo de 1
atm apresentada na Figura 1, revela que o metanol forma azedtropo com o acetato de metila,
enquanto o n-butanol forma azedtropo com o acetato de butila. Ambos sdo azeotropos de
ebulicdo minima, ou seja, sdo azedtropos em que seu ponto de ebulicdo ¢ menor do que o das
substancias que o formam. Na Figura 1, o x representa a composicao na fase liquida e y a
composi¢ao na fase vapor.

Para contornar esta situa¢do, duas técnicas sao amplamente utilizadas: destilacao
extrativa, que altera a volatilidade relativa da mistura, e destilagdo pressure-swing, que altera a
pressao do sistema e modifica os limites da destilacao (JIMENEZ; COSTA-LOPEZ, 2002;
JIMENEZ; GARVIN; COSTA-LOPEZ, 2002).



Figura I - Diagrama Tx, MeAc/MeOH e BuOH/BuAc na pressdo de 1 atm
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A Tabela 1 fornece uma investigacao mais detalhada revelando alguns detalhes acerca
dos azebtropos previstos pelo Aspen, em base molar, formados pela mistura quaternaria desses
componentes. Nela ¢ possivel perceber que os azeotropos formados sdo sensiveis a pressao, de
forma que a cada mudanca de pressao, o azedtropo muda a composi¢ao. De forma criteriosa,
ao analisar esses resultados, percebe-se a inviabilidade de utilizar a técnica pressure-swing,
pois, apesar do sistema ser sensivel a pressdo, a sua varia¢do acarreta no surgimento de novos
azeoOtropos, inclusive terndrios (destacados em negrito), o que dificulta ainda mais a separagao

dos componentes.

Tabela 1 - Formagdo de azeotropos a diferentes pressoes, em base molar

Composicao Molar

Pressao Temperatura
BuOH BuAc MeOH MeAc
1 atm 326,77 K — — 0,3318 0,6682
1 atm 390,12 K 0,7788 0,2212 — —
2 atm 346,57 K - — 0,3863 0,6137
2 atm 41193 K 0,9552 0,0448 - —
3 atm 359,42 K — — 0,4225 0,5775
3 atm 443,15 K — 0,9252 0,0748
4 atm 369,18 K — — 0,4502 0,5498
4 atm 459,33 K — 0,8697 - 0,1303
4 atm 460,17 K 0,1002 0,7293 - 0,1705
5 atm 377,15 K — — 0,4731 0,5269
5 atm 474,23 K — 0,8353 - 0,1647
5 atm 478,22 K 0,1250 0,6694 — 0,2056
10 atm 404,29 K — — 0,5524 0,4476
10 atm 536,80 K — 0,7706 - 0,2294

10 atm 558,99 K 0,1468 0,5917 - 0,2615
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A pressdo de 1 atm, a ordem do ponto de ebuli¢do para os componentes puros e 0s

azeotropos €:

BuAc S BuOH >BuAc/Bu0H> MeOH S MeAc >MeOH/MeAC
398,15K "~ 390,15K 390,12 K 337,85 K ~ 330,25 326,77 K

Jiménez et al. (2002, 2002a) propuseram como alternativa a rota tradicional (uma etapa
de reagdo e outra de separagdo), a realizagdo do processo em uma coluna de destilagao reativa-
extrativa. Os autores realizaram o estudo cinético, de equilibrio quimico e de transferéncia de
massa e apresentaram um modelo completo para toda a unidade de reagdo e a separacdo, em 4
colunas de destilagao: uma unidade de destilagdao azeotropica, outra para a destilagdo reativa-
extrativa, a coluna de recuperagao do solvente ¢ uma unidade de purificagdo do acetato de
butila. Foram feitas avaliagdes nos pardmetros para otimizar a coluna de destilagdo reativa-
extrativa, e desenvolvida uma estrutura de controle para o processo.

Estudos posteriores partiram desse trabalho e propuseram outros modelos para a
destilacao reativa associados a diferentes tipos de unidade de separag@o. Na se¢do 2.1 é exposto
um resumo de pesquisadores que trabalharam com o processo de producao do acetato de butila
via transesterificagdo do acetato de metila, inclusive as variagdes de processo contendo
destilacdo reativa. Em todos os trabalhos apresentados os modelos foram otimizados, porém
nenhum desses autores realizaram a avalia¢do termodindmica a partir dos conceitos derivados
da Primeira e Segunda lei da Termodinamica.

Li et al. (2020) também propuseram alguns modelos para este processo, incluindo um
processo de destilacdo reativa em coluna de parede dividida. Com base em dois dos seus
modelos propostos, este trabalho avalia a viabilidade de tais processos, explorando os conceitos
de avaliag@o termodinamica através do consumo especifico energético dos reboilers e eficiéncia
da Segunda Lei baseada na disponibilidade. Adicionalmente, a analise econdmica dos processos

¢ realizada.

1.3. OBJETIVOS

O objetivo principal desse trabalho ¢ avaliar o processo de producgdo de acetato de butila
via destilagdo reativa, a partir de dois fluxogramas distintos, um contendo 3 colunas de

destilagao e outro com 2 colunas, ambos utilizando destilagao reativa.
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Os objetivos especificos do trabalho sdo:

Simular o fluxograma de destilagdo reativa para o processo de producao do acetato de
butila — Fluxograma 1 (PFD 1);

Simular o fluxograma de destilagdo reativa para o processo de producao do acetato de
butila — Fluxograma 2 (PFD 2);

Realizar avaliacdo termodinamica ¢ econdmica do PFD 1;

Realizar avaliacdo termodinamica ¢ econdmica do PFD 2;

Avaliar a variagdo do niumero de estagios da secdo reativa do PFD 1 sobre os parametros
termodinamicos e econdmicos;

Avaliar a variagdo do niumero de estagios da secdo reativa do PFD 2 sobre os parametros

termodinamicos e econdmicos;

1.4. CONTRIBUICOES

As contribui¢cdes desta tese de doutorado sdo na dire¢do do entendimento do

comportamento termodinamico do sistema de producdao de acetato de butila via

transesterificagdo do butanol. Muito na literatura tem sido estudado em relagdo a proposigdes

de novas e mais rentaveis configuracdes para operagao desse sistema. No entanto, as avaliagdes

termodinamicas tem sido deixadas de lado. A eficiéncia termodinamica ¢ uma medida

importante na avaliagdo do desempenho de um processo, e sua utilizacdo pode fornecer

informagdes valiosas para melhorar o processo.

Nesse sentido, o trabalho explora a producdo do acetato de butila utilizando duas

diferentes configuracdes de processos e contribui a partir dos seguintes pontos:

Avaliagdo termodindmica do sistema de producdo de acetato de butila via
transesterificacdo do butanol em sistemas de destilacao reativa;
Compreensao da maneira de como a eficiéncia termodinadmica do sistema ¢ afetada

quando a quantidade de estagios reativos ¢ alterada.

Essas avaliagdes sdo na tentativa de preencher as lacunas existentes na literatura sobre

a avaliacdo termodinamica via disponibilidade termodindmica do processo de producdo de

acetato de butila via destilagado reativa.
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1.5. ORGANIZACAO DA TESE

A Tese ¢ composta por 6 capitulos que sdo descritos nos paragrafos que se seguem.

No Capitulo 2 encontra-se uma revisdo da literatura acerca da destilagdo reativa, seus
fundamentos, vantagens, desvantagens, limitacdes de aplicagdo, e as associagdes da destilagao
reativa com outros tipos de destilagdo. Também ¢ apresentado uma visdo geral acerca do
processo de producao do acetato de butila, meios de producao e as diferentes configuragdes de
processos encontradas na literatura.

Conceitos acerca das propriedades surgidas a partir do estudo da Primeira e Segunda
Leis da Termodinamica sdo discutidas no Capitulo 3. Exergia, disponibilidade e funcdo
disponibilidade. Também sao apresentados os conceitos de eficiéncia termodinamica e
ineficiéncia e discutidos quanto a sua aplicabilidade.

O Capitulo 4 apresenta os detalhes sobre o processo: cinética reacional, modelo
termodinamico utilizado e mais algumas especificidades necessdrias para a modelagem e
obtengdo dos resultados. Também apresenta o procedimento para realizagdo da avaliagdo
termodindmica e econdmica, ¢ os dois fluxogramas a serem estudados.

No Capitulo 5 sdo apresentados os resultados de eficiéncia termodindmica, ineficiéncia
e TAC encontrados para as simulagdes dos dois fluxogramas estudados. Adicionalmente ha
uma discussao acerca do efeito da variagdo da quantidade de estagios reativos sobre a eficiéncia
termodinamica e o consumo energético dos processos.

As conclusoes e recomendacgdes de trabalhos futuros sao apresentadas no Capitulo 6.



CAPITULO 2

DESTILACAO REATIVA

A destilacdo reativa (RD, do inglés reactive distillation) é o processo em que a
destilagdo ocorre a0 mesmo tempo em que ocorrem as reacdes. O diferencial deste processo €
que ele engloba o reator e a coluna em uma Unica operacao, excluindo a necessidade de outra
operagdo para a separacao, reduzindo os custos capital e operacional. A Figura 2 apresenta um

esquema do processo de destilagdo reativa.

Figura 2 — Representagdo esquemdatica do processo de destilagdo reativa (RD).
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Secédo de Produto de topo
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[
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FONTE: Adaptado de Sharma e Singh (2010)
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Algumas vantagens de utilizar a destilagdo reativa sdo apresentadas por diversos autores
(MALONE; DOHERTY, 2000; MALONE; HUSS; DOHERTY, 2003; SHARMA; SINGH,
2010; VORA; DAOUTIDIS, 2001):

e Superar as limita¢des na conversdo de equilibrio;

e Suprimir reagdes colaterais para reduzir subprodutos indesejados;

e Superar limitagdes azeotropicas;

e Utilizacao do calor de reagdo para evaporacao da fase liquida;

e Controle simples da temperatura na zona reacional,

¢ Influenciar o equilibrio quimico pela remocao constante de produtos;
e Melhoria da produtividade e seletividade;

e Custos energéticos e operacionais reduzidos;

e Flimina a necessidade de uso de solventes.

Seader et al. (2011) apresentam alguns motivos para a consideragdo, ou ndo, da
utilizagdo da destilagdo reativa. Quando a reagdo ocorre em fase liquida (com ou sem
catalisador), e a pressao e temperatura sdo viaveis para ambos 0s processos, isto significa que
tais sistemas sdo exequiveis em uma destila¢do reativa. Adicionalmente, as reagdes devem ser
reversiveis. Nao ¢ aconselhdvel a utilizagdo de reagdes irreversiveis, pois ndo trazem beneficios
em relacdo a um outro tipo de destilacao.

Para trabalhar com sistemas de destilacdo reativa, algumas condi¢cdes devem ser
observadas, como por exemplo: quando sdo consideradas em separadas, reagdo e separagdo, 0s
parametros operacionais do reator devem ser otimizados visando a melhor condi¢do para a
cinética da reacdo, enquanto para a destilagdo, a otimizacao deve ser voltada para as melhores
condicOes de temperatura e pressdao que favorecam o equilibrio liquido-vapor (ELV). Para o
processo de destilagdo reativa, as condi¢des supracitadas devem ser simultaneamente
favorecidas pela otimizagdo, tornando limitada sua aplicabilidade aos processos. De acordo
com Luyben e Yu (2008), os efeitos de pressdo e temperatura sdo muito mais nitidos na RD do
que na destilagdo convencional, visto que estes parametros afetam tanto o equilibrio de fases
quanto a cinética quimica.

Outra restricdo diz respeito ao ponto de ebuli¢do dos componentes. O ideal ¢ que os

produtos sejam os de maior e menor volatilidade, e os reagentes de volatilidade intermediaria.
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Por exemplo, para uma reacao do tipo A + B < C + D, idealmente as volatilidades devem se

apresentar da seguinte forma:

ac>aA>aB>aD0uaD>0(A>aB>aC (2)
qualquer diferenca nessa sequéncia aumenta o grau de dificuldade do processo. Se a idealidade
ocorre, hd uma grande possibilidade de que os reagentes sejam consumidos em grande
propor¢ao, eliminando a necessidade de correntes de reciclo, por exemplo. A Figura 3 apresenta

um esquema para o processo de destilacdo reativa ideal.

Figura 3 — Coluna de destilagdo reativa ideal

%) > @

FONTE: Adaptado de Luyben e Yu (2008)

Os processos RD podem ser divididos em homogéneos (autocatalizados ou
homogeneamente catalisados) e heterogéneos, catalisados por um catalisador solido (destilagao
catalitica). A velocidade das reagdes autocataliticas ¢ influenciada somente pela temperatura ou

pressdao do equipamento RD. A catadlise homogénea permite que a taxa de reagdo seja
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influenciada também pela alteracdo da concentracdo de catalisador e, assim, a taxa de reagdo
pode ser melhor adaptada as condi¢des do equipamento de RD. Embora a catalise homogénea
seja mais flexivel, esta técnica requer etapas de separacao de alto custo para a recuperagao do
catalisador (KISS, 2013).

Para o design de coluna de destilagdo RD, ha um aumento no niimero de varidveis a
serem consideradas, se comparada a destilagdo convencional: pressdo, temperatura, holdup nos
pratos reativos, quantidade de pratos reativos, localizagao das correntes de alimentagcdo dos
reagentes, quantidade de pratos nas se¢des de stripping e retificagdo, razdo de refluxo e
quantidade de calor fornecida ao reboiler. Os graus de liberdade podem ser ajustados de acordo
com o objetivo, que pode ser o Custo Total Anual (TAC), por exemplo.

Apesar de ndo ter nenhum efeito em regime estaciondrio nas colunas de destilacio
comum, o holdup na destilagdo RD ¢ importante, visto que as taxas de reacao sao diretamente
dependentes desse pardmetro. Além disso, no design, o didmetro da coluna s6 pode ser obtido
apos a correta determinacao do holdup em cada prato (LUYBEN; YU, 2008).

Destilacdo reativa ainda pode ser associada a outros processos, gerando um novo tipo
de destilagdo. Alguns pesquisadores unem destilagdo reativa e extrativa (RED) numa sé coluna,
como fazem Cai et al. (2011). E vantajoso por ser mais flexivel que a destilagdo reativa, pois
as volatilidades relativas dos reagentes e produtos podem ser ajustadas pelo solvente para fazer
com que os produtos sejam os componentes mais leves e (ou) mais pesados. Harding e Fieg
(2020) utilizam um processo de destilagdo reativa em colunas de parede dividida (RDWC) e
afirmam ser mais econdmico em investimentos e custos operacionais, outras vantagens vao
depender das caracteristicas de cada processo, pois este tipo de destilacdo ¢ mais complexo que
as habituais. Harvianto et al. (2017) unem um sistema de destilagdo reativa com acoplamento
térmico a um sistema de pervaporacdo a base de membrana e afirmam que esse processo

melhora a eficiéncia energética. O modelo proposto por eles ¢ reproduzido na Figura 4.
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Figura 4 — Esquema de um processo de destilagdo reativa termicamente acoplada com
pervaporagdo (TCRD+PV)
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2.1. PRODUCAO DE ACETATO DE BUTILA

O acetato de butila pode ser produzido por dois processos principais, a esterificagdo e a
transesterificacdo. Via esterificacdo, o acido acético (HAc) reage com o butanol, tendo como
subproduto a agua, que forma azeotropo com o butanol trazendo dificuldades para separacao
(AL-RABIAH et al., 2022). Via transesterifica¢do, o butanol pode reagir ou com o acetato de
metila (AL-RABIAH et al., 2022; CUI et al., 2011; LI et al., 2020; SHEN et al., 2020), ou
ainda o acetato de etila (ABDULWAHARB, 2012).

A reagdo de transesterificagdo do butanol com o acetato de metila ¢ a mais utilizada, e
conforme descrito na se¢do 1.2, também ha formacao de azeotropos. Com o intuito de diminuir
os problemas causados pela azeotropia, estruturas diferentes de processos sdo propostas e

avaliadas no decorrer dos anos.
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Luyben et al. (2004, 2011) propuseram um modelo em que nenhum agente de extracao
¢ utilizado. Eles propdem o processo em destilagdo reativa com duas colunas adicionais e dois
reciclos. Com sucesso eles conseguem obter bons resultados, mas o foco do trabalho ¢ mostrar
0 quanto ele pode ser econdmico se comparado ao processo convencional de obtengao de
acetato de butila, além de explorar a capacidade de controle deste processo.

Cai et al. (2011) promoveram a transesterificacdo de acetato de metila e n-butanol por
meio de destilagdo reativa extrativa utilizando um solvente i6nico de facil recuperagdo para a
quebra dos azeotropos. O processo foi realizado em duas colunas de destilacao, e os produtos
foram obtidos com alta pureza. A fim de otimizar o processo, foi investigada a variacdo da
razdo de refluxo, do holdup, da condicao e posi¢do de alimentacdo, da razdo de solvente e da
concentracao de catalisador.

A utilizagdo do modelo de destilacao reativa foi combinado com um modelo de
pervaporacao por Steinigeweg e Gmehling (2004). Esta técnica faz uso de uma membrana que
separa os componentes baseados em sua solubilidade e difusividade e foi utilizada para separar
0 azeotropo formado pelo metanol e o acetato de metila. Conversdes proximas de 100% foram
obtidas. A razdo de refluxo e o fluxo de alimentacdo foram avaliados, ¢ adicionalmente 3
modelos diferentes de membranas foram testados.

Além da pervaporagdo, Harvianto et al. (2017) realizaram a integracdo térmica da planta
acrescentando um separador lateral. Eles alcancaram uma alta pureza nos produtos e
conseguiram reduzir o consumo energeético € o custo operacional do processo.

Wang et al. (2008, 2011) em dois trabalhos examinaram as vantagens do acoplamento
térmico do processo. O numero de estagios foi avaliado e também o efeito da pressdo visando
o aumento da conversdo e a redugdo da carga térmica do reboiler. Seus trabalhos incluiram o
estudo da controlabilidade do processo.

Além destes, muitos autores tem dedicado seus estudos na modelagem desse processo
em colunas de destilacdo reativa somente, ou em processos hibridos. Em alguns desses
trabalhos h4, inclusive, a variacdo de modelo termodindmico e de catalisador. Alguns exemplos
podem ser vistos na Tabela 2, que destaca o tipo de processo, modelo termodindmico e
catalisador utilizado e os pesquisadores que o estudaram, todos para o processo de obtencao do

acetato de butila via transesterificacdo do butanol com o acetato de metila.
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Tabela 2 - Exemplos de estudos para a transesterifica¢do de butanol com acetato de metila

por diferentes configuragoes envolvendo destilagdo reativa

Modelo

Tipos de Processo .. Catalisador Trabalhos
Termodinamico
NRTL Amberlyst-15 (LI et al., 2020)
(HE et al., 2010; XU
UNIFAC NKC-9
et al.,2009)
Destilacio reativa
Enzima
did
NRTL Candida  \ ANG et al., 2020)
Antarctica
lipase
(HARVIANTO;
AHMAD:; LEE,
Destilagdo reativa com UNIQUAC Amberlyst-15  2017b;
pervaporaciio STEINIGEWEG;
GMEHLING, 2004)
NRTL Amberlyst-15 (LI et al., 2020)
Destilagao reativa com (HARVIANTO;
pervaporacio e UNIQUAC Amberlyst-15  AHMAD; LEE,
acoplamento térmico 2017a)
Destilagao reatrlva .com UNIFAC Amberlyst-15 (WANG; WONG;
acoplamento térmico YU, 2008)
Destilaca ti ANG; HUANG;
) estt a(;zio re'ea 1\./a com UNIFAC Amberlyst-15 (WANG; HUANG;
integracao térmica YU, 2011)
Liquido I6ni
Destilagao reativa e NRTL 1(;[[1]1_} SZBOEICO (CAIL CUIL YANG,

extrativa 2011)

bHim]HSO,

Na maioria desses trabalhos a cinética proposta por Jiménez e seus colaboradores (2002;
2002a) ¢ a mais difundida e utilizada, apesar da variagdo nos modelos termodinamicos. Bozek-
Winkler e Gmehling (2006) utilizando o catalisador Amberlyst-15 por meio de dois diferentes
modelos cinéticos, o pseudo-homogéneo e o de Langmuir-Hinshelwood, concluiram que os

dois possuem resultados semelhantes e podem ser aplicados para o design de colunas de
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destilagdo reativa ou reatores de membrana. Neste trabalho ndo ¢ contemplado com o estudo
do tipo de catalisador.

No processo de transesterificacao, apesar de ser um subproduto, o metanol também ¢
produzido em grande escala. Este ¢ o mais simples dos alcoois, ¢ liquido a temperatura e pressao
ambientes e pode ser considerado uma matéria prima inicial nas industrias quimicas em geral,
com destaque para as de plastico, além de ser uma alternativa aos combustiveis fosseis. E
produzido a granel, com uma producao superior a 70 milhdes de t/ano (DANG et al., 2019;
LAUDENSCHLEGER; RULAND; MUHLER, 2020; ROODE-GUTZMER; KAISER;
BERTAU, 2019; THRANE et al., 2020). Por conta de sua grande utilizagdo, acaba se tornando
um produto de valor agregado no processo, sendo importante que seja atingindo um grau de

purcza na sua separagéo.



CAPITULO 3

CONCEITOS
TERMODINAMICOS E
ECONOMICOS

Usualmente, os processos sdo avaliados em termos da Primeira Lei da Termodinamica.
Embora os balangos de massa e energia ja estejam bem consolidados e explorados, eles ndo sdo
capazes de lidar adequadamente com as restricdes da natureza as quais 0s Processos sao
submetidos. Como ndo existe nenhum processo com eficiéncia de 100%, ¢ importante que
sejam identificadas as limitagcdes dos processos. Nesse intuito, os balangos que sdo obtidos em
conjunto com a Primeira e a Segunda Lei da Termodinamica se destacam, pois sdo capazes de
quantificar as perdas reais, além de identificar as causas, locais e a magnitude das ineficiéncias
presentes em um processo.

Os itens de 3.1 a 3.5 discutem acerca das propriedades emergentes dos balangos com a
Primeira e Segunda Lei da Termodinamica. Sdo discutidos as suas defini¢cdes, seus usos,
vantagens e desvantagens. Além disso, alguns exemplos sdo inseridos para auxiliar na
compreensdo de desses termos. Ja os itens 3.6 e 3.7 discutem sobre algumas defini¢cdes de
eficiéncia termodinamica baseadas também na Primeira e Segunda Lei da Termodindmica. No
item 3.8, uma breve discussao sobre o consumo especifico de energia, utilizado como mais uma

métrica de comparacao.
3.1. EXERGIA

Entende-se por exergia, a quantidade de trabalho 1til que se pode adquirir de um
processo quando este ¢ levado reversivelmente para um estado de equilibrio com o meio

ambiente. Andlise de exergia ¢ uma técnica de andlise termodindmica baseada na Primeira e na
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Segunda Lei da Termodinamica, e fornece uma forma de avaliar e comparar processos €
sistemas de forma racional e significativa (DINCER; ROSEN, 2021).

Como a exergia ¢ obtida em relagdo a um estado de referéncia, ¢ importante defini-lo.
O estado de referéncia ¢ frequentemente encontrado na literatura como sendo o estado morto.
Esse estado estd em completo equilibrio, ou seja, ndo ha gradientes envolvendo pressao,
temperatura e potencial quimico e, portanto, ndo ha qualquer possibilidade de producao de
trabalho. E utilizado como um ponto de referéncia porque representa um estado bem definido
que pode ser usado para comparar sistemas.

A exergia total em um sistema pode ser dividida nas seguintes parcelas: cinética (Ej),
potencial (Ep), fisica (Eph), quimica (E_j), térmica (EQ), elétrica (E,) e de trabalho (E,,).
Cada uma dessa parcelas sera discutida a seguir. A exergia ¢ expressa em sua totalidade pela

Equagao (3):

E:Ek+Ep+Eph+Ech+EQ+Ee+EW (3)

As parcelas cinética e potencial sdo usualmente negligenciadas em analise de processos
industriais (NGUYEN et al., 2014), de modo que Michalakakis et al. (2021) afirmam ser a
quimica e a fisica as componentes mais importantes da exergia, embora as demais devam ser
consideradas quando existem equipamentos como bombas, turbinas, trocadores de calor e
outros equipamentos.

De forma geral, a exergia fisica pode ser escrita em termos da Equacdo (4) e representa
o trabalho que pode ser obtido quando o sistema € trazido ao estado de equilibrio com o estado

ambiente.

Eppn =U—Uy—To(S — So) + Po(V — V) 4)

Essa parcela pode ser encontrada com facilidade, visto que os termos que a compdem
sdo termos tabelados para as mais diversas substancias e elementos. Para os casos em que a
corrente ndo ¢ pura, através das propriedades termodindmicas ¢ possivel calcular as
propriedades da mistura, e ainda considerar a ndo-idealidade de alguns sistemas.

A exergia quimica resulta da diferenca de composi¢do e potencial quimico das
substancias do sistema em rela¢do a sua quantidade no ambiente especificado. Seu calculo se

torna complicado em algumas situagdes, e sera discutido com mais detalhes na segdo 3.5.
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A exergia térmica representa o maximo de trabalho que pode ser extraido de um fluxo
de calor a temperatura 7. Uma discussdo mais aprofundada desse termo ¢ fornecida na se¢ao

seguinte, e ¢ calculada conforme a Equagdo (5):

Eo=(1-2)0 5)

As exergias elétrica e de trabalho sdo as energias uteis associadas ao trabalho elétrico e
aos demais trabalhos. Seus valores sdo, por defini¢do, iguais ao valor do trabalho calculado nos
equipamentos, conforme explicam Dincer e Rosen (2021).

As varias parcelas da qual a exergia total depende, torna o célculo robusto,
principalmente, o calculo da parcela quimica. Um modelo esquematico ¢ apresentado na Figura
5, que representa a exergia total e sua composi¢do. Mais detalhes acerca do desenvolvimento

das equagdes de exergia podem ser encontradas em Lizarraga e Picalo-Perez (2020).

Figura 5 - Representag¢do esquemdtica dos componentes da exergia

Exergia
Potencial

Exergia
Cinética

Exergia Exergia

Interna Quimica

Exergia Exergia
Fisica Mecanica

Exergia
Térmica

E importante afirmar que ndo existe uma convengdo acerca de a exergia ser (ou nao)
considerada uma funcao de estado. Seider er al. (2016) defendem que como a exergia
dependente de duas funcdes de estado, a entalpia e a entropia, ela pode ser considerada uma

funcdo termodindmica. Lizarraga e Picalo-Perez (2020) discordam e afirmam que como a
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exergia ndo depende somente do estado do sistema, mas também das condi¢cdes ambientes, ndo

ha como considera-la fungao termodinamica.
3.2. DISPONIBILIDADE

Para sistemas abertos, a Primeira Lei da Termodindmica pode ser usada para determinar
a quantidade de energia transferida por calor ou trabalho, pelo ou para o sistema. Porém, devido
as irreversibilidades inerentes aos processos, a Primeira Lei ndo consegue quantificar a
quantidade maxima ou minima que pode ser inserida ou extraida do processo para que o
trabalho seja realizado. Somente ¢ possivel determinar diretamente pela Primeira Lei caso o
sistema seja reversivel. Didaticamente, Seider ef al. (2016) apresentam como ¢ possivel obter
o trabalho méximo (ou minimo) ao trazer as correntes ao equilibrio com a vizinhanga.

De acordo com a Figura 6, um caminho reversivel ¢ selecionado. Uma corrente com
vazdo molar m, no estado 1, a T; ¢ elevada pressdao P;, ¢ alimentado a turbina I que opera
adiabdtica e reversivelmente. Ela ¢ expandida para P, e para temperatura ambiente T,

produzindo trabalho de eixo a taxa de Ws,- A corrente efluente da primeira turbina ¢ expandida

isotermicamente (ndo-adiabatica) e reversivelmente na turbina Il para a pressao ambiente P,.

Figura 6 - Caminho reversivel

Wy,

m, Ty, Py

01=0 Ty Py

Ql]

FONTE: Seider et al. (2016)

Partindo dai e ignorando as energias cinética e potencial, a Primeira Lei da

Termodinamica aplicada ao processo global resulta em:

mAH, o = Q - Ws (0)
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onde Q ¢ a taxa de calor transferida para turbina II, ¢ Wg é a soma dos trabalhos de eixo
produzidos nas duas turbinas.

A mudanca de entropia em sistemas nao isotérmicos ¢ dada por:

2,

. [dO
AS = | == (7)

E

Aplicando a forma diferencial da Equacao (7) para turbina II, encontra-se:

dQ
ndS = — 8
m T 8)
Integrando:
1
0
Substituindo a Equagao (9) em (6):
mAH, o = TomAS; o — Ws (10)
Rearranjando:
WS = WS] + WSU = _m(AH1—>0 - TOASI—>0) (11)

A Equacdo (11) € o trabalho méximo que serd extraido do processo, ou ainda o trabalho
minimo que deve ser inserido no sistema, uma vez que ¢ encontrada através de um caminho
reversivel. Esta equagdo pode ser aplicada para qualquer sistema, pois ela € obtida através da
juncdo da Primeira e Segunda Lei da Termodinamica, sendo possivel contabilizar as
irreversibilidades através do termo entropico.

O trabalho maximo W pode ser reescrito como 114 _,o. Segundo Seider et al. (2016),

a propriedade A foi inicialmente chamada de disponibilidade termodindmica por Keenan
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(1951). De acordo com o discutido, a variagdo de disponibilidade entre estados em um processo

quimico ¢ dada pela Equacao (12):

AA;; = Ay — Ay = AHq,; — ToAS15 (12)

3.3. CALCULOS ENVOLVENDO DISPONIBILIDADE E EXERGIA

Neste topico, dois exemplos sdo abordados para facilitar o entendimento da
disponibilidade e da exergia, além de discutir alguns pontos importantes sobre essas
propriedades. Todos os exemplos foram simulados no software Aspen Plus™.

Devido a utilizagao deste software, ¢ necessario compreender como ¢ realizada a
abordagem para disponibilidade e exergia. A Tabela 3 apresenta como o Aspen calcula essas

propriedades.

Tabela 3 - Formulas utilizadas para os calculos das propriedades no Aspen Plus™

Calculo
Disponibilidade H—T,S
Exergia (H — Hy) — Ty(S — Sp)

No célculo das propriedades termodinamicas entalpia e entropia, ¢ necessaria uma
escolha de referéncia, porque estas propriedades nao apresentam valor absoluto. Além disso,
na termodinamica s6 hé interesse em suas variagdes. Das propriedades descritas na Tabela 3, H
e S sdo calculadas na temperatura do sistema, nesse caso, das correntes. H, € S, sdo calculadas
na temperatura de referéncia para a exergia, que podem ser configuradas pelo usuario. Essa
temperatura ¢ pré-definida como 25°C. Todos os calculos realizados nesse trabalho usam a
mesma referéncia. T, € a temperatura do ambiente utilizado como referéncia para ambos os
calculos, e também corresponde a 25°C. E importante lembrar que o Aspen apenas considera
no calculo da exergia, a exergia fisica. Estas propriedades sdao mais bem visualizadas quando

observamos a Figura 7.
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Figura 7 - Exergia e Disponibilidade no Aspen Plus™
H,S

Exergia
Disponibilidade

H, S,

abs

Hﬂhsl sﬂbs

Cada linha horizontal, na Figura 7, representa uma determinada temperatura: T ¢ a
temperatura do sistema, T, ¢ a temperatura de referéncia do ambiente e T, ¢ a temperatura a
qual o Aspen utiliza como base para calcular as propriedades termodinamicas como absolutas.
H e S sdo a entalpia e a entropia em cada temperatura correspondente. As areas hachuradas
representam a disponibilidade e a exergia, de acordo com as cores representadas. Observando-
se 0 esquema da figura acima, torna-se facil a visualizagdo do célculo dessas propriedades no
Aspen Plus™,

Diante do exposto, serdo discutidos exemplos que envolvem o célculo das propriedades:
disponibilidade e exergia. O primeiro exemplo, conforme apresenta a Figura 8, refere-se a
mistura do carbono grafite e o gas oxigénio, seguido de um processo reacional. Ambos os

componentes entram no processo a 25°C e 1 atm, nas fases solida e gasosa, respectivamente.



|37

Figura 8 - Processo de mistura e reacional do carbono grafite e gas oxigénio

A T =298,15K
P = 1.0 atm
F =0,5mol/h T =298,15K
A =0,0kcal/h P=1,0atm
E = 0,0 kcal/h F = 1,0 mol/h
A = 0,0 kcal/h
C E = 0,0 kcal/h
C+0, —m»
O,
MISTURADOR
T =298,15K
P=10atm
F = 0,5 mol/h
A = 0,0 kcal/h
E = 0,0 kcal/h
T =298,15K
F 10 T = 298,15 K
F = 1,0 mol/h = !
A = 0,0 keal/h REATOR P =10atm
E = 0,0 kcal/h F = 1,0 mol/h
A =-94,1935 kcal/h
E = 0,0 kcal/h
C
i Ay N
0,
T =298,15K
P=10atm
F = 1,0mol/h C+0,— CO,
A = 0,0 kcal/h Q = -93,988 kcal/h
E = 0,0 kcal/h

Temperatura (T) / Pressao (P) / Fluxo molar (F) / Disponibilidade (A) / Exergia (E) / Calor de reagao (Q)

No misturador (Figura 8a), as correntes contendo carbono e oxigénio puros sao
misturadas de maneira equimolar, e apresentam fluxo de disponibilidade e exergia nulos.
Observando-se para as equagdes da Tabela 3, pode-se entender que a exergia ¢ nula, pois as
correntes se encontram nas mesmas condi¢des do ambiente de referéncia configurado no inicio
das simulagdes. Dessa forma, as entalpias H e H, sdo iguais, assim como as entropias S e Sj.
Como nao ha variacao de energia e nem de entropia, a exergia fisica calculada ¢ nula.

A disponibilidade também apresenta valor nulo, visto que ¢ uma medida do
distanciamento entre o equilibrio com o ambiente, de forma que nenhum trabalho util pode ser
obtido de um sistema que esti em estado morto, logo, os compostos O, € Cyrqfite, N

temperatura e pressdo na qual se encontram, também estdo em seus respectivos estados mortos.
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Ja na corrente de saida, a disponibilidade e a exergia também sdo iguais a zero. Diferente
das anteriores, agora tem-se uma corrente onde existe a presenca de duas substancias. E de
esperar que elas interajam entre si, alterando a energia absorvida ou liberada, ou até mesmo
produzindo irreversibilidades. Nesse caso, as propriedades foram nulas porque além de nao
haver mudanca de condigdes de temperatura e pressdo, também ndo ocorre o processo de
mistura, pois trata-se de componentes em fases diferentes, fazendo que nenhuma entropia seja
produzida.

Um reator de equilibrio onde as substancias se misturam de acordo com a estequiometria
para formar didxido de carbono ¢é apresentado na Figura 8b. As correntes de entrada possuem
disponibilidade e exergia nula pelos mesmos motivos apresentados anteriormente. Na saida a
exergia continua igual a zero pois nela suas condicdes sdo iguais as de referéncia, ou seja, a
variacao de entalpia e entropia ¢ nula. Em relacao as propriedades fisicas pressao e temperatura,
também ndo houve variagdo entre a entrada e saida, mas ¢ importante pontuar que houve o
surgimento de uma nova espécie quimica devido a reagdo, que sugere uma variagao na exergia
quimica. No Aspen, o valor zero para esta propriedade ¢ apresentado, pois somente a exergia
fisica ¢ considerada no célculo.

J& a disponibilidade apresentou um valor diferente, —94,19 kcal/h, como exposto na
Figura 8b. Este valor corresponde a energia de Gibbs padrdo para o dioxido de carbono
(PERRY; GREEN, 2008). Ha uma aparente semelhanga entre o calculo da disponibilidade e a
energia de Gibbs (G = H — TS). A diferenga reside na aplica¢do da temperatura. Enquanto a
energia de Gibbs utiliza a temperatura do sistema, a disponibilidade utiliza a temperatura do
ambiente. As propriedades entalpia e entropia sdo dependentes da temperatura, logo sdo
calculadas na temperatura do sistema para ambas as situacdes. Como, nesse caso, as
temperaturas coincidem, o valor das propriedades também ¢ o mesmo. Em definicdo, ambas
sdo a quantidade de energia que o processo dispde para realizar trabalho.

O valor de —93,98 kcal/h apresentado no bloco do reator, na Figura 8b, ¢ o calor
reacional. Como esta € uma reagdo de formacao, esse valor também corresponde a entalpia de
formagao do didxido de carbono.

O segundo exemplo, mostrado na Figura 9, tem-se o processo de mistura € o processo
reativo entre o gas oxigénio e o gas hidrogénio a 25°C e 1 atm, ambos em fase gasosa.

Assim como no primeiro exemplo, no misturador as disponibilidades das correntes de
entrada sao nulas. As razdes sao as mesmas explicadas anteriormente, € mais uma vez pode-se
inferir que, para o Aspen, as substancias H, e O, se encontram em seu estado morto nas

condicoes de 25°C e 1 atm.
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Para a corrente de saida, tem-se uma situa¢do diferente do exemplo anterior, ela
apresenta uma disponibilidade de —0,41 kcal/h. Neste processo, como o hidrogénio e o
oxigeénio estdo em fase gasosa, eles interagem formando uma mistura, e essa interacao entre as
suas moléculas sdo responsaveis pelo surgimento de entropia na mistura, ou seja, ha producao

de irreversibilidades. Nesse caso, ndo hé possibilidade de a disponibilidade ser nula.

Figura 9 - Processo de mistura e reacional para o hidrogénio e oxigénio
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No reator, de maneira estequiométrica o oxigénio e hidrogénio reagem para formar
agua. De forma andloga ao misturador, as correntes de entrada apresentam disponibilidade igual

a zero. Durante o processo reativo ocorre a formagao de dgua e liberag@o de energia, pois trata-
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se de uma reagdo exotérmica. A energia liberada ¢ contabilizada como calor reacional, ou ainda
nesse caso, a entalpia de formacao para a agua.

O calculo da energia util do sistema ¢ realizado através da disponibilidade, que
apresentou valor de —56,64 kcal/h. Esse valor ¢ igual a energia de Gibbs padrao para a agua
(PERRY; GREEN, 2008), pois as temperaturas do sistema ¢ ambiente sdo iguais.

O calor liberado no reator (—68,26 kcal/h) ¢ funcdo somente do liberado pela reacao,
nenhuma outra fonte de calor ¢ adicionada ao bloco. Logo, espera-se que a corrente efluente
apresente uma disponibilidade com o mesmo valor. Porém, de acordo com a Segunda Lei da
Termodinamica, devido as irreversibilidades produzidas no processo, calor ndo pode ser
totalmente convertido em trabalho. Sabendo que a disponibilidade corresponde ao trabalho
minimo, neste caso, cedido pela corrente, o valor apresentado (—56,64 kcal/h) representa a
parcela da quantidade de calor que pode ser convertida em trabalho. A diferenca entre elas
(11,62 kcal/h) ¢ o trabalho perdido durante a conversao.

A andlise realizada através da Figura 8 e da Figura 9 permitiu concluir que para os
elementos que formam as substancias utilizadas neste trabalho, ou seja, carbono (C), hidrogénio
(H) e oxigénio (O), o Aspen adota como referéncia para o estado morto, a temperatura de 25°C
e pressdo de 1 atm. Quando o sistema se encontra em seu estado morto, ndo é possivel extrair
nenhum trabalho util dele, ou seja, sua disponibilidade € nula. Isso ¢ observado nas correntes
de carbono grafite, oxigénio e hidrogénio nos exemplos explorados. No caso do carbono, sabe-
se que existem outros aldtropos a temperatura ambiente, mas o carbono grafite ¢ tomado como

referéncia por ser termodinamicamente mais estavel.
3.4. FUNCAO DISPONIBILIDADE

Para um determinado volume de controle, conforme exposto na Figura 10, Seider et al.
(2016) estabelecem o balango de energia seguindo a Primeira Lei da Termodinamica, de acordo

com O que s€ seguc:

A(m U)sistema

At + A(ThH)correntes = QO + Z Qi - Z Wi (13)

onde A(mU)gistema € a variagdo de energia interna do sistema, A(MH) correntes € Variagdo de

entalpia fluindo através das correntes de entrada e saida do sistema, Q, ¢ a quantidade de calor
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transferido para o volume de controle pela vizinhanga a temperatura do ambiente T,, Q; é a
quantidade de calor transferido para o volume de controle a temperaturas diferentes de T,. O
termo W; corresponde ao trabalho feito pelo ou para o sistema, e inclui os trabalhos de eixo
(W), elétrico (W,) e o trabalho resultante da expansdo ou contragdo do sistema (PAV). A
Equagado (13) nao contempla os termos correspondentes a energia cinética e potencial, pois

devido sua pequena variagao comparada aos outros termos, eles podem ser negligenciados.

Figura 10 - Volume de controle para sistemas abertos

Vizinhanca

Fonte de calor Turbinas, etc.

Bombas, etc.

Dissipador

de calor Ambiente
infinito

FONTE: Adaptado de Seider et al. (2016)

De modo semelhante, um balango surgido a partir da Segunda Lei da Termodinamica

pode ser derivado, resultando em:

A(Tns)sistema

. Qo Q.
At + A(ms)correntes - T_O - Z F: = ASiT‘T‘ (14)

onde A(MS)gistema corresponde a variagdo de entropia do sistema, A(TS) correntes € @ SOMa

de entropia fluindo através das correntes do sistema, — % ¢ a taxa de diminui¢do de entropia da
0
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.. . , . Qi 4
vizinhanga (ambiente) quando calor ¢ transferido para o volume de controle, — ), T—l ¢ a soma
i

das taxas de diminui¢@o de entropia das fontes de calor externas ao sistema e T; ¢ a temperatura
da fonte de calor utilizada para transferir calor para o sistema.

Como afirmado pela Segunda Lei da Termodinamica, a entropia ndo se conserva, apenas
em processos reversiveis, diferentemente da energia. Em todo processo real existem fontes de
irreversibilidades, e o termo AS,,, surge para quantificar o aumento de entropia do ambiente,
ou mesmo do universo, devido as irreversibilidades produzidas no processo. E valido salientar
que este termo nao pode ser negativo, uma vez que contabiliza as irreversibilidades produzidas,
e se nao ha produgao de entropia (processo reversivel), se reduz a zero.

A combinagdo das equacdes (13) e (14) fornece:

AU = ToS) sist , . :
At S + A[m(H - TOS)]correntes - z Qi (1 - f) + z Wi (15)
+ ToAS;rr = 0

Uma vez que estamos lidando com processos em estado estacionario, podemos

reescrever a Equacgao (15):

. T, . )
A[Th(H - TOS)]correntes - § Qi (1 - FO) + § Wi + TOASirr =0 (16)
i

Da Equacdo (16) surgem alguns termos importantes que merecem atencdo. A
combinagdo de entalpia e entropia fornece uma propriedade conhecida por fungdo

disponibilidade (B):

B=H-T,S (17)

De acordo com Seider et al. (2016), a diferenca entre a disponibilidade (Equacdo (12))
e a funcdo disponibilidade (Equacdo (17)), é que a disponibilidade ¢ referenciada ao estado
morto a Ty e Py, € a uma composi¢ao para cada elemento na tabela periddica, sendo ela uma

quantidade absoluta. J4 a funcdo disponibilidade pode ser referenciada a qualquer estado.

O termo (1 - ?) ¢ conhecido por eficiéncia de Carnot. Borgnakke e Sonntag (2019)

1

afirmam que este termo ¢ igual ao trabalho reversivel possivel que pode ser extraido das
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transferéncias de calor, sendo ele a fracdo da quantidade de calor que pode ser convertida em
trabalho. Lizarraga ef al. (2020) fornecem uma analise mais detalhada para este termo. Quando
T = T, ndo existe transferéncia de energia, ou seja, o calor transferido ndo ¢ capaz de produzir
trabalho. Quando T > T, a eficiéncia de Carnot ¢ positiva e € possivel transferir calor em forma
de trabalho para o sistema. Quanto maior o valor de T, maior a eficiéncia de Carnot, sendo
possivel transferir mais calor em forma de trabalho.

Como nenhum processo real esta livre de produzir irreversibilidades, o termo AS;, sera
sempre uma quantidade positiva, significando que a entropia do sistema aumentou. Ao aparecer
na forma T,AS;,, se torna mais importante pois é capaz de quantificar as irreversibilidades
presentes em um sistema aberto, e apresenta a quantidade de trabalho que foi perdido durante
o processo. Também ¢ conhecido como Teorema de Gouy-Stodola (PAL, 2017). Nos balangos

a partir de agora, este termo serd o LW, do inglés lost work. Assim,

LW = ToAS;,, (18)

Nevers ¢ Seader (1980) abordam sobre a producdo de irreversibilidades responsaveis
pelo aumento na parcela de trabalho perdido nos processos, e, de maneira pratica mostram

alguns meios comuns de surgimento de irreversibilidades termodinamicas:

Transferéncia de calor através da forga motriz de temperatura finita;

e Transferéncia de massa através da forga motriz de concentragao finita;
e Conversao de energia em calor ou energia interna por atrito;

e Reagdes quimicas ocorrendo em condigdes de ndo-equilibrio;

e Fluxo de corrente elétrica através de uma resisténcia finita;

e Perda de campo magnético sem recuperacao de energia.

Uma discussdo do termo Y W; é apresentada por Seider et al. (2016), na qual
considerando-se a andlise pela Segunda Lei da Termodinamica, quando o processo ¢ reversivel,
¢ possivel extrair o maximo de trabalho dele (Z W, =% Wmax), ou ainda fornecer uma
quantidade minima para que o processo opere (Z W, =Y Wmin). Em ambos os casos, ndo ha
producdo de irreversibilidades, logo, ndo existe trabalho perdido e LW = 0.

O trabalho minimo de separagdo em uma coluna de destilagdo ocorre quando o processo

¢ totalmente reversivel. Para ser considerado reversivel, nenhuma perda de energia deve
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ocorrer, ou seja, a producdo de irreversibilidades deve ser nula. Deve também ser adiabatico,
ou seja, sem troca de calor. Além disso, também deve ser um processo isentropico, sem
producao de entropia devido a mistura presente na coluna. Este seria um caso considerado ideal,
e o unico trabalho que deve ser realizado sobre o sistema seria o correspondente a variagdo de
disponibilidade das correntes que fluem no processo. Assim, para colunas de destilacdo,

considerando a andlise descrita, a Equacao (16) se torna:

Z Wmin = - (AmB)correntes (19)

Para encontrar a variagdo de disponibilidade, AB, por convencao, a disponibilidade de

saida ¢ subtraida da disponibilidade da entrada, ou seja:

AB = Bentrada — Bsaida (20)

Assim, a Equacao (19) pode ser escrita na forma:

Z Wnin = Z(mB)sal’da - Z(AmB)emmda 21)

Pelo balango de disponibilidade, o trabalho perdido ¢ encontrado seguindo a Equagao

(22):

LW = Z [mB+Qi(1—;—(:>+WS]—Z[mB+Qi(1—;—?>+M@] (22)

entrada saida

onde W; representa as outras formas de trabalho que podem ou nao estar presentes no processo,

como trabalho de eixo, trabalho elétrico, dentre outros.
3.5. EXERGIA, DISPONIBILIDADE OU FUNCAO DISPONIBILIDADE?

Na literatura, ndo existe um consenso acerca da utilizacao dos termos de disponibilidade

e exergia. Apesar da ndo concordancia em relacao as propriedades serem semelhantes ou nio,
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as duas defini¢des coincidem. E o maximo trabalho que pode ser obtido de um sistema, ao ser
levado ao equilibrio termodindmico com o ambiente (estado morto). Kumar (2022) afirma que,
em outras palavras, que a disponibilidade (ou exergia) representa o limite superior da
quantidade de trabalho que um dispositivo pode fornecer sem violar as leis da termodinamica
e ndo representa a quantidade de trabalho que um dispositivo de produgdo de trabalho realmente
fornecera.

Para defender a utilizagdo da exergia, alguns autores dissertam sobre algumas
vantagens. Michalakakis et al. (2021) resumiram outros autores e apresentam trés vantagens de

se utilizar a exergia como medida de avaliagao:

e Combina energia e materiais em um Unico fluxo de recursos com unidades comuns,
reconhecendo as interagcdes complexas que esses materiais exibem entre si;

e Exergia ndo ¢ conservada e pode ser destruida por processos irreversiveis, indicando
potencial para melhoria termodindmica em um sistema;

e Em oposicao a Primeira Lei, ajuda a quantificar a utilidade ou qualidade das entradas e

saidas de recursos, que ¢ mais representativa do seu real valor termodinamico.

No entanto, as vantagens apresentadas por eles nao tornam a exergia exclusiva, pois ¢
possivel afirmar o mesmo para a disponibilidade. Em contrapartida, algumas dificuldades
exclusivas da exergia, tornam limitada a sua utilizagdo. A principal delas ¢ de como calcular a
exergia quimica.

Na maioria da literatura que envolve a discussdo da exergia, a exergia quimica ¢
discutida sem muita énfase, deixando lacunas no detalhamento desta propriedade e de como
pode ser obtida. Com a intenc¢do de contornar este problema, Pal (2017) apresenta um estudo
de forma didatica incluindo detalhes acerca da exergia quimica, inclusive, deduz e equaciona,
possibilitando a contabilizacdo da exergia quimica para algumas substancias e misturas em fase
liquida e gasosa, estando ou ndo na idealidade. Partindo dos compostos presentes no ambiente,
o autor demonstra uma maneira de calcular a exergia quimica para outros, porém, as aplicacdes
tem limitacdes, apenas uma parte delas pode ser encontrada pelo método apresentado por ele.

Outros pesquisadores (QIAN et al., 2017; SHIEH; FAN, 1982; SONG et al., 2012;
STEPANOV, 1995) apresentam correlacdes para calcular a exergia quimica baseado na
quantidade maéssica de C, H, O, N e S no composto. A limitacao aqui ¢ mais clara, pois apenas
0s compostos que apresentam esses elementos em suas composi¢des podem ter a exergia

quimica calculada.
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Michalakakis et al. (2021) apresentam uma tabela resumo mostrando algumas
metodologias e correlagdes desenvolvidas na literatura para calcular a exergia quimica, e afirma
que a dificuldade de trabalhar com esta propriedade ¢ porque ndo existe um banco de dados
global para fluxos de exergia, dificultando sua aplicagao.

Quando o processo ndo envolve mudanga de composi¢do, ou seja, as composi¢cdes de
entrada e saida do processo permanecem as mesmas, € a exergia quimica pode ser
desconsiderada, pois a variacao delas € nula. Porém, para processos em que ha a formagao ou
até mesmo o consumo de alguma espécie quimica, a exergia quimica nao pode ser
desconsiderada. Sua influéncia se torna relevante na avaliagdo termodinamica do sistema.

Diante disso, € possivel afirmar que a analise exergética em colunas de destilagdo reativa
se torna dificil pois, perante a formagao de novos compostos devido as reagdes, ¢ imprescindivel
a consideracdo da exergia quimica. Devido a impossibilidade de calcular seu valor para algumas
substancias, ¢ da incerteza de calculo para outras, surge o motivo pela qual trabalhar com a
disponibilidade ¢ mais atraente.

A disponibilidade ndo necessita de comparagdes entre as exergias padrdes de modo que
o desconforto em ter que calcular seu valor para cada substincia torna-se praticamente
inexistente, além de ndo ter que escolher entre inimeras correlagdes com graus de incerteza
indefinidos. Ademais, como ilustrado na Figura 5, a disponibilidade também nao € subdividida
em outras parcelas, podendo ser aplicada a qualquer processo sem qualquer prejuizo. Acerca
da disponibilidade, Seider et al. (2016) sdo enfaticos ao dizer que o seu célculo ¢ referente aos
elementos e comentam que quando ha reagdes, a disponibilidade também depende da
composi¢do do estado morto.

A discussdo se estende agora para o uso da disponibilidade ou da fungao
disponibilidade. Como dito anteriormente, Seider et al. (2016) afirmam que a diferenca entre a
disponibilidade (Equacdo (12)) e a fun¢do disponibilidade (Equagdo (17)), é que a
disponibilidade ¢ referenciada ao estado morto a Ty e Py, € a uma composi¢do para cada
elemento na tabela periddica, sendo uma quantidade absoluta. Ja a fungdo disponibilidade pode
ser referenciada a qualquer estado. Eles ainda afirmam que as duas sdo igualmente importantes,
e seu uso depende do objetivo. Se o objetivo ¢ encontrar o maximo de trabalho que pode ser
extraido de um componente que ¢ trazido ao equilibrio com o ambiente, deve-se usar a
disponibilidade. No caso de anélise da Segunda Lei da termodindmica nos sistemas, a fun¢ao
disponibilidade é mais usual. Dessa maneira, a fungdo disponibilidade (AB) sera empregada

nos calculos de eficiéncia termodinamica apresentados na secao a seguir.
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3.6. EFICIENCIA TERMODINAMICA

A literatura apresenta uma ampla discussao acerca dos termos que envolvem a eficiéncia
da Segunda Lei. Segundo O’Connell (2018) existem muitas e diferentes definicdes para a
eficiéncia de uma coluna de destilagdo, nas quais existe uma relagdo entre o fluxo de energia
resultante no processo e a taxa minima de energia necessaria para que o processo ocorra. O
autor ainda ressalta que a maioria dos autores concordam com o fato de que a destilagdo
reversivel, ou seja, a destilacao ideal, pode ser encontrada tal qual as consideragdes feitas para
a Equagdo (19).

Seider et al. (2016) através do conceito de fungdo de disponibilidade defendem que a
eficiéncia termodindmica de um processo depende de seu principal objetivo e do trabalho
perdido para alcancar tal objetivo. O objetivo depende do tipo de processo e do equipamento.
No caso de processos quimicos continuos que envolvem reatores, separadores, trocadores de
calor e dispositivos de trabalho de eixo, o principal objetivo ¢ o aumento ou diminui¢do da
fun¢do disponibilidade das correntes fluindo no sistema. A Tabela 4 apresenta o principal

objetivo para alguns tipos de processos.

Tabela 4 - Principal objetivo para uma determinada operagdo ou processo

Objetivo Principal Explicacao

-Ww Transferéncia de trabalho

Alteragdo na funcdo disponibilidade das correntes que fluem

—A(mB , )
(mB) através do sistema

<1 — E) 0; Trabalho equivalente alcancado através da transferéncia de calor
T;

A[m(B — PV)]sistema Alteracdo na func¢do disponibilidade de sistemas em batelada
At

FONTE: Seider et al. (2016)

Como discutido anteriormente, € em concordancia com a Tabela 4, o objetivo principal
em processos de destilacao ¢ variacdo de funcao de disponibilidade nas correntes do processo.
Para Seider ef al. (2016), a eficiéncia de destilacao pode ser calculada conforme as Equagdes

(23) e (24):
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Wiy — LW
se Wpyin >0 n= ML (23)
Wmin
Wmin
Woin <0 = 24

A aplicagdo da Equacdo (24) sempre resulta em eficiéncia positiva igual ou inferior a
100%, pois o objetivo principal € negativo e o trabalho perdido ¢ sempre maior ou igual a zero.
Ja a Equacdo (23), pode resultar em valores negativos em casos em que o trabalho perdido ¢
maior que o valor absoluto da disponibilidade das correntes (SEIDER et al., 2016; SOUTO,
2022; SOUTO et al., 2018).

Seader et al. (2011) apresentam uma maneira diferente de calcular a eficiéncia
termodindmica a partir da funcdo de disponibilidade. Segundo eles, a eficiéncia pode ser
encontrada calculando a razao entre o trabalho ideal para realizar a separagdo e o trabalho real
utilizado para obter a separagao. Em termos de trabalho minimo e trabalho perdido, pode-se
afirmar que o trabalho ideal para realizar a separacdo ¢ exatamente o W,,;,, como discutido
anteriormente, ou ainda, a variagdo de fun¢do de disponibilidade entre as correntes de saida e
entrada do processo. O trabalho real por sua vez, deve ser suficiente para conduzir o processo
e superar as irreversibilidades produzidas para chegar ao objetivo. A contabilizacdo das
irreversibilidades € realizada por meio do trabalho perdido e o trabalho real ¢ encontrado através

da soma entre o trabalho minimo e o trabalho que foi perdido. Assim:

Wmin

—__—min__ 25
T=w . +Lw (23)

Assim como a Equagdo (23), a Equacdo (25) também pode apresentar resultados
negativos para a eficiéncia para os casos em que o trabalho minimo € negativo e o trabalho
perdido € maior que o minimo. No entanto, neste estudo, optou-se por utilizar a Equagao (25)

para calcular a eficiéncia termodinamica, pois, apesar da possibilidade da obten¢ao de eficiéncia

negativa, essa equagao permite uma compreensao fisica adequada do sistema em analise.

3.7. INEFICIENCIA TERMODINAMICA
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Recentemente, Souto (2022) propds uma formulagdo alternativa para avaliar os
processos. Sua metodologia envolve a relagdo entre o trabalho perdido e o trabalho realizado
sobre o sistema, fazendo uma relagdao do quanto se perde, a partir da quantidade necessaria para
promover a separagdo. Denominada de ineficiéncia termodinamica, esse indice consegue
avaliar os processos sem a inconveniéncia de valores negativos apresentados por algumas
formas de eficiéncia.

A ineficiéncia termodinamica aborda o quanto de trabalho ¢ perdido a partir da energia
que ¢ inserida para a realiza¢do do trabalho. A ineficiéncia (1) pode ser encontrada através da

Equagao (26):

(26)

onde W, ¢ o trabalho equivalente e representa o trabalho real realizado sobre o sistema.

Como a variagdo de disponibilidade pode ser negativa ou positiva, este indice também
permite avaliar a relagdo entre a varia¢ao da funcdo disponibilidade e o trabalho equivalente.

Se AB > 0:

L=1—- W_ (27)

Se AB < 0:

1428 (28)
L= —
Weq

Trés situagdes especiais sdo discutidas por Souto (2022):

e (Quando a variacdo de disponibilidade € nula, significa que o trabalho perdido ¢ igual ao
trabalho equivalente, resultando em uma ineficiéncia termodinamica igual a unidade e,
trata-se de uma condicdo que ndo ¢ contemplada pelas outras formas de célculo

fornecidas na literatura;
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e Quando o trabalho perdido ¢ nulo, ndo hé irreversibilidades no processo, ou seja, €
considerado um processo ideal, e, portanto, a eficiéncia ¢ de 100%;

e (Quando o trabalho equivalente ¢ nulo, se refere a uma situagdo impossivel, pois todo
processo real produz irreversibilidades e precisa de inser¢do de trabalho para que o

processo seja realizado.

No estudo de Souto (2022), ¢ demonstrado que existem situagdes em que ¢ possivel
encontrar ineficiéncias superiores a 100%. Estes casos ocorrem quando o trabalho perdido ¢
maior que o trabalho equivalente do processo. Isso indica que o gasto de energia estd sendo
superior aquele que seria necessario, inclusive para superar as perdas do processo. Em outras
palavras, parte dessa energia estd deixando de ser utilizada em outra parte do processo. Dos

casos explorados, nenhum apresentou valores negativos de ineficiéncia.

3.8. CONSUMO ESPECIFICO DE ENERGIA (SEC)

O consumo especifico de energia (SEC, do inglés Specific Energy Consumption) ¢ um
importante pardmetro utilizado na industria quimica para avaliar a eficiéncia energética de
varios processos. Ao monitorar os valores da SEC ao longo do tempo e otimizar os processos
para reduzir o consumo de energia, as empresas podem melhorar sua lucratividade,
sustentabilidade e competitividade.

Geralmente, SEC ¢ calculada a partir da razao entre a energia fornecida ao processo € a

quantidade de produto produzida, conforme mostra a Equacao (29) (LAWRENCE et al., 2019):

Quantidade de energia fornecida
SEC

= 29
Quantidade formada do produto principal 29)

Para colunas de destilagdo, a quantidade de energia fornecida ¢ medida pela quantidade

de calor fornecido aos reboilers (Qg). Para este trabalho a equagéo se torna:

2 Qr

SEC =
FBuAc

(30)
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Como a SEC ¢ calculada para o processo, deve-se realizar a soma da quantidade de calor
fornecido aos reboilers. A quantidade formada de produto principal ¢ dada pela quantidade

formada de acetato de butila (Fgy4.).

3.9. CUSTO ANUAL TOTAL (TAC)

Nesse estudo, a performance economica do processo de produgdo de butila foi baseada
no célculo do Custo Anual Total (TAC, do inglés Total Annual Cost). A TAC ¢ um importante
parametro usado na industria de processos quimicos para avaliar a viabilidade econdmica de
processos. A TAC representa o custo total de operacdo de um processo ao longo de um ano,
incluindo todas as despesas de capital e operacional, ¢ é normalmente utilizado para comparar
diferentes alternativas de processo.

O custo capital do sistema envolve o preco de compra dos equipamentos ¢ as despesas
associadas a ela como entrega e instalacdo, por exemplo. Este representa o investimento inicial
e ¢ importante de ser considerado nos estudos de planejamento de instalagdo de um processo.

A TAC nao se limita apenas ao custo capital, outras despesas devem ser consideradas
para um estudo completo do processo, como as despesas com o pessoal, matéria-prima, custos
de operacdo, manutengdo, atualizacdo de sistemas e todos os custos relacionados a vida util do
sistema. A maioria delas estd incluida no chamado custo operacional.

No Anexo 1 sdo mostradas quais correlagdes sao utilizadas no desenvolvimento deste
trabalho. Nas correlagdes estdo implicitas estimativas para os valores dos custos mencionados
nos paragrafos anteriores.

Definidos o custo capital e o operacional, a TAC pode ser encontrada de acordo com a
Equagdo (31), relacionando esses custos com o periodo de retorno (payback), que indica o

tempo necessario para recuperar o investimento inicial do projeto

custo capital

TAC = cust ional 1
custo operacional + periodo de retorno (payback) G



CAPITULO 4

MODELAGEM E SIMULACAO

Nesta se¢do sdo apresentados os fluxogramas de processo (PFD, do inglés Process Flow
Diagram) estudados, baseados no trabalho de Li et al. (2020). O primeiro fluxograma (Figura
11) ¢ constituido de 3 colunas de destilagdo, nomeadas de acordo com suas func¢des: uma de
pré-separagdao (PSC), a coluna de destilagdo reativa (RDC) e a coluna de recuperacdo de
metanol (MC). No segundo fluxograma (Figura 12) ha uma modifica¢do em relagdo ao anterior,
e ¢ constituido apenas pelas colunas PSC e RDC.

No processo, alimentagao inicial consiste em uma corrente mista de acetato de metila e
metanol de composi¢ao molar 0,156 e 0,844, respectivamente. Esta corrente ¢ o efluente de um
dos processos de producdo do alcool polivinilico (PVA), onde eles sdo gerados em grande
quantidade como subprodutos. Estima-se que para 1 tonelada de PVA, sdo geradas 1,68
toneladas de acetato de metila. (CUl et al., 2011; Ll et al., 2020; WANG; HUANG; YU, 2011).
De aplicagdo industrial limitada, Xu ef al. (2009) afirma que a maneira mais atrativa de sua
utilizagdo ¢ converté-lo em metanol e acetato de butila. Butanol puro ¢ alimentado na sequéncia.

Devido a alimentacdo mista, a coluna de pré-separagcdo foi projetada de modo a
recuperar a maior quantidade de metanol possivel para que a corrente de destilado que alimenta
a coluna reativa entre com maior grau de pureza de acetato de metila. Na coluna reativa o
objetivo ¢ a obtencdo de acetato de butila. O acetato de metila ndo reagido e o metanol sdo os
produtos da corrente de destilado e servem como alimentagdo para a coluna de recuperacao de
metanol, que recicla o acetato de metila para a coluna reativa e como produto de fundo fornece
metanol.

O software utilizado para as simulagdes ¢ o Aspen Plus™. Este software permite ao
usuario construir modelos de processos € entdo simuld-los usando céalculos dos mais simples
aos de alto nivel de complexidade. Seu amplo banco de dados de espécies quimicas, modelos
termodinamicos, equacdes e inimeras ferramentas, além de uma boa interface visual e intuitiva,

o permite ser hoje o simulador de processos mais completo do mercado.
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As colunas de destilacdo sdo simuladas a partir do bloco RadFrac™, disponivel no
Aspen Plus™. Este bloco ¢ um modelo rigoroso para simulag¢ao de todos os tipos de operagdes
de fracionamento liquido-vapor em multiplos estagios. E adequado para sistema multifasicos,
sendo capaz de manusear solidos em seus pratos. Além disso, ¢ capaz de realizar simulagdes
em que duas fases liquidas e reagdes quimicas ocorrem simultaneamente a partir de cinéticas
diferentes, que sdo utilizadas neste trabalho.

Para os dois fluxogramas ¢ requerido uma pureza molar de 99,5% de acetato de butila,
como produto principal e 99,5% de metanol como subproduto. Para alcangar as especificagdes
de produto, foi utilizada a funcao Design Specs/Vary do Aspen Plus™. A pureza de metanol na
base da PSC foi obtida variando a vazdo molar do destilado (D;) e a razdo de refluxo (RRpg¢).
Na RDC, variando a vazdo de alimentagdo do butanol (Fgyoy) € a vazio de fundo (B,). E na
MC foi variada a razdo de refluxo (RRy¢) € a vazdo de destilado (D).

As especificagdes dos parametros de processo para o PFD 1 s3o descritas na Tabela 5 e

o fluxograma ¢ exibido através da Figura 11.

Figura 11 - PFD I — 3 colunas (PSC, RDC e MC)

2 2 { 2
PSC MC
1atm 22,77 kmol/h latm
RR =2,03 1,0 BuOH RR=2,17
! 300K 1o

RDC
1latm
RR=2,89

150 kmal/h 24

0,156 MeAc

0,844 McOH

300K

21 32 23

0,005 MeAc 0,995 BuAc 0,005 MeAc
0,995 MeOH 0,005 BuOH 0,995 MeOH

FONTE: Adaptado de Li et al. (2020)

Tabela 5 - Condi¢oes operacionais para implementagdo do PFD 1

Parametros PSC RDC MC
Nuimero de estagios 22 33 24
Pressao (atm) 1 1 1

Estagio(s) de alimentacao 12 10 (Fsyon) 10
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24 (saida do mix)

Temperatura da alimentacio (K) 300 300 (Fzyon) -

Razao de refluxo 2,03 2,89 2,17

As configuragdes do PFD 2 sdo mostradas na Tabela 6 e o fluxograma do processo ¢

mostrado pela Figura 12.

Figura 12 - PFD 2 — 2 colunas (PSC e RDC)

PSC |2 2
1atm 22,77 kmol/h
RR=2,39 1,0 BuOH
300K 10
RDC
10 1latm
RR=2,54
24
150 kmol/h
0,156 MeAc
0,844 MeOH
300K
22 32
0,005 MeAc 0,995 BuAc
0,995 MeOH 0,005 BuOH

FONTE: Adaptado de Li et al. (2020)

Tabela 6 - Condi¢oes operacionais para implementa¢dao do PFD 2

Parametros PSC RDC
Numero de estagios 23 33
Pressao (atm) 1 1
10 (Fpuon)
Estagio(s) de alimentacao 10 24 (Dpsc)
Temperatura da alimentacio (K) 300 300 (Fgyon)

Razao de refluxo 2,39 2,54
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Além da diferenga entre a quantidade de coluna entre os fluxogramas, a coluna PSC do
PFD 2 possui um estdgio a mais na zona de stripping. Em ambos os fluxogramas as
alimentacoes da RDC ficam nas extremidades da zona reativa, além disso as alimentagdes sao
idénticas, com a mesma temperatura, composi¢ao ¢ fluxo molar. As razdes de refluxo sdo
ajustadas para manter as especificagdes desejadas.

A sec¢do 5, referente aos resultados, mostra com mais detalhes as propriedades das
correntes intermedidrias, como composi¢des € temperaturas, além de discuti-las

apropriadamente.

4.1. CINETICA QUIMICA, MODELO TERMODINAMICO

Como apresentado na se¢ao 1.2, a produgao do acetato de butila (BuAc) ¢ realizada a
partir do processo de transesterificacdo do acetato de metila (MeAc) com o n-butanol (BuOH).

A reagdo de equilibrio € representada por:

MeAc + BuOH < BuAc + MeOH (1)

A cinética e equilibrio quimico desta reacdo foi estudada Jiménez et al. (2002, 2002a)
objetivando a andlise da possibilidade de o processo ocorrer em uma coluna de destilagdo
extrativa-reativa. Esta tem sido a cinética adotada por varios estudos ao longo dos anos. O
modelo desenvolvido ¢ um modelo pseudo-homogéneo de segunda ordem baseada na equagao
de Arrhenius e os experimentos foram conduzidos com o catalisador Amberlyst-15, uma resina
sulfonica de alta capacidade de troca idnica. Li et al. (2020) afirmam que para manter a
estabilidade do catalisador é necessario que as temperaturas estejam abaixo de 393,15 K. A

cinética € mostrada abaixo pela Equacdo (32) e os parametros cinéticos pela Tabela 7.

T = kCyeacCpuon — k,CBuAcCMeOH (32)

O modelo termodindmico deve prever bem os dados do equilibrio liquido vapor. Por
causa da sua grande acuracia em concordar com os dados reais, o modelo NRTL (non-random
two-liquid) foi escolhido para a fase liquida. Esse modelo captura de forma efetiva a ndo
idealidade da solugdo devido as interagdes fisicas entre os pares de compostos, € as associagdes

quimicas com dois parametros de interagdo bindria. Ele ¢ empregado para representar o
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equilibrio das espécies em ambas as fases. Quando combinado com as relagdes de balanco de
massa, fornece um meio de calcular as sensibilidades das medicdes desses parametros
(DUARTE et al., 2019; HAO; CHEN, 2021). Como a pressao trabalhada ¢ baixa, os
componentes na fase vapor tem comportamento ideal, por isso, a fase vapor ¢ considerada ideal

nas simulagoes.

Tabela 7 - Pardmetros cinéticos para a reagdo direta e reversa

o (oo mings) =
O \mol.min. g4 Ea (mol)
Reagdo direta (k) 2,018 x 108 71960

Reacdo reversa (k') 2,839 x 108 72670

Para o sistema reativo, Wang et al. (2008) propuseram que para cada prato da zona
reativa fosse estabelecido um holdup liquido de 200 litros € uma massa de 500 gramas de
catalisador.

No Aspen Plus™ as reagdes sdo configuradas como REAC-DIST, que ¢ um bloco
especifico de tipos de reagdo, estequiometria e outros parametros a serem utilizados
especificamente em conjunto com o bloco RadFrac™. As constantes cinéticas devem estar de
acordo com as unidades permitidas pelo software, dessa maneira, elas foram inseridas como

mostra a Tabela 8.

Tabela 8 - Constantes cinéticas em unidades aceitas pelo software Aspen Plus™

Ko (=™
0 \s. kmol

Reagdo direta (k) 1,6817 x 10°

Reacdo reversa (k') 2,36583 x 10°

4.2. AVALIACAO TERMODINAMICA

Os célculos para avaliagdo da eficiéncia termodinamica foram realizados com o auxilio
da ferramenta do Aspen Plus™ Aspen Simulation Workbook. Esta ferramenta funciona como

um suplemento dentro do software Microsoft Excel onde um link em tempo real com o Aspen
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Plus™ permite a simulagdo de cendarios distintos, além de fornecer uma menor complexidade
para a implementacdao de equagdes que ndo sdo fornecidas internamente no software de
simulacao.

Como a eficiéncia termodinamica depende das temperaturas das fontes que fornecem
calor para o sistema, mais precisamente através dos trocadores de calor presentes nas colunas,
duas utilidades foram adotadas: agua de resfriamento (CW, cooling water, 25°C e 1 bar) no
condensador e vapor de baixa pressao (LPS, low pressure steam, 160°C e 5 bar) no reboiler.
Essas utilidades sdo aplicadas para todas as colunas do processo e em todas as simulacoes.

De acordo com a discussdo apresentada nas seg¢oes de Eficiéncia Termodinamica (se¢ao
3.6), Ineficiéncia Termodinamica (se¢do 3.7) e Consumo Especifico de Energia (se¢do 3.8), o
equacionamento utilizado para calcular o valor dessas propriedades para elaboracao e discussao

das propostas deste trabalho sdo sumarizados na Tabela 9.

Tabela 9 - Equacionamento utilizado para cadlculo das propriedades

Propriedade Calculo Equacao
Eficiéncia Termodinamica (1) n= M (25)
Win + LW

. . . . LW
Ineficiéncia Termodinamica (1) L= (26)

Weq
SEC SEC = 2 O (30)

BuAc

A utilizagdo da fungdo de disponibilidade como base para o calculo das propriedades da
Tabela 9 ¢ fundamentada no fato de que ela ¢ uma quantidade absoluta, conforme mostra Seider
et al. (2016). Isso elimina a necessidade de referéncias especificas, que € uma limitacdo da
exergia, permitindo o uso de qualquer ambiente como referéncia. Além disso, a disponibilidade

também supera a dificuldade associada ao célculo da parcela quimica presente na exergia.
4.3. AVALIACAO ECONOMICA
A analise econdmica, baseada no TAC foi realizada para todos os processos. O Anexo

1 expde os parametros utilizados para o calculo de acordo com Shen et al. (2020). Os pregos

das utilidades (agua de resfriamento e vapor de baixa pressao) foram retirados de Turton et al.
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(2018). Os diametros das colunas foram determinados usando a fun¢ao tray sizing do Aspen
Plus™. Os coeficientes de troca térmica para condensadores e reboilers foram
0,852 kW K~1m™2 ¢ 0,568 kW K~1 m~2, respectivamente. A TAC foi calculada para um
periodo de retorno (payback) de 3 anos, e a operagao anual foi configurada para 8766 horas.

Neste trabalho, o custo operacional inclui o custo com as duas utilidades, vapor de baixa
pressao e agua de resfriamento, e com o catalisador. O custo capital inclui as colunas de
destilacao (vasos e pratos) e os trocadores de calor presentes, condensadores e reboilers.

No Aspen Plus, a fun¢do Calculator permite que os usudrios definam equacdes
complexas que podem ser usadas para manipular os dados do processo. Uma das principais
vantagens ¢ sua capacidade de automatizar calculos repetitivos e executar tarefas complexas de
manipulacdo de dados em uma unica etapa. Isto pode ser feito através de linguagem Fortran,
ou ainda via planilha em Excel. Para o célculo da TAC, utilizou-se o bloco Calculator com
programacao em linguagem Fortran.

Como as correlagdes sdo especificadas para valores em um determinado ano, o custo
final precisa ser atualizado. Dessa forma, o indice utilizado foi o Marshall & Swift, de acordo

com a Equagdo (33) (MIGNARD, 2014).

C, = (_) % Cp, (33)

onde C representa o custo, I o indice de correcdo, e os subscritos n e m representam o ano atual

e o ano de referéncia, respectivamente. O anexo tras detalhes acerca desses valores.



CAPITULO 5

RESULTADOS E DISCUSSAO

Nas segoes 5.1 e 5.2 encontram-se os resultados obtidos com a simulag¢do de cada
fluxograma, assim como a discussao, com destaque para a eficiéncia termodinamica (Equagao
(25)) e ineficiéncia termodinamica (Equagdo (26)). Nestas se¢des, também sdo analisados o
trabalho perdido e o trabalho minimo, além da avaliagdo econdmica.

Em seguida, em subsecdes especificas (5.1.3 e 5.2.3), com o objetivo de avaliar a
eficiéncia termodinamica quando hd mudancas na quantidade de estagios na zona reativa das
colunas de destilacdo reativa, sdo realizadas algumas simulagdes adicionais para cada

fluxograma e seus resultados sao discutidos.
5.1. PFD 1 -3 COLUNAS (PSC + RDC + MC)

A Figura 13 apresenta os resultados da simulacdo do processo para cargas térmicas,
fluxos molares e composi¢des, conforme especificagdes estabelecidas na se¢do 4, destinada a

modelagem e simulagdo.
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Figura 13 - Resultados obtidos para o PFD 1
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A alimentagdo da RDC consiste em uma combinagdo das correntes de destilado
provenientes da PSC e MC. Essas correntes possuem a mesma composicao e temperatura,
resultando em uma corrente com caracteristicas semelhantes. Formado por acetato de metila e
metanol, a composi¢cdo de saida dessas colunas se aproxima do azedtropo, estando na
temperatura prevista do azedtropo, conforme mostram a Tabela 1 e Figura 1. Uma vez que um
dos objetivos da coluna reativa ¢ separar o azedtropo sem a necessidade de adicionar um
solvente, o azeotropo presente na alimentacdo sera efetivamente desfeito devido ao processo
reativo presente na coluna.

A Figura 14 expde o perfil de composicdo da fase liquida na coluna RDC. O topo da
coluna ¢ rico em metanol, enquanto o fundo ¢ rico em acetato de butila. A concentragdo de
acetato de metila na coluna ¢ baixa e tem pequenas mudangas ao longo da coluna, a mais
significativa delas em torno do estagio 24, onde ela ¢ alimentada. A concentracdo de butanol
diminui de forma acentuada a partir do estagio 11, logo abaixo do estagio onde ele ¢ alimentado
(estagio 10). Como os estagios de 10 a 24 compdem a zona reativa, justifica essa diminuigao.
Apesar da diminui¢do, a concentragdo de butanol supera as das demais substancias, de modo
que a reacgao direta ¢ facilitada, produzindo mais acetato de butila, que € o principal objetivo

deste processo.
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Figura 14 - Perfil de composi¢do da fase liquida na coluna RDC
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A Figura 15 expde o perfil de composicdo da fase vapor na coluna reativa. Assim como
na fase liquida, o topo € rico em metanol e o fundo rico em acetato de butila. Apesar de nao
participar da reagdo nessa fase, a concentrag@o de butanol ¢ mais elevada na zona reativa. Uma
analise conjunta da Figura 15 com a Figura 16, que expoe o perfil de temperatura da RDC,
revela que o aumento na concentragdo de acetato de metila na fase vapor € devido a temperatura
de operacao nos pratos da coluna serem maiores do que o seu ponto de ebuli¢do (330,25 K),
fazendo com que praticamente todo o acetato de metila esteja em fase gasosa. A mesma
conclusao pode ser obtida para o metanol, que apresenta ponto de ebuligdo igual a 337,85 K.
Além disso, ¢ possivel notar que a temperatura maxima na zona reativa, que ¢ em torno de
385 K, ndo oferece prejuizos relativos ao catalisador. Conforme discutido na se¢do 4.1, a

temperatura maxima que o catalisador suporta antes de degradar, é 393,15 K.



Figura 15 - Perfil de composi¢do da fase vapor na coluna RDC
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Figura 16 - Perfil de Temperatura da RDC
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Figura 17 - Taxa de rea¢do na zona reativa da RDC do PFD 1
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A taxa de reag¢do, mostrada na Figura 17, foi obtida em relacdo ao butanol. Sua andlise
revela que no estagio 10, onde seu valor € positivo, o butanol estd sendo produzido, ou seja, a
reacao indireta estd ocorrendo numa taxa maior do que a da direta, fazendo com que ao invés
de seu consumo, haja a produg¢do. A Figura 17 mostra ainda que a taxa de reagdo vai
aumentando ao longo da zona reativa, ou seja, o butanol vai sendo consumido numa taxa maior.
O perfil de temperatura na Figura 16 mostra que nesses estdgios a temperatura também vai
aumentando.

A andlise da constante de equilibrio desempenha um papel importante permitindo a
previsdo da direcao da reagdo, se em dire¢do aos reagentes ou produtos, e a manipulacdo do
equilibrio ao ajustar as concentracdes e condigdes reacionais em favorecimento a formacao dos
produtos desejados. A constante de equilibrio pode ser calculada através de parametros
cinéticos, pela relagdo entre as constantes de velocidade direta e inversa da reacdo (Equagado
(34)), e também por parametros termodinamicos, usando a energia de Gibbs (Equacado (35)) ou

ainda pelo produtorio entre as fugacidades das substancias envolvidas na reacao (Equagao (36)):

k
Keo =1 (34)
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B AGR
KEQ = exp —ﬁ (35)

wTIH

onde Kg, ¢ a constante de equilibrio, k é constante de velocidade da reagdo direta, k' ¢ a
constante de velocidade da reagdo indireta, AGQ ¢ a energia de Gibbs padriio para a reagio, R é
a constante universal dos gases, f,° é a fugacidade da substincia i no estado padrio, fiéa
fugacidade da substancia i e v; € o coeficiente estequiométrico da substancia i na reagao.

A Figura 18 mostra que a constante de equilibrio quimico decresce levemente com o
aumento da temperatura, mas permanece proximo da unidade. A partir de 340 K a reagdo
indireta (k") passar a acontecer um pouco mais rapido que a direta (k), apesar disso, a reagdo
direta ainda ¢ favorecida devido a constante remog¢ao de metanol ¢ acetato de butila da zona

reativa.

Figura 18 - Estudo cinético
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5.1.1. Avalia¢do Termodinamica

Ao realizar uma analise termodinamica, a Tabela 10 mostra os resultados de eficiéncia
e ineficiéncia termodindmica para o PFD 1, além do trabalho minimo e do trabalho perdido.
Como esperado, e ha muito afirmado na literatura, as eficiéncias termodinadmicas para colunas
de destilacao sdo baixas, destacando-se a grande quantidade de trabalho perdido na coluna de
destilagao reativa.

Os resultados da anélise de ineficiéncia termodinamica demonstram que as colunas sao
altamente ineficientes. E necessario enfatizar que a combinagdo das eficiéncias e ineficiéncias
termodindmicas, neste estudo, totaliza 100%. Embora pare¢a uma conclusao clara, nas analises
termodindmicas, quando o trabalho minimo ¢ negativo, a soma entre efici€ncia e ineficiéncia
ultrapassa o valor de 100%, conforme explica Souto (2022). Isso acontece porque o trabalho
util da varia¢do de fun¢do de disponibilidade das correntes é perdido, assim como o trabalho

realizado sobre o sistema a partir do reboiler.

Tabela 10 - Resultados de eficiéncia e ineficiéncia para o PFD 1

Wi (kW) Lw (kW) 1 (%) L (%)

PSC 34,43 306,12 10,11 89,89
RDC 26,51 581,85 4,36 95,64
MC 6,83 100,57 6,36 93,64
GLOBAL 67,77 988,53 6,42 93,58

A analise do trabalho minimo e trabalho perdido ¢ importante, porque além de serem
responsaveis pela avaliagdo via eficiéncia, eles permitem a identificagdo das fontes de
irreversibilidades e a quantificagdo das perdas de energia, que podem ter impactos
significativos, principalmente econdmico. A andlise também permite, para alguns sistemas,
saber se ¢ possivel implementar alguma melhoria.

Ao observar a Tabela 10, pode-se perceber que a quantidade de trabalho perdido nas
colunas de destilagdo supera a quantidade minima necessaria para que o processo seja realizado.
Isto se da devido as colunas de destilagdo dependerem muito da quantidade de calor que ¢
acrescida ou removida nelas para que o processo seja possivel, e a Segunda Lei da

Termodinamica prova que nao ¢ possivel converter todo o calor em trabalho util.
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No célculo da eficiéncia de Carnot, as temperaturas consideradas sdo as das utilidades
usadas nos trocadores de calor. Conforme explicado anteriormente, duas utilidades sio
consideradas: agua de resfriamento no condensador com temperatura igual a 298,15 K e vapor
de baixa pressdo no reboiler com temperatura de 433,15 K.

Ao analisar o termo correspondente a eficiéncia de Carnot, explicado na secdo 3.4, é
possivel descobrir qual a influéncia no trabalho perdido total. Para os reboilers, a temperatura

da fonte de calor, ou seja, da utilidade utilizada (LPS) ¢ de 433,15 K, o que resulta em uma
eficiéncia de Carnot (1 —%) em torno de 31,17%, ou seja, cerca de 68,83% do calor

adicionado no reboiler nao pode ser convertido em trabalho util. Para os condensadores, como
a temperatura da dgua de resfriamento ¢ igual a temperatura de referéncia, a eficiéncia de Carnot
resulta em 1, e ndo ha influéncia do condensador no trabalho perdido das colunas de destilacao.

Observando-se os valores de trabalho perdido mostrados na Tabela 10, nota-se que o
trabalho perdido global ¢ dado pela soma do valor para cada coluna individualmente. Isso
acontece porque ao calcular o trabalho perdido total, as tinicas correntes que sdo levadas em
considera¢do sdo as correntes de fluxo global (entradas e saidas) e o trabalho perdido calculado
para os condensadores e reboilers presentes no processo. Os fluxos intermedidrios (que saem
de um equipamento e entram em outro) sdo cancelados ao se fazer a soma global. A visualizagao

do processo como uma caixa preta (Figura 19) permite uma melhor compreensao.

Figura 19 - PFD I representado em um unico bloco
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Nas colunas de maneira individual, o processo ¢ realizado de maneira semelhante. Sao
consideradas as entradas (alimentagdes), as saidas (produto de fundo e destilado), e o
condensador e reboiler em cada uma delas.

O consumo especifico, importante parametro para avaliar a eficiéncia energética do
sistema segundo a Primeira Lei da Termodinamica, também foi avaliado, e apresentou o valor

de 149,63 kW /kmol.
5.1.2. Avaliacio Economica
A Tabela 11 apresenta os valores obtidos através do calculo do custo anual total para o
fluxograma 1. Os célculos foram realizados de acordo com a Equagdo (31) e os parametros

presentes no ancxo.

Tabela 11 - Custo Anual Total para o PFD 1

PSC RDC MC
Custo Capital — Pratos e vaso 342.348,26 839.030,11 200.821,92
Custo Capital — Condensador 237.994,29 327.102,17 123.047,30
Custo Capital — Reboiler 155.380,37 442.976,02 73.394,98
Custo Capital Total ($) 2.742.095,41

Custo Operacional - Agua de Resfriamento 120.444,27 225.836,44 43.654,14

Custo Operacional — Vapor de Baixa Pressao 417.899,29 746.550,60 131.800,54

Custo Operacional - Catalisador — 378,00 -
Custo Operacional Total ($/ano) 1.686.563,28
TAC ($/ano) 2.600.595,09

5.1.3. Avaliacio da variacio do numero de estagios da secio reativa
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Para avaliar o efeito da quantidade de estdgios reativos sobre a eficiéncia
termodinamica, foi realizada uma variacdao de +25% na quantidade de estadgios da zona reativa,
mantendo inalterada a quantidade inicial de estagios nas colunas reativas dos dois fluxogramas
apresentados. As alimentacdes de butanol e da mistura metanol/acetato de metila
permaneceram nas extremidades da zona reativa, na parte superior o butanol, e na parte inferior
a mistura.

Devido a quantidade de estagios na coluna permanecer a mesma, um aumento de
estagios reativos significa uma redug@o ou da zona de retificagdo ou de stripping. O aumento
de apenas um estagio pode ser feito em duas posi¢des, diminuindo a retificagdo ou o stripping.
Para o aumento de mais estagios, as possibilidades aumentam. A mesma légica funciona para
quando houver um decréscimo da zona reativa. Para tornar facil a identificagdo e cobrir todas
as possibilidades possiveis, um sistema ¢ sugerido e indicado na Tabela 12. As configuragdes
das colunas de destilacao reativa dos dois fluxogramas sdao as mesmas, por essa razao, a Tabela
12 ¢ utilizada para os dois PFDs.

Nas colunas RDC, a zona reativa localiza-se nos estagios 10 a 24, totalizando 15
estagios. Este € o caso base, e na Tabela 12, refere-se a simulagdo de nimero 1. Com a variagao
de + 25%, a nova zona reativa devera ter entre 11 e 19 estagios. As combinagdes resultam em
um total de 29 simulagdes para cada fluxograma. Os estagios de alimentacdo coincidem com o
inicio e o final de cada zona reativa.

A coluna “modificacdes” na Tabela 12 indica em qual zona da coluna (retificacao ou
stripping) as modificagdes foram feitas para atender aos requisitos da simulagdo. Os resultados
de cada modificacdo sdo apresentados em graficos para uma melhor anélise. As informagdes

sdo sumarizadas e incluem eficiéncias termodinadmicas e consumo especifico de energia.

Tabela 12 - Planejamento das simulagoes acerca da variac¢do da zona reativa

Numero da ?i:ilsltt;d?:se Modificacio Estagio Estagio
simulacio . 8 inicial final
reativos Retificaciio Stripping
1 15 - - 10 24
2 16 1 0 9 24
3 16 0 1 10 25
4 17 2 0 8 24
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5 17 0 2 10 26
6 17 1 1 9 25
7 18 3 0 7 24
8 18 0 3 10 27
9 18 2 1 8 25
10 18 1 2 9 26
11 19 4 0 6 24
12 19 0 4 10 28
13 19 3 1 7 25
14 19 2 2 8 26
15 19 1 3 9 27
16 14 1 0 11 24
17 14 0 1 10 23
18 13 2 0 12 24
19 13 0 2 10 22
20 13 1 1 11 23
21 12 3 0 13 24
22 12 0 3 10 21
23 12 2 1 12 23
24 12 1 2 11 22
25 11 4 0 14 24
26 11 0 4 10 20
27 11 3 1 13 23
28 11 2 2 12 22
29 11 1 3 11 21

Para alcancar as especificagdes de produto, em todas as simulacdes, foi utilizada a
fungdo Design Specs/Vary do Aspen Plus™. As varidveis manipuladas foram as mesmas das
simulagdes em caso base, conforme explicado no inicio deste capitulo.

A Figura 20 apresenta o comportamento da eficiéncia termodindmica obtida para o PFD
1. O grafico apresenta uma descontinuidade na simulagao 12 porque ndo houve convergéncia

para a configuracdo proposta para esta simulagao.
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Figura 20 - Efeito das modificagoes na eficiéncia termodinamica das colunas do PFD 1
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As eficiéncias, como esperado para colunas de destilagdo, apresentaram-se baixas. Para
o PFD 1, percebe-se que ndo ha variagdo na eficiéncia da coluna PSC. Esse resultado ¢
decorrente do fato de que as variagdes efetuadas na RDC ou MC nao afetam nenhum parametro
na coluna PSC, conforme mostra o fluxograma na Figura 13. Diferentemente, as colunas RDC
e MC estdo em constante comunicagao, pois o destilado da RDC alimenta a MC e o destilado
da MC alimenta a RDC, dessa forma, qualquer mudanca em uma delas provoca alteracao na
outra. Por conta disto, as eficiéncias dessas colunas apresentam comportamento similar em suas
variagdes, quando uma aumenta a outra também aumenta e vice-versa. A eficiéncia global
segue a mesma tendéncia de variagdo da RDC e MC.

A Figura 21 expde os resultados para melhor (em azul) e pior (em vermelho) casos de
eficiéncia da coluna reativa em comparac¢ao com o caso base, assim como a TAC calculada para
cada simulagdo correspondente. Adicionalmente, de forma esquematica € possivel observar a
mudanca na coluna frente a variagdo da quantidade de estagios reativos.

Para a coluna de destilagdo reativa do PFD 1, a Figura 21 mostra que as simulagdes 18
e 23 apresentaram a melhor eficiéncia no valor de 4,46%, correspondendo a uma diminuigao
na TAC de 1,25% e 1,22%, respectivamente. Nesses casos a zona reativa diminuiu (de 15 para
13 e 12 estagios, respectivamente), e a zona de retificagdo aumentou, permitindo que a zona

reativa ficasse mais proxima do reboiler. A pior eficiéncia foi encontrada na simulagdo 26, no
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valor de 4,135%, representando um aumento de 2,37% na TAC. Nesta simulagdo também foi
observada a reducdo na quantidade de estagios reativos, de 15 para 11, porém, houve um
aumento na zona de stripping, € a zona reativa ficou mais distante do reboiler. Observa-se,
portanto, que apesar da variagao na quantidade de estagios da zona reativa, a eficiéncia nao foi

afetada de forma significativa.

Figura 21 - Analise comparativa para a melhor e pior eficiéncia termodinamica na RDC do

PFD |
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10 10
12 12

20
24 24 =

) N/
n=4,36% n = 4,46% n = 4,46% n=4,135%
TAC = 2.552.532,75 $/ano TAC = 2.520.662,28 $/ano TAC = 2.521.290,88 $/ano TAC = 2.613.124,68 $/ano

A analise comparativa do consumo especifico, TAC e eficiéncia termodinamica do
sistema global ¢ ilustrada na Figura 22. O grafico de eficiéncia global estd em duplicata para
melhor comparar a eficiéncia com os outros dois parametros. A simulacdo 18 apresentou o
menor consumo especifico ¢ menor TAC, em concordancia com a simulacdo de maior
eficiéncia global (6,50%). A simulagdo 22 teve o maior consumo especifico e a maior TAC,
mas nao foi a de menor eficiéncia, que por sua vez foi a simulacdo 26. A simulagao 22 apresenta

a terceira menor eficiéncia (6,32%).
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Os resultados expostos ndao indicam uma relacdo direta entre eficiéncia/consumo
especifico/TAC. A maior eficiéncia ndo garante menor TAC e menor consumo especifico e
vice-versa, de forma que ¢ necessario escolher o parametro de interesse para otimizagao das
condi¢des de operacao. Partindo de uma andlise semelhante em processos de destilagdo
extrativa, Oliveira (2017) comparou algumas configuracdes diferentes e afirmou que ao
determinar o minimo trabalho perdido obtém-se a menor TAC e maior eficiéncia
termodindmica. O presente resultado mostra que nem sempre uma maior eficiéncia
termodindmica resulta em menor consumo especifico e menor TAC.

O comportamento da SEC e da TAC sdo semelhantes. Como o processo ¢ 0 mesmo, o
custo capital ndo muda, apenas o custo operacional, que depende da quantidade de utilidades e
de catalisador presentes no sistema. Visto que a SEC depende da quantidade de calor fornecido

ao reboiler, as propriedades variam de forma semelhante.

Figura 22 - Efeito das modificagoes no consumo especifico, TAC e eficiéncia termodindmica

global do PFD 1
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Seider et al. (2016) ¢ enfatico ao afirmar que, para que haja uma comparacao justa com
base na eficiéncia termodindmica entre processos, ¢ necessario que as condi¢des de produto
sejam iguais. Em outras palavras, o trabalho minimo necessario para executar os processos deve
ser idéntico em todos os processos em comparagdo. Assim sendo, a analise do trabalho perdido
¢ a chave para identificar qual processo ¢ mais eficiente. O processo que apresentar maior
trabalho perdido serd, sem divida, o menos eficiente. A partir desse principio, a Figura 23

apresenta como se comporta tais variaveis a partir das modificagdes realizadas na zona reativa.

Figura 23 - Efeito das modificagoes nos trabalhos minimo e perdido na RDC do PFD 1
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A aparente variagdo no trabalho minimo ¢ atribuida a modificagdo na vazdo de
alimenta¢do de butanol ao sistema. Foi necessario ajustar a vazao de butanol para garantir a

conformidade com a especificacdo de acetato de butila no produto de fundo da RDC. Essa
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manipulacdo da vazio € a responsavel pela variagdo observada no trabalho minimo, como
ilustrado na Figura 23.

Aplicando as condi¢gdes do processo na Equacdo (22), encontra-se o trabalho perdido
para este processo, representado pela Equacao (37). Nela pode-se notar a dependéncia do
trabalho perdido com a quantidade de calor fornecida ao reboiler. Visto que a variacdo de
disponibilidade entre os processos permanece a mesma, a variagdo percebida no trabalho
perdido da RDC se deve principalmente ao aumento ou diminui¢ao da quantidade de calor no

reboiler.

Ty
LWgpe = ABrpc + Qrppe (1 - T_R> (37)

Em relagdo a taxa de reacgdo, Tabela 13 apresenta os valores do somatorio das taxas de
reacdo das simulacgdes representadas na Figura 21. Através dela € possivel perceber que ndo ha
variagdo significativa na taxa de reacdo total de cada coluna, mesmo que o tamanho e

posicionamento da zona reativa tenha sido alterado.

Tabela 13 - Taxas de reagdo para as colunas reativas avaliadas no PFD 1

PFD 1

Taxa de reacio

1 1 2 2
(kmol/h) SO0 S18 S 23 S 26

22,6532 22,6516 22,6525 22,6522

A Figura 24 expode os perfis de temperatura para as colunas reativas em discussao.
Percebe-se que o perfil é praticamente 0 mesmo para todas elas. As elevagdes bruscas de
temperatura que ocorrem entre os estagios 6 e 12, e entre os estagios 21 e 25 correspondem ao
inicio e final das zonas reativas, onde também estdo presentes as alimentagdes.

Apesar das pequenas variacOes nos valores de eficiéncia, a andlise conjunta de
temperatura e taxa de reagdo mostram que ndo hd mudancas significativas em seus perfis. A
Equagdo (37) e a Figura 23 mostram que os rearranjos realizados na zona reativa das colunas
foram responsaveis pelo aumento ou reducdo na energia fornecida ao reboiler para manter as
especificagdes de pureza dos produtos, sendo ela a principal responsavel pelas variagdes nos

valores de eficiéncia termodinamica.
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Figura 24 - Perfis de temperatura das colunas reativas avaliadas no PFD 1
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5.2. PFD 2 — 2 COLUNAS (PSC + RDC)

Na Figura 25 s3o expostos os resultados para processo do PFD 2 de acordo com

especificagdes estabelecidas na secdo de modelagem e simulacgao.
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Figura 25 - Resultados obtidos para o PFD 2
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Com as mesmas caracteristicas apresentadas para o PFD 1 (Figura 13), a corrente que
alimenta a RDC se encontra nas caracteristicas azeotrdpicas. Esta, sera desfeita na coluna
reativa.

A Figura 26 mostra o perfil de composi¢do da fase liquida na coluna de destilacdo
reativa. Assim como no fluxograma anterior, o topo da coluna tem grande concentragdo de
metanol e o fundo de acetato de butila. Ja na Figura 27, que mostra o mesmo perfil para a fase
vapor, percebe-se que a fase vapor ¢ mais rica em acetato de metila, que apresenta baixa
concentragdo na fase liquida. O topo ¢ também rico em metanol, embora em concentracido
menor, devido a presenca do acetato de metila, e o fundo rico em acetato de butila.

O perfil de temperatura na Figura 28 assegura que essa coluna também trabalha dentro
da temperatura permitida para o catalisador. A taxa de reagdo mostrada pela Figura 29 apresenta
comportamento semelhante ao do fluxograma anterior. Butanol est4 sendo produzido no estagio

inicial da zona reativa.
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Figura 26 - Perfil de composi¢do da fase liquida na RDC
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Figura 27 - Perfil de composi¢do da fase vapor na RDC
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Figura 28 - Perfil de temperatura na RDC
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Figura 29 - Taxa de rea¢do na zona reativa da RDC do PFD 2

2,25

1,50
0,75
0,00 -

.. PN
0,75 4 ——
S

1,50 - -
2,25 - I

-3,00 \

-3,75 —
4,50
5,25
6,00 -
6,75 \

-7,50 T T T ' T T T T T T T T T ' T

10 12 14 16 18 20 22 24
Estdagio

|78



|79

5.2.1. Avalia¢do Termodinamica

Para o PFD 2 as eficiéncias e ineficiéncias também foram calculadas, como mostra a

Tabela 14.

Tabela 14 - Resultados de eficiéncia e ineficiéncia para o PFD 2

Wnin (kW) LW (kW) 1 (%) t (%)

PSC 42,95 449,05 8,73 91,27
RDC 26,46 533,99 4,72 95,28
GLOBAL 67,78 984,67 6,44 93,56

Em relacdo a avalia¢do termodinamica do sistema, o observado no fluxograma anterior
também ¢ valido aqui. Temos na coluna reativa uma quantidade maior de trabalho perdido,
apresentando a maior ineficiéncia. Novamente, a soma da eficiéncia e ineficiéncia totaliza

100% neste trabalho. O consumo especifico encontrado foi de 149,11 kW /kmol.
5.2.2. Avaliacao Economica
O fluxograma 2 possui uma coluna a menos que o fluxograma 1, por isso 0s custos
apresentaram uma leve redugdo. O custo anual total calculado para o PFD 2 ¢ mostrado na

Tabela 15.

Tabela 15 - Custo Anual Total para o PFD 2

PSC RDC
Custo Capital — Pratos e vaso 438.573,54 800.254,35
Custo Capital — Condensador 311.390,57 308.611,78
Custo Capital — Reboiler 197.362,69 419.954,02

Custo Capital Total ($) 2.476.146,95
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Custo Operacional - Agua de Resfriamento 182.131,26 206.228,05
Custo Operacional — Vapor de Baixa Pressao 603.761,50 687.762,06
Custo Operacional - Catalisador — 378,00

Custo Operacional Total ($/ano) 1.680.260, 88

TAC ($/ano) 2.505.643,19

5.2.3. Avaliacao da variacdo do nimero de estagios da seciio reativa

As condigdes de avaliagdo para o segundo fluxograma foram as mesmas apresentadas
pela Tabela 12, e seguindo as mesmas orientagdes expostas na se¢ao 5.1.3.

A Figura 30 apresenta os resultados para eficiéncia termodinamica obtidos a partir da
variagdo da quantidade de estdgios reativos na coluna reativa do PFD 2. Assim como no PFD
1, as eficiéncias foram baixas. O PFD 2 nio apresenta a coluna de recuperacio de metanol (MC)
e a coluna reativa (RDC) se comunica diretamente com a de pré-separacdo (PSC). Essa
interagdo resulta na variagdo da eficiéncia apresentada na PSC. As eficiéncias para a RDC, PSC

e a global, apresentam a mesma tendéncia de variagao.

Figura 30 - Efeito das modifica¢oes na eficiéncia termodinamica das colunas do PFD 2
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Para o fluxograma 2 a Figura 31 mostra que a simulag@o mais eficiente foi também a de
numero 18 com o valor de 4,84%, reduzindo a TAC em 1,04%. Assim como no PDF 1, houve
redugdo na quantidade de estagios reativos (de 15 para 13) e aumento na secao de retificagao.
O pior resultado foi encontrado para a simulagao 15, onde a eficiéncia reduziu para 4,23% ¢ a
TAC aumentou em 5,95%. Nesta simulacdo a quantidade de estagios reativos aumentou de 15
para 19, e a maior modificacao foi na zona de stripping (3 estagios), reduzindo-a. Outra vez,
percebe-se a baixa influéncia da variagao na quantidade de estagios reativos sobre a eficiéncia

termodinamica.

Figura 31 - Analise comparativa para a melhor e pior eficiéncia termodindmica na RDC do

PFD 2
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A andlise comparativa do consumo especifico, TAC e eficiéncia termodinamica do
sistema global para o fluxograma 2 ¢ ilustrada na Figura 32. Assim como no primeiro
fluxograma, a simulacao 18 apresentou o menor consumo especifico e a menor TAC, no entanto

foi a terceira maior eficiéncia global (6,49%). A maior eficiéncia global foi encontrada para a
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simulacdo 28 (6,52%). A simulagdo 15 coincidiu a menor eficiéncia (6,06%) com o maior
consumo especifico e maior TAC. Da mesma forma do fluxograma anterior, ndo ha uma relagao

direta entre maior eficiéncia/menor consumo especifico/menor TAC, mas ha uma proximidade

nesse resultado.

Figura 32 - Efeito das modificagoes no consumo especifico, TAC e eficiéncia termodinamica

global do PFD 2
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A Figura 33 apresenta o comportamento do trabalho minimo e do trabalho perdido para
as colunas reativas do fluxograma 2. Novamente nota-se que a responsavel pela variagdo na

eficiéncia € o trabalho perdido, visto que o trabalho minimo praticamente nao varia.
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Figura 33 - Efeito das modificagoes nos trabalhos minimo e perdido
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A Tabela 16 apresenta os valores do somatdrio das taxas de reacdo das simulagdes
representadas na Figura 31. Novamente, percebe-se que ndo ha variagdo significativa na taxa
de reacdo total de cada coluna, mesmo que o tamanho e posicionamento da zona reativa tenha

sido alterado.

Tabela 16 - Taxas de reagdo para as colunas reativas avaliadas no PFD 1

PFD 2

Taxa de reacio

1 1 1
(kmol/h) SO S18 S 15

22,6497 22,6514 22,64692
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A Figura 34 expde os perfis de temperatura para as colunas reativas em discussao.
Percebe-se que o perfil ¢ praticamente o mesmo para todas elas. As elevagdes bruscas de
temperatura que perceptiveis no perfil, correspondem ao inicio e final das zonas reativas, onde

também estdo presentes as alimentagdes.

Figura 34 - Perfis de temperatura das colunas reativas avaliadas no PFD 2
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5.3. PFD 1 x PFD 2

Ao comparar o PFD 1 com o PFD 2, observa-se que ha pouca diferenga no trabalho
minimo, no trabalho perdido e na eficiéncia do processo global. O fato de o trabalho minimo
ser o mesmo ¢ esperado, ja que as condi¢des de entrada e saida do processo sdo idénticas e o
calculo leva em consideracdo apenas essas correntes. J4 em relagdo ao trabalho perdido, a
coluna reativa ainda € a principal fonte de irreversibilidades. No PFD 2, o trabalho de
recuperagdo de metanol ¢ realizado apenas pela PSC, enquanto no PFD 1 também ¢ feito pela
MC. Esse fato justifica o aumento do trabalho perdido na PSC do fluxograma 2. A eficiéncia
global apresenta valores aproximados para os dois PFDs. Essas informagdes estdo sumarizadas
na Figura 35, onde cada coluna representa um processo, € no canto inferior direito de cada se¢ao

esta a quantidade de trabalho perdido em cada coluna de destilacao identificada pela cor, de

acordo com a legenda.
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Figura 35 - Quantidade de trabalho perdido nas colunas de destilagdo
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A andlise termodinadmica permite avaliar a possibilidade de melhorias em um
determinado processo. A atengdo que deve ser dada ¢ em fun¢do de algumas propriedades que
irdo determinar onde o engenheiro deve direcionar os seus esfor¢os. Por exemplo, a eficiéncia
termodinamica indica o quio eficiente o processo estd sendo em termos de aproveitamento de
energia. A avaliagdo em separado de cada equipamento identifica aqueles que merecem mais
aten¢do. No caso de colunas de destilacdo, as eficiéncias sdo baixas e indicam possibilidade de
melhoria no aproveitamento energético desses sistemas.

Em termos de trabalho minimo e trabalho perdido, a comparagdo entre eles revela
ineficiéncias no sistema e indica oportunidades de otimizacdo. A Figura 36 exemplifica essa
relacdo, pde lado a lado essas duas propriedades, e mostra que o trabalho perdido na RDC do
fluxograma 1 € quase 22 vezes maior que o trabalho minimo necessario para a realizagcdo do
processo. Ao observar a Tabela 10 e a Tabela 14, pode-se perceber que essa mesma relagdo se

repete para as demais colunas, o trabalho perdido sempre muito maior que o trabalho minimo.
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Figura 36 - Comparagdo entre o trabalho perdido e o trabalho minimo na RDC do PFD 1
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O trabalho que se segue ¢ entdo, investigativo. As perguntas para direcionamento
seguem no sentido de saber o porqué de haver tanto trabalho perdido em um s6 equipamento,
se € possivel quantificar o trabalho perdido em cada sec¢do da coluna e, se existe a possibilidade
de reduzir as irreversibilidades produzidas.

Em termos de design, € preciso avaliar adequadamente as variaveis de projeto, como
por exemplo, o numero de estagios e sua divisdo entre as se¢des e razao de refluxo. Um estudo
sobre como a variacao da quantidade de estagios reativos afeta a eficiéncia termodinamica na
producao do acetato de butila foi realizado para os dois fluxogramas e mostraram que a variagao
na eficiéncia termodindmica € baixa.

Para um sistema ja operante, as condigdes operacionais devem ser avaliadas, como
temperatura, pressao, € até mesmo o fluxo dos componentes envolvidos no processo. Sempre
respeitando as restricdes dos sistemas.

Uma analise adicional pode ser realizada em relacdo ao condicionamento das
alimentagdes. A integrac¢do térmica com as correntes de alimenta¢do pode ser uma estratégia
eficaz para reduzir as perdas no sistema. Por exemplo, na coluna reativa do fluxograma 1, a
alimentagdo de butanol entra a 300 K enquanto o estagio na qual ele é alimentado estaa 375 K.
Da mesma forma, a alimentacdo mista de acetato de metila ¢ metanol entra a 326,77 K num
estagio que estd a aproximadamente 385 K. O pré-condicionamento da temperatura de

alimentagdo contribui para a redu¢ao do consumo de energia, minimizando a necessidade de
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trocas térmicas internas € minimizando as perdas devido a irreversibilidades decorrentes dessas
trocas térmicas.

Em relacao aos trocadores de calor, a sua integragdo com as correntes que fluem no
sistema pode favorecer o melhor aproveitamento de energia, visto que, pela eficiéncia de Carnot
¢ comprovado que grande parte do calor ndo pode ser convertido em trabalho 1til, porém a
transferéncia de calor entre as etapas do projeto pode ser mais efetiva.

A Tabela 11 e a Tabela 15 apresentam o custo anual total (TAC) calculado para os dois
fluxogramas em analise. Ao comparar os PFDs, observamos que o PFD 2 teve uma reducao de
3,65% no TAC em relagdo ao PFD 1. Essa redugdo se deve ao fato de o PFD 2 néo incluir a
coluna MC, resultando em uma reducgdo de 9,70% no custo de capital total e 0,37% no custo
operacional total. No entanto, ¢ importante destacar que o custo operacional da PSC no PFD 2
teve um aumento de 28,76%. Isso ocorre porque, com a elimina¢do da coluna MC no PFD 2,
o diametro calculado aumentou de 0,78 m para 0,96 m para manter a producio almejada, o que
justifica o aumento no custo de capital. Além disso, o fluxograma 2 apresenta um estagio
adicional na PSC. Na RDC, a tinica mudanga perceptivel foi uma redugdo no didmetro calculado
de 1,37 mpara 1,31 m, resultando em uma redugao no custo de capital. Esses parametros foram
calculados através da ferramenta tray sizing no Aspen Plus.

Apesar de apresentarem eficiéncia globais muito proximos, a analise termodindmica
para os processos em caso base, revela que o fluxograma 2 € mais atrativo por ser mais eficiente.
Além disso, a anélise econdmica revela que o fluxograma 2 € menos oneroso, embora a redugao

na TAC tenha sido pequena. A Tabela 17 resume esses resultados.

Tabela 17 - Comparativo entre os resultados do PFD 1 e PFD 2 em caso base

PFD 1 PFD 2
Eficiéncia Termodinimica (n, %) 6,42 6,44
TAC ($/ano) 2.600.595,09 2.505.643,19
Consumo Especifico (kW /kmol) 149,63 149,11

A Tabela 18 realiza a mesma comparacdo, porém, para os melhores resultados
encontrados apds a variacdo da quantidade de estagios reativos. Adicionalmente, ¢ mostrado o

quanto cada simulagdo reduziu a TAC em relacao ao caso base nos seus respectivos PFDs.
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Tabela 18 - Comparativo entre os melhores resultados do PFD 1 e PFD 2, obtidos apods
variagoes nas quantidades de estagios reativos

S18-PFD1 S18-PFD2 S28-PFD2

Eficiéncia Termodinamica (1, %) 6,50 6,49 6,52
TAC ($/ano) 2.520.662,28  2.436.638,72  2.445.579,93
Reducao da TAC em relacao ao

caso base (%) 3,07 2,75 2,40
Consumo Especifico (kW /kmol) 147,64 147,47 147,91

Dois resultados sdo apresentados para o PFD 2. A escolha do melhor resultado depende
de dois fatores: se o objetivo for a melhor eficiéncia termodinamica global, a simulacdo 28 ¢ a
melhor; caso contrario, se o objetivo for menor TAC e menor consumo especifico, a simula¢ao
18 ¢ a melhor. Apesar de as configuracdes serem diferentes, os valores encontrados para
eficiéncia termodinamica global, SEC e TAC sao proximos.

A partir das analises realizadas, conclui-se que as simulagdes do PFD 2 apresentaram

melhores resultados, apesar da pequena diferenca nos valores comparados.



CAPITULO 6

CONCLUSOES E SUGESTOES
DE TRABALHOS FUTUROS

O presente estudo abordou o processo de produgdo de acetato de butila a partir de duas
configuracdes diferentes utilizando destilacdo reativa. Os conceitos de eficiéncia e ineficiéncia
termodinamica foram aplicados e, conforme reportado na literatura, os processos de destilagao
tém baixa eficiéncia termodinamica, em especial as colunas de destilacdo reativa, pois
apresentam maior trabalho perdido em relagdo as colunas convencionais. A partir da analise
desses parametros e do processo, foram sugeridas algumas mudangas visando reduzir as
irreversibilidades produzidas, ¢ aumentar a eficiéncia termodinamica.

Uma andlise cinética foi realizada para comparar o progresso da reacdo. Foi verificado
que a constante de equilibrio diminui com o aumento da temperatura, porém, permanece
proxima da unidade. A remocdo continua de metanol e acetato de butila altera o equilibrio,
favorecendo a reagdo direta em detrimento a reacao indireta.

As eficiéncias termodinadmicas dos processos em caso base mostraram-se baixas, com
destaque para a da coluna de destilagdo reativa que apresentou maior trabalho perdido nos dois
fluxogramas apresentados. O PFD 2 apresentou maior eficiéncia termodinamica global, se
comparada ao PFD 1, embora os resultados sejam bem proximos.

As analises econdmicas foram apresentadas e mostraram que o PFD 2, sem a coluna de
recuperagdo de metanol, ¢ mais atrativo do ponto de vista econdmico, por ser ligeiramente
menos oneroso.

O efeito da variagdo da quantidade de estdgios na zona reativa foi avaliado nos dois
fluxogramas. Os resultados mostraram que para o processo de producdo do acetato de butila a
influéncia do aumento ou diminuicdo de estdgios na zona reativa sobre a efici€ncia
termodindmica ¢ baixa. A alteracao na quantidade de estagios ndo afetou a taxa de reacao global

da coluna e ndo alterou significativamente o perfil de temperatura da coluna reativa, de modo
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que, a Unica alteracao percebida foi na quantidade de trabalho perdido, que ¢ fungdo direta do
calor requerido no reboiler para o alcance das especificagdes do processo, sendo a variagao nos
resultados de eficiéncia atribuida a essa mudanca. Apds variagdes, a eficiéncia termodinamica
global para o PFD 2, através da simulagdo 28, também foi maior em relagao ao PFD 1.

A relagdo entre eficiéncia termodindmica, consumo especifico e TAC ndo segue uma
proporcao direta, o que implica na necessidade de identificacdo e escolha de um parametro
especifico para determinar a melhor configuracdo com base nos resultados obtidos.

Este processo ainda oferece algumas oportunidades de avanco e melhoria na
contribuicdo do conhecimento sobre o processo e sobre o comportamento dos parametros
termodinamicos em processos de destilagdo reativa. Dessa forma, como possiveis futuros

trabalhos recomenda-se:

Testar diferentes quantidades de holdup liquido em cada estdgio e verificar sua
influéncia sobre a taxa de reacgdo, eficiéncia termodinamica ¢ no desempenho do
processo;

e Aplicar variagdes na quantidade de catalisador empregado nos estagios reativos afim de
afetar a taxa de reacdo, e consequentemente, a eficiéncia e seletividade do processo;

e Realizar a integracdo térmica do sistema tentando reduzir a producdo de
irreversibilidade otimizando o uso da energia fornecida ao sistema;

e Explorar diferentes valores de pressdo. Apesar da sua influéncia nos pontos de
azeotropia dos componentes, i1sso pode fornecer clareza sobre o efeito da pressao nas
taxas de reacdo e eficiéncia termodinamica;

e Realizar o processo em um hibrido de destilagdo reativa em parede dividida e avaliar o

comportamento da eficiéncia termodindmica nesses tipos de sistema.
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ANEXO

ANEXO 1 - CORRELACOES PARA CALCULO DO CUSTO ANUAL TOTAL (TAC)

As correlagdes utilizadas para o calculo da TAC se encontram no quadro abaixo. O
indice de atualizagdo de custos utilizado ¢ o Marshall & Swift. Seu valor mais recente
encontrado na literatura, 1773,4, é para o ano de 2021 (SHU et al., 2023). Os parametros e
correlagdes seguem os propostos por Li et al. (2019). O ano operacional, que pode ser
configurado no Aspen Plus™, ¢ considerado como tendo 8766 horas. O periodo de retorno é

definido em 3 anos.

Parametros e Correlagoes

Coluna

Nr
H (m) =0,6 x - A1l
(m)= 06 (7=-3) +6 @
M&S
Cyaso ($) = 937,636D10¢CHO802(2,18 + F; ) (ﬁ) (4.2)
M&S
Cprato ($) = 97,243DV°HF ., (ﬁ) (A.3)

onde H ¢ a altura do vaso da coluna (m), Ny é a quantidade de pratos e D ¢ o didmetro (m),

Fe,qo = 3,67 € Fc, ., = 2,7 para as condigdes especificadas.

Trocadores de Calor

A(m?) = (U X AT) (A.4)
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M&S)

Cug ($) = 474,6684%65(2,29 + F¢,,) (m

(A.5)

onde A é a area (m?), Q é a carga térmica (kW), U é o coeficiente global de transferéncia de

calor (kW K~'m™2), AT ¢ a diferenga de temperatura (K) e Fg,. = 50625 para as

condi¢des especificadas.

Utilidades nos trocadores de calor

Cutitidade ($) = Q@ X (; X t (A.6)

O indice i corresponde a utilidade utilizada, nesse caso pode ser 4gua de resfriamento (CW)
ou vapor de baixa pressdo (LPS) e t é o tempo em horas assumido para um ano. Cryy =

Catalisador

Ccatalisador ($/kg) =252

A vida util do catalisador Amberlyst-15 ¢ de 4000 horas, segundo mostra Shu ef al. (2023).
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