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RESUMO 

 

A elaboração de estratégias visando promover a competitividade e ampliar a implementação 

industrial do processo Metanol para Olefinas (MTO) tem o potencial de reduzir o emprego de 

matérias-primas não sustentáveis na produção de olefinas, com foco particular no etileno e no 

propileno. Esta tese realiza uma análise abrangente quanto ao consumo de energia e 

possibilidade integração na produção de olefinas a partir do gás de síntese, com base no 

processo MTO. A simulação do processo foi estabelecida para um caso base e um design 

alternativo. O design alternativo difere do caso base ao implementar a integração de energia, 

com a reutilização da energia liberada durante as reações de gás de síntese para metanol (STM) 

e metanol para olefinas e a utilização de intensificação do processo de separação dos efluentes. 

O calor disponível no fluxo de saída do reator MTO é utilizado para gerar vapor suficiente para 

atender às demandas do processo. Além disso, um esquema inédito envolvendo quatro colunas 

é utilizado, incluindo duas colunas de parede dividida (DWC) para a separação de olefinas. Foi 

conduzida uma avaliação abrangente que englobou aspectos energéticos, o Custo Anual Total 

(TAC) e as emissões de CO2, a fim de comparar as duas configurações. O processo alternativo 

alcança uma economia de 67,3% no fornecimento de energia, e a dissipação total de calor é 

reduzida em cerca de 33,8%. Essas melhorias resultam em uma diminuição do TAC de cerca 

de 17%. Para a avaliação das emissões de carbono diretas, a proposta alternativa mostra uma 

redução no impacto ambiental de cerca de 82%, representando uma redução de 310 toneladas 

por dia de CO2, quando comparado ao caso base. 

 

Palavras-chave: Metanol para Olefinas; Simulação de Processo; Integração de Energia; 

Coluna de Parede Divisória. 
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ABSTRACT 

 

The development of strategies aimed at enhancing competitiveness and expanding the industrial 

implementation of the Methanol-to-Olefins (MTO) process has the potential to mitigate the 

reliance on unsustainable raw materials in the production of olefins, particularly emphasizing 

ethylene and propylene. This thesis performs a comprehensive analysis of energy integration 

for olefins derived from synthesis gas through the MTO process. Process simulation was 

established for the base design and an alternative design. The alternative design differs from 

the base design by implementing energy integration, with the reuse of energy released during 

synthesis gas-to-methanol (STM) and methanol-to-olefins reactions. The thermal energy 

discharged from the MTO reactor output stream is used to generate sufficient steam to meet the 

demands of the process. Additionally, a configuration featuring four columns is employed, 

inclusive of two dividing-wall columns (DWC) designed for olefin separation. A 

comprehensive assessment was conducted, which included energy aspects, Total Annual Cost 

(TAC) and CO2 emissions, in order to compare the two configurations. The alternative process 

achieves savings of 67.3% in energy consumption, and total heat dissipation is reduced by 

around 33.8%. These improvements result in TAC decrease of around 17%. For the assessment 

of direct carbon emissions, the alternative design shows reduction in environmental impact of 

around 82%, representing reduction of 310 tons of CO2 per day. 

 

Keywords: Methanol-to-Olefins; Process Simulation; Energy Integration; Dividing-Wall 

Column. 
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1. Introdução 

 

1.1. Contextualização 

O suprimento global de energia e matérias-primas empregadas na fabricação de diversos 

produtos químicos ainda são provenientes, em sua maioria, de recursos fósseis. As olefinas 

constituem exemplos de petroquímicos essenciais para a produção de uma ampla gama de 

produtos, que ainda tem seu maior volume obtido a partir de fontes não renováveis (BROKVO 

et al., 2022). Esses hidrocarbonetos desempenham um papel importante na indústria 

petroquímica, uma vez que são matérias-primas para a produção de polímeros, como polietileno 

e polipropileno, os quais são amplamente utilizados na fabricação de embalagens, produtos 

plásticos e uma variedade de bens de consumo. 

Em 2021, o mercado global de olefinas foi avaliado em números da ordem de US$ 240 

bilhões e está projetado para alcançar a marca de US$ 347,91 bilhões até 2029, prevendo-se 

uma taxa composta de crescimento anual da ordem de 4,75% entre os anos de 2022 e 2029 

(DATA BRIDGE MARKET RESEARCH, 2022). O etileno e propileno são olefinas que 

emergem como petroquímicos de grande volume em âmbito global. Em 2021, a capacidade em 

milhões de toneladas por ano (mtpa) global de etileno e propileno foi de 214,39mtpa, e 

144,16mtpa, respectivamente (GLOBAL DATA, 2022). 

A dependência significativa de recursos fósseis, particularmente petróleo e gás, para a 

produção de olefinas levanta questões cruciais relacionadas à sustentabilidade. Diante desses 

desafios, há uma crescente necessidade de buscar alternativas renováveis para a produção de 

produtos petroquímicos. O uso de matéria-prima de fontes renováveis e a implementação de 

processos mais eficientes e limpos surgem a partir de tecnologias que utilizam fontes como 

biogás, biomassa e carvão sustentável, em substituição às matérias-primas tradicionais (REN et 

al., 2008; XIANG et al., 2015, ORTIZ-ESPINOZA et al., 2017, OGUNDIPE, 2020). 

No panorama da produção de olefinas, uma série de processos alternativos está 

disponível (ZHAO et al., 2021; ORTIZ-ESPINOZA et al., 2017; OGUNDIPE, 2020). Zhao et 

al. (2021) conduziu uma avaliação abrangente de 20 rotas para a obtenção de olefinas, 

englobando tanto processos provenientes de fontes fósseis quanto de fontes renováveis. Essa 

avaliação levou em consideração critérios de viabilidade econômica, concluindo que os 

processos Methanol to Olefins (MTO) e Methanol to Propylene (MTP) são concorrentes 

competitivos em termos de custos. Nessa perspectiva, o metanol ganha destaque como matéria-

prima relevante para a indústria química sustentável, dada sua capacidade de ser obtido a partir 
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do gás de síntese, o qual, por sua vez, pode ser derivado de diversas fontes de carbono, incluindo 

o reaproveitamento a partir do CO2 (ORTIZ-ESPINOZA et al., 2017; JOUNY et al., 2018). 

O processo MTO engloba um conjunto de etapas destinadas à conversão das matérias-

primas em uma diversidade de olefinas, demonstrando flexibilidade na produção de etileno e 

propileno. Ortiz-Espinoza et al. (2017) compararam o MTO a um processo de conversão direta 

do metano em etileno, denominado Oxidative Coupling of Methane (OCM). O resultado dessa 

análise revelou uma perspectiva técnica e econômica mais promissora para o processo MTO. 

Ogundipe (2020) realizou uma comparação entre a produção de etileno por meio do processo 

MTO e o processo de craqueamento de etano. O autor concluiu que o processo MTO exibia um 

potencial superior em termos de recuperação de energia, apesar de apresentar um custo de 

produção mais elevado. 

Algumas instalações de produção de olefinas a partir de metanol já foram concluídas ou 

se encontram em fase de construção. O somatório da capacidade produtiva das unidades 

comissionadas supera a marca de 21 milhões de toneladas por ano, contemplando etileno e 

propileno (BROKVO et al., 2022). A tecnologia MTO, desenvolvida em colaboração pela UOP 

e Hydro Company, opera em faixas de temperatura em torno de 470°C e pressões de 

aproximadamente 2 bar. Esse processo exibe alta seletividade para a formação de C2-C3 (96%), 

com conversões na ordem de 40% para catalisadores de aluminofosfatos de silício (SAPO-34) 

(BARE, 2007). 

O processo MTO pode ser subdividido em quatro etapas principais (ORTIZ-EPINOZA 

et al., 2017): 1) Reforma do gás; 2) Conversão do gás de síntese em metanol; 3) o processo 

Methanol to Olefins, que engloba a transformação do metanol bruto em olefinas; e 4) a etapa 

de separação das olefinas, realizada por meio de múltiplas colunas de destilação. 

Apesar dos promissores indicativos de que o processo MTO pode se configurar como 

uma alternativa sustentável aos métodos que dependem de matérias-primas não renováveis, 

essa tecnologia representa uma parcela reduzida (em torno de 5,8%) quando comparada à 

produção em grande escala das olefinas produzidas globalmente. Um dos motivos do processo 

MTO ser pouco difundido na indústria de olefinas é proveniente dos obstáculos que ainda são 

encontrados em sua implementação em nível industrial. 

Para garantir o sucesso na implementação do processo MTO, muitos esforços têm se 

concentrado na integração energética ao longo de todo o processo e na otimização das operações 

de separação. Essas medidas estão se destacando como alternativas viáveis para reduzir os 

custos de produção e o consumo de energia. Dentre as alternativas destacam-se utilização de 

recompressão mecânica de vapor e reutilização da energia gerada durante a reação MTO, 
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utilização de caixa fria na seção de separação, integração térmica com a seção de reação MTO 

e otimização de variáveis de projeto e operacionais (YU E CHIEN, 2016; DIMIAN E BILDEA, 

2018; CHEN et al., 2021). Apesar das melhorias obtidas nos estudos, a avaliação da obtenção 

do metanol a partir da conversão do gás de síntese e a integração energética dessa seção com 

as posteriores, bem como a utilização de intensificação de processo na seção de separação é 

escassa. 

Na separação criogênica de MTO, devido à existência de múltiplas colunas de 

destilação, há a necessidade de espaço adicional, exigências específicas de disposição e 

consumo energético acentuado, como é o caso das separações propano/propileno e etano/etileno 

que são intensivas em energia devido à volatilidade relativa próxima entre os componentes. 

Além disso, gases residuais (CH3, CO, H2, N2), precisam ser removidos, e são caracterizados 

por serem extremamente voláteis. Por esse motivo, as colunas de destilação desse processo 

operam sob pressões de até 25 bar e temperaturas que variam de -160°C a 110°C. Essas 

condições intensas e diversas resultam em desafios para a integração energética da seção de 

separação. 

Vários métodos alternativos de separação foram sugeridos para o processo MTO, 

incluindo destilação com bomba de calor e recuperação completa de energia a partir da reação 

(DIMIAN E BILDEA, 2018; GAO et al., 2013). Entretanto, além de assegurar uma separação 

criogênica eficiente e segura, explorar a integração energética dentro das configurações de 

separação, com a utilização de esquemas avançados de destilação, pode trazer benefícios 

importantes (AVEDAÑO, 2020). Curiosamente, há estudos limitados na literatura aberta que 

abordam esquemas de destilação criogênica termicamente acopladas para o processo MTO 

(LUYBEN, 2004). 

Entre as opções de destilações termicamente acopladas, a Coluna de Parede Dividida 

(DWC) merece atenção especial. A DWC se diferencia por integrar duas seções de colunas, 

compartilhando um único refervedor. Isso pode resultar em economias significativas de energia, 

que podem chegar a até 30% em comparação com a Sequência de Destilação Convencional (LI 

et al., 2020). Além dos benefícios em termos de eficiência energética, a DWC também oferece 

a perspectiva de redução de custos de capital. Isso ocorre devido à necessidade de menos 

equipamentos, resultando em economia de espaço físico, sistemas de tubulação e infraestrutura 

elétrica (GÓMEZ-CASTRO et al., 2008). 

Avedaño et al. (2020) avaliaram três configurações de destilação criogênica 

termicamente integradas para separação de gases no processo OCM. Embora a viabilidade da 

DWC na separação de olefinas tenha sido avaliada, é importante observar que os fluxos do 
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processo OCM diferem daqueles do processo MTO. Especificamente, o OCM não produz 

propano, propileno ou butileno, e é necessária uma coluna de destilação extra para a 

recuperação do metano, o que destaca as diferenças entre as seções de separação dos processos 

OCM e MTO. 

Qian et al. (2016) investigaram o potencial de uma coluna reativa de parede dividida 

(RDWC) para aumentar a produção de propileno, sintetizando uma coluna de despropanização, 

coluna de destilação de propileno e hidrogenação seletiva em uma única unidade. O estudo 

concentrou-se principalmente na separação de C3H6, C3H8, C4H6, metilacetileno e propadieno. 

No entanto, a separação de produtos C2H4, C2H6 e outros gases residuais como N2, H2 e CO não 

foi abordada. 

Xiaolong et al. (2017) estudaram o uso de uma DWC para melhorar a separação de 

olefinas provenientes do processo de fluidização de metanol em propileno. A DWC foi utilizada 

para dividir uma alimentação contendo 28 componentes em três produtos distintos. O destilado 

compreendeu principalmente propileno e etileno, o produto intermediário continha propano e 

propileno, enquanto o 1-buteno dominava o produto de base da coluna. Embora tenham sido 

alcançadas reduções energéticas significativas, ainda eram necessárias separações adicionais 

para obter as olefinas em grau polimérico. O etileno foi obtido com uma fração mássica de 

66,61% e o propileno com 85,7%, mas a purificação adicional tanto do etileno quanto do 

propileno não foi avaliada. 

Embora vários estudos tenham investigado o uso de DWC para separação de olefinas, 

nenhum abordou de forma abrangente a separação de todas as espécies químicas derivadas do 

processo MTO. Especificamente, a obtenção de pureza de grau polimérico para o etileno 

separando-o do etano e gases residuais (N2, H2, CO e CH4) utilizando uma única coluna não foi 

documentada anteriormente. Além disso, a utilização de uma estratégia DWC para separar 

propano, propileno, C4+ e C5+ com a finalidade de obter propileno de grau polimérico 

permanece inexplorada na literatura existente. 

Em um dos estudos resultados da presente tese (ANDRADE et al., 2024) foi conduzida 

uma avaliação da aplicação de DWC no downstream do processo MTO. O estudo compreendeu 

a análise de duas configurações em termos de consumo energético, custos anuais totais e 

emissões de CO2. Os resultados das duas configurações foram comparados com a configuração 

convencional. Dentro das sequências propostas, o arranjo que incorpora duas DWCs e duas 

colunas convencionais demonstrou um desempenho particularmente favorável. Esta 

configuração alcançou uma economia energética relevante, com reduções de 15,56% nos 

refervedores e 13,76% nos condensadores. 
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O presente estudo visa a avaliação da integração energética das seções reacionais 

(conversão de gás de síntese a metanol e metanol a olefinas), incluindo a captação de energia 

decorrente da reação MTO para a geração de vapor. Além disso, a seção de separação 

compreende quatro colunas de destilação, sendo que duas delas são colunas de parede dividida. 

Até o momento, não é encontrada na literatura a avaliação das duas seções de reação com as 

integrações energéticas propostas, nem a utilização de DWC na seção de separação. Este 

trabalho simula a conversão do gás de síntese a metanol, a transformação subsequente do 

metanol em olefinas e o processo de purificação. São avaliadas uma configuração convencional 

e uma alternativa proposta. Os resultados das duas configurações são comparados do ponto de 

vista energético, econômico e ambiental, em particular, as emissões de CO2. 

 

1.2. Objetivos e Organização da Dissertação 

A elaboração de estratégias visando promover a competitividade e ampliar a 

implementação industrial do processo Metanol a Olefinas (MTO) tem o potencial de reduzir o 

emprego de matérias-primas não sustentáveis na produção de olefinas, com foco particular no 

etileno e no propileno. Com isso, este trabalho tem como objetivo principal a análise abrangente 

de energia e integração na produção de olefinas a partir do gás de síntese, com base no processo 

MTO. Para se obter o objetivo principal, alguns aspectos foram considerados e constituíram os 

objetivos específicos do trabalho: 

1) Simular o processo para o caso base e o design alternativo; 

2) Modelar e simular as etapas: conversão de gás de síntese a metanol, metanol a olefinas e 

purificação das olefinas. 

3) Para a seção de separação, avaliar dois esquemas de destilação com utilização do conceito 

de intensificação de processos. 

4) Propor design alternativo com implementação de integração de energia, com a reutilização 

da energia liberada durante as reações de gás de síntese para metanol (STM) e metanol para 

olefinas. 

5) Reaproveitar calor disponível no fluxo de saída do reator MTO para gerar vapor suficiente 

para atender às demandas do processo. 

6) Utilizar esquema envolvendo quatro colunas, incluindo duas colunas de parede dividida 

(DWC) para a separação de olefinas. 

7) A fim de comparar as duas configurações, avaliar os seguintes aspectos: energéticos, Custo 

Anual Total (TAC) e as emissões de CO2. 
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No Capítulo 2 é traçada uma revisão de literatura sobre as principais questões abordadas 

neste trabalho de tese, o que compreende o processo de produção de olefinas leves, com ênfase 

no processo MTO, os aspectos relacionados a integração energética de processos e a literatura 

consultada acerca do assunto. 

No Capítulo 3 são apresentadas a modelagem matemática do processo MTO, os métodos 

numéricos usados e as considerações utilizadas para a implementação em Aspen Plus do caso 

base e do design alternativo. 

O Capítulo 4 apresenta os principais resultados obtidos levando em consideração os 

objetivos específicos citados anteriormente. Esses resultados são discutidos e interpretados de 

forma a responder as lacunas que incentivaram a realização deste trabalho. 

Por fim, o Capítulo 5 apresenta as principais conclusões desse estudo e as sugestões para 

os trabalhos futuros. 
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Capítulo 2 
Revisão de Literatura 
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2. Revisão de Literatura 

Este capítulo apresenta a revisão de literatura relacionada aos trabalhos utilizados como 

base para o desenvolvimento desta tese. Aqui serão apresentadas de forma mais detalhada as 

principais contribuições obtidas dos trabalhos mais recentes da literatura, relacionadas aos 

temas: produção de olefinas leves, processo Metanol a Olefinas, modelagem e simulação de 

processos e intensificação de processos de separação. 

 

2.1. Panorama Petroquímico 

Os setores do petróleo, gás e petroquímica desempenham um papel importante, com 

impacto positivo, em diversas esferas globais. A indústria utiliza matérias-primas provenientes 

dessas áreas na fabricação de uma ampla variedade de produtos, desde plásticos e produtos 

químicos industriais até fertilizantes e produtos farmacêuticos. 

O petróleo bruto e gás natural constituem fontes ricas em hidrocarbonetos, que servem 

como blocos de construção fundamentais. Enquanto alguns derivados do petróleo, como 

gasolina, gasóleo e querosene de aviação, são empregados diretamente como combustíveis e 

exportados nessa forma, outros detêm valor intrínseco como matérias-primas destinadas à 

transformação química para a produção de produtos petroquímicos (LUCIANI, 2007). Uma 

parcela considerável da produção petroquímica está direcionada à manufatura de polímeros e 

plásticos. Adicionalmente, a indústria petroquímica também produz uma variedade de produtos 

químicos intermediários, como etileno, propileno e benzeno, que são essenciais para a síntese 

de outros produtos químicos. Além disso, substâncias como amônia e ureia, derivadas do gás 

natural, são utilizadas na produção de fertilizantes agrícolas. No setor farmacêutico, muitos 

ingredientes ativos em medicamentos são derivados de produtos químicos petroquímicos. 

A indústria petroquímica mantém uma conexão intrínseca com o mercado de petróleo, 

sendo que variações nos preços do petróleo bruto podem exercer influência significativa sobre 

os custos de produção. A demanda por produtos petroquímicos está correlacionada com o 

crescimento econômico global, com setores como construção, automotivo e bens de consumo 

desempenhando um papel determinante na modelagem dessa demanda (LUCIANI, 2007; 

HOSSAIN, 2023). 

A projeção para a indústria petroquímica indica um crescimento mais acelerado em 

comparação com o Produto Interno Bruto (PIB) global. Embora materiais semelhantes ou 

concorrentes possam ser fabricados a partir de matérias-primas não hidrocarbonadas, a 

produção de produtos petroquímicos continua a representar uma parcela substancial do valor 

agregado global no futuro previsível (LUCIANI, 2007). Em contraste com a indústria de 
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refinação, que experimentou um período prolongado com pouco investimento em novas 

capacidades, a capacidade de produção petroquímica manteve um crescimento constante, 

observando-se uma aceleração notável nos projetos de investimento. Um reflexo do 

crescimento do setor é a capacidade de produção de etileno, comumente utilizada como 

indicador da dimensão do setor petroquímico, a qual demonstra potencial evolução, conforme 

apresentado na Figura 1 (LUCIANI, 2007). Em 2021, a capacidade global de produção de 

etileno atingiu a marca de 214.39 milhões de toneladas por ano (mtpa) (GLOBAL DATA, 

2022). 

 

Figura 1 3 Tendência Global de Capacidade de Etileno. 

 
Fonte: Luciani (2007). 

 

O crescimento dos setores industriais, principalmente no âmbito petroquímico, acarreta 

consequências ambientais significativas. Especificamente no setor energético, os impactos são 

substanciais. A predominância da cultura de hidrocarbonetos e a dependência de combustíveis 

fósseis têm exercido efeitos prejudiciais sobre o meio ambiente, resultando na emissão de gases 

de efeito estufa e, de maneira geral, afetando os ecossistemas naturais e sociais. O aumento das 

preocupações ambientais tem impulsionado uma pressão crescente para a adoção de práticas 

mais sustentáveis e o desenvolvimento de alternativas verdes (DIJKEMA et al., 2003; AL-

SARRAH et al., 2010; AL-SAMHAN et al., 2022; LAROCCA, 2022). 

A urgência de descarbonização da economia e a transição para um modelo energético 

mais sustentável estão sendo promovidas em escala global, visando alcançar objetivos de 

redução das emissões de gases de efeito estufa. Nesse contexto, a indústria está continuamente 

em busca de tecnologias mais eficientes e sustentáveis para a produção de produtos químicos, 

envolvendo, inclusive, a pesquisa de métodos alternativos de obtenção de matérias-primas e a 

adoção de processos de produção mais limpos (LAROCCA, 2022; HOSSAIN et al., 2023). 
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As advertências acerca do pico do petróleo, os avanços tecnológicos que indicam a 

viabilidade de novas fontes de energia alternativas, e as pressões dos organismos internacionais, 

visando a necessidade de redução das emissões de gases de efeito estufa até 2050 para controlar 

o aumento da temperatura global, estão impulsionando um movimento em direção a uma 

"economia descarbonizada". Esta transição para um paradigma energético sustentável e limpo 

representa um desafio substancial em vários âmbitos, incluindo indústrias, processos de 

produção, regulamentações e, mais significativamente, nos estilos e hábitos de consumo das 

sociedades (LAROCCA, 2022; HOSSAIN et al., 2023). 

A perspectiva de uma transição energética se delineia como um processo gradual e 

contínuo, conduzindo a uma economia cada vez mais independente do carbono. As energias 

renováveis, aliadas a fontes de baixa emissão e a processos produtivos mais eficientes, 

desempenharão um papel crucial junto a essa transição energética (LAROCCA, 2022). 

 

2.2. Produção de Olefinas Leves 

A produção de olefinas pode ocorrer por meio de várias vias, utilizando diferentes 

fontes. Atualmente, a principal tecnologia utilizada para a produção de olefinas é o 

craqueamento a vapor, que pode empregar matérias-primas que variam de hidrocarbonetos 

leves, como etano, propano e butano, a líquidos de petróleo, como nafta e óleo combustível 

destilado. O crescimento do craqueamento de etano tem impactado a capacidade global de 

propileno, estimulando, assim, o desenvolvimento de tecnologias específicas de produção de 

propileno. Entre essas tecnologias, destaca-se a desidrogenação de propano, um processo 

específico para recuperar o propileno a partir do propano. Resíduos atmosféricos à base de 

parafina podem ser convertidos em olefinas leves por meio de tecnologias como a pirólise 

catalítica e o craqueamento catalítico profundo (ZHAO et al., 2021). 

As rotas não oxidativas e oxidativas podem produzir olefinas a partir do metano ou etano 

(GAO et al., 2019). A desidratação do etanol também é uma possibilidade para a obtenção 

dessas olefinas, embora represente uma participação minoritária no mercado global (FAN et 

al., 2013). Com o aumento da produção de biogás e das reservas de gás natural, o metano e 

metanol tem surgido como uma interessante possibilidade em substituição as rotas mais 

tradicionais (AVEDAÑO et al., 2020). Além dessas, o reciclo de CO2 para produção de 

combustíveis e produtos tem sido amplamente estudada, possibilitando a conversão a metano, 

gás de síntese, metanol, etanol, os quais são produtos intermediários que podem ser 

subsequentemente transformados em etileno e/ou propileno (JOUNY et al., 2018; LEONZIO 

et al., 2019; KAMKENG et al., 2021). 
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Embora a maioria da produção das olefinas leves, com destaque para o etileno e 

propileno, ainda provenha de fontes convencionais, como petróleo e gás, existem tecnologias 

alternativas viáveis que utilizam fontes renováveis, como biogás, biomassa e carvão 

sustentável, para sua fabricação. Nesse cenário, o metanol emerge como matéria-prima, uma 

vez que pode ser gerado a partir do gás de síntese, que, por sua vez, é obtido de várias fontes 

de carbono. (AVEDAÑO et al., 2020). 

Conforme descrito anteriormente, além das rotas convencionais, uma série de processos 

alternativos está disponível (ZHAO et al., 2021; ORTIZ-ESPINOZA et al., 2017; OGUNDIPE, 

2020). No estudo realizado por Zhao et al. (2021) foram avaliadas 20 rotas para a obtenção de 

olefinas. Dentre as alternativas, destacam-se o Acoplamento Oxidativo do Metano (OCM), a 

tecnologia Metanol a Olefinas (MTO), e a tecnologia Metanol a Propileno (MTP). O OCM é 

um processo de conversão direta no qual o metano é convertido em etileno com um reator 

catalítico. Nesse processo, a etapa de purificação compreende a remoção de subprodutos, como 

CO2 e água, seguida por uma série de destilações criogênicas para a recuperação de etileno. Por 

outro lado, a produção de etileno via metanol (MTO) envolve três etapas principais. 

Inicialmente, o gás natural precisa ser reformado para obter gás de síntese, uma mistura de CO 

e H2. Posteriormente, o gás de síntese é direcionado para um reator onde o metanol bruto é 

sintetizado. Por fim, o metanol bruto é convertido em etileno por meio de um reator catalítico, 

no qual também são produzidas outras olefinas de baixo peso (ORTIZ-ESPINOZA et al., 2017). 

Enquanto o processo Lurgi MTP é especificamente projetado para gerar predominantemente 

propileno, acompanhado por uma fração menor de gasolina (KHANMOHAMMADI et al., 

2016). 

As tecnologias disponíveis para a produção de olefinas têm sido objeto de estudo e 

comparação. Nesse sentido, o processo MTO se mostrou promissor, numa perspectiva técnica 

e econômica, em relação ao processo OCM (ORTIZ-ESPINOZA et al., 2017). Ainda, possui 

um potencial superior em termos de recuperação de energia, apesar de apresentar um custo de 

produção mais elevado, quando comparado ao craqueamento de etano (OGUNDIPE, 2020). E 

é um concorrente competitivo em termos de custos quando comparado a diversas rotas (ZHAO 

et al., 2021). 

Neste contexto, o processo Metanol em Olefinas aparece como um forte candidato em 

substituição as rotas tradicionais de produção de olefinas, configurando como uma alternativa 

sustentável em comparação aos métodos que dependem de matérias-primas não renováveis. 
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2.3. Processo Metanol a Olefinas (MTO) 

Motivados pela crescente escassez das reservas globais de petróleo, muitos 

investimentos estão sendo direcionados para a pesquisa de novas abordagens na produção de 

olefinas leves. O processo conhecido como Metanol em Olefinas (MTO) surge como uma 

alternativa promissora nesse contexto, especialmente devido à facilidade de obtenção de 

metanol a partir de recursos amplamente disponíveis, como gás natural, carvão e biomassa 

(YING et al., 2015). 

Os estudos laboratoriais iniciais sobre o processo MTO concentraram-se, inicialmente, 

no emprego de um catalisador ZSM-5 em uma configuração de leito fixo (TSHABALALA e 

SQUIRES 1996; GOGATE, 2019). Durante a década de 1980, um novo catalisador, o SAPO-

34, destacou-se ao exibir uma excelente seletividade e controle sobre a distribuição de produtos 

de olefinas leves, especialmente C2-C4. A inovação proporcionou um avanço tecnológico, 

devido ao seu tamanho e geometria de poros únicos, bem como a presença de uma acidez mais 

suave em comparação com o ZSM-5. Os poros reduzidos do SAPO-34 limitam a difusão de 

hidrocarbonetos pesados e ramificados, aumentando a seletividade para olefinas leves. A acidez 

mais suave do SAPO-34 reduz a extensão das reações de transferência de hidrogênio, 

minimizando o rendimento de produtos parafínicos e aumentando o rendimento de produtos 

olefínicos (VORA et al., 1998; GOGATE, 2019). 

A tecnologia UOP/Norsk Hydro, desenvolvida em conjunto pela UOP (atualmente 

Honeywell UOP, com sede em Des Plaines, EUA) e Hydro (com sede em Oslo, Noruega), 

destaca-se como a primeira e, atualmente, a tecnologia mais amplamente adotada entre os 

licenciados do processo MTO. Existem quatro tecnologias principais para a conversão de 

metanol em olefinas: (a) D-MTO/-MTO-II, (b) S-MTO, (c) MTO da UOP/Norsk Hydro e (d) 

MTP da Lurgi. A Figura 2 apresenta uma visão geral dessas quatro tecnologias MTO. Assim, 

a obtenção de olefinas a partir do metanol pode ocorrer diretamente pelo processo MTO ou 

MTP e indiretamente pela conversão a DME (GOGATE, 2019). Devido a flexibilidade para a 

obtenção tanto de etileno quanto de propileno, neste trabalho, a tecnologia MTO da UOP/Norsk 

Hydro foi considerada para a avaliação. 

A conversão de metanol em olefinas leves é feita através de reações altamente 

exotérmicas. Na tecnologia UOP/Norsk, o metanol é submetido a um processo de pré-

aquecimento antes de sua introdução no reator MTO. Este reator opera em fase vapor a uma 

temperatura de 470°C e uma pressão de 2 bar. Posteriormente, o efluente gerado no reator passa 

por um resfriamento, culminando na separação da água da corrente de gás do produto (YING 

et al., 2015; YU e CHIEN, 2016; GOGATE, 2019). 
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A cinética proposta por Ying et al. (2015) abrange a conversão do metanol em metano, 

etileno, propileno, propano, C4, C5+ e coque. Nesse contexto, C4 denota uma categoria que 

engloba butileno, butadieno e butano, enquanto C5+ compreende hidrocarbonetos que 

contenham mais de cinco átomos de carbono. O mecanismo da reação é apresentado nas 

equações subsequentes, conforme descrito por Yu e Chien (2016). 

 

Figura 2 3 Visão geral do processo MTO, com quatro tecnologias principais disponíveis para instalações 

comerciais. 

 
Fonte: Modificado de Gogate (2019). 

 ÿ�3�� + �2 ³ ÿ�4 + �2� Eq. 1 

ÿ�3�� ³ 12 ÿ2�4 + �2� Eq. 2 

ÿ�3�� ³ 13 ÿ3�6 + �2� Eq. 3 

ÿ�3�� + 13 �2 ³ 13 ÿ3�8 + �2� Eq. 4 

ÿ�3�� ³ 14 ÿ4�8 + �2� Eq. 5 

ÿ�3�� ³ 15 ÿ5�10 + �2� Eq. 6 

ÿ�3�� + �2 ³ 12 ÿ2�6 + �2� Eq. 7 

ÿ�3�� ³ 16 ÿ6�12 + �2� Eq. 8 ÿ�3�� ³ ÿ� + 2�2 Eq. 9 ÿ� + �2� ³ ÿ�2 + �2 Eq. 10 
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Devido a necessidade de dissipação do calor das reações altamente exotérmicas, além 

da regeneração frequente do catalisador, foi necessário um projeto de reator e regenerador de 

leito fluidizado, bem como um catalisador com resistência e integridade para essas condições.  

A UOP fabricou comercialmente o catalisador MTO, evidenciando a resistência ao atrito e 

estabilidade necessárias para lidar com regenerações múltiplas e condições de leito fluidizado 

(VORA et al., 1998). A seletividade entre etileno e propileno pode ser ajustada mediante a 

modificação das condições operacionais. Dentro de parâmetros de projeto aceitáveis, é possível 

incorporar flexibilidade para variar a proporção de etileno para propileno de 1:1 a 2:1 (VORA 

et al, 1998). 

Considerando o fluxograma geral do processo, conforme apresentado na Figura 3, a 

alimentação de metanol é introduzida no reator de leito fluidizado, que opera visando alcançar 

quase 100% de conversão de metanol. 

 

Figura 3 3 Fluxograma geral do processo MTO. 

 
Fonte: Elaborado pelo autor (2024). 

 

O processo UOP/Hydro MTO envolve um reator de leito fluidizado acoplado a um 

regenerador de leito fluidizado. Essa configuração de reator-regenerador proporciona um 

eficiente controle de temperatura e a regeneração frequente do catalisador. Após a recuperação 

de calor, o efluente do reator é resfriado para condensar a água gerada pela reação, assim como 

qualquer água presente na própria alimentação de metanol bruto. Após a separação da água, os 

gases do produto passam por um purificador cáustico para remover o CO2 e, em seguida, por 



 

29 
 

um secador. Os gases secos e livres de CO2 são, então, comprimidos e processados em um 

esquema de destilação a jusante. Dado que o processo MTO para a produção de etileno e 

propileno demanda uma considerável quantidade de alimentação de metanol, em muitos casos, 

a produção de metanol ocorrerá no mesmo local que o processo MTO. De acordo com Vora et 

al. (1998) há oportunidades significativas para integrar o processo MTO com a produção de 

metanol a partir do gás de síntese e purificação, o que pode resultar em economias substanciais 

(20%) no investimento. 

 

2.4. Intensificação de Processos de Separação 

Os processos de obtenção de olefinas, de forma geral, necessitam de uma separação a 

jusante do reator (DIMIAN e BILDEA, 2018; OGUNDIPE, 2020, ORTIZ-ESPINOZA, 2017; 

AVENDAÑO et al., 2020). Os principais efluentes da rota MTO são (DIMIAN E BILDEA, 

2018): MeOH, CH4, H2, N2, CO, C2H4, C2H6, C3H6, C3H8, C4H8, C5H12. Esses constituintes são 

tradicionalmente separados usando uma sequência de seis colunas de destilação: 

desmetanizadora, desetanizadora, despropanizadora, desbutanizadora, colunas divisora-C2 e 

divisora-C3 (ORTIZ-EPINOZA et al., 2017). A separação de propano/propileno e etano/etileno 

é particularmente intensiva em termos de energia devido à volatilidade relativa próxima dos 

seus componentes principais. Além disso, os métodos tradicionais de destilação apresentam 

frequentemente baixa eficiência energética, resultando num consumo significativo de energia 

durante a fase de recuperação do produto. Considerando que a destilação é responsável por 

quase 30% do consumo de energia na indústria química, estimou-se em 2022 que o setor 

químico global utilizou aproximadamente 14,94 exajoules apenas para processos de destilação 

(KISS e SMITH, 2010; MATHEW et al., 2022; IEA, 2023). 

A intensificação e integração energética são estratégias utilizadas para reduzir custos de 

produção e consumo de energia (AVENDAÑO et al., 2020; DIMIAN e BILDEA, 2018; QIAN 

et al., 2016). O uso de diferentes configurações de colunas de destilação pode resultar em 

reduções substanciais no consumo de energia em comparação às configurações convencionais 

de destilação. Em particular, os sistemas de destilação termicamente acoplados têm recebido 

uma atenção especial dos pesquisadores, pois se mostraram eficientes na redução do consumo 

de energia (alcançando até 30%). Além disso, a economia no consumo de energia irá provocar 

a redução no diâmetro de colunas de destilação, poi s a necessidade de menor energia implica 

em baixas vazões de refluxo, ou seja, redução de vazões de líquido e vapor (HERNÁNDEZ et 

al., 2003; BRAVO et al., 2010; BRITO, 2014) 
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Os estudos sobre colunas termicamente acopladas não são tão recentes. Em 1965, 

Petlyuk publicou um estudo termodinâmico completo sobre uma configuração termicamente 

acoplada (coluna de Petlyuk) e enfatizou as reduções energéticas que acoplamentos térmicos 

podem trazer às sequências convencionais de destilação (HERNÁNDEZ, 2008; BRITO, 2014). 

Em 1978, Tedder e Rudd apresentaram uma comparação completa do custo anual total de oito 

configurações de destilação, incluindo a sequência convencional, a sequência com retirada 

lateral e a sequência termicamente acoplada. Os autores concluíram que as sequências 

termicamente acopladas podem resultar em reduções significativas no consumo de energia 

quando comparadas à configuração convencional. 

A introdução do conceito de <configuração termodinamicamente equivalente", o 

aprofundamento deste conceito e a melhoria nas estratégias de controle estabeleceram as 

sequências termicamente acopladas como uma alternativa realista aos modelos convencionais 

(KAIBEL, 1988; AGRAWAL e FIDKOWSKI, 1998; BRITO, 2014). 

Em 1985 a BASF alcançou a primeira implementação bem-sucedida de uma coluna com 

acoplamento térmico, com redução nos custos de energia e capital. Atualmente, mais de 250 

colunas termicamente acopladas estão espalhadas pelo mundo, sendo a BASF, Sasol, UHDE e 

MONTZ as maiores detentoras desta tecnologia. A comercialização de DWCs tem sido 

realizada por organizações como BASF AG, M.W. Kellogg (junto com BP, mais tarde 

conhecida como BP Amoco) e Sumitomo Heavy Industries Co. junto com Kyowa Yuka. 

(SCHULTZ et al., 2002; LING et al., 2011; DELGADO et al., 2012, OLUJIC et al., 2016). 

A Figura 4 apresenta o aumento no número de DWCs instaladas ao longo dos anos desde 

sua implementação.  O diâmetro dessas colunas é comumente elevado, quando comparados 

com o das sequências convencionais. A Linde AG construiu a maior DWC do mundo para a 

Sasol, com cerca de 107 m de altura e 5 m de diâmetro. Além disso, o preço da DWC de pratos 

é muito menor que as DWCs usuais (packing) (OLUJIC et al., 2016). 

Essencialmente, as configurações termicamente acopladas mais importantes são obtidas 

a partir das sequências convencionais, representadas pela sequência direta e indireta. A 

sequência direta dá origem o acoplamento térmico com retificador lateral (side-rectifier) e a 

sequência indireta ao acoplamento térmico com stripper lateral (side-stripper); em ambas, o 

acoplamento térmico é parcial. Além dessas configurações, também há a coluna de Petlyuk e a 

coluna com parede dividida (DWC), onde o acoplamento térmico é total. Em todos os casos, 

acoplamento térmico total e parcial, o objetivo é: aproveitar a energia contida em uma corrente 

de vapor (ou líquido) que é retirado de outra coluna, o que elimina a necessidade de um trocador 

de calor (refervedor ou condensador). Desta forma, é possível reduzir o consumo de energia e 
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os custos com capital (HERNÁNDEZ et al., 2003). A Figura 5 apresenta uma coluna de parede 

dividida padrão. 

 

Figura 4 3 DWCs implementadas entre 1984 e 2016. 

 
Fonte: Olujic et al. (2016). 

 

Figura 5 3 Coluna de parede dividida padrão. 
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Fonte: Bhargava e Sharma (2019). 

 

2.5. Trabalhos Relevantes na Área 

Os trabalhos disponíveis na literatura estudam desde variedades de catalisadores para a 

obtenção de olefinas e cinéticas de reação, quanto simulações de rotas alternativas, eficiência 

energética e intensificação de processos aplicado a determinadas etapas. 

Na literatura, o processo MTO pode ser encontrado em avaliações a partir do gás natural, 

ou diretamente do metanol. A conversão eletroquímica de ÿ�2 a gás natural ou metanol é uma 

alternativa sustentável de obtenção, mas ainda requer um grande consumo de energia elétrica 

(JOUNY et al., 2018), por isso a escolha do gás de síntese como ponto de partida se torna 

interessante, uma vez que pode ser obtido tanto da conversão catalítica do gás natural, quanto 

da conversão eletroquímica do ÿ�2, bem como de outras fontes de carbono, além de possuir 

um baixo preço de mercado. 

Com o crescimento da demanda por olefinas, o número de trabalhos sobre o processo 

MTO vem aumentando ao longo dos anos, conforme mostra a Figura 6. Apesar da grande 

quantidade de trabalhos sobre o processo MTO, a maioria está concentrado na área de catálise 

(Figura 7). É possível encontrar estudos nesse sentido ao longo de décadas. Snel (1987) traz 

uma revisão sobre a catálise Fischer-Tropsch seletiva para olefinas e visa criar uma melhor 

compreensão da síntese de hidrocarbonetos. O estudo demonstrou que as olefinas leves podem 

ser produzidas a partir do gás de síntese de muitas maneiras diferentes e as condições 

econômicas determinarão quais processos serão comercializados. 

 

Figura 6 3 Estudos envolvendo o processo MTO ao longo dos anos. 

 
Fonte: Elaborado pelo autor (2024). 
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Além dos estudos catalíticos, é possível encontrar, ainda que em menor quantidade, 

estudos que simulam o processo MTO e fazem avaliações técnico-econômicas. Para garantir o 

sucesso na implementação do processo MTO, muitos esforços têm se concentrado na integração 

energética ao longo de todo o processo e na otimização das operações de separação. Essas 

medidas estão se destacando como alternativas viáveis para reduzir tanto os custos de produção 

quanto o consumo de energia. (QIAN et al., 2016; DIMIAN E BILDEA, 2018; AVEDAÑO et 

al., 2020). 

 

Figura 7 3 Estudos envolvendo o processo MTO dividido por áreas de interesse até o ano de 2019. 

 
Fonte: Elaborado pelo autor (2024). 

Dimian e Bildea (2018), propuseram a recuperação integral da energia gerada durante a 

reação MTO, empregando a compressão mecânica do vapor para aprimorar o perfil de 

temperatura da mistura de condensação de água/hidrocarboneto. Quanto à separação e 

purificação das olefinas, avaliou-se um esquema composto por cinco colunas de destilação, 

integradas energeticamente à seção de reação de metanol a olefinas. Os resultados indicaram 

que o projeto é potencialmente neutro em relação às necessidades de energia. Importante 

mencionar que o processo de obtenção do metanol a partir do gás de síntese (ou de outra fonte) 

não é avaliado no estudo. Também, a pegada de carbono do projeto proposto não é avaliada. 

Chen et al. (2021) apresenta um projeto convencional e um projeto alternativo para uma 

planta MTO em escala industrial. O escopo do projeto inclui a seção de reação de metanol a 

olefinas e condicionamento, separação de produtos e seção de recuperação, ciclos de 

refrigeração de etileno e propileno e cold-box. O design alternativo difere do design 

convencional pelo uso de uma cold-box. Ambos os projetos fazem uso da análise da força 

motriz, análise de direcionamento de coluna e o método de pinch design para determinar a 

sequência de destilação, melhorar o desempenho das colunas e integrar as operações 
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energéticas. O design alternativo supera o design convencional em termos de perda de etileno, 

consumo de energia, perda de exergia e lucratividade econômica. Importante destacar que a 

reação de gás de síntese a metanol e o uso de intensificação do processo de destilação na etapa 

de purificação das olefinas não foram investigados nesse trabalho. 

Yu e Chien (2016) simularam e otimizaram o processo MTO. As variáveis ótimas de 

projeto e operacionais foram obtidas a partir da minimização do custo anual total. Além disso, 

os autores propuseram uma estratégia de integração térmica utilizando a água, removida na 

seção de condicionamento, para fornecer energia aos refervedores de duas colunas, C2-splitter 

e desetanizadora. Os autores não avaliaram estratégias de intensificação na seção de separação 

e nem avaliaram impactos ambientais. 

Apesar de serem encontradas na literatura diversas estratégias para otimizar a separação 

de olefinas leves (Figura 8), como recompressão mecânica de vapor (MVR), acoplamento 

térmico de colunas de destilação, integrações energéticas e colunas de parede divididas (DWC), 

quando se trata dos produtos especificamente do processo MTO essas avaliações são mais 

escassas e concentram-se em alternativas de MVR e integrações energéticas, conforme 

apresentado pela Figura 9. 

 

Figura 8 3 Estratégias encontradas na literatura para intensificar a separação de olefinas. 

 
Fonte: Elaborado pelo autor (2024). 

 

As pesquisas sobre o uso de colunas termicamente acopladas na separação de olefinas 

abrangem misturas de diversos processos de produção, como o Acoplamento Oxidativo de 

Metano (OCM), Metanol a Propileno (MTP) e olefinas produzidas a partir do craqueamento da 

nafta. Na avaliação realizada por Avedaño et al. (2020) para a separação de gases do processo 

OCM, foram otimizadas sequências que incluíam um retificador lateral, DWC e a coluna Kaibel 
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com base nos custos anuais totais. A configuração do retificador lateral obteve mais de 10% de 

economia em comparação com a configuração tradicional. No entanto, a sequência que utiliza 

DWC enfrentou problemas. O processo convencional utilizou duas colunas com diferença de 

pressão de 6,5 bar. Como a DWC opera sob uma única pressão, isso levou a uma maior 

diferença de temperatura entre o refervedor e o condensador no contexto do processo OCM, 

resultando em uma operação ineficiente. Embora a viabilidade da DWC na separação de 

olefinas tenha sido avaliada, é crucial reconhecer que os fluxos no processo OCM diferem 

daqueles no processo MTO. 

 

Figura 9 3 Estratégias encontradas na literatura para otimizar a separação dos produtos obtidos através do 

processo MTO (Etileno/Etano ou Propileno/Propano). 

 
Fonte: Elaborado pelo autor (2024). 

 

Qian et al. (2016) investigaram o potencial de uma coluna reativa de parede divisória 

(RDWC) para aumentar a produção de propileno. Em comparação com o método tradicional, a 

abordagem baseada em RDWC resultou numa redução de 27,88% nos custos anuais totais. As 

principais separações avaliadas diferem dos efluentes do MTO, a análise teve como foco a 

recuperação de C3H6, C3H8, C4H6, metilacetileno e propadieno, com os dois últimos sofrendo 

eliminação por meio de reações de hidrogenação. 

O uso de DWC para separar fluxos do processo MTO não foi extensivamente explorado 

na literatura existente. Em vez disso, são normalmente utilizadas outras estratégias de 

intensificação para esta separação. Gao et al. (2013) avaliaram dois processos de destilação por 

bomba de calor para recuperação de etileno e propileno do processo MTO. Seus resultados 

mostraram uma redução de 44% no consumo de energia para a dissipação de calor e uma 

redução de 70% no consumo de energia para a aquecimento. No entanto, o estudo não se 
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aprofundou na análise dos custos de capital associados às alterações propostas. Assim, ainda 

não está claro como estas modificações influenciam os custos anuais totais, especialmente 

considerando as despesas adicionais de aquisição de compressores para as bombas de calor. 

A literatura consultada é abrangente em vários processos de obtenção de olefinas, mas ainda 

requer estudos que auxiliem em melhorias no processo MTO no que diz respeito a uma 

implementação industrial com menor custo de capital, consumo de energia e respeito ao 

ambiente. 
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Capítulo 3 
Modelagem e Simulação 
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3. Modelagem e Simulação 

Este capítulo aborda a fundamentação teórica sobre modelagem matemática de reatores 

tubulares, reatores de leito fluidizado e colunas de destilação em regime estacionário. Aqui, 

serão apresentadas as equações que descrevem o cálculo de reatores e o comportamento interno 

de uma coluna de destilação, incluindo as equações de balanço de massa e energia, bem como 

as relações de equilíbrio de fases. 

 

3.1. Modelagem Matemática 

 

3.1.1. Reatores Tubulares 

No contexto do processo MTO, o reator tubular empacotado assume um papel essencial 

na produção de metanol a partir do gás de síntese. Nesse sentido, é importante compreender o 

funcionamento desse tipo de reator para viabilizar a simulação do processo.  No reator tubular, 

os reagentes são consumidos de forma contínua à medida que percorrem o comprimento do 

reator. Durante a modelagem do reator tubular, a taxa de reação, uma função da concentração 

para todas as reações, exceto aquelas de ordem zero, pode variar axialmente. 

No caso dos reatores empacotados, a principal diferença entre os cálculos de projeto de 

reator se manifesta entre as reações homogêneas e as reações heterogêneas fluido-sólido. No 

caso destas últimas, a taxa de reação fundamenta-se na massa do catalisador sólido, 

representada por W, ao invés do volume do reator, V. Em sistemas envolvendo catalisadores 

heterogêneos fluido-sólido, a taxa de reação de uma substância A é definida como: 

 2ÿA 2 = g mol A reagido/s * g catalisador 
Eq. 11 

 

A massa do sólido (catalisador) é importante devido sua relevância direta na taxa de 

reação. Nesse caso, o volume do reator, que engloba o catalisador é de importância secundária. 

No Aspen Plus, o modelo RPlug é rigoroso para a representação de reatores tubulares. Este 

modelo presume que a mistura perfeita ocorre na direção radial, enquanto nenhuma mistura 

ocorre na direção axial. O RPlug é versátil para modelar reatores monofásicos, bifásicos ou 

trifásicos, e pode também incorporar fluxos de fluido térmico, seja de resfriamento ou 

aquecimento, em configurações concorrentes ou contracorrentes. Adicionalmente, o RPlug é 

apto a lidar com reações cinéticas, incluindo aquelas que envolvem sólidos, abrangendo assim 
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reatores tubulares empacotados, sendo crucial conhecer a cinética da reação, nesse caso 

(ASPEN TECHNOLOGY, 2024). 

O método integral adotado pelo RPlug para resolver as equações de conservação de 

massa, energia e componentes para cada elemento diferencial ao longo do comprimento do 

reator é expresso na forma geral das equações (para cada componente e entalpia): 

 ý�ú���� =  ���ÿÿ�ÿ 2  �ÿí�ÿ +  ��ÿÿçã� 
Eq. 12 

 

A explicação do calor da reação é realizada através da mudança no estado de referência 

devido à variação na composição. No que diz respeito à queda de pressão em reatores de leito 

empacotado, RPlug, a equação de Ergun é apropriada e definida como (ASPEN 

TECHNOLOGY, 2024): 

 2 ���ÿ = 150 (1 2 ý)2ý2 �	×ÿ2��2 + 1,75 1 2 ýý3 ý	2×ÿ�� Eq. 13 

 

onde: U = Velocidade superficial; · = Vazio no leito; ¿ = Viscosidade do fluido; Dp = 

Diâmetro da partícula; ×s = Fator de forma da partícula; Ã = Densidade do fluido. 

 

3.1.2. Reatores de Leito Fluidizado 

O reator de leito fluidizado apresenta semelhanças com o CSTR, uma vez que seu 

conteúdo, embora heterogêneo, é efetivamente misturado, resultando em uma distribuição 

uniforme de temperatura em todo o leito. Apesar dessa analogia, vale destacar que o reator de 

leito fluidizado não pode ser simplesmente modelado como um CSTR ou um reator tubular 

(PFR). A temperatura, por sua vez, mantém-se relativamente uniforme, mitigando a ocorrência 

de pontos quentes. Este tipo de reator é capaz de lidar com volumes substanciais de alimentação 

e sólidos, apresentando um controle de temperatura eficaz, razão pela qual é empregado em 

várias de aplicações, incluindo a conversão de metanol em olefinas. Sua vantagem adicional 

reside na facilidade de substituição ou regeneração do catalisador. 

A equação de projeto para um reator catalítico fluidizado perfeitamente misturado pode 

ser substituída pela equação de um CSTR. Reatores tanque destinados a reações gasosas ou 

líquidas catalisadas por sólidos são menos comuns em comparação aos reatores tubulares, 

devido às dificuldades associadas à separação de fases e à agitação de uma fase fluida na 
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presença de partículas sólidas. No caso do CSTR ideal, a equação de projeto, baseada no 

volume, é expressa por: 

 � = �ý0
2ÿý  Eq. 14 

 

e a equação equivalente para um reator catalítico ou fluido-sólido com a taxa baseada na massa 

de sólido é: 

 � = �ý0
2ÿý2  Eq. 15 

 

Existem modelos e equações de projeto apropriados para reatores de leito fluidizado, os 

quais devem ser preferencialmente adotados. Um exemplo frequentemente utilizado é o modelo 

de leito borbulhante proposto por Kunii e Levenspiel (1991). No âmbito desta tese, o modelo 

selecionado no Aspen Plus para a simulação do reator de leito fluidizado é o RYield. Essa 

escolha é motivada pela ausência de um consenso sobre a cinética da reação das reações MTO, 

devido à considerável quantidade de reações que ocorrem durante a transformação do metanol 

em olefinas. 

O Reator Ryield é apropriado para situações em que: 1) a estequiometria da reação é 

desconhecida ou não relevante; 2) a cinética da reação é desconhecida ou não relevante; 3) a 

distribuição de rendimento é conhecida (ASPEN TECHNOLOGY, 2024). 

Para este tipo de reator é necessário especificar os rendimentos (calculados com base na 

massa total de alimentação, excluindo quaisquer componentes inertes) para os produtos ou 

calcular esses rendimentos em uma sub-rotina Fortran fornecida pelo usuário. 

 

3.1.3. Equações MESH 

Na modelagem de colunas de destilação, um dos conceitos mais utilizados é o de 

estágios de equilíbrio, assumindo-se que as correntes de líquido e vapor provenientes de um 

estágio estão em equilíbrio termodinâmico. As equações que regem um estágio de equilíbrio 

são comumente denominadas Equações MESH, sendo M para balanços materiais, E para 

relações de equilíbrio, S para equações restritivas de somatório e H para balanço de energia. 

Estas equações proporcionam a capacidade de determinar com precisão temperatura, vazões, 
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composições e quantidade de calor para cada estágio, resultando assim em um cálculo rigoroso 

de uma coluna de destilação multicomponente.  

No software Aspen Plus®, o bloco Radfrac incorpora os fenômenos físicos pertinentes 

a uma coluna de destilação por meio de uma série de relações matemáticas capazes de descrever 

o processo de separação em contracorrente. 

A Figura 10 ilustra um prato genérico de uma coluna de destilação, a partir do qual é 

possível derivar as equações MESH. Considerando que os estágios são numerados do topo para 

a base da coluna, a representação inclui a entrada de alimentação (Fj), retirada lateral na fase 

líquida (Uj) ou na fase vapor (Wj), além das correntes líquida e vapor entrando ou deixando o 

estágio (Lj, Vj, Lj-1 e Vj+1). Adicionalmente, são representadas as transferências de energia para 

o prato ou a partir dele (-Q ou +Q, respectivamente). 

 

Figura 10 3 Estágio de equilíbrio genérico. 

 
Fonte: Brito, 2014. 

 

Para cada corrente entrando ou saindo do estágio j, está associado determinado número 

de propriedades: vazão (V, L e F), entalpia (h), temperatura (T), pressão (P) e composição (x, 

y e z). As equações MESH para esse esquema são descritas a seguir:  

 

(i) Balanço material para cada componente i em cada estágio j (M): �ÿ,� =  ��21ýÿ,�21 + ��+1þÿ,�+1 + ��ÿÿ,� 2 (�� + 	�)ýÿ,� 2 (�� + ��)þÿ,� = 0 Eq. 16 

 

(ii) Relações de equilíbrio de fases para cada componente i em cada estágio j (E) �ÿ,� = þÿ,� 2 ÿÿ,�ýÿ,� = 0 Eq. 17 
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onde ÿÿ,� é a relação de equilíbrio de fase. 

 

(iii) Somatório das frações molares em cada estágio j (S): 

(�þ)� = 3 þÿ,� 2 1ý
ÿ=1 = 0 Eq. 18 

(�ý)� = 3 ýÿ,� 2 1ý
ÿ=1 = 0 Eq. 19 

 

(iv) Balanço de energia em cada estágio j (H): �ÿ,� = ��21/ÿ,�21 + ��+1/�,�+1 + ��/ý,� 2 (�� + 	�)/ÿ,� 2 (�� + ��)/�,� 2 (�� +)�� = 0 Eq. 20 

 

Para a determinação do número de graus de liberdade do sistema admite-se que as 

condições de alimentação são conhecidas, assim como a retirada ou entrada, e o perfil de 

pressão ao longo da coluna. Dessa forma haverá (2C + 3)N equações e (2C + 3)N variáveis, 

onde C é o número de componentes e N o número de estágios.  

A Tabela 1 mostra o modelo simplificado, tendo como resultado um sistema de (2C + 

3)N de equações não-lineares e (2C + 5)N variáveis, o que diz para esse sistema, que o grau de 

liberdade é igual a dois, sendo necessária especificação de duas variáveis ou o arranjo de duas 

equações para tornar o sistema determinado.  

 

Tabela 1 3 Análise de graus de liberdade de uma coluna de destilação. 

Variáveis ýÿ ÿ�þÿ ÿ�	� ��� ��� ��ÿ�� ÿ �
Equações �ÿ ÿ��ÿ ÿ��þ � ��þ � ��ÿ � �ÿ �
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O bloco Radfrac® (para uma coluna de destilação com condensação total) é 

representado por essa formulação. No Aspen Plus® este sistema é resolvido iterativamente 

através do algoritmo Inside-Out. 

 

3.1.4. Modelo Termodinâmico 

A escolha do modelo termodinâmico correto é crucial para a precisão do modelo 

desenvolvido. Para misturas de hidrocarbonetos, as equações de estado de Peng Robinson e 

Soave Redlich-Kwong (SRK) são comumente recomendadas. Dimian e Bildea (2018) 

compararam esses dois modelos para separação de fluxos no processo MTO e determinaram 

que o modelo SRK produziu melhores resultados. Dessa forma, o modelo SRK foi utilizado 

para as simulações deste estudo. 

A equação de estado padrão de Redlich-Kwong-Soave está representada na Eq. 21 e é a 

base para o método de propriedade RK-SOAVE, do Aspen Plus. Essa equação é recomendada 

para aplicações de processamento de hidrocarbonetos, como processamento de gás, refinaria e 

processos petroquímicos. Seus resultados são comparáveis aos da equação de estado de Peng-

Robinson. 

 � = �	�� 2 � 2 ÿ��(�� + �) Eq. 21 

 

onde: ÿ = ÿ0 + ÿ1 ; ÿ0 é o termo quadrático padrão. 

 

3.2. Simulação em Aspen Plus 

Para conduzir a análise de processos por meio de modelagem e simulação, diversos 

softwares estão atualmente disponíveis, apresentando extensos bancos de dados, capazes de 

auxiliar nesses trabalhos. Um exemplo é o software Aspen Plus®, uma ferramenta que se 

destaca por sua habilidade em simular de maneira rigorosa o regime estacionário de processos. 

O usuário deve fornecer as informações essenciais relativas ao fluxograma, enquanto o Aspen 

Plus® efetua os cálculos empregando modelos matemáticos incorporados em cada bloco. A 

quantidade precisa de informações exigida por cada bloco é crucial para a execução da 

simulação, sendo este requisito dependente dos graus de liberdade inerentes a cada bloco. 

O Aspen Plus® oferece diversas ferramentas que capacitam o usuário a analisar um 

processo de forma mais aprofundada. Um exemplo é o Sensitivity Analysis e o Design 

Specification. Ambas as ferramentas foram empregadas neste trabalho e serão discutidas 
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posteriormente, acompanhadas por uma descrição minuciosa da modelagem do processo MTO 

convencional e do design alternativo. 

 

3.2.1. Caso Base 

Na produção de olefinas, via processo MTO, a primeira etapa envolve a obtenção do 

gás de síntese, que é usado para iniciar o processo. Geralmente, esse gás é obtido a partir de gás 

natural. Existem diferentes maneiras de produzir o gás de síntese, como a oxidação parcial, 

reforma a vapor, reforma a seco e a reforma autotérmica. Neste trabalho, foi considerada a 

aquisição do gás de síntese, levando em conta a sua relativa acessibilidade no mercado (JOUNY 

et al., 2018). 

A segunda fase do processo engloba a conversão do gás de síntese usando um reator 

catalítico, resultando na produção de metanol de alta pureza. 

A terceira etapa do processo envolve a reação de metanol a olefinas. Nessa etapa, o 

metanol bruto passa por um reator catalítico que usa um catalisador chamado de 

silicoaluminofosfato (SAPO-34). Este reator é responsável por converter o metanol em olefinas 

leves, com seletividade direcionada para a produção de etileno e propileno. 

Por fim, a última etapa do processo recai sobre a separação das olefinas, realizada 

através de colunas de destilação, objetivando a obtenção de etileno e propileno com níveis de 

pureza condizentes com as exigências da indústria de polímeros. 

As simulações foram realizadas utilizando o software Aspen Plus® (version V12.1). De 
acordo com Dimian and Bildea (2018), a equação de estado de Soave Redlich-Kwong foi 
utilizada. A  

Figura 11 apresenta o fluxograma completo, contemplando a conversão do gás de 

síntese a metanol (STM), a obtenção de olefinas a partir do metanol (MTO) e a etapa de 

purificação das olefinas (SEP). 

A Tabela 2 exibe as informações relativas às principais correntes de processo, 

considerando uma alimentação de 100 ton/h de gás de síntese. A composição do syngas foi 

obtida a partir de Ehlinger et al. (2014). 
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Figura 11 3 Fluxograma do processo MTO (Caso Base). 

 
Fonte: Elaborado pelo autor (2024). 

 

Tabela 2 3 Principais fluxos para o processo MTO. 

 Unidade 
Gás de 

síntese 
Syngas-1 Purga 

Metanol 

bruto 
Olefina 

Gases 

residuais 
Etileno Etano Propileno Propano C4 C5+ 

Metano (kg/h) 166,9 110,3 26,6 29,9 352,6 352,2 0,35 0 0 0 0 0 

Etano (kg/h) 0 0 0 0 335,5 0 2,83 315,6 17,1 0 0 0 

Propano (kg/h) 0 0 0 0 5572 0 0 0,03 15,2 5546,9 10,1 0 

Nitrogênio (kg/h) 88,3 55 15,3 18 17,9 17,9 0 0 0 0 0 0 

Hidrogênio (kg/h) 12505,2 545,4 30,2 3,51 332,5 332,5 0 0 0 0 0 0 

Monóxido 

de carbono 
(kg/h) 86863,6 1986 557,5 785,7 90,11 90,1 0 0 0 0 0 0 

Dióxido de 

carbono 
(kg/r) 24,5 109,5 31,8 598,2 0 0 0 0 0 0 0 0 

Metanol (kg/h) 0 65,6 4,7 94963,8 0 0 0 0 0 0 0 0 

Etileno (kg/h) 0 0 0 0 18598,6 0 18577,4 18,6 3 0 0 0 

Propileno (kg/h) 0 0 0 0 10725,5 0 0 1.1 10679,1 41,8 3,9 0 

Butilenos (kg/h) 0 0 0 0 3400 0 0 0 0 3,4 3383,4 13,3 

Pentanos (kg/h) 0 0 0 0 657,8 0 0 0 0 0 0 658,2 
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Água (kg/h) 351,5 0,01 0,0006 58,8 0 0 0 0 0 0 0 0 

Fluxo total (t/h) 100 2,87 0,666 96,46 40,08 0,793 18,58 0,335 10,71 5,59 3,39 0,671 

 

3.2.1.1. Gás de Síntese a Metanol (STM) 

A conversão de gás de síntese a metanol (STM) foi inicialmente desenvolvida pela 

BASF, utilizando um reator a elevada pressão (250-350 bar) e um catalisador ZnO/Cr2O3. Essa 

tecnologia foi dominante por 45 anos. A Imperial Chemical Industries (agora Synetix) 

desenvolveu um processo a baixa pressão (35-85 bar) com utilização do catalisador 

Cu/ZnO/Al2O3, permitindo condições de operação mais amenas. Atualmente este é o único 

processo utilizado na indústria (GOGATE, 2019). 

As reações químicas envolvidas na síntese de metanol a partir do gás de síntese são 

exotérmicas, conforme as seguintes equações: 

 ÿ�2 + 3�2 µ ÿ�3�� + �2� &�298þ0 = 249,43 kJ/mol Eq. 22ÿ� + 2�2 µ ÿ�3�� &�298þ0 = 290,55 kJ/mol Eq. 23 ÿ� + �2� µ ÿ�2 + �2 &�298þ0 = 241,00 kJ/mol Eq. 24 

 

O reator de metanol, simulado utilizando o modelo RPlug, funciona sob uma pressão de 

83 bar e mantém uma temperatura constante de 260°C (ORTIZ-ESPINOZA et al., 2017; 

JULICN-DURCN et al., 2014). Este reator tubular empacotado é composto por 30.000 tubos, 

cada um medindo 12 metros de comprimento e com um diâmetro de 0,04 metros. O catalisador 

utilizado possui uma densidade de 2.000 kg/m³, enquanto o volume vazio do reator é de 0,5. 

Essas informações foram incorporadas ao modelo RPlug do Aspen Plus. 

A cinética da síntese de metanol em condições de baixa pressão foi investigada por 

Graaf et al. (1986), utilizando um catalisador comercial composto de Cu/ZnO/Al2O3. 

Inicialmente, pensava-se que a produção de metanol tinha como principal origem a reação entre 

CO e H2, e, consequentemente, havia a necessidade de eliminar o CO2 do meio reacional. 

Entretanto, Vanden Bussche e Froment (1996) concluíram que o carbono predominante na 

formação do metanol era proveniente do CO2, enquanto o CO desempenhava um papel de 

agente redutor do oxigênio na superfície do catalisador. Dessa forma, a simulação do reator é 

fundamentada na cinética proposta por Vanden Bussche e Froment (1996) com parâmetros 

reajustados de Mignard e Pritchard (2008) (VAN DAL e BOUALLOU, 2013). 

Os detalhes da cinética de reação e seus parâmetros correspondentes são apresentados 

na Tabela 3. As constantes de equilíbrio foram determinadas com base na contribuição de Graaf 
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et al. (1986). No Aspen Plus, as reações foram definidas seguindo o modelo generalizado de 

Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (LHHW), onde as pressões estão em Pa e a 

temperatura em K. 

 

Síntese do 

metanol 
ÿÿÿ3ÿÿ = �1�ÿÿ2�ÿ2 2 �6�ÿ2ÿ�ÿÿ3ÿÿ�ÿ222(1 + �2�ÿ2ÿ�ÿ221 + �3�ÿ20.5 + �4�ÿ2ÿ)3       [ ������ýÿ��] Eq. 25 

Reverse water 

gas shift reaction 
ÿþ�þÿ = �5�ÿÿ2 2 �7�ÿ2ÿ�ÿÿ�ÿ2211 + �2�ÿ2ÿ�ÿ221 + �3�ÿ20.5 + �4�ÿ2ÿ       [ ������ýÿ��] Eq. 26 

 ln �ÿ = ýÿ + þÿ	  Eq. 27 

 

Tabela 3 3 Parâmetros do modelo cinético reorganizado de Van Dal e Bouallou (2013). �1 
ý1 þ1 

-29,87 
4811,20 �2 

ý2 þ2 
8,15 
0,00 �3 

ý3 þ3 
-6,45 

2068,40 �4 
ý4 þ4 

-34,95 
14928,90 �5 

ý5 þ5 
4,80 

-11797,50 �6 
ý6 þ6 

17,55 
-2249,80 �7 

ý7 þ7 
0,13 

-7023,50 

 

O produto resultante do reator é resfriado até atingir uma temperatura de 45°C. O gás 

de síntese remanescente (não reagido) é submetido a uma separação em uma unidade flash. 

Subsequentemente, é reciclado para o reator de metanol (topo do flash), em uma proporção de 

0,95. É importante notar que esta proporção, calculada como a mais adequada, foi determinada 

como ótima com base em uma análise conduzida por Ortiz-Espinoza et al. (2017), visando à 

redução das emissões de CO2. Dado que o metanol servirá como matéria-prima em aplicações 

subsequentes, não se faz necessária uma etapa adicional de purificação. 

 

3.2.1.2. Metanol a Olefinas (MTO) 

Na tecnologia UOP/Norsk, o metanol é submetido a um processo de pré-aquecimento 

antes de sua introdução no reator MTO. Este reator opera em fase vapor a uma temperatura de 

470°C e uma pressão de 2 bar. Posteriormente, o efluente gerado no reator passa por um 
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resfriamento, culminando na separação da água da corrente de gás do produto (GOGATE, 

2019). 

Na seção de reação, o metanol é convertido em olefinas através de um reator de leito 

fluidizado. O catalisador de peneira molecular SAPO-34 tem sido amplamente utilizado. A 

estrutura porosa desse catalisador viabiliza uma seletividade elevada para olefinas leves no 

processo MTO. 

O reator MTO foi simulado utilizando o modelo Ryield do Aspen Plus. A distribuição 

do produto foi calculada com base em dados previamente relatados por Vora et al. (1997), 

considerando a operação a uma temperatura de 470°C e 2 bar. 

A corrente de saída do reator MTO é submetida a um resfriamento, após o qual é 

encaminhada para o primeiro absorvedor (ABS-1). Em sequência, o produto, com um teor 

reduzido de água, passa pelo processo de purificação, que engloba a remoção do CO2 e da água 

residual, mediante a utilização de um absorvedor (ABS-2) e um secador (Dryer) (XIANG et al., 

2017; DIMIAN e BILDEA, 2018; HU et al., 2018). 

A coluna de absorção, ABS-1, visa remover parte da água gerada na reação. A coluna 

de absorção é simulada usando o modelo RadFrac do Aspen Plus. Nesse processo, água a uma 

temperatura de 5°C é introduzida no topo da coluna, promovendo a absorção da fração de água 

contida na corrente de alimentação, conjuntamente com as olefinas. No topo do absorvedor, o 

produto, contendo olefinas com um teor substancialmente reduzido de água, é extraído e 

direcionado para um segundo absorvedor (ABS-2), cujo propósito é a eliminação do CO2. Para 

a absorção de CO2, o modelo Flash1 é empregado, devido a possibilidade de incluir as equações 

de equilíbrio e dissociação relacionadas à absorção do CO2 a partir do NaOH, essas equações 

são incorporadas na ferramenta Chemistry do Aspen Plus. O fluxo de água e hidróxido de sódio 

aquoso (NaOH 30%), utilizados como meios de absorção, é estimado mediante a aplicação da 

ferramenta Design Specification do Aspen Plus. Essas variáveis são manipuladas visando 

atingir as quantidades de água (menor que 1% em massa) e CO2 (menor que 0,01% em massa) 

presentes nas correntes purificadas (topo da coluna de absorção). A resposta de vazão de água 

(solvente da primeira absorção) e NaOH (solvente da segunda absorção) requeridas para 

promover a separação nas duas colunas de absorção, mantendo as especificações de teor de 

água (soluto da primeira absorção) e CO2 (soluto da segunda absorção) no efluente de olefinas, 

são de 4 ton/h e 18,1 ton/h, para cada uma das duas unidades, respectivamente. As reações 

pertinentes são apresentadas de forma detalhada na Tabela 4. 

Para a eliminação da água residual, um secador é empregado. Nesse contexto, o modelo 

SEP é adotado para representar esse processo, com o objetivo de assegurar que toda a umidade 
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seja removida. Assim, o produto contendo olefinas está pronto para prosseguir para as colunas 

de destilação. 

 

Tabela 4 3 Reações envolvidas na absorção de CO2 por NaOH. 

1 Equilíbrio ÿ�2 + 2�2� µ �3�+ + �ÿ�32 
2 Equilíbrio �ÿ�32 + �2� µ �3�+ + ÿ�322 
3 Equilíbrio 2�2� µ �3�+ + ��2 
4 Dissociação �ÿ�� µ �ÿ+ + ��2 
5 Dissociação �ÿ2ÿ�3 µ 2�ÿ+ + ÿ�322 
6 Dissociação �ÿ�ÿ�3 µ �ÿ+ + �ÿ�322 

 

3.2.1.3. Seção de Separação (SEP) 

A seção de recuperação do processo UOP/HYDRO MTO inclui seis colunas de 

destilação, conforme ilustrado na Figura 11. A coluna C-1 separa etano, etileno e gases residuais 

(topo) de uma mistura de propano, propileno e olefinas mais pesadas (base). A coluna de 

desmetanização, C-2, separa os gases residuais, incluindo CH¤, CO, N¢ e H¢, da mistura de 

etano/etileno. Essa mistura segue então para a coluna C-3, onde é produzido etileno de grau 

polimérico. A corrente base de C-1 é direcionada para a coluna C-4, que separa a mistura de 

propano/propileno das olefinas mais pesadas. O propano e o propileno do topo da coluna C-4 

são enviados para C-5, onde o propileno de grau polimérico é obtido do topo. As olefinas mais 

pesadas são enviadas para C-6, onde o butileno é obtido do topo, adequado para uso como 

combustível no processo MTO ou outros processos (GOGATE, 2019). 

As seis colunas de destilação foram rigorosamente simuladas usando o modelo RadFrac 

do Aspen Plus. As colunas C-1 e C-2 utilizam condensadores parciais devido à alta presença de 

componentes leves em suas alimentações, necessitando de temperaturas mais baixas no 

condensador. Por outro lado, as demais colunas do processo são equipadas com condensadores 

totais. Isso porque seus produtos, destinados a aplicações comerciais em polímeros e 

combustíveis, devem estar na fase líquida. O uso de condensadores parciais para essas colunas 

exigiria uma etapa extra de liquefação e, com base na literatura consultada, condensadores totais 

são recomendados para tais cenários (ORTIZ-ESPINOZA et al., 2017; LUYBEN, 2004; 

LUYBEN, 2019; KUMAR et al., 2020). 

As colunas C-1, C-2 e C-3 tem baixas temperaturas de topo de -48°C, -156°C e -39°C, 

respectivamente. Como resultado, foram selecionados refrigerantes apropriados para seus 

condensadores: C3H6 para C-1, C2/C3 para C-2 e N2/C1/C2/C3 para C-3 (LUYBEN, 2017). Para 

as colunas C-4, C-5 e C 6, a água de resfriamento foi escolhida como meio condensador. Os 
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refervedores das colunas C-1, C-4 e C-5 utilizam vapor de baixa pressão, enquanto a coluna C-

6 depende de vapor de média pressão, dada a sua temperatura de refervedor mais elevada 

(160°C). As colunas C-2 e C-3, que operam em condições criogênicas, necessitam de 

temperaturas de refervedor de -38°C e -18°C, respectivamente. Para essas colunas de destilação 

criogênica, a água a 20°C serve como fonte de aquecimento para os refervedores. 

O método de cálculo de pressões foi baseado nas pesquisas realizadas por Yu e Chien 

(2016), Ortiz-Espinoza et al. (2017), e Dimian e Bildea (2018). Ao separar olefinas leves, há 

um benefício reconhecido em operar em pressões mais altas, porque ajuda a reduzir custos 

relacionados à destilação criogênica (MAUHAR et al., 2004). Consequentemente, foram 

determinadas as pressões da coluna adequadas de modo a otimizar a energia utilizada. No 

contexto da conversão de duas colunas convencionais numa coluna de parede dividida, é 

importante que estas colunas mantenham níveis de pressão iguais. Este aspecto também foi 

devidamente considerado ao longo da metodologia. 

Para atingir as especificações desejadas do produto, os graus de liberdade de cada coluna 

foram utilizados como variáveis manipuladas. No contexto da destilação, os graus de liberdade 

referem-se ao número de variáveis independentes que podem ser ajustadas para atingir um 

determinado resultado. Para as colunas de destilação, isso abrange fatores como taxa de refluxo, 

vazão de destilado ou carga térmica do refervedor. Os valores iniciais da razão de refluxo e de 

carga térmica do refervedor nas colunas de destilação foram adotados de referências da 

literatura. A vazão do destilado foi determinada com base nas especificações pretendidas para 

o topo da coluna. Estes valores iniciais foram então ajustados para atingir os níveis de pureza 

desejados, conforme descrito. Para esses ajustes, utilizamos a ferramenta Aspen Plus® Design 

Specification. Mais detalhes estão apresentados na Tabela 5. 

 

Tabela 5 3 Design specifications para as colunas de destilação. 

 Especificação Variável ajustada 

C-1 
C3H6 Recuperado = 99,99% (base) 

C2 Recuperado = 99,99% (topo) 

Fluxo de destilado 

Carga térmica refervedor 

C-2 CH4 Recuperado = 99,9% (topo) Fluxo de destilado 

C-3 
C2H4 Recuperado = 99,9% (topo) 

C2H6 Recuperado = 99,11% (base) 

Fluxo de destilado 

Razão de refluxo 

C-4 C4 Recuperado = 99,9% (base) Razão de refluxo 

C-5 C3H6 Recuperado 99,6% (topo) Razão de refluxo 
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Para atender aos critérios de pureza de propileno, é necessária uma coluna com 190 

estágios (C-5). Na indústria petroquímica, não é incomum empregar colunas de destilação com 

contagem de estágios entre 150-200 ao lidar especificamente com a difícil separação de propano 

e propileno. Por razões práticas, tal separação é normalmente conseguida utilizando duas torres, 

uma vez que uma única torre seria impraticavelmente alta. Apesar do elevado número de 

estágios, a separação permanece economicamente viável devido ao significativo valor agregado 

do propileno (MAUHAR et al., 2004; ALCÁNTARA-AVILA et al., 2014). 

A separação do etano do etileno na coluna C-3 requer 78 estágios. Ambas as separações 

apresentam elevados índices de consumo específico de energia: C-3 consome 0,36 MW/t de 

etileno, enquanto C-5 utiliza 1,32 MW/t de propileno. Precedendo estas, as colunas C-2 e C-4 

também demandam energia significativa, cada uma utilizando aproximadamente 2,9 MW. A 

redução do consumo de energia nestas quatro colunas poderia oferecer benefícios econômicos 

consideráveis na seção de separação do downstream do processo MTO. Como resultado, é 

importante o indicativo que a implementação de estratégias que otimizem as operações das 

colunas C-2, C-3, C-4 e C-5 vão trazer melhorias a seção de separação do MTO. 

Uma quantidade significativa de energia é necessária para resfriar os reatores STM e 

MTO, devido às reações altamente exotérmicas. Para manter as temperaturas durante as reações 

constantes, são necessários aproximadamente -54,1 MW e -11,3 MW de energia para o 

resfriamento dos reatores STM e MTO, respectivamente. Além disso, as correntes que saem 

dos reatores a temperaturas elevadas (260°C e 470°C para STM e MTO, respectivamente) 

precisam ser resfriadas antes de serem direcionadas para as etapas subsequentes do processo. 

Ao mesmo tempo, é fundamental pré-aquecer a corrente que alimenta o reator MTO, que opera 

a 470°C. Isso requer a utilização de um trocador de calor com uma capacidade de 

aproximadamente 42 MW para realizar esse aquecimento. Dentro deste contexto, iniciativas 

que considerem a reutilização da energia liberada durante as reações e que envolvam estratégias 

para minimizar as demandas de dissipação de calor nas correntes que saem dos reatores podem 

resultar em benefícios significativos na redução do consumo de energia. 

Ademais, o esquema convencional de separação do downstream do MTO, composto por 

seis colunas de destilação, consome uma quantidade substancial de energia, tanto nos 

refervedores quanto nos condensadores. Este consumo elevado resulta em quantidades 

significativas de gastos com refrigerantes de alto custo (utilizados nos condensadores C-1, C-2 

e C-3) e vapor de baixa e média pressão (utilizado nos refervedores C-4 e C-6). No trabalho 

que foi resultado dessa tese (ANDRADE et al., 2024), a utilização de colunas de parede dividida 

demonstrou reduções relevantes tanto em termos energéticos quanto econômicos. A 
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implementação desse tipo de estratégia, combinada com práticas de reaproveitamento de 

energia, abre o leque para diminuir o consumo de energia na seção de separação do processo 

MTO. Esses melhoramentos combinados são aplicados na configuração proposta apresentada 

na próxima seção. 

 

3.2.2. Intensificação do Processo de Separação 

Neste estudo são propostas melhorias especificamente para as colunas com maior 

consumo de energia, determinado a partir da simulação do caso base. A principal estratégia aqui 

empregada para intensificação de processos envolve o uso de DWC. 

A coluna DWC, caracterizada pelo acoplamento térmico total, é considerada 

equivalente à configuração Petlyuk. Como a coluna Petlyuk é geralmente mais eficiente do que 

outros esquemas termicamente acoplados (HERNÁNDEZ et al., 2006), este estudo considerou 

o acoplamento térmico total ao usar uma DWC. Além disso, esta configuração foi escolhida 

com base nas recomendações e nos resultados favoráveis que tem produzido, particularmente 

quando o componente de volatilidade intermediário é mais abundante e quando a separação de 

A/B é mais desafiadora do que a separação de B/C (considerando uma mistura inicial de três 

componentes 3 A, B e C) (ANNAKOU e MIZSEY, 1996; HERNÁNDEZ et al., 2003; 

HERNÁNDEZ et al., 2006;). 

Conforme representado na Figura 12a a DWC é empregada para separar três ou mais 

componentes, utilizando apenas um único refervedor e condensador (PETLYUK, 2004). 

Geralmente, para uma DWC, é essencial que ambos os lados da parede divisória operem a 

pressões aproximadamente equivalentes para garantir uma distribuição consistente de vapor e 

líquido através da parede. Assim, quando uma sequência convencional exige duas colunas 

operando em pressões variadas, a DWC torna-se menos adequada, pois necessita de uma 

operação de pressão uniforme em ambos os lados da parede (SAXENA et al., 2017). 

Colunas de destilação com parede divisória foram desenvolvidas e implementadas por 

líderes da indústria como BASF, UOP e Montz. No entanto, até o momento, nenhum simulador 

comercialmente disponível inclui modelos DWC em suas bibliotecas. A modelagem e 

simulação desses sistemas são realizadas utilizando metodologias descritas na literatura (DI 

PRETORO et al., 2021). 

Diferentes configurações podem ser utilizadas para representar a unidade DWC em 

simuladores comerciais. As opções mais comuns são o modelo pump-around, o modelo de 

quatro colunas e o modelo de duas colunas. O modelo pump-around é uma coluna de destilação 

pump-around com retiradas e conexões laterais nas seções superior e inferior da divisão. Esta 
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configuração inclui quatro reciclos, o que pode representar desafios de convergência numérica. 

O modelo de quatro colunas representa cada seção da DWC com separadores e misturadores. 

Os múltiplos fluxos e interconexões neste modelo podem levar a uma convergência mais lenta 

(DI PRETORO et al., 2021). O modelo de duas colunas corresponde à configuração da coluna 

Petlyuk, dada a equivalência termodinâmica (Figura 12b). A coluna primária atua como coluna 

principal, enquanto a secundária representa o pós-fracionador. As correntes do fundo (L2) e do 

topo (V1) da coluna secundária são enviadas para a coluna principal no mesmo estágio onde as 

correntes laterais de líquido (L1) e vapor (V2) fluem para o pós-fracionador. As correntes L1 e 

V2 funcionam como refluxo e boilup para a coluna secundária, que não possui condensador e 

refervedor próprios. Dado o processo sob investigação, o esquema de duas colunas foi 

selecionado pela sua resolução simples e convergência numérica mais rápida. 

 

Figura 12 3 Esquema da coluna de destilação de parede dividida e modelo de simulação para a configuração 

Petlyuk. 

a) Coluna DWC. b) Modelo de duas colunas. 

Fonte: elaborado pelo autor (2024). 

 

3.2.2.1. Processo Intensificado 1 

A proposta inicial combina as colunas C-2 e C-3 em DWC-1/FRAC-1, enquanto o 

esquema de três colunas (C-4, C-5 e C-6) é simplificado para duas colunas, C- 7 e C-8 (com 

retirada lateral). Este arranjo é representado na Figura 13. 

 O produto extraído do topo da coluna principal da DWC-1 consiste nos gases residuais, 

dadas as suas propriedades mais leves e volatilidades distintas em comparação com etileno e 
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etano. O etano, com sua alta volatilidade, é separado na parte inferior da coluna principal. Por 

outro lado, o etileno é coletado de uma corrente lateral no pós-fracionador FRAC-1. 

 

Figura 13 3 Fluxograma da seção de separação para o Processo Intensificado 1. 

 
Fonte: Elaborado pelo autor (2024). 

 

A reconfiguração de um esquema de três colunas (C-4, C-5 e C-6) para um sistema de 

duas colunas com retirada lateral (C-7 e C-8) seguiu as especificações de número de estágios, 

estágio de alimentação e pressão operacional conforme descrito por Dimian e Bildea (2018). A 

seleção do estágio de retirada lateral, que concentra butilenos, foi informada pelo perfil de 

composição obtido nas simulações do Aspen Plus. O estágio 42 foi escolhido para extrair a 

mistura C4 para atingir a pureza desejada. O propileno é recuperado no topo de C-7, enquanto 

as frações de propano e C5+ são coletadas no topo e na parte inferior de C-8, respectivamente. 

O projeto da configuração sugerida foi formulado garantindo que o número total de 

estágios correspondesse ao esquema convencional: C-2/C-3 fez a transição para DWC-

1/FRAC-1 (107 estágios), enquanto C-4/C -5/C-6 foi substituída por C-7/C-8 (232 estágios). O 

número de estágios presentes na seção retificadora da coluna C-3 foi utilizado como base 

preliminar para representar o pós-fracionador. A seleção dos estágios de retirada de líquido 



 

55 
 

(FL1) e vapor (FV2) da coluna principal foi baseada no perfil de composição: a seção acima da 

parede divisória na DWC deveria conter apenas os componentes A e B na fase líquida, enquanto 

a seção abaixo deve consistir exclusivamente nos componentes B e C na fase de vapor. 

Para determinar a razão de refluxo (RR1) para DWC-1 e definir os fluxos para FL1 e 

FV2, foram realizadas análises de sensibilidade nesses parâmetros. O objetivo era reduzir a 

carga térmica do refervedor sem afetar a pureza desejada do etileno. As vazões FL2 e FV1 são 

variáveis dependentes que representam o líquido no topo e o vapor na parte inferior do pós-

fracionador (FRAC-1). Ambos são totalmente reintroduzidos na coluna principal (DWC-1). 

A Figura 14 apresenta os efeitos das três variáveis manipuladas (RR1, FL1 e FV2) na 

carga térmica do refervedor e condensador da coluna de destilação DWC-1, bem como na 

pureza do etileno. À medida que a razão de refluxo aumenta, a pureza do etileno também 

aumenta até que uma fração molar constante seja estabelecida dentro da corrente de destilado 

(Figura 14a). Correspondentemente, a carga térmica está diretamente correlacionada com a 

razão de refluxo (Figura 14b). Esta observação sugere que a escolha ideal para a razão de 

refluxo (RR1 = 10,3) se alinha com o ponto em que a pureza alvo do etileno (99,9% em mol) é 

alcançada. Além deste ponto, o aumento da razão de refluxo aumenta ainda mais o uso de 

energia sem melhorar significativamente a pureza do produto. 

Quanto aos ajustes nas vazões de líquido (FL1) e vapor (FV2) extraídas da coluna 

principal e enviadas ao pós-fracionador (FRAC-1), foi realizada análise de sensibilidade 

variando FL1 e FV2. Com base nesses resultados, a análise foi refinada. Isto produziu uma 

ampla gama de resultados, com uma parte desta matriz sendo apresentada na Tabela 6 para 

DWC1. Para esclarecer, foram utilizados os melhores pontos encontrados e foram realizadas 

análises de sensibilidade adicionais: primeiro, com FL1 mantido constante enquanto ajustava 

FV2, e depois alterando FL1 enquanto mantinha FV2 constante. A fração molar de etileno 

desejada é alcançada em ambos os casos (como mostrado na Figura 14c e Figura 14e). Para 

FL1, o ponto ideal excede ligeiramente a pureza desejada, daí a seleção do ponto (FL1 = 655 

kmol/h) que oferece a menor carga térmica do refervedor (Figura 14d). Da mesma forma, para 

FV2, o valor selecionado (FV2=18 kmol/h) corresponde ao ponto onde a carga térmica é 

minimizada (Figura 14f), ao mesmo tempo que atende ao requisito de pureza. 

Na DWC-1, uma mistura de C1/C2/C3 foi utilizada como refrigerante no condensador, 

enquanto NH3 foi utilizado para as colunas C-7/C-8. Vapor de baixa pressão foi utilizado para 

os refervedores nas colunas convencionais desta configuração. Por outro lado, na DWC-1, o 

aquecimento de água a 20°C foi empregado para atingir a temperatura necessária de -20°C. 
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Tabela 6 3 Resultados da análise de sensibilidade para variações nas vazões FL1 e FV2. 

Case 
FL1 

(kmol/h) 
FV2 

(kmol/h) 
Reboiler duty 

(MW) 
Ethylene mole 
fraction (%) 

1 640 33 6.840 99.89 
...     

227 655 17 6.894 99.91 
228 655 18 6.893 99.91 
...     

1620 685 60 5.855 99.88 
 

Figura 14 3 Resultados da análise de sensibilidade para DWC-1. 

  

a) b) 

  

c) d) 

  

e) f) 
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No caso base, o refrigerante é distribuído em duas temperaturas distintas, 

especificamente -156°C e -39°C. A temperatura mais baixa (-156°C) acarreta custos 

operacionais mais elevados em comparação com o custo do refrigerante utilizado para atingir a 

temperatura de -39°C, que é mais acessível. Por outro lado, na DWC-1, todo o requisito de 

refrigerante é atendido a -134°C, aumentando potencialmente os custos operacionais devido à 

temperatura extremamente baixa do refrigerante. Um padrão semelhante foi observado na 

transição da configuração C-4/C-5/C-6 (36~89°C) para C-7/C-8 (10~18°C). 

 

3.2.2.2. Processo Intensificado 2 

A segunda configuração intensificada utiliza DWC-1/FRAC-1 para a separação de 

etano, etileno e gases residuais, análoga à configuração anterior. Além disso, uma modificação 

é introduzida: a substituição das colunas C-4 e C-5 por uma única coluna DWC-2/FRAC-2, 

conforme representado na Figura 15. Dados os resultados favoráveis alcançados anteriormente 

com DWC-1/FRAC-1, esta seção explora o impacto da inclusão da segunda DWC. Este arranjo, 

com duas DWCs, não foi identificado na literatura revisada. 

 

Figura 15 3 Fluxograma da seção de separação para o Processo Intensificado 2. 
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Fonte: Elaborado pelo autor (2024). 

 

O projeto das colunas DWC-2/FRAC-2 seguiu a mesma abordagem detalhada 

anteriormente. A utilização da coluna Petlyuk neste contexto pode parecer pouco convencional, 

dado que o propano, componente de volatilidade intermediário, representa uma fração molar de 

28% na alimentação de C-4. No entanto, devido à complexidade inerente à separação 

propano/propileno, o emprego da coluna Petlyuk continua a ser uma escolha recomendada 

(ANNAKOU e MIZSEY, 1996). Além disso, pesquisas anteriores demonstraram eficiências 

semelhantes de segunda lei ao comparar sequências alternativas com a coluna Petlyuk para 

várias composições de alimentação (HERNÁNDEZ et al., 2003; HERNÁNDEZ et al., 2006). 

Nos termos da primeira lei, a coluna Petlyuk exibiu consistentemente o menor consumo de 

energia, quantificado como a carga térmica total fornecida nos refervedores, quando comparada 

com outras sequências termicamente acopladas (HERNÁNDEZ et al., 2003; HERNÁNDEZ et 

al., 2006). 
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A DWC-2 foi estruturada com um total de 214 estágios. Conforme mencionado, é 

comum, em ambiente industrial, dividir fisicamente a coluna em duas torres para acomodar a 

altura substancial de colunas. Em termos de simulação, essa divisão não afeta os resultados. 

Os resultados da análise de sensibilidade realizada para determinar a razão de refluxo 

(RR2) e as taxas de extração de líquido (FL3) e vapor (FV4) da coluna principal (DWC-2) estão 

representados na Figura 16. Além disso, uma correlação entre a composição do produto, razão 

de refluxo e carga térmica do refervedor foram observadas (Figura 16 a e b): o valor selecionado 

da razão de refluxo (RR2 = 11,8) corresponde à obtenção da pureza desejada do propileno 

(99,6% molar). Conforme ilustrado nas Figura 16c e Figura 16e, a composição de propileno 

ultrapassa o nível desejado em todas as vazões analisadas. Portanto, os fluxos de FL3 e FV4 

foram determinados com base na minimização da carga térmica do refervedor, resultando em 

FL3=41 kmol/h e FV4=128 kmol/h (Figura 16d e Figura 16f). 

A Tabela 7 apresenta as variáveis de design utilizadas para todas as colunas de destilação 

(caso base e configurações intensificadas). 

Figura 16 3 Resultados da análise de sensibilidade para DWC-2. 

  

a) b) 

  

c) d) 
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e) f) 

 

Tabela 7 3 Dimensionamento das colunas de destilação. 

 C-1 C-2 C-3 C-4 C-5 C-6 C-7 C-8 DWC-1 DWC-2 

 
SEP C1,C2 

de 
C3,C4,C5 

SEP 
C1 

C2/C2 
SEP 
C3 

C3/C3 C4/C5 
SEP 
C3 

C3/C4/C5 C1/C2/C2 
SEP 

C3/C3 de 
C4,C5 

NT (principal) 38 29 78 22 190 20 182 50 70 214 

NT (pós-frac) - - - - - - - - 37 20 

Dc (m) 1,69 1,87 2 1,42 3,17 0,6 3 2,26 3,08 3,55 

Feed 17 16 37 12 140 15 140 8 41 140 

Ptop (bar) 15 15 15 10 8 15 8 8 15 8 

DP 0.1 0,18 0,6 1,2 0,3 0,1 1,2 0,3 0,3 1,2 

Ttopo (°C) -48 -156 -39 36 35 89 10 18 -134 10 

RR (molar) 1.5 10,3 2,6 0,87 13,9 1.3 13,3 2,4 10,3 11,4 

Qc (MW) -3,86 -4,82 -6,72 -2,64 -14,13 -0,59 -15,66 -1,87 -8,62 -15 

Qr (MW) 1,43 2,8 6,71 2,95 14,17 0,6 15,33 2,2 6,89 15,1 

 

3.2.3. Design Alternativo 

Uma proposta de design foi concebida com o propósito de recuperar e reutilizar o calor 

liberado durante as reações STM e MTO, ao mesmo tempo que aplica o princípio da 

intensificação de processos no sistema de separação de olefinas. 

Na seção destinada à conversão do gás de síntese em metanol, surge a necessidade de 

resfriar o metanol produzido no reator, reduzindo sua temperatura de 260°C para 45°C. Esse 

resfriamento é essencial para que o metanol possa ser conduzido a uma unidade de flash (Flash-

1), onde ocorre a separação entre o gás de síntese não reagido e o metanol. Um segundo vaso 

de flash (Flash-2), operando a uma temperatura ainda mais baixa (0°C) é empregado para a 

remoção de gases residuais. Após a separação nas unidades de flash, a corrente resultante é 

reaquecida para atingir a temperatura de 240°C, condição essencial para a entrada no reator 

MTO. Para alcançar esse objetivo, a estratégia adotada envolve o reaproveitamento do calor 

contido na corrente de saída do reator STM, apresentada na Figura 17. 
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Figura 17 3 Design alternativo para a seção STM. 

 
Fonte: Elaborado pelo autor (2024). 

 

Um trocador de calor (HeatX-1) é incluído para viabilizar a transferência de calor entre 

a corrente fria proveniente da unidade flash (a 0°C) e a corrente aquecida que sai do reator (a 

260°C). O dispositivo "Cooler-1" ainda se faz necessário, uma vez que a vazão da corrente fria 

não é suficiente para atingir a temperatura alvo de 45°C durante o processo de transferência de 

calor que ocorre no HeatX-1. Entretanto, o dimensionamento do Cooler-1 é otimizado devido 

à menor diferença de temperatura que precisa ser suprida, o que resulta em uma menor área de 

troca térmica no Cooler-1. 

O dispositivo de transferência de calor HeatX (Figura 11), originalmente empregado 

para aquecer a corrente de alimentação do reator MTO, deve ser removido com a integração 

proposta. Uma análise de viabilidade econômica se faz necessária para determinar a eficácia 

dessa alternativa, levando em consideração a redução da área necessária para o Cooler-1 e a 

eliminação do HeatX da configuração. 

No decorrer das reações que se desenvolvem no reator MTO, observa-se uma produção 

relevante de água, conforme demonstrado nas Eq. 22, Eq. 23 e Eq. 24. Além disso, é importante 

notar que essas reações são altamente exotérmicas, resultando em uma corrente de saída do 

reator com temperatura de 470°C. Essa corrente requer resfriamento antes de prosseguir para o 

estágio de purificação. 

O projeto de integração energética na seção de reação do processo MTO tem como 

objetivo principal a reutilização de uma parte da água removida no absorvedor (ABS-1), 

proveniente das reações envolvidas na produção de olefinas a partir do metanol. Esse processo 

ocorre através da geração de vapor em uma unidade designada como "HeatX-2," utilizando o 
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calor contido na corrente de saída do reator MTO. Simultaneamente, essa unidade contribui 

para a remoção de parte do calor contido nessa mesma corrente, como ilustrado na Figura 18. 

 

Figura 18 3 Design alternativo para a seção MTO. 

 
Fonte: Elaborado pelo autor (2024). 

 

Para esse propósito, é necessário que a água utilizada na geração de vapor esteja isenta 

de certas impurezas, a fim de evitar potenciais problemas como incrustação, perda de eficiência 

e corrosão por deposição, durante a produção e aplicação do vapor. Panigrahi e 

Ganapathysubramanian (2015) apresenta os principais parâmetros que a água para geração de 

vapor deve atender, aos quais foram considerados neste trabalho. O vapor gerado com a energia 

contida na corrente de saída do reator MTO, pode ser utilizado de maneira vantajosa nas colunas 

de separação. 

No design alternativo proposto para a seção de separação, as colunas originalmente 

designadas como C-2 e C-3 são substituídas por uma unidade 3 DWC-1/FRAC-1 3 enquanto 

C-4 e C-5 são combinadas em uma única coluna 3 DWC-2/FRAC-2 3 mantendo a coluna de 

destilação C-6 sem alterações, conforme realizado na seção <Processo Intensificado 2=, uma 

vez que essa configuração obteve a melhor economia de energia. 

Os vapores de média pressão e baixa pressão, essenciais para as operações de DWC-2 e 

C-6, são originados na seção de reação MTO. Inicialmente, esses vapores são direcionados para 

a coluna C-6, que requer um vapor de média pressão, e subsequentemente para a coluna DWC-

2, que aceita vapor de menor pressão. 

É crucial destacar que o gás (rico em olefinas) resultante do processo de secagem, requer 

compressão para alcançar a pressão requerida pelas colunas de destilação. A compressão eleva 

a temperatura dessa corrente, exigindo resfriamento antes de alimentar a coluna C-1, que opera 

em temperaturas criogênicas (-48°C no topo e -43°C na base da coluna). Para otimizar o 
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consumo de utilidades durante esse processo de resfriamento, adotou-se a estratégia de utilizar 

a corrente de etileno que deixa FRAC-1; devido à sua temperatura de -39°C, proporciona um 

resfriamento eficaz da corrente que abastece C-1 (Figura 19). Embora a corrente de topo (tail 

gas) apresente uma temperatura baixa de -137°C, seu fluxo não é suficiente para substituir a 

totalidade das demandas de resfriamento em uso. Assim, apenas a integração mencionada 

anteriormente foi realizada. 
Figura 19 3 Design alternativo para a seção de separação. 

 
Fonte: Elaborado pelo autor (2024). 

 

3.3. Avaliação Econômica 
 

O Custo Total Anual (TAC), conforme expresso na Eq.28, foi empregado como métrica 

de comparação para avaliar o desempenho econômico das duas configurações. A Eq.29 foi 

utilizada para o cálculo do fator de anualização (�), responsável por capitalizar o custo de 

investimento ao longo da vida útil do equipamento. 
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	ýÿ ( $þ�ÿÿ) = ���
 + � 7 (ÿý��
) Eq.28 

� = ÿ(1 + ÿ)�(1 + ÿ)� 2 1 Eq.29 

 

onde ÿ representa a taxa de juros fracionária por ano e � a vida útil do equipamento. Valores 

fixos de 0,084 e 20 anos são adotados para ÿ e �, respectivamente. 

Os custos operacionais (OPEX) considerados englobam as despesas com utilidades 

(descritas no Capítulo 4) e matérias-primas. Já as despesas de capital (CAPEX) são 

influenciadas pelos dados de projeto dos equipamentos, cujos detalhes estão apresentados na 

Tabela 8. 

As equações utilizadas para estimativa dos custos dos equipamentos foram obtidas a 

partir de Luyben (2007) para o custo do reator tubular e reator CSTR e Luyben (2006) para a 

coluna de destilação, absorvedor e vaso flash. Adicionalmente, aplicou-se um fator de 

penalização de 15% para levar em consideração os custos decorrentes da complexidade de 

construção e instalação das colunas de destilação com parede dividida, além do custo associado 

ao material da parede divisória (Li et al., 2020). Para o compressor e o trocador de calor foram 

empregadas equações de acordo com Luyben (2010) e Liu et al. (2021). 

As equações de custos foram utilizadas com o propósito de proporcionar uma análise 

comparativa entre diferentes configurações. O foco desta análise concentrou-se nas vantagens 

relativas em termos de capital, o que eliminou a necessidade de recorrer ao Índice de Custos de 

Plantas de Engenharia Química (CEPCI) para ajustes de custos correntes. A ausência de um 

ano de referência no material de origem (Luyben, 2006) justifica essa abordagem. No artigo 

publicado como um dos resultados dessa tese (ANDRADE et al., 2024) outra abordagem foi 

utilizada para os cálculos de custos, levando em consideração fatores de correção para pressão 

de operação, material e ano. Quando comparada à metodologia utilizada nesta tese, em termos 

avaliação de reduções percentuais entre as configurações, os resultados obtidos são 

equivalentes. Em termos de magnitude, a utilização da metodologia de Turton et al. (2012) se 

mostra mais efetiva.  

 

Tabela 8 3 Base para estimativa de investimento de capital e dimensionamento dos equipamentos. 

Reator Tubular onde: 

ÿ, ÿ�� 7 �ý�,ÿ�� 7 ÿýÿ,ÿ�� 7 (� + ÿ, �� 7 ýý) 7 ($�ÿ�) 

�� (�)= Diâmetro do tubo. ��(�) = Comprimento do tubo. �þ= Número de tubos. 
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Custo Resfriamento Reator Tubular onde: � 7 (ÿ, ÿÿ��) 7 ýýÿ,�� 7 ($�ÿ�) ýþ(�2) = Área de troca térmica (
ý�þ�). 

Custo Reator CSTR onde: �ÿ 7 ����ÿ 7 �ý�,ÿ�� 7 ÿýÿ,�ÿ� 
�þ (�)= Diâmetro do reator. �þ (�) =Altura do reator. 

Compressor onde: (��	�) 7 (���, �) 7 (�, ��) 7 (ýýÿ,��)��ÿ  /� (kW) = Potência real da bomba. 

Trocador de calor onde: ��ÿÿÿ + �ÿÿÿ 7 (Áÿÿÿÿ,��) Área (m²) = Área de troca térmica (
ý�þ�) 

Vaso da Coluna de Destilação onde: 

����ÿ�ý�.ÿ��ÿÿÿ.�ÿ� 

�ý (m) = Diâmetro da coluna (calculado através do 

Column Internals do Aspen Plus). �ý (�) = Altura da coluna = NT estágios com 2 ft 

espaço extra 20% = 1.2*0.61(m)* �� . 
Condensador/Refervedor onde:  

��	� 7 ýÿÿ.�� 

ý� (�2) = �ý/ÿ	ý/ÿ�	 �ý/ÿ  (��)=carga térmica do condensador/refervedor, 

calculado pelo Aspen Plus. 	ý/ÿ   ( ���2þ)= coeficiente global de transferência de 

calor para o condensador/reboiler.

Vaso Flash e Absorvedor onde: 

����ÿ 7 �ý�,ÿ�� 7 ÿýÿ,�ÿ�
�� (�)= Diâmetro do vaso. ��(�) =Altura vaso (para o absorvedor o prato é do 

tipo SIEVE, então foi realizado o mesmo cálculo da 

coluna de destilação; para o flash, o cálculo de 

diâmetro e altura considerou um nível de 50%, um 

holdup de 5min e utilizando a vazão volumétrica, 

considerando que a altura é o dobro do diâmetro). 
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Capítulo 4 
Resultados e Discussão 

  



 

67 
 

4. Resultados e Discussões 

 
4.1. Análise Energética 

Após a conclusão da elaboração dos designs relativos aos dois processos de obtenção 

de olefinas a partir do gás de síntese, é oportuno proceder a uma análise econômica minuciosa. 

Primeiramente, serão avaliados e discutidos os resultados obtidos para as configurações 

propostas para a intensificação da seção de separação, em seguida, o fluxograma geral do caso 

base será comparado ao design alternativo.  

No fluxograma completo, em termos de equipamentos, as duas abordagens (caso base e 

design alternativo) diferem pela eliminação de um trocador de calor e de duas colunas de 

destilação. Prevê-se que essa distinção resultará em reduções significativas nos custos de 

capital. Além disso, foi possível eliminar a necessidade de adquirir vapor, uma vez que o vapor 

gerado pelo calor liberado na reação MTO é suficiente para atender plenamente às demandas 

de fornecimento de energia. Essa melhoria se traduz em reduções significativas nos custos 

operacionais 

 

4.1.1. Intensificação do Processo de Separação 

O Processo Intensificado 1 e o Processo Intensificado 2 exigem menos energia devido 

à quantidade reduzida de refervedores e condensadores (4 unidades em comparação a 6 do caso 

base). As temperaturas do condensador em todos os três processos permanecem 

aproximadamente equivalentes. No entanto, apesar da diminuição do consumo de energia na 

DWC-1, o emprego de um refrigerante de custo mais elevado, em maiores quantidades, pode 

potencialmente mitigar a redução global de custos. 

A Tabela 9 apresenta os resultados relacionados à energia para as 3 configurações da 

seção de separação avaliadas: Caso Base, Intensificado 1 e Intensificado 2. 

 

Tabela 9 3 Consumo total de energia para as três configurações da seção de separação. 

 Caso Base Intensificado 1 Intensificado 2 

 Refervedor Condensador Refervedor Condensador Refervedor Condensador 

Consumo Total 

de Energia 

(MW) 

28,66 32,76 25,85 30,01 24,2 28,25 

Economia - - 9,8% 8,39% 15,56% 13,76% 
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A configuração que engloba duas DWCs (Processo Intensificado 2) indicou as reduções 

mais pronunciadas no consumo de energia em relação ao esquema convencional, registrando 

queda de 15,56% para o refervedor e de 13,76% para o condensador. Da mesma forma, a 

configuração composta por uma única DWC e de três colunas convencionais (Processo 

Intensificado 1) também apresentou melhorias em termos de energia comparação ao Caso Base, 

gerando economia de 9,8% para o refervedor e de 8,39% para o condensador. Esses resultados 

são ilustrados graficamente na Figura 20, onde a configuração Processo Intensificado 2 é 

destacada por seu desempenho energético superior. O consumo de energia somado (refervedor 

+ condensador) da configuração Processo Intensificado 2 é 14,54% menor que o da sequência 

convencional (Caso Base). 

A economia de energia ilustrada na Figura 20 pode parecer reduzida quando comparada 

a outros estudos que empregam colunas DWC para sistemas de separação variados, conforme 

documentado na literatura. Contudo, é importante notar que estas reduções são calculadas 

considerando todas as colunas de destilação do esquema. Dentre elas, as colunas C-1 e C-6 

mantêm a configuração convencional, não contribuindo para a economia geral. Num nível mais 

detalhado, ao analisar o DWC-1 de forma independente e comparar o seu desempenho com as 

colunas C-1/C-2, verifica-se uma redução substancial no consumo de energia 3 27,54% para o 

refervedor e 25,30% para o condensador (Figura 21). 

 

Figura 20 3 Carga térmica total dos refervedores e condensadores para todas as alternativas. 

 

 

Os resultados para DWC-1 estão alinhados com os valores relatados na literatura, 

mostrando o potencial promissor de economia de energia das colunas DWC. O estudo de 

Hernandez et al. (2006), por exemplo, revelou economias de energia superiores a 20% quando 
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a configuração Petlyuk é empregada em cenários onde o componente intermediário é o mais 

abundante, uma condição semelhante à mistura de alimentação fornecida ao DWC-1 (onde o 

etileno constitui uma fração molar de 76,6%). Este resultado pode ser atribuído às altas 

eficiências das colunas Petlyuk, principalmente devido à sua capacidade de mitigar o efeito 

remixing. Numa sequência convencional de colunas de destilação aplicadas à separação de 

misturas ternárias, a composição do componente com volatilidade intermediária (B) atinge um 

máximo em algum ponto da coluna e posteriormente diminui (pois permanece sem remoção) 

até atingir um certo valor. Este fenômeno é denominado efeito remixing (TRIANTAFYLLOU 

e SMITH, 1992). O efeito remixing decorre do fato de que, após atingir a composição máxima, 

ocorre uma diluição do componente B no componente menos volátil (C). Consequentemente, é 

necessária a repurificação do componente B, implicando a adição de energia numa coluna a 

jusante, tornando assim esse efeito uma fonte de irreversibilidades no processo de destilação. 

Os sistemas termicamente acoplados, por outro lado, podem produzir uma operação mais 

eficiente ao extrair um fluxo secundário na bandeja onde a composição do componente 

intermediário atinge seu valor máximo (HERNÁNDEZ et al., 2003), como exemplificado pela 

localização do produto intermediário no sistema Petlyuk utilizado na DWC-1. 

 

Figura 21 3 Análise da carga térmica para os condensadores e refervedores das colunas DWC. 

 

 

Da mesma forma, a comparação entre as colunas DWC-2 e C-4/C-5 mostra uma redução 

de 11,79% para o refervedor e de 10,7% para o condensador (Figura 21). Por outro lado, para 

DWC-2, as reduções acima de 10% estão um pouco abaixo das reduções potenciais da literatura 

de até 30% para colunas DWC. Essa discrepância pode ser atribuída ao produto intermediário 
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não ser o mais abundante na coluna, embora seu uso seja recomendado quando a separação A/B 

é desafiadora, como é o caso da separação propano/propileno. Na sequência convencional, uma 

porção substancial da energia necessária para a separação é fornecida a uma temperatura baixa 

(47°C) no C-5, com uma porção menor sendo fornecida a 95°C no refervedor de C-4. Na 

configuração DWC-2, toda a energia necessária é fornecida em um único nível de temperatura 

(70°C). Neste contexto, a diferença de temperatura entre o topo e a base da coluna é maior na 

sequência DWC-2, resultando em aumento de irreversibilidades durante o processo de 

separação. Na verdade, temperaturas em níveis mais elevados são mais <valiosas= em termos 

de exergia, e a DWC-2 consome mais deste tipo de energia. O ótimo termodinâmico busca 

minimizar a geração de entropia. Isto é conseguido através da minimização da qualidade de 

energia exigida pela coluna, como foi o caso do DWC-1. 

Os cálculos de custos operacionais de aquecimento foram realizados usando os preços 

do vapor de baixa pressão (US$ 7,78/GJ), vapor de média pressão (US$ 8,22/GJ) e água (US$ 

0,354/GJ), conforme referenciado em Luyben (2011). 

A estimativa dos custos com resfriamento é complexa, devido às temperaturas 

extremamente baixas em que operam certas colunas de destilação deste estudo, chegando a -

156°C. Turton et al. (2012) avaliaram os custos associados ao consumo elétrico de um sistema 

de refrigeração, que inclui componentes como condensador, turbina, evaporador e compressor 

(com eficiência de 75%). A sua análise abrange temperaturas até -60°C, uma vez que 

temperaturas abaixo deste limite necessitam de resfriamento em cascata. 

O estudo realizado por Luyben (2017) investiga a avaliação dos custos com refrigeração 

em uma faixa de temperatura de -25°C a -190°C. Esta análise vai além da mera contabilização 

do consumo elétrico associado ao sistema, abrangendo também despesas relacionadas com a 

gestão do refrigerante. Essas considerações abrangem a construção do sistema de refrigeração 

(que pode compreender um ou mais estágios), a aquisição de refrigerante e a reposição de 

perdas por meio de reposição. Dessa forma, os custos dos refrigerantes no presente estudo são 

realizados com base na metodologia delineada por Luyben (2017), conforme ilustrado na 

Tabela 10. Levando em consideração as diferenças significativas entre os custos associados aos 

refrigerantes e ao vapor, uma avaliação mais precisa envolve a análise dos resultados 

separadamente, conforme demonstrado na Tabela 11. 

As configurações intensificadas resultaram em uma redução de 1,7% nos custos de 

aquecimento para o Intensificado 1 e uma redução significativa de 16,17% para o Intensificado 

2. As despesas com refrigerante podem ser reduzidas anualmente em até 2,6% para o 
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Intensificado 1 e 6,95% para o Intensificado 2. Vale ressaltar que o esquema intensificado 1 

apresenta reduções comparativamente modestas nos custos de aquecimento. Apesar da redução 

substancial de 25,3% no consumo de energia para o refervedor DWC-1, a utilidade empregada 

neste refervedor incorre em baixos custos associados (os custos relacionados ao vapor de baixa 

pressão, por exemplo, são 25 vezes maiores do que aqueles incorridos pelo aquecimento de 

água). Consequentemente, o impacto na redução dos custos operacionais permanece reduzido. 

Além disso, como mencionado anteriormente, a DWC-1 emprega todo o fornecimento de 

refrigerante a uma temperatura mais baixa no condensador (-134°C), enquanto na configuração 

convencional o refrigerante é distribuído em duas temperaturas distintas (-156°C e -39°C, para 

C-2 e C-3, respectivamente). Este resultado ilustra que, apesar da redução significativa no 

consumo de energia, quando comparamos a DWC-1 com C-2/C-3, esta redução não se traduz 

em economia de custos operacionais, dado o alto preço associado ao refrigerante utilizado em 

DWC-1. 

 

Tabela 10 3 Estimativas de custos de resfriamento de acordo com Luyben (2017). 

T fria (°C) Refrigerante Custo do refrigerante (U$/GJ) 

-25°C NH3 18,5 

-50°C C3H6 43,2 

-75°C C2/C3 41,8 

-150°C C1/C2/C3 135 

-175°C N2/C1/C2/C3 256 

 

Tabela 11 3 Avaliação econômica dos custos com utilidades. 

 Conventional Intensified 1 Intensified 2 

Resfriamento (U$/ano) 48.954.576,95 47.668.432,15 45.549.961,43 

Aquecimento (U$/ano) 4.431.085,77 4.355.730,39 3.714.148,41 

 

Além disso, as colunas C-7 e C-8 não impactam significativamente na redução dos 

custos operacionais, pois a redução energética a elas associada não é substancial. As melhorias 

previstas em termos de custos de capital deverão resultar da substituição das três colunas (C-4, 

C-5 e C-6) por duas (C-7 e C-8). 

Ao analisar o esquema Intensificado 2, observam-se efeitos mais pronunciados nas 

reduções dos custos de aquecimento. Isso é atribuído à seleção otimizada da utilidade, onde a 

redução de energia associada ao uso da DWC-2 é o vapor de baixa pressão, que possui maior 
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valor agregado. Embora as melhorias nos custos dos refrigerantes possam parecer relativamente 

modestas quando expressas em percentagens, uma avaliação quantitativa (em dólares por ano) 

revela que as reduções nas despesas com refrigerantes são mais do dobro das obtidas com o 

vapor. Essa discrepância decorre do elevado custo do sistema de refrigeração. 

 

4.1.2. Caso Base x Design Alternativo 

A Figura 22 ilustra a quantidade de energia necessária para a dissipação de calor em 

cada uma das três etapas simuladas, comparando o caso base com o design alternativo. 

 

Figura 22 3 Comparação da energia removida nas três etapas do processo MTO entre o caso base e a 

configuração alternativa. 

 

 

Na seção de conversão de gás de síntese em metanol do caso base, é observada uma 

demanda de -109,8 MW para remoção de calor, enquanto no design alternativo, essa exigência 

é reduzida para -67,8 MW, representando uma redução de 38,3%. Na subsequente etapa de 

conversão de metanol em olefinas, também é constatada uma significativa melhoria em termos 

de energia. A necessidade de resfriamento diminui de -72,4 MW no caso base para -48,9 MW 

no design alternativo, representando uma redução de 32,5%. Na seção de separação, o design 

alternativo demonstra um ganho de eficiência de 22,8% em termos de economia de energia para 

a dissipação de calor. A demanda energética de -34,7 MW no caso base é reduzida para -26,8 

MW no design alternativo. Somadas, as melhorias do processo como um todo, com relação a 

dissipação de calor, atingem uma redução de 33,8% para o processo alternativo. 

No que diz respeito à energia utilizada nos processos de aquecimento (Figura 23), é 

importante destacar que a seção STM opera sem demanda energética nesse sentido, por isso 
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não aparece no gráfico da Figura 23. Considerando a seção MTO, o design base requer 42 MW 

de energia para pré-aquecer a corrente que alimenta o reator. No entanto, através da 

implementação da integração energética, foi possível eliminar por completo a necessidade de 

suprimento externo, alcançando a anulação da demanda de energia para essa seção. 

 

Figura 23 3 Comparação do fornecimento de energia nas três etapas do processo MTO entre o caso base e a 

configuração alternativa. 

 

 

Na etapa de separação das olefinas, uma demanda de 28,66 MW é atribuída aos 

refervedores no cenário do design base. Com a adoção das duas colunas de destilação de parede 

dividida, esse valor é reduzido para 23,12 MW, representando uma economia de 22,8% em 

termos de energia. A demanda total no fornecimento energia (aquecimento) do processo é 

reduzida de 70,66 MW para 23,2 MW, representando uma economia de 67,3% para o design 

alternativo. 

Os custos operacionais para os dois esquemas estão detalhados na Tabela 12, 

considerando uma planta com operação de 8000 horas por ano. Os cálculos relativos aos custos 

operacionais com aquecimento foram determinados com base nas tarifas de vapor de baixa 

pressão (7,78 $/GJ) e vapor de média pressão (8,22 $/GJ), bem como nas despesas associadas 

à água de aquecimento (0,354 $/GJ) (LUYBEN, 2011). Os custos relativos à eletricidade foram 

fixados em 16.8 $/GJ (LUYBEN, 2011). Os custos associados ao resfriamento foram calculados 

conforme mencionado na seção anterior. 
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Tabela 12 3 Resultados econômicos de custos operacionais. 

 Caso Base Design Alternativo Economia (%) 

Resfriamento ($/ano) 51.592.270,07 46.612.867,6 9,65 

Aquecimento ($/ano) 14.360.845,77 70.277,8 99,5 

Eletricidade ($/ano) 1.092.806,4 1.092.806,4 0 

Matéria-prima ($/ano) 74.852.676,0 74.852.676,0 0 

 

Os custos relacionados à aquisição de matérias-primas, especificamente gás de síntese 

e NaOH, também estão apresentados na Tabela 12, com base em um preço de 0,06 $/ton de gás 

de síntese e 185 $/ton de NaOH (JOUNY et al., 2018; KIM et al., 2022). 

Os custos associados ao resfriamento apresentam uma redução de 9,65% com a adoção 

do design alternativo. Entretanto, embora tenha-se observado uma marcante diminuição na 

utilização de energia empregada com a dissipação de calor, conforme evidenciado na Figura 

22, essa redução não se traduz proporcionalmente nos custos relativos às utilidades de 

resfriamento. Essa discrepância se origina do impacto substancial dos refrigerantes NH3 e 

C1/C2/C3 utilizados nos condensadores das colunas de destilação criogênica. 

Uma análise mais detalhada revela que, ao examinar o processo em sua totalidade, o 

fluido refrigerante utilizado em outras etapas (STM e MTO) é a água de resfriamento, a qual 

possui um valor relativamente baixo. Portanto, apesar da expressiva redução no consumo de 

energia, os gastos totais não sofrem uma redução proporcional devido à diminuição dos custos 

associados à água de resfriamento. 

Uma análise individual das seções STM e MTO confirma essa observação. Na seção 

STM, houve uma redução individual de 29,9% nas despesas relacionadas à água de 

resfriamento, comparando o design base com o alternativo (redução de U$1.426.519,68 por ano 

para U$1.000.275,36 por ano). Já na seção MTO, registrou-se uma redução significativa de 

96,2% (redução de U$10.549.968,0 por ano para U$404.947,68 por ano) 

Já os custos associados ao aquecimento tiveram uma redução significativa, praticamente 

eliminando essa demanda. O valor remanescente se refere à água utilizada para aquecer os 

refervedores das colunas criogênicas. 

 

4.2. Análise Econômica 
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A diferença nos custos de capital entre as duas configurações ocorre principalmente 

devido à redução no número de trocadores de calor e colunas de destilação na seção de 

separação no design alternativo em comparação ao design base. Embora tenha sido necessária 

a inclusão de um trocador de calor adicional nas seções STM e MTO, essa adição resultou na 

diminuição da área de transferência de calor dos trocadores de calor preexistentes. O trade off 

em termos de investimentos iniciais é examinado nesta seção, juntamente com uma análise dos 

custos anuais totais incorridos nas duas configurações. 

 

4.2.1. Intensificação do Processo de Separação 

A Figura 24 apresenta os resultados econômicos para as três configurações da seção de 

separação. A sequência com duas DWCs apresentou o menor Custo Anual Total (TAC) de US$ 

50.214.705,63 por ano. Em comparação com o caso base, os esquemas intensificados 

apresentam reduções de TAC de 2,72% (Intensificado 1) e 7,68% (Intensificado 2). Não há 

diferenças significativas no CAPEX entre as três configurações. A vantagem de empregar um 

único casco é compensada pelos gastos de construção da DWC. Consequentemente, o 

componente mais influente do TAC são os custos operacionais (OPEX), que sofrem reduções 

substanciais nos esquemas intensificados. 

Os custos de resfriamento representam aproximadamente 90% do TAC nas três 

configurações (Figura 24). Colunas de destilação criogênica envolvem altos custos associados 

ao sistema de resfriamento. Embora a recirculação de fluido seja empregada como refrigerante, 

são incorridas despesas substanciais de capital e operacionais (eletricidade) devido ao uso de 

compressores para retornar o fluido à temperatura desejada. A consideração do sistema de 

refrigeração neste estudo resulta em valores de TAC mais elevados, o que por sua vez leva a 

reduções significativas de custos anuais de 7,68% (US$ 4.180.240,5). 

Os custos substanciais de construção associados às colunas de destilação criogênica 

decorrem das suas elevadas pressões de funcionamento e dos numerosos estágios envolvidos, 

necessitando de materiais capazes de suportar tais pressões. Embora o objetivo principal neste 

estudo tenha sido comparar vários esquemas, vale a pena notar que uma avaliação mais 

detalhada se torna importante para a implementação do projeto. Esta avaliação deve considerar 

fatores específicos do local em que a planta será implementada, bem como outras variáveis 

rigorosas que podem impactar os custos. 
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Figura 24 3 Detalhamento do TAC para sequências de destilação na separação de correntes MTO. 

 

 

4.2.2. Caso Base x Design Alternativo 

Os custos associados aos equipamentos serviram como base para o cálculo das demais 

despesas relacionadas à construção da planta, seguindo as diretrizes da indústria química. Os 

resultados relativos aos custos de investimento estão detalhados na Tabela 13. 

Uma redução de 45,95% nos custos de capital é evidenciada ao adotar o design 

alternativo em relação ao design base. Mesmo com a inclusão de trocadores de calor adicionais, 

a eliminação dos trocadores de calor nas seções STM e MTO, e a subsequente redução da área 

de troca térmica dos trocadores remanescentes, proporcionaram vantagens em termos de custo 

de investimento. Além disso, a incorporação das colunas de destilação de parede dividida, 

apesar da penalização devido à complexidade de instalação, demonstrou vantagem, uma vez 

que resultou em uma diminuição significativa no consumo de energia. Isso, por sua vez, 

permitiu a redução das dimensões dos refervedores e condensadores, bem como a diminuição 

da quantidade de material empregado nos cascos das colunas. 

Os resultados derivados dos custos operacionais (OPEX) e dos custos de capital 

(CAPEX) foram incorporados na Eq.28 para o cálculo dos custos anuais totais. O gráfico 
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apresentado na Figura 25 oferece uma comparação entre o Custo Total Anual (TAC) dos 

designs base e alternativo. 

A adoção das estratégias propostas no design alternativo revelou um potencial de 

redução dos custos anuais totais em torno de 17%, quando comparado ao design base. Essa 

porcentagem representa uma economia que varia de 0,16 milhões de dólares por ano para 0,13 

milhões de dólares por ano. O gráfico da Figura permite a observação dos principais parâmetros 

responsáveis pelas parcelas do TAC. 

 

Tabela 13 3 Resultados relativos aos custos de capital para a instalação da unidade de produção de olefinas a 

partir do gás de síntese utilizando o processo MTO. 
 Caso Base (U$) Alternativo (U$) 

Equipamentos 56.913.876 30.045.486 
Bases de Concreto 4.124.193 2.177.209 

Montagem de Equipamentos 6.598.710 3.483.534 
Tubulação e Dutos 10.392.968 5.486.567 
Bases de Concreto 4.124.193 2.177.209 
Material Elétrico 3.299.355 1.741.767 

Isolamento 1.237.258 653.162 
Estruturas de aço 6.598.710 3.483.534 
Instrumentação 4.949.032 2.612.651 

Material de pintura 247.451 130.632 
Montagem/Montagem de Materiais 29.364.260 1.5501.729 

Engenharia 20.620.969 10.886 
Despesas do local 11.052.839 5.834.920 

Inicialização e pré-operação 2.144.580 1.132.148 
Outras despesas 3.299.355 1.741.767 

Catalisador 4.523.892 4.523.892 
Total 169.491.648 91.612.259 

Economia  - 45,95% 
 

Figura 25 3 Resultados dos Custos Anuais Totais para as duas configurações propostas. 
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O componente primordial que influi nesses custos é o das matérias-primas, 

representando 47% do TAC no design base e 57% no design alternativo (Figura 26). Esse 

aumento no design alternativo é uma consequência da redução dos custos com aquecimento. 

Os custos relacionados ao resfriamento compõem a segunda maior parcela do TAC da unidade. 

Consequentemente, esforços futuros direcionados à redução dos custos com matérias-primas, 

como a avaliação de alternativas para a obtenção de gás de síntese, assim como a investigação 

de estratégias adicionais para minimizar a demanda energética na remoção de calor, podem 

promover benefícios adicionais ao projeto. 

 

Figura 26 3 Distribuições do Custo Total Anual. 
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4.3. Análise de Emissões de CO2 

Em instalações industriais, sobretudo em plantas químicas, as principais fontes de 

emissões de dióxido de carbono (CO2) têm sua origem em fornos, caldeiras e no consumo de 

eletricidade. Além disso, as reações químicas desempenham um papel significativo na geração 

de CO2. Adicionalmente, há emissões indiretas decorrentes da fabricação de equipamentos, 

especialmente do aço empregado, e das emissões relacionadas ao transporte durante a fase de 

construção e operação, bem como aquelas associadas ao uso de água e ao sistema de 

refrigeração, que exige compressores alimentados por eletricidade (GAO et al., 2018). 

No contexto do processo MTO, de acordo com a análise de Gao et al. (2018), as 

contribuições dos processos de transporte e entrega são insignificantes, representando menos 

de 0,5% das emissões totais do processo. Além disso, é importante ressaltar que a água gerada 

como subproduto das reações químicas, em geral, tem um impacto positivo no consumo hídrico. 

Neste estudo, são calculadas as emissões diretas de CO2, decorrentes da queima de 

combustíveis fósseis para a geração de vapor, o consumo de eletricidade nos compressores em 

ambas as configurações e as emissões associadas ao CO2 gerado durante as reações químicas. 
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As emissões de CO2 durante a produção de vapor estão intrinsecamente relacionadas à 

quantidade de combustível queimado, representada como Qfuel (kW), e são calculadas a partir 

do balanço de energia do processo de geração de vapor Eq.30. O gás natural é a fonte de 

combustível considerada para a geração de vapor (GADALLA et al., 2006). 

 

[ÿ�2]ÿ�ÿ��ÿ�� =  ���ÿ����  ÿ%100  ý Eq.30 

 

onde ý é a razão entre as massas molares de CO2 e carbono (3,67); ���(�ý��) é o poder calorífico 

líquido de um combustível com um teor de carbono de ÿ% (adimensional); e ÿ% = 75,4 para 

o gás natural. A quantidade de combustível necessário (Qfuel) é calculado de acordo com a Eq.31 

(GADALLA et al., 2006). 

 ���ÿ� =  ��ÿ�ýÿ��ÿ�ÿ�ýÿ�� (/�ÿ�ýÿ�� 2 /�ÿ2ÿ) 	ý�þ 2 	0	ý�þ 2 	��ÿý�   Eq.31 

 

onde ÿ�ÿ�ýÿ�� (kJ/kg) e /�ÿ�ýÿ�� (kJ/kg) são o calor latente e a entalpia do vapor entregue ao 

processo, respectivamente; 	ý�þ é a temperatura da chama dos gases de combustão da caldeira 

(1800°C); 	0 é a temperatura ambiente; 	��ÿý� é a temperatura do gases de combustão gerados 

(160°C); e ��ÿ�ýÿ�� é a carga térmica exigida pelo sistema, obtido pelo Aspen Plus. 

No projeto alternativo, não se faz necessário recorrer ao vapor originado da queima de 

combustíveis, uma vez que a produção de vapor é viabilizada pelo calor liberado nas reações 

do processo MTO. Para o cálculo das emissões resultantes do consumo de eletricidade, foi 

utilizada a Eq. 32. O fator de emissão constitui uma média que varia em consonância com a 

fonte e local de geração de energia elétrica. 

 ÿ�2 emissões ( ��þÿÿ) = Fator de emissão * Consumo Eq. 32 

 

Em West Virginia (EUA), o referido fator de emissão equivale a 0,8936 tCO2/MWh 

(IEA, 2021), dado que a eletricidade é produzida primordialmente a partir do gás natural. Já no 

Brasil, a matriz energética preponderante para a geração de energia elétrica se baseia em 

hidrelétricas, culminando em um fator de emissão de 0,0750 tCO2/MWh (MCTIC, 2021), cerca 
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de doze vezes inferior ao verificado nos Estados Unidos. Adicionalmente, outras fontes de 

energia limpa, como a solar e a eólica, podem ser adotadas. Neste estudo, optou-se por 

considerar o fator de emissão de West Virginia (EUA) para o consumo de eletricidade. A análise 

das emissões de CO2 para cada configuração examinada está apresentada na Tabela 14. 

 

Tabela 14 3 Emissões de CO2 no processo de produção de olefinas a partir do gás de síntese, via processo MTO. 

 STM MTO SEP Total 

Caso Base 

Correntes (��ÿÿ2ÿþÿÿ ) 3390 16084 0 19474 

Combustível (��ÿÿ2ÿþÿÿ ) 0 170379 139867 310246 

Eletricidade (��ÿÿ2ÿþÿÿ ) 15177 0 33270 48447 

Design Alternativo 

Correntes (��ÿÿ2ÿþÿÿ ) 3390 16084 0 19474 

Combustível (��ÿÿ2ÿþÿÿ ) 0 0 0 0 

Eletricidade (��ÿÿ2ÿþÿÿ ) 15177 0 33270 48447 

Economia 0% 91,4% 80,8% 82% 

 

A configuração alternativa mostra uma pegada de carbono mais favorável em 

comparação com o design convencional, resultando em uma redução significativa de 82% nas 

emissões diretas de CO2, o que contribui para um impacto ambiental menor. 

É importante ressaltar que as estratégias implementadas para a minimização do consumo 

energético no design alternativo resultam não apenas em uma redução das emissões de CO2, 

mas também podem favorecer o aumento da rentabilidade, mediante a redução dos custos 

anuais totais. Tais benefícios tornam esta configuração particular (Design Alternativo) uma 

opção atrativa para a condução deste processo. 
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Capítulo 5 
Conclusões e Trabalhos futuros 
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5. Conclusões e Trabalhos Futuros 

Foram avaliadas duas configurações no contexto da produção de olefinas a partir do gás 

de síntese, utilizando o processo MTO. Estas configurações foram submetidas a uma análise 

abrangente que abordou os aspectos energéticos, econômicos e ambientais, especificamente no 

que diz respeito às emissões diretas de CO2. O design alternativo se destacou como a opção 

mais vantajosa. 

A configuração alternativa se distingue do design base pela incorporação do conceito 

de reutilização da energia liberada a partir das reações para a geração de vapor, destinado à 

seção de separação das olefinas. Além da utilização de colunas de parede divididas para a 

separação das olefinas. Ainda, implementou-se a integração energética de forma estratégica, 

resultando na redução do consumo de utilidades, incluindo refrigerante e vapor. 

Os custos associados ao aquecimento foram substancialmente reduzidos, a ponto de 

possibilitar a eliminação da importação de vapor, chegando a uma redução de 99,5%. Os custos 

relacionados às utilidades empregadas na dissipação de calor do processo evidenciaram 

reduções que atingem a 9,65%. Entretanto, embora tenha-se observado uma marcante 

diminuição no consumo de energia, em torno de 33,8% de redução total da energia empregada 

para a remoção de calor, essa redução não se traduz proporcionalmente nos custos relativos às 

utilidades de resfriamento. Essa discrepância se origina do impacto substancial dos ciclos de 

refrigeração, que utilizam os refrigerantes NH3 e C1/C2/C3 nos condensadores das colunas de 

destilação criogênica. 

Em termos de Custos Totais Anuais (TAC), a configuração alternativa registrou quedas 

de até 17%. O impacto ambiental também foi atenuado consideravelmente, com melhorias de 

até 82%, representando uma redução de 310 toneladas de emissões diretas de CO2 por dia. 

Os trabalhos futuros poderiam centrar-se na superação de desafios de implementação 

industrial, como controlabilidade de processos, impacto ambiental, preocupações de segurança 

com operações de alta pressão e complexidades de manutenção através de mais investigação e 

desenvolvimento. Além disso, uma avaliação ambiental mais detalhada poderia ser realizada 

examinando ciclo de vida dos materiais, como o aço que é altamente empregado nos 

equipamentos desse processo, bem como a eletricidade associada aos ciclos de resfriamento 

dos fluidos refrigerantes utilizados. 
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Figura 27 3 Hierarquias implementadas em Aspen Plus para as etapas STM, MTO e SEP. 

 

 

Figura 28 3 Fluxograma em Aspen Plus do Design Base para a seção STM. 

 

 

Figura 29 3 Fluxograma em Aspen Plus do Design Alternativo para a seção STM. 
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Figura 30 3 Fluxograma em Aspen Plus do Design Base para a seção MTO. 

 

 

Figura 31 3 Fluxograma em Aspen Plus do Design Alternativo para a seção MTO. 

 

 

Figura 32 3 Fluxograma em Aspen Plus do Design Base para a seção de separação. 
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Figura 33 3 Fluxograma em Aspen Plus do esquema Intensificado 1 para a seção de separação. 

 

 

Figura 34 3 Fluxograma em Aspen Plus do esquema Intensificado 2 para a seção de separação. 
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Figura 35 3 Fluxograma em Aspen Plus do Design Alternativo para a seção de separação. 

 

 


