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RESUMO

A elaboragdo de estratégias visando promover a competitividade e ampliar a implementagao
industrial do processo Metanol para Olefinas (MTO) tem o potencial de reduzir o emprego de
matérias-primas ndo sustentaveis na producao de olefinas, com foco particular no etileno e no
propileno. Esta tese realiza uma andlise abrangente quanto ao consumo de energia e
possibilidade integracdo na produgdo de olefinas a partir do gis de sintese, com base no
processo MTO. A simulacdo do processo foi estabelecida para um caso base e um design
alternativo. O design alternativo difere do caso base ao implementar a integracdo de energia,
com a reutilizagao da energia liberada durante as reacdes de gas de sintese para metanol (STM)
e metanol para olefinas e a utilizagao de intensificagdo do processo de separagao dos efluentes.
O calor disponivel no fluxo de saida do reator MTO ¢ utilizado para gerar vapor suficiente para
atender as demandas do processo. Além disso, um esquema inédito envolvendo quatro colunas
¢ utilizado, incluindo duas colunas de parede dividida (DWC) para a separagdo de olefinas. Foi
conduzida uma avaliag@o abrangente que englobou aspectos energéticos, o Custo Anual Total
(TAC) e as emissoes de CO2, a fim de comparar as duas configuracdes. O processo alternativo
alcanca uma economia de 67,3% no fornecimento de energia, e a dissipagdo total de calor ¢
reduzida em cerca de 33,8%. Essas melhorias resultam em uma diminui¢cdo do TAC de cerca
de 17%. Para a avaliagdo das emissdes de carbono diretas, a proposta alternativa mostra uma
redugdo no impacto ambiental de cerca de 82%, representando uma redugao de 310 toneladas

por dia de CO,, quando comparado ao caso base.

Palavras-chave: Metanol para Olefinas; Simulacdo de Processo; Integracdo de Energia;

Coluna de Parede Divisoria.
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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 COz 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 CO: per day.

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

Column.
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1. Introducao

1.1. Contextualizacao

O suprimento global de energia e matérias-primas empregadas na fabricacio de diversos
produtos quimicos ainda sdo provenientes, em sua maioria, de recursos fésseis. As olefinas
constituem exemplos de petroquimicos essenciais para a produ¢do de uma ampla gama de
produtos, que ainda tem seu maior volume obtido a partir de fontes ndo renovaveis (BROKVO
et al., 2022). Esses hidrocarbonetos desempenham um papel importante na industria
petroquimica, uma vez que sao matérias-primas para a producdo de polimeros, como polietileno
e polipropileno, os quais sdo amplamente utilizados na fabricacdo de embalagens, produtos
plésticos e uma variedade de bens de consumo.

Em 2021, o mercado global de olefinas foi avaliado em nimeros da ordem de US$ 240
bilhdes e estd projetado para alcangar a marca de US$ 347,91 bilhdes 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 sdo olefinas que
emergem como petroquimicos de grande volume em ambito global. Em 2021, a capacidade em
milhdes de toneladas por ano (mtpa) global de etileno e propileno foi de 214,39mtpa, e
144,16mtpa, respectivamente (GLOBAL DATA, 2022).

A dependéncia significativa de recursos fésseis, particularmente petréleo e gds, para a
producdo de olefinas levanta questdes cruciais relacionadas a sustentabilidade. Diante desses
desafios, hd uma crescente necessidade de buscar alternativas renovaveis para a producao de
produtos petroquimicos. O uso de matéria-prima de fontes renovaveis e a implementacio de
processos mais eficientes e limpos surgem a partir de tecnologias que utilizam fontes como
biogds, biomassa e carvao sustentdvel, em substitui¢do as matérias-primas tradicionais (REN et
al., 2008; XIANG et al., 2015, ORTIZ-ESPINOZA et al., 2017, OGUNDIPE, 2020).

No panorama da producdo de olefinas, uma série de processos alternativos esta
disponivel (ZHAO et al., 2021; ORTIZ-ESPINOZA et al., 2017; OGUNDIPE, 2020). Zhao et
al. (2021) conduziu uma avaliacdo abrangente de 20 rotas para a obteng¢do de olefinas,
englobando tanto processos provenientes de fontes fosseis quanto de fontes renovéveis. Essa
avaliacdo levou em consideracdo critérios de viabilidade economica, concluindo que os
processos Methanol to Olefins (MTO) e Methanol to Propylene (MTP) sdo concorrentes
competitivos em termos de custos. Nessa perspectiva, o metanol ganha destaque como matéria-

prima relevante para a industria quimica sustentdvel, dada sua capacidade de ser obtido a partir
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do gés de sintese, 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 a conversdo das matérias-
primas em uma diversidade de olefinas, demonstrando flexibilidade na producgao de etileno e
propileno. Ortiz-Espinoza et al. (2017) compararam o MTO a um processo de conversdo direta
do metano em etileno, denominado Oxidative Coupling of Methane (OCM). O resultado dessa
andlise revelou uma perspectiva técnica e econdmica mais promissora para o processo MTO.
Ogundipe (2020) realizou uma comparagdo entre a produgdo 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 recuperacdo de energia, apesar de apresentar um custo de
producdo mais elevado.

Algumas instalagdes de producgdo de olefinas a partir de metanol ja foram concluidas ou
se encontram em fase de construcdo. O somatdrio da capacidade produtiva das unidades
comissionadas supera a marca de 21 milhdes de toneladas por ano, contemplando etileno e
propileno (BROKVO et al., 2022). A tecnologia MTO, desenvolvida em colaboragdo pela UOP
e Hydro Company, opera em faixas de temperatura em torno de 470°C e pressdes de
aproximadamente 2 bar. Esse processo exibe alta seletividade para a formacao de C2-C3 (96%),
com conversdes na ordem de 40% para catalisadores de aluminofosfatos de silicio (SAPO-34)
(BARE, 2007).

O processo MTO pode ser subdividido em quatro etapas principais (ORTIZ-EPINOZA
et al., 2017): 1) Reforma do gas; 2) Conversdo do gés de sintese em metanol; 3) o processo
Methanol to Olefins, que engloba a transformac¢do do metanol bruto em olefinas; e 4) a etapa
de separagdo das olefinas, realizada por meio de multiplas colunas de destilagdo.

Apesar dos promissores indicativos de que o processo MTO pode se configurar como
uma alternativa sustentdvel aos métodos que dependem de matérias-primas ndo renovaveis,
essa tecnologia representa uma parcela reduzida (em torno de 5,8%) quando comparada a
producdo em grande escala das olefinas produzidas globalmente. Um dos motivos do processo
MTO ser pouco difundido na industria de olefinas € proveniente dos obstdculos que ainda sdo
encontrados em sua implementagcdo em nivel industrial.

Para garantir o sucesso na implementagdo do processo MTO, muitos esfor¢cos tém se
concentrado na integracao energética ao longo de todo o processo e na otimizagao das operagdes
de separacdo. Essas medidas estdo se destacando como alternativas vidveis para reduzir os
custos de produgdo e o consumo de energia. Dentre as alternativas destacam-se utilizacdo de

recompressao mecanica de vapor e reutilizacdo da energia gerada durante a reacio MTO,
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utilizagdo de caixa fria na secdo de separacao, integracao térmica com a secdo de reacio MTO
e otimizagdo de varidveis de projeto e operacionais (YU E CHIEN, 2016; DIMIAN E BILDEA,
2018; CHEN et al., 2021). Apesar das melhorias obtidas nos estudos, a avaliacdo da obten¢do
do metanol a partir da conversdo do gds de sintese e a integracdo energética dessa secao com
as posteriores, bem como a utilizagao de intensificacdo de processo na se¢ao de separacdo é
escassa.

Na separacdo criogénica de MTO, devido a existéncia de multiplas colunas de
destilacdo, hd a necessidade de espaco adicional, exigéncias especificas de disposicdo e
consumo energético acentuado, como € o caso das separagdes propano/propileno e etano/etileno
que sdo intensivas em energia devido a volatilidade relativa préxima entre os componentes.
Além disso, gases residuais (CHz, CO, Ha, N»), precisam ser removidos, e sdo caracterizados
por serem extremamente voldteis. Por esse motivo, as colunas de destilacdo desse processo
operam sob pressoes de até 25 bar e temperaturas que variam de -160°C a 110°C. Essas
condig¢des intensas e diversas resultam em desafios para a integracdo energética da secao de
separacao.

Virios métodos alternativos de separacdo foram sugeridos para o processo MTO,
incluindo destilagdo com bomba de calor e recuperacdo completa de energia a partir da reacao
(DIMIAN E BILDEA, 2018; GAO et al., 2013). Entretanto, além de assegurar uma separacao
criogénica eficiente e segura, explorar a integracdo energética dentro das configuracdes de
separacdo, com a utilizacdo de esquemas avancados de destilacdo, pode trazer beneficios
importantes (AVEDANO, 2020). Curiosamente, h4 estudos limitados na literatura aberta que
abordam esquemas de destilacdo criogénica termicamente acopladas para o processo MTO
(LUYBEN, 2004).

Entre as opcOes de destilagdes termicamente acopladas, a Coluna de Parede Dividida
(DWC) merece atencdo especial. A DWC se diferencia por integrar duas se¢des de colunas,
compartilhando um tnico refervedor. Isso pode resultar em economias significativas de energia,
que podem chegar a até 30% em comparagdo com a Sequéncia de Destilacio Convencional (LI
et al., 2020). Além dos beneficios em termos de eficiéncia energética, a DWC também oferece
a perspectiva de reducdo de custos de capital. Isso ocorre devido a necessidade de menos
equipamentos, resultando em economia de espago fisico, sistemas de tubulacdo e infraestrutura
elétrica (GOMEZ-CASTRO et al., 2008).

Avedano et al. (2020) avaliaram trés configuragdes de destilagdo criogénica
termicamente integradas para separagdo de gases no processo OCM. Embora a viabilidade da

DWC na separacdo de olefinas tenha sido avaliada, € importante observar que os fluxos do
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processo OCM diferem daqueles do processo MTO. Especificamente, o0 OCM ndo produz
propano, propileno ou butileno, e € necessdria uma coluna de destilagdo extra para a
recuperagdo do metano, o que destaca as diferencas entre as se¢des de separacdo dos processos
OCM e MTO.

Qian et al. (2016) investigaram o potencial de uma coluna reativa de parede dividida
(RDWC) para aumentar a producgdo de propileno, sintetizando uma coluna de despropanizacao,
coluna de destilacdo de propileno e hidrogenacdo seletiva em uma tnica unidade. O estudo
concentrou-se principalmente na separacao de C3Hg, C3Hg, CsHg, metilacetileno e propadieno.
No entanto, a separagdo de produtos C2Hs, C2Hg € outros gases residuais como N2, H2 e CO ndo
foi abordada.

Xiaolong et al. (2017) estudaram o uso de uma DWC para melhorar a separacdo de
olefinas provenientes do processo de fluidiza¢do de metanol em propileno. A DWC foi utilizada
para dividir uma alimentac¢do contendo 28 componentes em trés produtos distintos. O destilado
compreendeu principalmente propileno e etileno, o produto intermedidrio continha propano e
propileno, enquanto o 1-buteno dominava o produto de base da coluna. Embora tenham sido
alcancadas reducdes energéticas significativas, ainda eram necessdrias separacdes adicionais
para obter as olefinas em grau polimérico. O etileno foi obtido com uma fracdo maéssica de
66,61% e o propileno com 85,7%, mas a purificacdo adicional tanto do etileno quanto do
propileno ndo foi avaliada.

Embora varios estudos tenham investigado o uso de DWC para separacao de olefinas,
nenhum abordou de forma abrangente a separagdo de todas as espécies quimicas derivadas do
processo MTO. Especificamente, a obtencdo de pureza de grau polimérico para o etileno
separando-o do etano e gases residuais (N2, Ho, CO e CHy) utilizando uma tnica coluna nao foi
documentada anteriormente. Além disso, a utilizacdo 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 avaliacdo da aplicacdo de DWC no downstream do processo MTO. O estudo compreendeu
a andlise de duas configuracOes em termos de consumo energético, custos anuais totais e
emissoes de CO». Os resultados das duas configura¢des foram comparados com a configuragcao
convencional. Dentro das sequéncias propostas, o arranjo que incorpora duas DWCs e duas
colunas convencionais demonstrou um desempenho particularmente favordvel. Esta
configuracdo alcancou uma economia energética relevante, com redugdes de 15,56% nos

refervedores e 13,76% nos condensadores.
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O presente estudo visa a avaliagdo da integracdo energética das secdes reacionais
(conversdo de gas de sintese a metanol e metanol a olefinas), incluindo a captacdo de energia
decorrente da reacdo MTO para a geracdo de vapor. Além disso, a secdo de separacdo
compreende quatro colunas de destilagao, sendo que duas delas sdo colunas de parede dividida.
Até o momento, ndo € encontrada na literatura a avaliagdo das duas se¢des de reacdo com as
integracdes energéticas propostas, nem a utilizacio de DWC na sec¢do de separacdo. Este
trabalho simula a conversdo do gds de sintese a metanol, a transformacdo subsequente do
metanol em olefinas e o processo de purificagdo. Sao avaliadas uma configuracido convencional
e uma alternativa proposta. Os resultados das duas configuragdes sao comparados do ponto de

vista energético, econdOmico e ambiental, em particular, as emissdes de COx.

1.2. Objetivos e Organizacio da Dissertacao
A elaboragdo de estratégias visando promover a competitividade e ampliar a

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

emprego de matérias-primas ndo sustentdveis na producdo de olefinas, com foco particular no

etileno e no propileno. Com isso, este trabalho tem como objetivo principal a anélise abrangente
de energia e integracao na produgdo de olefinas a partir do gas de sintese, com base no processo

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

objetivos especificos do trabalho:

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

2) Modelar e simular as etapas: conversao de gas de sintese a metanol, metanol a olefinas e
purificacio das olefinas.

3) Para a secdo de separacao, avaliar dois esquemas de destilacdo com utilizagdo do conceito
de intensificacio de processos.

4) Propor design alternativo com implementa¢do de integracao de energia, com a reutilizagdo
da energia liberada durante as rea¢des de gas de sintese para metanol (STM) e metanol para
olefinas.

5) Reaproveitar calor disponivel no fluxo de saida do reator MTO para gerar vapor suficiente
para atender as demandas do processo.

6) Utilizar esquema envolvendo quatro colunas, incluindo duas colunas de parede dividida
(DWC) para a separagido de olefinas.

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

Anual Total (TAC) e as emissdes de COa.
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No Capitulo 2 € tragcada uma revisao de literatura sobre as principais questdes abordadas
neste trabalho de tese, o que compreende o processo de producdo de olefinas leves, com énfase
no processo MTO, os aspectos relacionados a integracdo energética de processos e a literatura
consultada acerca do assunto.

No Capitulo 3 sdo apresentadas a modelagem matematica do processo MTO, os métodos
numéricos usados e as consideragcdes utilizadas para a implementa¢do em Aspen Plus do caso
base e do design alternativo.

O Capitulo 4 apresenta os principais resultados obtidos levando em consideragao os
objetivos especificos citados anteriormente. Esses resultados sdo discutidos e interpretados de
forma a responder as lacunas que incentivaram a realizacdo deste trabalho.

Por fim, o Capitulo 5 apresenta as principais conclusdes desse estudo e as sugestdes para

os trabalhos futuros.
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Capitulo 2

Revisao de Literatura
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2. Revisao de Literatura

Este capitulo apresenta a revisdo de literatura relacionada aos trabalhos utilizados como
base para o desenvolvimento desta tese. Aqui serdo apresentadas de forma mais detalhada as
principais contribui¢des obtidas dos trabalhos mais recentes da literatura, relacionadas aos
temas: producdo de olefinas leves, processo Metanol a Olefinas, modelagem e simulacdo de

processos e intensificacdo de processos de separagao.

2.1. Panorama Petroquimico

Os setores do petrdleo, gds e petroquimica desempenham um papel importante, com
impacto positivo, em diversas esferas globais. A inddstria utiliza matérias-primas provenientes
dessas dreas na fabricacdo de uma ampla variedade de produtos, desde plésticos e produtos
quimicos industriais até fertilizantes e produtos farmacéuticos.

O petroleo bruto e gas natural constituem fontes ricas em hidrocarbonetos, que servem
como blocos de construcdo fundamentais. Enquanto alguns derivados do petréleo, como
gasolina, gasdleo e querosene de aviacdo, sdo empregados diretamente como combustiveis e
exportados nessa forma, outros detém valor intrinseco como matérias-primas destinadas a
transformac¢do quimica para a produgdo de produtos petroquimicos (LUCIANI, 2007). Uma
parcela considerdavel da produgdo petroquimica estd direcionada a manufatura de polimeros e
plésticos. Adicionalmente, a indudstria petroquimica também produz uma variedade de produtos
quimicos intermedidrios, como etileno, propileno e benzeno, que sao essenciais para a sintese
de outros produtos quimicos. Além disso, substincias como amonia e ureia, derivadas do gds
natural, sdo utilizadas na producdo de fertilizantes agricolas. No setor farmacéutico, muitos
ingredientes ativos em medicamentos sdo derivados de produtos quimicos petroquimicos.

A industria petroquimica mantém uma conexao intrinseca com o mercado de petrdleo,
sendo que varia¢des nos precos do petroleo bruto podem exercer influéncia significativa sobre
os custos de producdo. A demanda por produtos petroquimicos estd correlacionada com o
crescimento econdmico global, com setores como construgdo, automotivo e bens de consumo
desempenhando um papel determinante na modelagem dessa demanda (LUCIANI, 2007;
HOSSAIN, 2023).

A projecdo para a inddstria petroquimica indica um crescimento mais acelerado em
comparagdo com o Produto Interno Bruto (PIB) global. Embora materiais semelhantes ou
concorrentes possam ser fabricados a partir de matérias-primas ndo hidrocarbonadas, a
producdo de produtos petroquimicos continua a representar uma parcela substancial do valor

agregado global no futuro previsivel (LUCIANI, 2007). Em contraste com a inddstria de
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refinacdo, que experimentou um periodo prolongado com pouco investimento em novas
capacidades, a capacidade de producdo petroquimica manteve um crescimento constante,
observando-se uma aceleracdo notdvel nos projetos de investimento. Um reflexo do
crescimento do setor é a capacidade de producdo de etileno, comumente utilizada como
indicador da dimensao do setor petroquimico, a qual demonstra potencial evolucdo, conforme
apresentado na Figura 1 (LUCIANI, 2007). Em 2021, a capacidade global de producdo de
etileno atingiu a marca de 214.39 milhdes de toneladas por ano (mtpa) (GLOBAL DATA,
2022).

Figura 1 — Tendéncia Global de Capacidade de Etileno.
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Fonte: Luciani (2007).

O crescimento dos setores industriais, principalmente no ambito petroquimico, acarreta
consequéncias ambientais significativas. Especificamente no setor energético, os impactos sao
substanciais. A predominéncia da cultura de hidrocarbonetos e a dependéncia de combustiveis
fosseis tém exercido efeitos prejudiciais sobre o meio ambiente, resultando na emissao de gases
de efeito estufa e, de maneira geral, afetando os ecossistemas naturais e sociais. O aumento das
preocupacdes ambientais tem impulsionado uma pressao crescente para a ado¢do de préticas
mais sustentaveis e o desenvolvimento de alternativas verdes (DIJKEMA et al., 2003; AL-
SARRAH et al., 2010; AL-SAMHAN et al., 2022; LAROCCA, 2022).

A urgéncia de descarbonizagdo da economia e a transicdo para um modelo energético
mais sustentdvel estdo sendo promovidas em escala global, visando alcangar objetivos de
reducdo das emissoes de gases de efeito estufa. Nesse contexto, a industria estad continuamente
em busca de tecnologias mais eficientes e sustentdveis para a produ¢do de produtos quimicos,
envolvendo, inclusive, a pesquisa de métodos alternativos de obten¢ao de matérias-primas e a

adocdo de processos de producdo mais limpos (LAROCCA, 2022; HOSSAIN et al., 2023).
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As adverténcias acerca do pico do petréleo, os avangos tecnolégicos que indicam a
viabilidade de novas fontes de energia alternativas, e as pressdes dos organismos internacionais,
visando a necessidade de reducdo das emissoes de gases de efeito estufa até 2050 para controlar
o aumento da temperatura global, estdo impulsionando um movimento em dire¢cdo a uma
"economia descarbonizada". Esta transi¢cdo para um paradigma energético sustentdvel e limpo
representa um desafio substancial em vérios dmbitos, incluindo inddstrias, processos de
producdo, regulamentacdes e, mais significativamente, nos estilos e habitos de consumo das
sociedades (LAROCCA, 2022; HOSSAIN et al., 2023).

A perspectiva de uma transi¢do energética se delineia como um processo gradual e
continuo, conduzindo a uma economia cada vez mais independente do carbono. As energias
renovaveis, aliadas a fontes de baixa emissdo e a processos produtivos mais eficientes,

desempenharido um papel crucial junto a essa transi¢do energética (LAROCCA, 2022).

2.2. Producao de Olefinas Leves

A producdo de olefinas pode ocorrer por meio de vdrias vias, utilizando diferentes
fontes. Atualmente, a principal tecnologia utilizada para a producdo de olefinas € o
craqueamento a vapor, que pode empregar matérias-primas que variam de hidrocarbonetos
leves, como etano, propano e butano, a liquidos de petréleo, como nafta e 6leo combustivel
destilado. O crescimento do craqueamento de etano tem impactado a capacidade global de
propileno, estimulando, assim, o desenvolvimento de tecnologias especificas de producdo de
propileno. Entre essas tecnologias, destaca-se a desidrogenacdo de propano, um processo
especifico para recuperar o propileno a partir do propano. Residuos atmosféricos a base de
parafina podem ser convertidos em olefinas leves por meio de tecnologias como a pirdlise
catalitica e o craqueamento catalitico profundo (ZHAO et al., 2021).

As rotas nao oxidativas e oxidativas podem produzir olefinas a partir do metano ou etano
(GAO et al., 2019). A desidratagdo do etanol também € uma possibilidade para a obtencao
dessas olefinas, embora represente uma participacdo minoritaria no mercado global (FAN et
al., 2013). Com o aumento da producdo de biogas e das reservas de gds natural, o metano e
metanol tem surgido como uma interessante possibilidade em substituicdo as rotas mais
tradicionais (AVEDANO et al., 2020). Além dessas, o reciclo de CO, para producio de
combustiveis e produtos tem sido amplamente estudada, possibilitando a conversao a metano,
gads de sintese, metanol, etanol, os quais sdo produtos intermedidrios 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 producdo das olefinas leves, com destaque para o etileno e
propileno, ainda provenha de fontes convencionais, como petrdleo e gés, existem tecnologias
alternativas vidveis que utilizam fontes renovdveis, como biogds, biomassa e carvao
sustentdvel, para sua fabricacdo. Nesse cendrio, 0 metanol emerge como matéria-prima, uma
vez que pode ser gerado a partir do gds de sintese, que, por sua vez, € obtido de vérias fontes
de carbono. (AVEDANO et al., 2020).

Conforme descrito anteriormente, além das rotas convencionais, uma série de processos
alternativos esta disponivel (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 obten¢ao 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 ¢
um processo de conversdo direta no qual o metano € convertido em etileno com um reator
catalitico. Nesse processo, a etapa de purificacio compreende a remog¢ao de subprodutos, como
CO, e 4gua, seguida por uma série de destilacdes criogénicas para a recuperacao de etileno. Por
outro lado, a producdo de etileno via metanol (MTO) envolve trés etapas principais.
Inicialmente, o gds natural precisa ser reformado para obter gds de sintese, uma mistura de CO
e H». Posteriormente, o géds de sintese € direcionado para um reator onde o metanol bruto €
sintetizado. Por fim, o metanol bruto é convertido em etileno por meio de um reator catalitico,
no qual também sdo produzidas outras olefinas de baixo peso (ORTIZ-ESPINOZA et al., 2017).
Enquanto o processo Lurgi MTP € especificamente projetado para gerar predominantemente
propileno, acompanhado por uma fragdo menor de gasolina (KHANMOHAMMADI et al.,
2016).

As tecnologias disponiveis para a producdo de olefinas tém sido objeto de estudo e
comparagdo. Nesse sentido, o processo MTO se mostrou promissor, numa perspectiva técnica
e econdmica, em relagdo ao processo OCM (ORTIZ-ESPINOZA et al., 2017). Ainda, possui
um potencial superior em termos de recuperacio de energia, apesar de apresentar um custo de
producdo mais elevado, quando comparado ao craqueamento de etano (OGUNDIPE, 2020). E
€ 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
substituicdo as rotas tradicionais de producdo de olefinas, configurando como uma alternativa

sustentdvel em comparagdo aos métodos que dependem de matérias-primas nao renovaveis.
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2.3. Processo Metanol a Olefinas (MTO)

Motivados pela crescente escassez das reservas globais de petréleo, muitos
investimentos estdo sendo direcionados para a pesquisa de novas abordagens na producao de
olefinas leves. O processo conhecido como Metanol em Olefinas (MTO) surge como uma
alternativa promissora nesse contexto, especialmente devido a facilidade de obtengdo de
metanol a partir de recursos amplamente disponiveis, como gds natural, carvdo 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 configuracdo 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 distribuicao de produtos
de olefinas leves, especialmente C2-C4. A inovacdo proporcionou um avanco tecnoldgico,
devido ao seu tamanho e geometria de poros tnicos, bem como a presen¢a de uma acidez mais
suave em comparacdo com o ZSM-5. Os poros reduzidos do SAPO-34 limitam a difusdo de
hidrocarbonetos pesados e ramificados, aumentando a seletividade para olefinas leves. A acidez
mais suave do SAPO-34 reduz a extensdo das reagdes de transferéncia de hidrogénio,
minimizando o rendimento de produtos parafinicos e aumentando o rendimento de produtos
olefinicos (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 conversao 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 visao geral dessas quatro tecnologias MTO. Assim,
a obtencdo de olefinas a partir do metanol pode ocorrer diretamente pelo processo MTO ou
MTP e indiretamente pela conversao a DME (GOGATE, 2019). Devido a flexibilidade para a
obtencao tanto de etileno quanto de propileno, neste trabalho, a tecnologia MTO da UOP/Norsk
Hydro foi considerada para a avaliagdo.

A conversdao de metanol em olefinas leves € feita através de reacdes altamente
exotérmicas. Na tecnologia UOP/Norsk, o metanol ¢ submetido a um processo de pré-
aquecimento antes de sua introducao no reator MTO. Este reator opera em fase vapor a uma
temperatura de 470°C e uma pressao de 2 bar. Posteriormente, o efluente gerado no reator passa
por um resfriamento, culminando na separagdo da agua da corrente de gés do produto (YING

etal., 2015; YU e CHIEN, 2016; GOGATE, 2019).
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A cinética proposta por Ying et al. (2015) abrange a conversao 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 atomos de carbono. O mecanismo da reacdo ¢ apresentado nas

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

Figura 2 — Visdo geral do processo MTO, com quatro tecnologias principais disponiveis para instalagdes

comerciais.
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Fonte: Modificado de Gogate (2019).

CH;0H + H, - CH, + H,0 Eq. 1
1
CH30H = = CyHy + Hy0 Eq. 2
1
CH30H — 5 C3Hs + Hy0 Eq.3
11
CH3OH + 3 Hy = 5 CsHy + Hy0 Eq.4
1
CH30H — 5 CyHy + Hy0 Eq. 5
1
CH30H = = CsHio + Hy0 Eq. 6
1
CH3OH + Hy = 5 CoHg + Hy0 Eq.7
1
CH30H = = CHyz + Hy0 Eq. 8
CH;0H — CO + 2H, Eq. 9
CO + H,0 — CO, + H, Eq. 10
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Devido a necessidade de dissipac@o do calor das reagdes altamente exotérmicas, além
da regeneracdo frequente do catalisador, foi necessdrio um projeto de reator e regenerador de
leito fluidizado, bem como um catalisador com resisténcia e integridade para essas condicoes.
A UORP fabricou comercialmente o catalisador MTO, evidenciando a resisténcia ao atrito e
estabilidade necessdrias para lidar com regenera¢des multiplas e condi¢des de leito fluidizado
(VORA et al., 1998). A seletividade entre etileno e propileno pode ser ajustada mediante a
modificacdo das condi¢des operacionais. Dentro de parametros de projeto aceitaveis, é possivel
incorporar flexibilidade para variar a propor¢ao 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
alimentacdo de metanol € introduzida no reator de leito fluidizado, que opera visando alcangar

quase 100% de conversdo de metanol.

Figura 3 — Fluxograma geral do processo MTO.
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Fonte: Elaborado pelo autor (2024).

O processo UOP/Hydro MTO envolve um reator de leito fluidizado acoplado a um
regenerador de leito fluidizado. Essa configuracdo de reator-regenerador proporciona um
eficiente controle de temperatura e a regeneragao frequente do catalisador. Apds a recuperagao
de calor, o efluente do reator € resfriado para condensar a d4gua gerada pela reagdo, assim como
qualquer 4gua presente na propria alimentacao de metanol bruto. Apds a separacdo da dgua, os

gases do produto passam por um purificador cdustico para remover o CO» e, em seguida, por
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um secador. Os gases secos e livres de CO» sdo, entdo, comprimidos e processados em um
esquema de destilacdo a jusante. Dado que o processo MTO para a producdo de etileno e
propileno demanda uma considerdavel quantidade de alimentacdo de metanol, em muitos casos,
a producao de metanol ocorrerd no mesmo local que o processo MTO. De acordo com Vora et
al. (1998) hé oportunidades significativas para integrar o processo MTO com a produgdo de
metanol a partir do gas de sintese e purificacdo, o que pode resultar em economias substanciais

(20%) no investimento.

2.4. Intensificacao de Processos de Separacao

Os processos de obtengdo de olefinas, de forma geral, necessitam de uma separacdo a
jusante do reator (DIMIAN e BILDEA, 2018; OGUNDIPE, 2020, ORTIZ-ESPINOZA, 2017,
AVENDANO et al., 2020). Os principais efluentes da rota MTO sdao (DIMIAN E BILDEA,
2018): MeOH, CHa4, Hz, N2, CO, C;H4, C;Hs, C3He, C3Hs, C4sHg, CsHiz. Esses constituintes sao
tradicionalmente separados usando uma sequéncia de seis colunas de destilacdo:
desmetanizadora, desetanizadora, despropanizadora, desbutanizadora, colunas divisora-C2 e
divisora-C3 (ORTIZ-EPINOZA et al., 2017). A separagdo de propano/propileno e etano/etileno
€ particularmente intensiva em termos de energia devido a volatilidade relativa proxima dos
seus componentes principais. Além disso, os métodos tradicionais de destilacdo apresentam
frequentemente baixa eficiéncia energética, resultando num consumo significativo de energia
durante a fase de recuperacdo do produto. Considerando que a destilagdo € responsavel por
quase 30% do consumo de energia na induistria quimica, estimou-se em 2022 que o setor
quimico global utilizou aproximadamente 14,94 exajoules apenas para processos de destilacdo
(KISS e SMITH, 2010; MATHEW et al., 2022; IEA, 2023).

A intensificacdo e integracdo energética sao estratégias utilizadas para reduzir custos de
producio e consumo de energia (AVEN DANO et al., 2020; DIMIAN e BILDEA, 2018; QIAN
et al., 2016). O uso de diferentes configuragdes de colunas de destilacio pode resultar em
redugdes substanciais no consumo de energia em comparagdo as configuragdes convencionais
de destilacdo. Em particular, os sistemas de destilacdo termicamente acoplados tém recebido
uma aten¢do especial dos pesquisadores, pois se mostraram eficientes na redu¢do do consumo
de energia (alcancando até 30%). Além disso, a economia no consumo de energia ird provocar
a reducdo no didmetro de colunas de destilagcdo, poi s a necessidade de menor energia implica
em baixas vazdes de refluxo, ou seja, reducio de vazdes de liquido e vapor (HERNANDEZ et

al., 2003; BRAVO et al., 2010; BRITO, 2014)
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Os estudos sobre colunas termicamente acopladas nao sao tao recentes. Em 1965,
Petlyuk publicou um estudo termodindmico completo sobre uma configuracdo termicamente
acoplada (coluna de Petlyuk) e enfatizou as reducdes energéticas que acoplamentos térmicos
podem trazer as sequéncias convencionais de destilacio (HERN ANDEZ, 2008; BRITO, 2014).
Em 1978, Tedder e Rudd apresentaram uma comparagdo completa do custo anual total de oito
configuraces de destilacdo, incluindo a sequéncia convencional, a sequéncia com retirada
lateral e a sequéncia termicamente acoplada. Os autores concluiram que as sequéncias
termicamente acopladas podem resultar em reducdes significativas no consumo de energia
quando comparadas a configura¢do convencional.

A introducdo do conceito de “configuracdo termodinamicamente equivalente", o
aprofundamento deste conceito e a melhoria nas estratégias de controle estabeleceram as
sequéncias termicamente acopladas como uma alternativa realista aos modelos convencionais
(KAIBEL, 1988; AGRAWAL e FIDKOWSKI, 1998; BRITO, 2014).

Em 1985 a BASF alcancou a primeira implementacio bem-sucedida de uma coluna com
acoplamento térmico, com redu¢do nos custos de energia e capital. Atualmente, mais de 250
colunas termicamente acopladas estdo espalhadas pelo mundo, sendo a BASF, Sasol, UHDE e
MONTZ as maiores detentoras desta tecnologia. A comercializacio de DWCs tem sido
realizada por organizacbes 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 numero de DWCs instaladas ao longo dos anos desde
sua implementacdo. O didmetro dessas colunas é comumente elevado, quando comparados
com o das sequéncias convencionais. A Linde AG construiu a maior DWC do mundo para a
Sasol, com cerca de 107 m de altura e 5 m de didmetro. Além disso, o preco da DWC de pratos
€ muito menor que as DWCs usuais (packing) (OLUIJIC et al., 2016).

Essencialmente, as configuracdes termicamente acopladas mais importantes sao obtidas
a partir das sequéncias convencionais, representadas pela sequéncia direta e indireta. A
sequéncia direta d4 origem o acoplamento térmico com retificador lateral (side-rectifier) e a
sequéncia indireta ao acoplamento térmico com stripper lateral (side-stripper); em ambas, 0
acoplamento térmico € parcial. Além dessas configuracdes, também h4 a coluna de Petlyuk e a
coluna com parede dividida (DWC), onde o acoplamento térmico € total. Em todos os casos,
acoplamento térmico total e parcial, o objetivo €: aproveitar a energia contida em uma corrente
de vapor (ou liquido) que é retirado de outra coluna, o que elimina a necessidade de um trocador

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

dividida padrao.

Figura 4 — DWCs implementadas entre 1984 e 2016.

Columns in operation: > 250 (> 1/3 at BASF SE), ~ 90% are packed DWCs

Number of DWCs

130 - .
TUD conducted large scale 06
120 o Montz air {tracer¥water (dye) tests
prior first industrial 8
110 I application at BASF 3
100
Other manufacturersiicensors: ‘-{
20 |— (@ guess)
80 Sulzer: 45
[ Koch-Glitsch: 30
70 | vor: 10 ,4}0’4
KBR: 5 o)'r
680 }— UHDE: 5
Alr Products: § d |
50 |— Linde: 5 Milgstones: I
Sumitomo (Japan): § d
40 |— S. Korean: 5 — 1% packod DWC in oparation (BASF), 1985 —
Indian: ? Lo 1" packed DWC with non-welded partition
30 }— chinese: 10 —peats wall (BASF), 1996 —
‘_P o 1" revamp into & DWC (UHDE), 1999
20 2 = 1* tray DWC (SASOL), 2000 —]
gt 19 four-product DWC (BASF), 2002
10 & 1 muitipurpose DWG (Lonza), 2010 —
5 | | | |
1984 1988 1992 1996 2000 2004 2008 2012 2016
Year OT delwery Courtesy of MONTZ

Fonte: Olujic et al. (2016).

Figura 5 — Coluna de parede dividida padrao.
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Fonte: Bhargava e Sharma (2019).

2.5. Trabalhos Relevantes na Area

Os trabalhos disponiveis na literatura estudam desde variedades de catalisadores para a
obtenc¢ao de olefinas e cinéticas de reagdo, quanto simulagdes de rotas alternativas, eficiéncia
energética e intensificacdo de processos aplicado a determinadas etapas.

Na literatura, o processo MTO pode ser encontrado em avaliagdes a partir do gas natural,
ou diretamente do metanol. A conversao eletroquimica de CO, a gés natural ou metanol é uma
alternativa sustentdvel de obtencdo, mas ainda requer um grande consumo de energia elétrica
(JOUNY et al., 2018), por isso a escolha do gds de sintese como ponto de partida se torna
interessante, uma vez que pode ser obtido tanto da conversao catalitica do gas natural, quanto
da conversdo eletroquimica do CO,, bem como de outras fontes de carbono, além de possuir
um baixo preco de mercado.

Com o crescimento da demanda por olefinas, o nimero 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 estd concentrado na area de catdlise
(Figura 7). E possivel encontrar estudos nesse sentido ao longo de décadas. Snel (1987) traz
uma revisao sobre a catdlise Fischer-Tropsch seletiva para olefinas e visa criar uma melhor
compreensdo da sintese de hidrocarbonetos. O estudo demonstrou que as olefinas leves podem
ser produzidas a partir do gads de sintese de muitas maneiras diferentes e as condicoes

econdmicas determinardo quais processos serdo comercializados.

Figura 6 — Estudos envolvendo o processo MTO ao longo dos anos.
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Além dos estudos cataliticos, é possivel encontrar, ainda que em menor quantidade,
estudos que simulam o processo MTO e fazem avaliacdes técnico-econdmicas. Para garantir o
sucesso na implementacgdo do processo MTO, muitos esforgos tém se concentrado na integragao
energética ao longo de todo o processo e na otimizagdo das operagdes de separacao. Essas
medidas estao se destacando como alternativas viaveis para reduzir tanto os custos de producao
quanto o consumo de energia. (QIAN et al., 2016; DIMIAN E BILDEA, 2018; AVEDANO et
al., 2020).

Figura 7 — Estudos envolvendo o processo MTO dividido por areas de interesse até o ano de 2019.
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Fonte: Elaborado pelo autor (2024).

Dimian e Bildea (2018), propuseram a recuperagdo integral da energia gerada durante a
reacdo MTO, empregando a compressdo mecanica do vapor para aprimorar o perfil de
temperatura da mistura de condensacdo de &dgua/hidrocarboneto. Quanto a separagcdo e
purificacdo das olefinas, avaliou-se um esquema composto por cinco colunas de destilacdo,
integradas energeticamente a secdo de reacdo de metanol a olefinas. Os resultados indicaram
que o projeto € potencialmente neutro em relacdo as necessidades de energia. Importante
mencionar que o processo de obtencao do metanol a partir do gas de sintese (ou de outra fonte)
nao € avaliado no estudo. Também, a pegada de carbono do projeto proposto ndo € avaliada.

Chen et al. (2021) apresenta um projeto convencional € um projeto alternativo para uma
planta MTO em escala industrial. O escopo do projeto inclui a se¢do de reacdo de metanol a
olefinas e condicionamento, separacdo de produtos e secdo de recuperagdo, ciclos de
refrigeragdo 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 anélise da forca
motriz, analise de direcionamento de coluna e o método de pinch design para determinar a

sequéncia de destilacdo, melhorar o desempenho das colunas e integrar as operacdes
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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 econdmica. Importante destacar que a
reacdo de gas de sintese a metanol e o uso de intensificagdo do processo de destilagdo na etapa
de purificacao das olefinas nao foram investigados nesse trabalho.

Yu e Chien (2016) simularam e otimizaram o processo MTO. As varidveis 6timas de
projeto e operacionais foram obtidas a partir da minimizacao do custo anual total. Além disso,
os autores propuseram uma estratégia de integracdo térmica utilizando a dgua, removida na
secdo de condicionamento, para fornecer energia aos refervedores de duas colunas, C2-splitter
e desetanizadora. Os autores nao avaliaram estratégias de intensificacido na se¢do de separagcao
e nem avaliaram impactos ambientais.

Apesar de serem encontradas na literatura diversas estratégias para otimizar a separacao
de olefinas leves (Figura 8), como recompressdao mecanica de vapor (MVR), acoplamento
térmico de colunas de destilacdo, integracdes energéticas e colunas de parede divididas (DWC),
quando se trata dos produtos especificamente do processo MTO essas avaliagdes sdo mais
escassas € concentram-se em alternativas de MVR e integracOes energéticas, conforme

apresentado pela Figura 9.

Figura 8 — Estratégias encontradas na literatura para intensificar a separacdo de olefinas.
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Fonte: Elaborado pelo autor (2024).

As pesquisas sobre o0 uso de colunas termicamente acopladas na separacio de olefinas
abrangem misturas de diversos processos de producdo, como o Acoplamento Oxidativo de
Metano (OCM), Metanol a Propileno (MTP) e olefinas produzidas a partir do craqueamento da
nafta. Na avaliagdo realizada por Avedafio et al. (2020) para a separacdo de gases do processo

OCM, foram otimizadas sequéncias que incluiam um retificador lateral, DWC e a coluna Kaibel
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com base nos custos anuais totais. A configuracdo do retificador lateral obteve mais de 10% de
economia em comparacao com a configuracdo tradicional. No entanto, a sequéncia que utiliza
DWC enfrentou problemas. O processo convencional utilizou duas colunas com diferenca de
pressdo de 6,5 bar. Como a DWC opera sob uma unica pressdo, isso levou a uma maior
diferenca de temperatura entre o refervedor e o condensador no contexto do processo OCM,
resultando em uma operagdo ineficiente. Embora a viabilidade da DWC na separacdo de
olefinas tenha sido avaliada, € crucial reconhecer que os fluxos no processo OCM diferem

daqueles no processo MTO.

Figura 9 — Estratégias encontradas na literatura para otimizar a separacao dos produtos obtidos através do

processo MTO (Etileno/Etano ou Propileno/Propano).
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Fonte: Elaborado pelo autor (2024).

Qian et al. (2016) investigaram o potencial de uma coluna reativa de parede diviséria
(RDWC) para aumentar a produgdo de propileno. Em compara¢do com o método tradicional, a
abordagem baseada em RDWC resultou numa reducdo de 27,88% nos custos anuais totais. As
principais separacOes avaliadas diferem dos efluentes do MTO, a andlise teve como foco a
recuperagao de C3Hg, C3Hs, C4Hg, metilacetileno e propadieno, com os dois dltimos sofrendo
eliminacdo por meio de reagcdes de hidrogenacao.

O uso de DWC para separar fluxos do processo MTO ndo foi extensivamente explorado
na literatura existente. Em vez disso, sdo normalmente utilizadas outras estratégias de
intensificac@o para esta separacao. Gao et al. (2013) avaliaram dois processos de destilaciao por
bomba de calor para recuperacao de etileno e propileno do processo MTO. Seus resultados
mostraram uma redugdo de 44% no consumo de energia para a dissipagdo de calor e uma

reducdo de 70% no consumo de energia para a aquecimento. No entanto, o estudo ndo se
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aprofundou na andlise dos custos de capital associados as alteracdes propostas. Assim, ainda
ndo estd claro como estas modificacdes influenciam os custos anuais totais, especialmente
considerando as despesas adicionais de aquisi¢ao de compressores para as bombas de calor.

A literatura consultada é abrangente em vdrios processos de obtencdo de olefinas, mas ainda
requer estudos que auxiliem em melhorias no processo MTO no que diz respeito a uma
implementacdo industrial com menor custo de capital, consumo de energia e respeito ao

ambiente.
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Capitulo 3

Modelagem e Simulacao
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3. Modelagem e Simulacio

Este capitulo aborda a fundamentacao tedrica sobre modelagem matemaética de reatores
tubulares, reatores de leito fluidizado e colunas de destilagdo em regime estaciondrio. Aqui,
serdo apresentadas as equagdes que descrevem o calculo de reatores e 0 comportamento interno
de uma coluna de destilag¢do, incluindo as equacdes de balanco de massa e energia, bem como

as relagcdes de equilibrio de fases.

3.1. Modelagem Matematica

3.1.1. Reatores Tubulares

No contexto do processo MTO, o reator tubular empacotado assume um papel essencial
na produc¢do de metanol a partir do gas de sintese. Nesse sentido, € importante compreender o
funcionamento desse tipo de reator para viabilizar a simulacdo do processo. No reator tubular,
os reagentes sdo consumidos de forma continua a medida que percorrem o comprimento do
reator. Durante a modelagem do reator tubular, a taxa de reacdo, uma fun¢do da concentracao
para todas as reagdes, exceto aquelas de ordem zero, pode variar axialmente.

No caso dos reatores empacotados, a principal diferenga entre os calculos de projeto de
reator se manifesta entre as reacoes homogéneas e as reacdes heterogéneas fluido-solido. No
caso destas ultimas, a taxa de reacdo fundamenta-se na massa do catalisador soélido,
representada por W, ao invés do volume do reator, V. Em sistemas envolvendo catalisadores

heterogéneos fluido-sélido, a taxa de reacdo de uma substancia A € definida como:

Eq. 11
—r, = g mol A reagido/s * g catalisador 1

A massa do so6lido (catalisador) € importante devido sua relevancia direta na taxa de
reacdo. Nesse caso, o volume do reator, que engloba o catalisador é de importancia secunddria.
No Aspen Plus, o0 modelo RPlug € rigoroso para a representacdo de reatores tubulares. Este
modelo presume que a mistura perfeita ocorre na direcao radial, enquanto nenhuma mistura
ocorre na direcdo axial. O RPlug € versatil para modelar reatores monofasicos, bifasicos ou
trifdsicos, e pode também incorporar fluxos de fluido térmico, seja de resfriamento ou
aquecimento, em configuragdes concorrentes ou contracorrentes. Adicionalmente, o RPlug é

apto a lidar com reagdes cinéticas, incluindo aquelas que envolvem sélidos, abrangendo assim
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reatores tubulares empacotados, sendo crucial conhecer a cinética da reacgdo, nesse caso
(ASPEN TECHNOLOGY, 2024).

O método integral adotado pelo RPlug para resolver as equacdes de conservacdo de
massa, energia e componentes para cada elemento diferencial ao longo do comprimento do

reator € expresso na forma geral das equagdes (para cada componente e entalpia):

Eq. 12
Actimulo = Entrada — Saida + Geracgdo

A explicagdo do calor da reagdo € realizada através da mudancga no estado de referéncia
devido a varia¢do na composi¢do. No que diz respeito a queda de pressao em reatores de leito
empacotado, RPlug, a equacdo de Ergun € apropriada e definida como (ASPEN
TECHNOLOGY, 2024):

dP 1—¢8)% uU 1—¢ pU?
(1-¢) /: L 175 p Eq. 13
dz g2 ¢sDZ g3 bsD,

onde: U = Velocidade superficial; € = Vazio no leito; p = Viscosidade do fluido; D, =

Diametro da particula; ¢s = Fator de forma da particula; p = Densidade do fluido.

3.1.2. Reatores de Leito Fluidizado

O reator de leito fluidizado apresenta semelhancas com o CSTR, uma vez que seu
conteddo, embora heterogéneo, € efetivamente misturado, resultando em uma distribuicdo
uniforme de temperatura em todo o leito. Apesar dessa analogia, vale destacar que o reator de
leito fluidizado ndo pode ser simplesmente modelado como um CSTR ou um reator tubular
(PFR). A temperatura, por sua vez, mantém-se relativamente uniforme, mitigando a ocorréncia
de pontos quentes. Este tipo de reator € capaz de lidar com volumes substanciais de alimentagcdo
e solidos, apresentando um controle de temperatura eficaz, razao pela qual € empregado em
varias de aplicacdes, incluindo a conversdo de metanol em olefinas. Sua vantagem adicional
reside na facilidade de substituicdo ou regeneracdo do catalisador.

A equagdo de projeto para um reator catalitico fluidizado perfeitamente misturado pode
ser substituida pela equacdo de um CSTR. Reatores tanque destinados a reacdes gasosas ou
liquidas catalisadas por so6lidos sdo menos comuns em comparacdo aos reatores tubulares,

devido as dificuldades associadas a separacdo de fases e a agitacdo de uma fase fluida na
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presenca de particulas sélidas. No caso do CSTR ideal, a equacdo de projeto, baseada no

volume, é expressa por:

y = faoX Eq. 14

e a equacao equivalente para um reator catalitico ou fluido-sélido com a taxa baseada na massa

de sélido é:

W = FAo),‘ Eq. 15

Existem modelos e equacdes 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 ambito desta tese, o modelo
selecionado no Aspen Plus para a simulacdo do reator de leito fluidizado € o RYield. Essa
escolha é motivada pela auséncia de um consenso sobre a cinética da reacdo das reacdes MTO,
devido a considerdvel quantidade de reacdes que ocorrem durante a transformagdo do metanol
em olefinas.

O Reator Ryield é apropriado para situagdes em que: 1) a estequiometria da reacdo é
desconhecida ou ndo relevante; 2) a cinética da reacdo é desconhecida ou nio relevante; 3) a
distribuicao de rendimento é conhecida (ASPEN TECHNOLOGY, 2024).

Para este tipo de reator € necessdario especificar os rendimentos (calculados com base na
massa total de alimentacdo, excluindo quaisquer componentes inertes) para os produtos ou

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

3.1.3. Equacoes MESH

Na modelagem de colunas de destilacdo, um dos conceitos mais utilizados é o de
estagios de equilibrio, assumindo-se que as correntes de liquido e vapor provenientes de um
estagio estdo em equilibrio termodindmico. As equagdes que regem um estdgio de equilibrio
sdo comumente denominadas Equacdes MESH, sendo M para balancos materiais, E para
relagdes de equilibrio, S para equacdes restritivas de somatério e H para balango de energia.

Estas equacdes proporcionam a capacidade de determinar com precisdo temperatura, vazoes,
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composi¢des e quantidade de calor para cada estdgio, resultando assim em um calculo rigoroso
de uma coluna de destilagdo multicomponente.

No software Aspen Plus®, o bloco Radfrac incorpora os fendomenos fisicos pertinentes
auma coluna de destilacao por meio de uma série de relagcdes matematicas capazes de descrever
o processo de separa¢do em contracorrente.

A Figura 10 ilustra um prato genérico de uma coluna de destilagdo, a partir do qual é
possivel derivar as equa¢cdes MESH. Considerando que os estdgios sao numerados do topo para
a base da coluna, a representacdo inclui a entrada de alimentacdo (F;), retirada lateral na fase
liquida (Uj) ou na fase vapor (W), além das correntes liquida e vapor entrando ou deixando o
estagio (Lj, Vj, Lj-1 € Vj+1). Adicionalmente, sdo representadas as transferéncias de energia para

o0 prato ou a partir dele (-Q ou +Q, respectivamente).

Figura 10 — Estagio de equilibrio genérico.
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Fonte: Brito, 2014.
Para cada corrente entrando ou saindo do estdgio j, estd associado determinado nimero
de propriedades: vazao (V, L e F), entalpia (h), temperatura (T), pressao (P) e composicao (X,

y e z). As equagdes MESH para esse esquema sdo descritas a seguir:

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

Mij = Li-aXijo1 + VieaVijer + Fzij = (L + Upxgj — (V; + W)y ; = 0 Fq. 16
(i1) Relagdes de equilibrio de fases para cada componente i em cada estdgio j (E)
Eij=yij—Kijxi;=0 Eq. 17
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onde Kijé arelacdo de equilibrio de fase.

(i11) Somatorio das fragdes molares em cada estdgio j (S):

c
(Sy); ZZ}’i,j—1=0 Eq. 18
i=1
c

i=1

(iv) Balango de energia em cada estdgio j (H):

Hi,j = j—th,j—l + Vj+1hV,]'+1 + P}hF.f - (L] + U])hL,] - (V] + VV])hV,] - (Ou +)Q] =0 Eq. 20

Para a determinacdo do ndmero de graus de liberdade do sistema admite-se que as
condi¢des de alimentagdo sdo conhecidas, assim como a retirada ou entrada, e o perfil de
pressao ao longo da coluna. Dessa forma havera (2C + 3)N equagdes e (2C + 3)N varidveis,
onde C é o nimero de componentes e N o nimero de estagios.

A Tabela 1 mostra o modelo simplificado, tendo como resultado um sistema de (2C +
3)N de equacdes ndo-lineares e (2C + 5)N varidveis, o que diz para esse sistema, que o grau de
liberdade € igual a dois, sendo necesséria especificagdo de duas varidveis ou o arranjo de duas

equagdes para tornar o sistema determinado.

Tabela 1 — Andlise de graus de liberdade de uma coluna de destilagao.

Varidveis
(x1) CN
(yi) CN
T; N
L; N
V; N
Q- 1
Qc 1
(2C+5)N
Equacdes
M; CN
E; CN
(Sy)j N
(Sy); N
Hij N
(2C+3)N
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O bloco Radfrac® (para uma coluna de destilagio com condensacgdo total) é
representado por essa formulacdo. No Aspen Plus® este sistema € resolvido iterativamente

através do algoritmo Inside-Out.

3.1.4. Modelo Termodinamico

A escolha do modelo termodindmico correto € crucial para a precisdo do modelo
desenvolvido. Para misturas de hidrocarbonetos, as equagdes de estado de Peng Robinson e
Soave Redlich-Kwong (SRK) sdao comumente recomendadas. Dimian e Bildea (2018)
compararam esses dois modelos para separa¢do de fluxos no processo MTO e determinaram
que o modelo SRK produziu melhores resultados. Dessa forma, o modelo SRK foi utilizado
para as simulacdes deste estudo.

A equagdo de estado padrao de Redlich-Kwong-Soave estd representada na Eq. 21 eé a
base para o método de propriedade RK-SOAVE, do Aspen Plus. Essa equagdo € recomendada
para aplicacOes de processamento de hidrocarbonetos, como processamento de gds, refinaria e
processos petroquimicos. Seus resultados sdo compardveis aos da equacdo de estado de Peng-

Robinson.

RT _ a Eq. 21
Vo—b  Vyy(Vy + b)

p:

onde: a = ag + a4 ; ag € o termo quadratico padrao.

3.2. Simulaciao em Aspen Plus

Para conduzir a andlise de processos por meio de modelagem e simulacdo, diversos
softwares estdo atualmente disponiveis, apresentando extensos bancos de dados, capazes de
auxiliar nesses trabalhos. Um exemplo € o software Aspen Plus®, uma ferramenta que se
destaca por sua habilidade em simular de maneira rigorosa o regime estaciondrio de processos.
O usudrio deve fornecer as informacdes essenciais relativas ao fluxograma, enquanto o Aspen
Plus® efetua os cdlculos empregando modelos matematicos incorporados em cada bloco. A
quantidade precisa de informacdes exigida por cada bloco € crucial para a execucdo da
simulacao, sendo este requisito dependente dos graus de liberdade inerentes a cada bloco.

O Aspen Plus® oferece diversas ferramentas que capacitam o usudrio 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 serdo discutidas

43



posteriormente, acompanhadas por uma descricdo minuciosa da modelagem do processo MTO

convencional e do design alternativo.

3.2.1. Caso Base

Na producao de olefinas, via processo MTO, a primeira etapa envolve a obtengdo do
gas de sintese, que € usado para iniciar o processo. Geralmente, esse gas € obtido a partir de gas
natural. Existem diferentes maneiras de produzir o gas de sintese, como a oxidagao parcial,
reforma a vapor, reforma a seco e a reforma autotérmica. Neste trabalho, foi considerada a
aquisi¢do do gas de sintese, levando em conta a sua relativa acessibilidade no mercado (JOUNY
etal., 2018).

A segunda fase do processo engloba a conversao do gas de sintese usando um reator
catalitico, resultando na producdo de metanol de alta pureza.

A terceira etapa do processo envolve a reagdo de metanol a olefinas. Nessa etapa, o
metanol bruto passa por um reator catalitico que usa um catalisador chamado de
silicoaluminofosfato (SAPO-34). Este reator ¢ responsavel por converter o metanol em olefinas
leves, com seletividade direcionada para a produgdo de etileno e propileno.

Por fim, a ultima etapa do processo recai sobre a separagcdo das olefinas, realizada
através de colunas de destilagdo, objetivando a obtencdo de etileno e propileno com niveis de
pureza condizentes com as exigéncias da industria de polimeros.

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

Figura 11 apresenta o fluxograma completo, contemplando a conversdo do géas de
sintese a metanol (STM), a obtengdo de olefinas a partir do metanol (MTO) e a etapa de
purificacdo das olefinas (SEP).

A Tabela 2 exibe as informagdes relativas as principais correntes de processo,
considerando uma alimenta¢do de 100 ton/h de gés de sintese. A composi¢do do syngas foi

obtida a partir de Ehlinger et al. (2014).
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Figura 11 — Fluxograma do processo MTO (Caso Base).
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Tabela 2 — Principais fluxos para o processo MTO.
Gas de Metanol Gases
Unidade Syngas-1 Purga Olefina Etileno Etano Propileno Propano Cs Css
sintese bruto residuais
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
Nitrogénio (kg/h) 88,3 55 15,3 18 17,9 17,9 0 0 0 0 0 0
Hidrogénio (kg/h) 12505,2 545,4 30,2 3,51 3325 332,5 0 0 0 0 0 0
Monoéxido
(kg/h) 86863,6 1986 557,5 785,7 90,11 90,1 0 0 0 0 0 0
de carbono
Dié6xido de
(kg/r) 24,5 109,5 31,8 598,2 0 0 0 0 0 0 0 0
carbono
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 39 0
Butilenos (kg/h) 0 0 0 0 3400 0 0 0 0 34 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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Agua (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.Gas de Sintese a Metanol (STM)

A conversdo de gas de sintese a metanol (STM) foi inicialmente desenvolvida pela
BASF, utilizando um reator a elevada pressao (250-350 bar) e um catalisador ZnO/Cr,03. Essa
tecnologia foi dominante por 45 anos. A Imperial Chemical Industries (agora Synetix)
desenvolveu um processo a baixa pressao (35-85 bar) com utilizacdo do catalisador
Cu/ZnO/ALO3, permitindo condigdes de operacdo mais amenas. Atualmente este ¢ o unico
processo utilizado na industria (GOGATE, 2019).

As reagdes quimicas envolvidas na sintese de metanol a partir do gas de sintese sdo

exotérmicas, conforme as seguintes equagdes:

CO, + 3H, & CH30H + H,0 AHSg, = —49,43 kJ/mol Eq. 22
CO + 2H, & CH;0H AHS55 = —90,55 kJ/mol Eq. 23
CO + H,0 & CO, + H, AHSg, = —41,00 kJ/mol Eq. 24

O reator de metanol, simulado utilizando o modelo RPlug, funciona sob uma pressao de
83 bar e mantém uma temperatura constante de 260°C (ORTIZ-ESPINOZA et al., 2017,
JULIAN-DURAN et al., 2014). Este reator tubular empacotado é composto por 30.000 tubos,
cada um medindo 12 metros de comprimento e com um diametro de 0,04 metros. O catalisador
utilizado possui uma densidade de 2.000 kg/m?, enquanto o volume vazio do reator ¢ de 0.,5.
Essas informacgdes foram incorporadas ao modelo RPlug do Aspen Plus.

A cinética da sintese de metanol em condi¢des de baixa pressao foi investigada por
Graaf et al. (1986), utilizando um catalisador comercial composto de Cu/ZnO/Al2O:s.
Inicialmente, pensava-se que a produgdo de metanol tinha como principal origem a reagao entre
CO e H», e, consequentemente, havia a necessidade de eliminar o CO; do meio reacional.
Entretanto, Vanden Bussche e Froment (1996) concluiram que o carbono predominante na
formacao do metanol era proveniente do CO», enquanto o CO desempenhava um papel de
agente redutor do oxigénio na superficie do catalisador. Dessa forma, a simulacdo do reator é
fundamentada na cinética proposta por Vanden Bussche e Froment (1996) com parametros
reajustados de Mignard e Pritchard (2008) (VAN DAL e BOUALLOU, 2013).

Os detalhes da cinética de reacdo e seus parametros correspondentes sao apresentados

na Tabela 3. As constantes de equilibrio foram determinadas com base na contribui¢ao de Graaf
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et al. (1986). No Aspen Plus, as reagdes foram definidas seguindo o modelo generalizado de
Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (LHHW), onde as pressdes estdio em Pa e a

temperatura em K.

Sintese do - _ k1Pco,Pu, — keszochgoHPEZZ kmol ] Eq. 25
meanol —HOM T (1 4 Py o Pt + kaPYS + kaPuyo)®  Lkgeaes '
Reverse water kSPCOZ - k7PH20PC0P1;21 kmol
. , TRwGs = 1 05 ] Eq. 26
gas shift reaction 1+ kZPHZOPHZ + k3PH2. + k4PH20 kgcats
B:
Ink; =Ai+?l Eq. 27

Tabela 3 — Parametros do modelo cinético reorganizado de Van Dal e Bouallou (2013).

K A, -29,87
B 4811,20

r A, 8,15

z B, 0,00
' A, -6,45

3 B; 2068.,40
. A, -34,95

4 B, 14928,90
r As 4,80

> Bs -11797,50
B Ag 17,55

6 By -2249,80
r A, 0,13

7 B, -7023,50

O produto resultante do reator € resfriado até atingir uma temperatura de 45°C. O gas
de sintese remanescente (ndo reagido) ¢ submetido a uma separacdo em uma unidade flash.
Subsequentemente, ¢ reciclado para o reator de metanol (topo do flash), em uma proporg¢ao de
0,95. E importante notar que esta proporgao, calculada como a mais adequada, foi determinada
como Otima com base em uma andlise conduzida por Ortiz-Espinoza et al. (2017), visando a
redugdo das emissdes de CO2. Dado que o metanol servird como matéria-prima em aplicagdes

subsequentes, nao se faz necessaria uma etapa adicional de purificacao.

3.2.1.2.Metanol a Olefinas (MTO)
Na tecnologia UOP/Norsk, o metanol ¢ submetido a um processo de pré-aquecimento
antes de sua introducdo no reator MTO. Este reator opera em fase vapor a uma temperatura de

470°C e uma pressdo de 2 bar. Posteriormente, o efluente gerado no reator passa por um
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resfriamento, culminando na separacao da dgua da corrente de gas do produto (GOGATE,
2019).

Na secdo de reagdo, 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 distribui¢ao
do produto foi calculada com base em dados previamente relatados por Vora et al. (1997),
considerando a operagdo a uma temperatura de 470°C e 2 bar.

A corrente de saida do reator MTO ¢ submetida a um resfriamento, ap6s o qual ¢
encaminhada para o primeiro absorvedor (ABS-1). Em sequéncia, o produto, com um teor
reduzido de 4gua, passa pelo processo de purificacdo, que engloba a remog¢ao do CO> e da 4gua
residual, mediante a utilizagdo de um absorvedor (ABS-2) e um secador (Dryer) (XIANG et al.,
2017; DIMIAN e BILDEA, 2018; HU et al., 2018).

A coluna de absor¢ao, ABS-1, visa remover parte da 4gua gerada na reagdo. A coluna
de absorc¢do ¢ simulada usando o modelo RadFrac do Aspen Plus. Nesse processo, 4gua a uma
temperatura de 5°C ¢ introduzida no topo da coluna, promovendo a absor¢do da fragcdo de dgua
contida na corrente de alimentagdo, conjuntamente com as olefinas. No topo do absorvedor, o
produto, contendo olefinas com um teor substancialmente reduzido de agua, ¢ extraido e
direcionado para um segundo absorvedor (ABS-2), cujo proposito ¢ a eliminacdao do CO,. Para
a absor¢do de CO., o modelo Flash1 ¢ empregado, devido a possibilidade de incluir as equagdes
de equilibrio e dissociacao relacionadas a absor¢do do CO> a partir do NaOH, essas equagdes
sdo incorporadas na ferramenta Chemistry do Aspen Plus. O fluxo de dgua e hidréxido de sédio
aquoso (NaOH 30%), utilizados como meios de absor¢do, ¢ estimado mediante a aplicacdao da
ferramenta Design Specification do Aspen Plus. Essas varidveis sdo manipuladas visando
atingir as quantidades de agua (menor que 1% em massa) e CO; (menor que 0,01% em massa)
presentes nas correntes purificadas (topo da coluna de absor¢do). A resposta de vazao de agua
(solvente da primeira absor¢do) e NaOH (solvente da segunda absor¢do) requeridas para
promover a separacdo nas duas colunas de absor¢do, mantendo as especificagdes de teor de
agua (soluto da primeira absor¢ao) e CO: (soluto da segunda absorc¢ao) no efluente de olefinas,
sao de 4 ton/h e 18,1 ton/h, para cada uma das duas unidades, respectivamente. As reagdes
pertinentes sdo apresentadas de forma detalhada na Tabela 4.

Para a eliminagdo da dgua residual, um secador ¢ empregado. Nesse contexto, o modelo

SEP ¢ 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 esta pronto para prosseguir para as colunas

de destilagao.

Tabela 4 — Reacdes envolvidas na absor¢do de CO, por NaOH.

1 Equilibrio CO, + 2H,0 & H;0* + HCO;
2 Equilibrio HCO3 + H,0 < H;0" + CO3*>
3 Equilibrio 2H,0 < Hy0F + OH™

4 Dissociagdo NaOH & Nat + OH™

5 Dissociagdo Na,C0O; & 2Na* + C03?

6 Dissociagio NaHCO; & Nat + HCO3?

3.2.1.3.Secao de Separacao (SEP)

A se¢do de recuperacdo do processo UOP/HYDRO MTO inclui seis colunas de
destilacdo, 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
desmetanizacdo, C-2, separa os gases residuais, incluindo CHa, CO, N2 e Hz, da mistura de
etano/etileno. Essa mistura segue entdo para a coluna C-3, onde é produzido etileno de grau
polimérico. A corrente base de C-1 € 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
sdo enviados para C-5, onde o propileno de grau polimérico € obtido do topo. As olefinas mais
pesadas sdo enviadas para C-6, onde o butileno é obtido do topo, adequado para uso como
combustivel no processo MTO ou outros processos (GOGATE, 2019).

As seis colunas de destilacdo foram rigorosamente simuladas usando o modelo RadFrac
do Aspen Plus. As colunas C-1 e C-2 utilizam condensadores parciais devido a alta presenga de
componentes leves em suas alimentacOes, necessitando de temperaturas mais baixas no
condensador. Por outro lado, as demais colunas do processo sdo equipadas com condensadores
totais. Isso porque seus produtos, destinados a aplicacdes comerciais em polimeros e
combustiveis, devem estar na fase liquida. O uso de condensadores parciais para essas colunas
exigiria uma etapa extra de liquefacdo e, com base na literatura consultada, condensadores totais
sdo recomendados para tais cendrios (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: C3Hg para C-1, Co/C3 para C-2 e No/C1/Co/C5 para C-3 (LUYBEN, 2017). Para

as colunas C-4, C-5 e C 6, a dgua 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 pressdo, enquanto a coluna C-
6 depende de vapor de média pressdao, dada a sua temperatura de refervedor mais elevada
(160°C). As colunas C-2 e C-3, que operam em condicdes criogénicas, necessitam de
temperaturas de refervedor de -38°C e -18°C, respectivamente. Para essas colunas de destilagao
criogénica, a 4gua a 20°C serve como fonte de aquecimento para os refervedores.

O método de cdlculo de pressdes foi baseado nas pesquisas realizadas por Yu e Chien
(2016), Ortiz-Espinoza et al. (2017), e Dimian e Bildea (2018). Ao separar olefinas leves, ha
um beneficio reconhecido em operar em pressdes mais altas, porque ajuda a reduzir custos
relacionados a destilacdo criogénica (MAUHAR et al., 2004). Consequentemente, foram
determinadas as pressdes da coluna adequadas de modo a otimizar a energia utilizada. No
contexto da conversdo de duas colunas convencionais numa coluna de parede dividida, €
importante que estas colunas mantenham niveis de pressdo iguais. Este aspecto também foi
devidamente considerado ao longo da metodologia.

Para atingir as especificacdes desejadas do produto, os graus de liberdade de cada coluna
foram utilizados como varidveis manipuladas. No contexto da destilagc@o, os graus de liberdade
referem-se ao nimero de varidveis independentes que podem ser ajustadas para atingir um
determinado resultado. Para as colunas de destilac@o, isso abrange fatores como taxa de refluxo,
vazdo de destilado ou carga térmica do refervedor. Os valores iniciais da razdo de refluxo e de
carga térmica do refervedor nas colunas de destilacdo foram adotados de referéncias da
literatura. A vazao do destilado foi determinada com base nas especificacdes pretendidas para
o topo da coluna. Estes valores iniciais foram entdo ajustados para atingir os niveis de pureza
desejados, conforme descrito. Para esses ajustes, utilizamos a ferramenta Aspen Plus® Design

Specification. Mais detalhes estao apresentados na Tabela 5.

Tabela 5 — Design specifications para as colunas de destilagdo.

Especificacao Variavel ajustada
c.1 C3Hg Recuperado = 99,99% (base) Fluxo de destilado
C, Recuperado = 99,99% (topo) Carga térmica refervedor

C-2 CH4 Recuperado = 99,9% (topo) Fluxo de destilado
c.3 C>H4 Recuperado = 99,9% (topo) Fluxo de destilado
C>Hg Recuperado = 99,11% (base) Razdo de refluxo
C-4 C4 Recuperado = 99,9% (base) Razio de refluxo
C-5 C3Hg Recuperado 99,6% (topo) Razdo de refluxo
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Para atender aos critérios de pureza de propileno, € necessaria uma coluna com 190
estagios (C-5). Na inddstria petroquimica, ndo é incomum empregar colunas de destilagdo com
contagem de estagios entre 150-200 ao lidar especificamente com a dificil separagdo de propano
e propileno. Por razdes préticas, tal separagdo € normalmente conseguida utilizando duas torres,
uma vez que uma unica torre seria impraticavelmente alta. Apesar do elevado nimero de
estagios, a separacdo permanece economicamente vidvel devido ao significativo valor agregado
do propileno (MAUHAR et al., 2004; ALCANTARA-AVILA et al., 2014).

A separacdo do etano do etileno na coluna C-3 requer 78 estdgios. Ambas as separagcoes
apresentam elevados indices de consumo especifico 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
reducdo do consumo de energia nestas quatro colunas poderia oferecer beneficios econdmicos
considerdveis na secdo de separacdo do downstream do processo MTO. Como resultado, é
importante o indicativo que a implementacido de estratégias que otimizem as operacdes das
colunas C-2, C-3, C-4 e C-5 vao trazer melhorias a se¢io de separacdo do MTO.

Uma quantidade significativa de energia ¢ necessaria para resfriar os reatores STM e
MTO, devido as reagdes altamente exotérmicas. Para manter as temperaturas durante as reagdes
constantes, sdo necessarios 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, ¢ fundamental pré-aquecer a corrente que alimenta o reator MTO, que opera
a 470°C. Isso requer a utilizagdo de um trocador de calor com uma capacidade de
aproximadamente 42 MW para realizar esse aquecimento. Dentro deste contexto, iniciativas
que considerem a reutilizagao da energia liberada durante as reagdes e que envolvam estratégias
para minimizar as demandas de dissipacao de calor nas correntes que saem dos reatores podem
resultar em beneficios significativos na redu¢ao do consumo de energia.

Ademais, o esquema convencional de separagdao do downstream do MTO, composto por
seis colunas de destilagdo, 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 pressao (utilizado nos refervedores C-4 e C-6). No trabalho
que foi resultado dessa tese (ANDRADE et al., 2024), a utilizacao de colunas de parede dividida

demonstrou reducdes relevantes tanto em termos energéticos quanto econdmicos. A
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implementagao desse tipo de estratégia, combinada com praticas de reaproveitamento de
energia, abre o leque para diminuir o consumo de energia na se¢do de separagdo do processo
MTO. Esses melhoramentos combinados sdo aplicados na configuragdo proposta apresentada

na proxima secao.

3.2.2. Intensificacao do Processo de Separaciao

Neste estudo sdo propostas melhorias especificamente para as colunas com maior
consumo de energia, determinado a partir da simula¢@o do caso base. A principal estratégia aqui
empregada para intensificacio de processos envolve o uso de DWC.

A coluna DWC, caracterizada pelo acoplamento térmico total, é considerada
equivalente a configuracao Petlyuk. Como a coluna Petlyuk € geralmente mais eficiente do que
outros esquemas termicamente acoplados (HERNAN DEZ et al., 20006), este estudo considerou
0 acoplamento térmico total ao usar uma DWC. Além disso, esta configuracdo foi escolhida
com base nas recomendacgdes e nos resultados favordveis que tem produzido, particularmente
quando o componente de volatilidade intermedidrio € mais abundante e quando a separacao de
A/B € mais desafiadora do que a separacdo de B/C (considerando uma mistura inicial de trés
componentes — A, B e C) (ANNAKOU e MIZSEY, 1996; HERNANDEZ et al., 2003;
HERNANDEZ et al., 2006;).

Conforme representado na Figura 12a a DWC € empregada para separar trés ou mais
componentes, utilizando apenas um unico refervedor e condensador (PETLYUK, 2004).
Geralmente, para uma DWC, € essencial que ambos os lados da parede divisoria operem a
pressdes aproximadamente equivalentes para garantir uma distribuicao consistente de vapor e
liquido através da parede. Assim, quando uma sequéncia convencional exige duas colunas
operando em pressOes variadas, a DWC torna-se menos adequada, pois necessita de uma
operacdo de pressao uniforme em ambos os lados da parede (SAXENA et al., 2017).

Colunas de destilagdo com parede diviséria foram desenvolvidas e implementadas por
lideres da indudstria como BASF, UOP e Montz. No entanto, até o momento, nenhum simulador
comercialmente disponivel inclui modelos DWC em suas bibliotecas. A modelagem e
simulacdo desses sistemas sdo realizadas utilizando metodologias descritas na literatura (DI
PRETORO et al., 2021).

Diferentes configuracdes podem ser utilizadas para representar a unidade DWC em
simuladores comerciais. As opgdes mais comuns sao o modelo pump-around, o modelo de
quatro colunas e o modelo de duas colunas. O modelo pump-around € uma coluna de destilacao

pump-around com retiradas e conexdes laterais nas secdes superior e inferior da divisao. Esta
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configuragdo inclui quatro reciclos, o que pode representar desafios de convergéncia numérica.
O modelo de quatro colunas representa cada secio da DWC com separadores e misturadores.
Os multiplos fluxos e interconexdes neste modelo podem levar a uma convergéncia mais lenta
(DI PRETORO et al., 2021). O modelo de duas colunas corresponde a configura¢do da coluna
Petlyuk, dada a equivaléncia termodinamica (Figura 12b). A coluna primdria atua como coluna
principal, enquanto a secunddria representa o pds-fracionador. As correntes do fundo (L.2) e do
topo (V1) da coluna secunddria sdo enviadas para a coluna principal no mesmo estdgio onde as
correntes laterais de liquido (LL1) e vapor (V2) fluem para o pds-fracionador. As correntes L1 e
V2 funcionam como refluxo e boilup para a coluna secundaria, que ndo possui condensador e
refervedor proprios. Dado o processo sob investigacdo, o esquema de duas colunas foi

selecionado pela sua resolugdo simples e convergéncia numérica mais rapida.

Figura 12 — Esquema da coluna de destilagdo de parede dividida e modelo de simulagdo para a configuracio

Petlyuk.
A+B+C | AB/BC B A+B+C I

v2
Lzl V2 LT
B/C -

y
[g]
v

(g}

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 trés colunas (C-4, C-5 e C-6) é simplificado para duas colunas, C- 7 e C-8 (com
retirada lateral). Este arranjo € representado na Figura 13.

O produto extraido do topo da coluna principal da DWC-1 consiste nos gases residuais,

dadas as suas propriedades mais leves e volatilidades distintas em comparagdo 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 € coletado de uma corrente lateral no pos-fracionador FRAC-1.

Figura 13 — Fluxograma da se¢@o de separagdo para o Processo Intensificado 1.
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42 ca
C5+
1;63095 MW 2,2 MW

Fonte: Elaborado pelo autor (2024).

A reconfiguragdo de um esquema de trés colunas (C-4, C-5 e C-6) para um sistema de
duas colunas com retirada lateral (C-7 e C-8) seguiu as especificagdes de numero de estagios,
estagio de alimentacdo e pressao operacional conforme descrito por Dimian e Bildea (2018). A
selecdao do estigio de retirada lateral, que concentra butilenos, foi informada pelo perfil de
composicao obtido nas simula¢des do Aspen Plus. O estdgio 42 foi escolhido para extrair a
mistura C4 para atingir a pureza desejada. O propileno € recuperado no topo de C-7, enquanto
as fragdes de propano e C5+ sdo coletadas no topo e na parte inferior de C-8, respectivamente.

O projeto da configuracdo sugerida foi formulado garantindo que o nimero total de
estdgios correspondesse ao esquema convencional: C-2/C-3 fez a transicdo para DWC-
1/FRAC-1 (107 estagios), enquanto C-4/C -5/C-6 foi substituida por C-7/C-8 (232 estagios). O
nimero de estigios presentes na secdo retificadora da coluna C-3 foi utilizado como base

preliminar para representar o pds-fracionador. A selecdo dos estdgios de retirada de liquido
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(FL1) e vapor (FV2) da coluna principal foi baseada no perfil de composi¢ao: a secdo acima da
parede diviséria na DWC deveria conter apenas os componentes A e B na fase liquida, enquanto
a secdo abaixo deve consistir exclusivamente nos componentes B e C na fase de vapor.

Para determinar a razao de refluxo (RR1) para DWC-1 e definir os fluxos para FL1 e
FV2, foram realizadas andlises de sensibilidade nesses pardmetros. O objetivo era reduzir a
carga térmica do refervedor sem afetar a pureza desejada do etileno. As vazdes FL2 e FV1 sdo
varidveis dependentes que representam o liquido no topo e o vapor na parte inferior do pos-
fracionador (FRAC-1). Ambos sao totalmente reintroduzidos na coluna principal (DWC-1).

A Figura 14 apresenta os efeitos das trés varidveis manipuladas (RR1, FL1 e FV2) na
carga térmica do refervedor e condensador da coluna de destilagio DWC-1, bem como na
pureza do etileno. A medida que a razdo de refluxo aumenta, a pureza do etileno também
aumenta até que uma fracdo molar constante seja estabelecida dentro da corrente de destilado
(Figura 14a). Correspondentemente, a carga térmica estd diretamente correlacionada com a
razdo de refluxo (Figura 14b). Esta observacdo sugere que a escolha ideal para a razdo de
refluxo (RR1 = 10,3) se alinha com o ponto em que a pureza alvo do etileno (99,9% em mol) é
alcancada. Além deste ponto, o aumento da razdo de refluxo aumenta ainda mais o uso de
energia sem melhorar significativamente a pureza do produto.

Quanto aos ajustes nas vazdes de liquido (FL1) e vapor (FV2) extraidas da coluna
principal e enviadas ao poés-fracionador (FRAC-1), foi realizada andlise de sensibilidade
variando FL1 e FV2. Com base nesses resultados, a andlise foi refinada. Isto produziu uma
ampla gama de resultados, com uma parte desta matriz sendo apresentada na Tabela 6 para
DWCI. Para esclarecer, foram utilizados os melhores pontos encontrados e foram realizadas
andlises de sensibilidade adicionais: primeiro, com FL1 mantido constante enquanto ajustava
FV2, e depois alterando FL1 enquanto mantinha FV2 constante. A fragcdo molar de etileno
desejada € alcangcada em ambos os casos (como mostrado na Figura 14c e Figura 14e). Para
FL1, o ponto ideal excede ligeiramente a pureza desejada, dai a selecdo 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 €
minimizada (Figura 14f), a0 mesmo tempo que atende ao requisito de pureza.

Na DWC-1, uma mistura de C1/C2/C3 foi utilizada como refrigerante no condensador,
enquanto NHj3 foi utilizado para as colunas C-7/C-8. Vapor de baixa pressao foi utilizado para
os refervedores nas colunas convencionais desta configuracdo. Por outro lado, na DWC-1, o

aquecimento de dgua a 20°C foi empregado para atingir a temperatura necessdria de -20°C.
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Tabela 6 — Resultados da andlise de sensibilidade para variacdes nas vazdes FL1 e FV2.

Case FL1 FV2 Reboiler duty  Ethylene mole
(kmol/h) (kmol/h) (MW) 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 — Resultados da andlise de sensibilidade para DWC-1.
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No caso base, o refrigerante € distribuido em duas temperaturas distintas,
especificamente -156°C e -39°C. A temperatura mais baixa (-156°C) acarreta custos
operacionais mais elevados em comparac¢io com o custo do refrigerante utilizado para atingir a
temperatura de -39°C, que € mais acessivel. Por outro lado, na DWC-1, todo o requisito de
refrigerante € atendido a -134°C, aumentando potencialmente os custos operacionais devido a
temperatura extremamente baixa do refrigerante. Um padrdo semelhante foi observado na

transi¢do da configuracdo 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 configuracdo intensificada utiliza DWC-1/FRAC-1 para a separagdo de
etano, etileno e gases residuais, andloga a configuracio anterior. Além disso, uma modificacdo
€ introduzida: a substituicao das colunas C-4 e C-5 por uma tnica coluna DWC-2/FRAC-2,
conforme representado na Figura 15. Dados os resultados favoraveis alcancados anteriormente
com DWC-1/FRAC-1, esta secdo explora o impacto da inclusdo da segunda DWC. Este arranjo,

com duas DWCs, ndo foi identificado na literatura revisada.

Figura 15 — Fluxograma da se¢@o de separagdo 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 utilizacao da coluna Petlyuk neste contexto pode parecer pouco convencional,
dado que o propano, componente de volatilidade intermediario, representa uma fragdo molar de
28% mna alimentacio de C-4. No entanto, devido a complexidade inerente a separacio
propano/propileno, o emprego da coluna Petlyuk continua a ser uma escolha recomendada
(ANNAKOU e MIZSEY, 1996). Além disso, pesquisas anteriores demonstraram eficiéncias
semelhantes de segunda lei ao comparar sequéncias alternativas com a coluna Petlyuk para
varias composi¢oes de alimentacao (HERNANDEZ et al., 2003; HERNANDEZ et al., 20006).
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 sequéncias termicamente acopladas (HERNANDEZ et al., 2003; HERNANDEZ et
al., 2006).
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A DWC-2 foi estruturada com um total de 214 estdgios. Conforme mencionado, é
comum, em ambiente industrial, dividir fisicamente a coluna em duas torres para acomodar a
altura substancial de colunas. Em termos de simulagdo, essa divisdo ndo afeta os resultados.

Os resultados da anélise de sensibilidade realizada para determinar a razao de refluxo
(RR2) e as taxas de extracao de liquido (FL3) e vapor (FV4) da coluna principal (DWC-2) estdo
representados na Figura 16. Além disso, uma correlagdo entre a composi¢ao do produto, razao
de refluxo e carga térmica do refervedor foram observadas (Figura 16 a e b): o valor selecionado
da razdo de refluxo (RR2 = 11,8) corresponde a obtencdo da pureza desejada do propileno
(99,6% molar). Conforme ilustrado nas Figura 16¢ e Figura 16e, a composicdo de propileno
ultrapassa o nivel desejado em todas as vazdes analisadas. Portanto, os fluxos de FL3 e FV4
foram determinados com base na minimizac¢do 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 variaveis de design utilizadas para todas as colunas de destilacao

(caso base e configuracdes intensificadas).

Figura 16 — Resultados da andlise de sensibilidade para DWC-2.
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Tabela 7 — Dimensionamento das colunas de destilag@o.
C-1 C-2 C-3 C4 C-5 C-6 C-7 C-8 DWC-1 DWC-2
SEP C1,C2 SEP
de SV ocuer ST cwes cues T cacwcs cucaca Cic3de
C3,C4,C5 C4,C5
NT (principal) 38 29 78 22 190 20 182 50 70 214
NT (p6s-frac) - - - - - - - - 37 20
D, (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
Pp (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
Tiopo (°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
Q. (MW) -3,86 -4,82 -6,72 -2,64 -14,13 -0,59 -15,66 -1,87 -8,62 -15
Q: MW) 1,43 2,8 6,71 2,95 14,17 0,6 15,33 22 6,89 15,1

3.2.3. Design Alternativo

Uma proposta de design foi concebida com o propdsito de recuperar e reutilizar o calor
liberado durante as reagdes STM e MTO, ao mesmo tempo que aplica o principio da
intensificagdo de processos no sistema de separagdo de olefinas.

Na se¢do destinada a conversdo do gas de sintese em metanol, surge a necessidade de
resfriar o metanol produzido no reator, reduzindo sua temperatura de 260°C para 45°C. Esse
resfriamento € essencial para que o metanol possa ser conduzido a uma unidade de flash (Flash-
1), onde ocorre a separacao entre o gas de sintese ndo reagido e o metanol. Um segundo vaso
de flash (Flash-2), operando a uma temperatura ainda mais baixa (0°C) ¢ empregado para a
remog¢do de gases residuais. Apds a separagdo nas unidades de flash, a corrente resultante ¢
reaquecida para atingir a temperatura de 240°C, condi¢do essencial para a entrada no reator
MTO. Para alcancar esse objetivo, a estratégia adotada envolve o reaproveitamento do calor

contido na corrente de saida do reator STM, apresentada na Figura 17.
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Figura 17 — Design alternativo para a secio STM.
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Fonte: Elaborado pelo autor (2024).

Um trocador de calor (HeatX-1) ¢ incluido para viabilizar a transferéncia 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 necessario, uma vez que a vazao da corrente fria
ndo ¢ suficiente para atingir a temperatura alvo de 45°C durante o processo de transferéncia de
calor que ocorre no HeatX-1. Entretanto, o dimensionamento do Cooler-1 ¢ otimizado devido
a menor diferenga de temperatura que precisa ser suprida, o que resulta em uma menor area de
troca térmica no Cooler-1.

O dispositivo de transferéncia de calor HeatX (Figura 11), originalmente empregado
para aquecer a corrente de alimentacdo do reator MTO, deve ser removido com a integragdo
proposta. Uma analise de viabilidade econdmica se faz necessaria para determinar a eficacia
dessa alternativa, levando em consideracao a reducdo da area necessaria para o Cooler-1 e a
eliminacao do HeatX da configuracao.

No decorrer das reagdes que se desenvolvem no reator MTO, observa-se uma produgdo
relevante de 4gua, conforme demonstrado nas Eq. 22, Eq. 23 e Eq. 24. Além disso, ¢ importante
notar que essas reagdes sdo altamente exotérmicas, resultando em uma corrente de saida do
reator com temperatura de 470°C. Essa corrente requer resfriamento antes de prosseguir para o
estagio de purificagdo.

O projeto de integragdo energética na secao de reagdo do processo MTO tem como
objetivo principal a reutilizacdo de uma parte da dgua removida no absorvedor (ABS-1),
proveniente das reagdes envolvidas na produgao de olefinas a partir do metanol. Esse processo

ocorre através da geracao de vapor em uma unidade designada como "HeatX-2," utilizando o
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calor contido na corrente de saida do reator MTO. Simultaneamente, essa unidade contribui

para a remogao de parte do calor contido nessa mesma corrente, como ilustrado na Figura 18.

Figura 18 — Design alternativo para a secio MTO.
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Fonte: Elaborado pelo autor (2024).

Para esse proposito, € necessario que a agua utilizada na geracao de vapor esteja isenta
de certas impurezas, a fim de evitar potenciais problemas como incrustagdo, perda de eficiéncia
e corrosdo por deposi¢do, durante a producdo e aplicagdo do vapor. Panigrahi e
Ganapathysubramanian (2015) apresenta os principais parametros que a agua para geracao de
vapor deve atender, aos quais foram considerados neste trabalho. O vapor gerado com a energia
contida na corrente de saida do reator MTO, pode ser utilizado de maneira vantajosa nas colunas
de separagao.

No design alternativo proposto para a se¢do de separagdo, as colunas originalmente
designadas como C-2 e C-3 sdo substituidas por uma unidade — DWC-1/FRAC-1 — enquanto
C-4 e C-5 sdo combinadas em uma unica coluna — DWC-2/FRAC-2 — mantendo a coluna de
destilagao C-6 sem alteragdes, conforme realizado na secao “Processo Intensificado 2, uma
vez que essa configuragcdo obteve a melhor economia de energia.

Os vapores de média pressao e baixa pressao, essenciais para as operacdes de DWC-2 e
C-6, sdo originados na se¢do de reagdo MTO. Inicialmente, esses vapores sdo direcionados para
a coluna C-6, que requer um vapor de média pressao, e subsequentemente para a coluna DWC-
2, que aceita vapor de menor pressao.

E crucial destacar que o gas (rico em olefinas) resultante do processo de secagem, requer
compressao para alcangar a pressao requerida pelas colunas de destilagdo. A compressao eleva
a temperatura dessa corrente, exigindo resfriamento antes de alimentar a coluna C-1, que opera

em temperaturas criogé€nicas (-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 a 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 ndo ¢ suficiente para substituir a
totalidade das demandas de resfriamento em uso. Assim, apenas a integracdo mencionada

anteriormente foi realizada.

Figura 19 — Design alternativo para a sec¢dio de separag@o.

Gases residuais

-135°C|

15 ba -8,62 I:\.fl\.'\n’

owei| 6 i
N0 FRAC 1
NT=37
a%°c _agic
15 bar 15 bar 41 23
: 43 2 J
-4 MW —FL2 N

6,89 MW -20°C
15.3 bar

HeatX-3| NT=38
110°C
Olefinas 15 bar -13.5 MW
ST L) - , o
St Comp-2 1,58 MW i (
W=155 MW =
3 \ = Propileno
-43°C & bar
Etileno b 140 o
gt FL3 .
15 bar 162 V3 -0,68 MW
Dwe-2
NT=214 -
187 e et Propane
FL4 s
/ 1
13,95 MW
e
. 70°C
LPS ! 9,2 bar
0,65 MW
hY
N e C5+
MPS | 9 bar

Fonte: Elaborado pelo autor (2024).

3.3. Avaliacao Econémica

O Custo Total Anual (TAC), conforme expresso na Eq.28, foi empregado como métrica
de comparacdo para avaliar o desempenho econdmico das duas configuracdes. A Eq.29 foi
utilizada para o cdlculo do fator de anualizacdo (f), responsdvel por capitalizar o custo de

investimento ao longo da vida util do equipamento.
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$
TAC (—) = OPEX + f * (CAPEX) Eq.28
year

PERICLD S Eq.29
A+ —1

onde i representa a taxa de juros fraciondria por ano e n a vida util do equipamento. Valores
fixos de 0,084 e 20 anos sdo adotados para i e n, respectivamente.

Os custos operacionais (OPEX) considerados englobam as despesas com utilidades
(descritas no Capitulo 4) e matérias-primas. J4 as despesas de capital (CAPEX) sdo
influenciadas pelos dados de projeto dos equipamentos, cujos detalhes estdo apresentados na
Tabela 8.

As equacdes 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 destilagdo, absorvedor e vaso flash. Adicionalmente, aplicou-se um fator de
penalizacdo de 15% para levar em consideracdo os custos decorrentes da complexidade de
construgdo e instalacdo das colunas de destilagdo com parede dividida, além do custo associado
ao material da parede divisoéria (Li et al., 2020). Para o compressor e o trocador de calor foram
empregadas equagdes de acordo com Luyben (2010) e Liu et al. (2021).

As equac0es de custos foram utilizadas com o propodsito de proporcionar uma andlise
comparativa entre diferentes configuracdes. O foco desta andlise concentrou-se nas vantagens
relativas em termos de capital, o que eliminou a necessidade de recorrer ao Indice de Custos de
Plantas de Engenharia Quimica (CEPCI) para ajustes de custos correntes. A auséncia de um
ano de referéncia 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 célculos de custos, levando em consideracdo fatores de corre¢io para pressao
de operacao, material e ano. Quando comparada a metodologia utilizada nesta tese, em termos
avaliacdo de redugdes percentuais entre as configuragdes, os resultados obtidos sdo
equivalentes. Em termos de magnitude, a utilizagdo da metodologia de Turton et al. (2012) se

mostra mais efetiva.

Tabela 8 — Base para estimativa de investimento de capital e dimensionamento dos equipamentos.

Reator Tubular onde:

Dy (m)= Diametro do tubo.
0,035 * D% « LY « (1 + 0,25 * Ng) * ($10%)  Ly(m) = Comprimento do tubo.

Nr= Numero de tubos.
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Custo Resfriamento Reator Tubular

onde:

2+ (0,0073) = AY® * ($10°)

Ar(m?) = Area de troca térmica (%).

Custo Reator CSTR

onde:

10 x 17640 D% « L%

Dy (m)= Diametro do reator.

Lg (m) =Altura do reator.

Compressor onde:
0,82
(1293) « (517, 3;8*0(3' 11) « (hp ) hp (kW) = Poténcia real da bomba.

Trocador de calor

onde:

13000 + 1000 * (Area®83)

Area (m2) = Area de troca térmica (%)

Vaso da Coluna de Destilacao

onde:

17640D} %66 L230

D. (m) = Didmetro da coluna (calculado através do
Column Internals do Aspen Plus).
L. (m) = Altura da coluna = NT estdgios com 2 ft

espaco extra 20% = 1.2*0.61(m)* Nr.

Condensador/Refervedor

onde:

7296 « A5

Qc/r
Ue/rdT

Ar (m?) =
Qc/r (kW)=carga térmica do condensador/refervedor,
calculado pelo Aspen Plus.

Uer (%): coeficiente global de transferéncia de

calor para o condensador/reboiler.

Vaso Flash e Absorvedor

onde:

17640 = D% « L%"?

Dy (m)= Diametro do vaso.

Ly (m) =Altura vaso (para o absorvedor o prato é do
tipo SIEVE, entdo foi realizado o mesmo cdlculo da
coluna de destilacdo; para o flash, o célculo de
didmetro e altura considerou um nivel de 50%, um
holdup de 5Smin e utilizando a vazdo volumétrica,

considerando que a altura é o dobro do didmetro).
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Capitulo 4

Resultados e Discussao
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4. Resultados e Discussoes

4.1. Analise Energética

Apo6s a conclusao da elaboragao dos designs relativos aos dois processos de obtencao
de olefinas a partir do gas de sintese, ¢ oportuno proceder a uma analise econdmica minuciosa.
Primeiramente, serdo avaliados e discutidos os resultados obtidos para as configuragdes
propostas para a intensificagdo da se¢do de separagdo, em seguida, o fluxograma geral do caso
base sera comparado ao design alternativo.

No fluxograma completo, em termos de equipamentos, as duas abordagens (caso base e
design alternativo) diferem pela eliminacdo de um trocador de calor e de duas colunas de
destilacdo. Prevé-se que essa distingdo resultara em reducdes significativas nos custos de
capital. Além disso, foi possivel eliminar a necessidade de adquirir vapor, uma vez que o vapor
gerado pelo calor liberado na reagdo MTO ¢ suficiente para atender plenamente as demandas
de fornecimento de energia. Essa melhoria se traduz em redugdes significativas nos custos

operacionais

4.1.1. Intensificacdo do Processo de Separacao

O Processo Intensificado 1 e o Processo Intensificado 2 exigem menos energia devido
a quantidade reduzida de refervedores e condensadores (4 unidades em comparacdo a 6 do caso
base). As temperaturas do condensador em todos o0s trés processos permanecem
aproximadamente equivalentes. No entanto, apesar da diminui¢do do consumo de energia na
DWC-1, o emprego de um refrigerante de custo mais elevado, em maiores quantidades, pode
potencialmente mitigar a reducdo global de custos.

A Tabela 9 apresenta os resultados relacionados a energia para as 3 configuragdes da

secdo de separacdo avaliadas: Caso Base, Intensificado 1 e Intensificado 2.

Tabela 9 — Consumo total de energia para as trés configuragdes da se¢do de separacao.

Caso Base Intensificado 1 Intensificado 2
Refervedor Condensador Refervedor Condensador Refervedor Condensador
Consumo Total
de Energia 28,66 32,76 25,85 30,01 242 28,25
MW)
Economia - - 9.8% 8,39% 15,56% 13,76%
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A configuracdo que engloba duas DWCs (Processo Intensificado 2) indicou as redugdes
mais pronunciadas no consumo de energia em relagdo ao esquema convencional, registrando
queda de 15,56% para o refervedor e de 13,76% para o condensador. Da mesma forma, a
configuracdo composta por uma dnica DWC e de trés colunas convencionais (Processo
Intensificado 1) também apresentou melhorias em termos de energia comparagdo ao Caso Base,
gerando economia de 9,8% para o refervedor e de 8,39% para o condensador. Esses resultados
s@o ilustrados graficamente na Figura 20, onde a configuracdo Processo Intensificado 2 ¢é
destacada por seu desempenho energético superior. O consumo de energia somado (refervedor
+ condensador) da configuracdo Processo Intensificado 2 é 14,54% menor que o da sequéncia
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 separacdo variados, conforme
documentado na literatura. Contudo, € importante notar que estas reducdes sdo calculadas
considerando todas as colunas de destilacdo do esquema. Dentre elas, as colunas C-1 e C-6
mantém a configuracdo convencional, ndo contribuindo para a economia geral. Num nivel 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 redu¢do substancial no consumo de energia — 27,54% para o

refervedor e 25,30% para o condensador (Figura 21).

Figura 20 — Carga térmica total dos refervedores e condensadores para todas as alternativas.
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Os resultados para DWC-1 estdo 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 configuracdo Petlyuk é empregada em cendrios onde o componente intermediério é o mais
abundante, uma condicdo semelhante a mistura de alimentacdo fornecida ao DWC-1 (onde o
etileno constitui uma fracdo molar de 76,6%). Este resultado pode ser atribuido as altas
eficiéncias das colunas Petlyuk, principalmente devido a sua capacidade de mitigar o efeito
remixing. Numa sequéncia convencional de colunas de destilacdo aplicadas a separacdo de
misturas ternarias, a composi¢ao do componente com volatilidade intermedidria (B) atinge um
maximo em algum ponto da coluna e posteriormente diminui (pois permanece sem remog¢ao)
até atingir um certo valor. Este fenomeno é denominado efeito remixing (TRIANTAFYLLOU
e SMITH, 1992). O efeito remixing decorre do fato de que, apds atingir a composi¢do mixima,
ocorre uma dilui¢cdo do componente B no componente menos volétil (C). Consequentemente, é
necessdria a repurificagdo do componente B, implicando a adi¢do de energia numa coluna a
jusante, tornando assim esse efeito uma fonte de irreversibilidades no processo de destilagdo.
Os sistemas termicamente acoplados, por outro lado, podem produzir uma operacdo mais
eficiente ao extrair um fluxo secunddrio na bandeja onde a composicdo do componente
intermedidrio atinge seu valor méximo (HERNANDEZ et al., 2003), como exemplificado pela

localiza¢@o do produto intermedidrio no sistema Petlyuk utilizado na DWC-1.

Figura 21 — Andlise da carga térmica para os condensadores e refervedores das colunas DWC.
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Da mesma forma, a comparacao entre as colunas DWC-2 e C-4/C-5 mostra uma reducio
de 11,79% para o refervedor e de 10,7% para o condensador (Figura 21). Por outro lado, para
DWC-2, as redu¢des acima de 10% estdo um pouco abaixo das reducdes potenciais da literatura

de até 30% para colunas DWC. Essa discrepancia pode ser atribuida ao produto intermedidrio
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ndo ser o mais abundante na coluna, embora seu uso seja recomendado quando a separacdo A/B
¢ desafiadora, como € o caso da separacao propano/propileno. Na sequéncia convencional, uma
porcdo substancial da energia necessdria para a separacdo € fornecida a uma temperatura baixa
(47°C) no C-5, com uma por¢do menor sendo fornecida a 95°C no refervedor de C-4. Na
configuracdo DWC-2, toda a energia necessdria € fornecida em um tnico nivel de temperatura
(70°C). Neste contexto, a diferenca de temperatura entre o topo e a base da coluna é maior na
sequéncia DWC-2, resultando em aumento de irreversibilidades durante o processo de
separacao. Na verdade, temperaturas em niveis mais elevados sao mais “valiosas” em termos
de exergia, e a DWC-2 consome mais deste tipo de energia. O 6timo termodinamico busca
minimizar a geracdo de entropia. Isto é conseguido através da minimizacdo da qualidade de
energia exigida pela coluna, como foi o caso do DWC-1.

Os calculos de custos operacionais de aquecimento foram realizados usando os precos
do vapor de baixa pressao (US$ 7,78/GlJ), vapor de média pressao (US$ 8,22/GJ) e dagua (US$
0,354/GJ), conforme referenciado em Luyben (2011).

A estimativa dos custos com resfriamento é complexa, devido as temperaturas
extremamente baixas em que operam certas colunas de destilagdo deste estudo, chegando a -
156°C. Turton et al. (2012) avaliaram os custos associados ao consumo elétrico de um sistema
de refrigeracdo, que inclui componentes como condensador, turbina, evaporador e compressor
(com eficiéncia de 75%). A sua andlise 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 avaliagdo dos custos com refrigeracao
em uma faixa de temperatura de -25°C a -190°C. Esta andlise vai além da mera contabilizag¢do
do consumo elétrico associado ao sistema, abrangendo também despesas relacionadas com a
gestdo do refrigerante. Essas consideracOes abrangem a constru¢@o do sistema de refrigeracdo
(que pode compreender um ou mais estagios), a aquisicdo de refrigerante e a reposicao de
perdas por meio de reposi¢do. Dessa forma, os custos dos refrigerantes no presente estudo sao
realizados com base na metodologia delineada por Luyben (2017), conforme ilustrado na
Tabela 10. Levando em consideracdo as diferencas significativas entre os custos associados aos
refrigerantes e ao vapor, uma avaliacdo mais precisa envolve a andlise dos resultados
separadamente, conforme demonstrado na Tabela 11.

As configuragdes intensificadas resultaram em uma reducdo de 1,7% nos custos de
aquecimento para o Intensificado 1 e uma reducdo 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 redugcdes comparativamente modestas nos custos de aquecimento. Apesar da reducao
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
pressdo, por exemplo, sdo 25 vezes maiores do que aqueles incorridos pelo aquecimento de
agua). Consequentemente, o impacto na reduc¢do 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 configura¢io
convencional o refrigerante € distribuido em duas temperaturas distintas (-156°C e -39°C, para
C-2 e C-3, respectivamente). Este resultado ilustra que, apesar da redugdo significativa no
consumo de energia, quando comparamos a DWC-1 com C-2/C-3, esta reducio ndo se traduz
em economia de custos operacionais, dado o alto preco associado ao refrigerante utilizado em

DWC-1.

Tabela 10 — Estimativas de custos de resfriamento de acordo com Luyben (2017).

T fria (°C) Refrigerante ~ Custo do refrigerante (U$/GJ)

-25°C NH; 18,5
-50°C CsHe 43,2
-75°C Co/Cs 41,8
-150°C Ci/Co/Cs 135
-175°C No/C1/Co/C5 256

Tabela 11 — Avaliagdo econdmica 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 nao impactam significativamente na reducdo dos
custos operacionais, pois a redugdo energética a elas associada ndo € substancial. As melhorias
previstas em termos de custos de capital deverdo resultar da substituicao das trés 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
redugdes dos custos de aquecimento. Isso € atribuido a sele¢do otimizada da utilidade, onde a

reducdo de energia associada ao uso da DWC-2 € o vapor de baixa pressao, 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 avaliacdo quantitativa (em délares por ano)
revela que as redugdes nas despesas com refrigerantes sdo mais do dobro das obtidas com o

vapor. Essa discrepancia decorre do elevado custo do sistema de refrigeragao.

4.1.2. Caso Base x Design Alternativo
A Figura 22 ilustra a quantidade de energia necessaria para a dissipagdo de calor em

cada uma das trés etapas simuladas, comparando o caso base com o design alternativo.

Figura 22 — Comparacao da energia removida nas trés etapas do processo MTO entre o caso base e a
configuracdo alternativa.
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Na se¢do de conversdo de gas de sintese em metanol do caso base, ¢ observada uma
demanda de -109,8 MW para remogao de calor, enquanto no design alternativo, essa exigéncia
¢ reduzida para -67,8 MW, representando uma reducao de 38,3%. Na subsequente etapa de
conversdo de metanol em olefinas, também € 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 reducao de 32,5%. Na se¢@o de separacdo, o design
alternativo demonstra um ganho de eficiéncia de 22,8% em termos de economia de energia para
a dissipacao de calor. A demanda energética de -34,7 MW no caso base ¢ reduzida para -26,8
MW no design alternativo. Somadas, as melhorias do processo como um todo, com relagdo a
dissipagdo de calor, atingem uma redugao de 33,8% para o processo alternativo.

No que diz respeito a energia utilizada nos processos de aquecimento (Figura 23), ¢
importante destacar que a secdo STM opera sem demanda energética nesse sentido, por isso
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ndo aparece no grafico da Figura 23. Considerando a secdo MTO, o design base requer 42 MW
de energia para pré-aquecer a corrente que alimenta o reator. No entanto, através da
implementagdo da integracdo energética, foi possivel eliminar por completo a necessidade de

suprimento externo, alcangando a anulagdo da demanda de energia para essa se¢ao.

Figura 23 — Comparacdo do fornecimento de energia nas trés etapas do processo MTO entre o caso base e a
configuracdo alternativa.

45

M Caso Base
M Design Alternativo

40 -

35 A

30 A

25 A

20 A

15 A

Aquecimento (MW)

10 A

MTO SEP

Na etapa de separagdo das olefinas, uma demanda de 28,66 MW ¢ atribuida aos
refervedores no cenario do design base. Com a adogao das duas colunas de destilacao de parede
dividida, esse valor ¢ reduzido para 23,12 MW, representando uma economia de 22,8% em
termos de energia. A demanda total no fornecimento energia (aquecimento) do processo €
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 estdo detalhados na Tabela 12,
considerando uma planta com operagao de 8000 horas por ano. Os célculos relativos aos custos
operacionais com aquecimento foram determinados com base nas tarifas de vapor de baixa
pressdo (7,78 $/GJ) e vapor de média pressdo (8,22 $/GJ), bem como nas despesas associadas
a agua de aquecimento (0,354 $/GJ) (LUYBEN, 2011). Os custos relativos a eletricidade foram
fixados em 16.8 $/GJ (LUYBEN, 2011). Os custos associados ao resfriamento foram calculados

conforme mencionado na se¢do anterior.
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Tabela 12 — Resultados econdmicos 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 a aquisi¢do de matérias-primas, especificamente gas de sintese
e NaOH, também estao apresentados na Tabela 12, com base em um prego de 0,06 $/ton de gas
de sintese e 185 $/ton de NaOH (JOUNY et al., 2018; KIM et al., 2022).

Os custos associados ao resfriamento apresentam uma reducao de 9,65% com a adogao
do design alternativo. Entretanto, embora tenha-se observado uma marcante diminui¢do na
utilizacdo de energia empregada com a dissipacdo de calor, conforme evidenciado na Figura
22, essa reducdo ndo se traduz proporcionalmente nos custos relativos as utilidades de
resfriamento. Essa discrepancia se origina do impacto substancial dos refrigerantes NH3 e
C1/C2/Cs5 utilizados nos condensadores das colunas de destilagdo criogénica.

Uma andlise mais detalhada revela que, ao examinar o processo em sua totalidade, o
fluido refrigerante utilizado em outras etapas (STM e MTO) ¢ a dgua de resfriamento, a qual
possui um valor relativamente baixo. Portanto, apesar da expressiva redu¢do no consumo de
energia, os gastos totais ndo sofrem uma reducdo proporcional devido a diminuig@o dos custos
associados a dgua de resfriamento.

Uma analise individual das se¢cdes STM e MTO confirma essa observacao. Na se¢ao
STM, houve uma redugdo individual de 29,9% nas despesas relacionadas a agua de
resfriamento, comparando o design base com o alternativo (redugao de U$1.426.519,68 por ano
para U$1.000.275,36 por ano). Ja na secdo MTO, registrou-se uma redugao significativa de
96,2% (reducdo de U$10.549.968,0 por ano para U$404.947,68 por ano)

Ja os custos associados ao aquecimento tiveram uma redugdo significativa, praticamente
eliminando essa demanda. O valor remanescente se refere a dgua utilizada para aquecer os

refervedores das colunas criogénicas.

4.2. Analise Economica
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A diferenca nos custos de capital entre as duas configuragdes ocorre principalmente
devido a reduc@o no nimero de trocadores de calor e colunas de destilacdo na secdo de
separacdo no design alternativo em comparacio ao design base. Embora tenha sido necessaria
a inclusao de um trocador de calor adicional nas se¢des STM e MTO, essa adi¢ao resultou na
diminui¢do da drea de transferéncia de calor dos trocadores de calor preexistentes. O trade off
em termos de investimentos iniciais é examinado nesta se¢do, juntamente com uma andlise dos

custos anuais totais incorridos nas duas configuracdes.

4.2.1. Intensificacao do Processo de Separacao

A Figura 24 apresenta os resultados econdmicos para as trés configuracdes da secdo de
separacdo. A sequéncia com duas DWCs apresentou o menor Custo Anual Total (TAC) de US$
50.214.705,63 por ano. Em comparacdo com o caso base, os esquemas intensificados
apresentam reducdes de TAC de 2,72% (Intensificado 1) e 7,68% (Intensificado 2). Nao ha
diferencas significativas no CAPEX entre as trés configuracdes. A vantagem de empregar um
unico casco € compensada pelos gastos de constru¢do da DWC. Consequentemente, o
componente mais influente do TAC sdo os custos operacionais (OPEX), que sofrem redugdes
substanciais nos esquemas intensificados.

Os custos de resfriamento representam aproximadamente 90% do TAC nas trés
configuracdes (Figura 24). Colunas de destilagdo criogénica envolvem altos custos associados
ao sistema de resfriamento. Embora a recirculacdo de fluido seja empregada como refrigerante,
sdo incorridas despesas substanciais de capital e operacionais (eletricidade) devido ao uso de
compressores para retornar o fluido a temperatura desejada. A consideracdo do sistema de
refrigeracdo neste estudo resulta em valores de TAC mais elevados, o que por sua vez leva a
reducdes significativas de custos anuais de 7,68% (US$ 4.180.240,5).

Os custos substanciais de constru¢ido associados as colunas de destilacdo criogénica
decorrem das suas elevadas pressdes de funcionamento e dos numerosos estidgios envolvidos,
necessitando de materiais capazes de suportar tais pressdes. Embora o objetivo principal neste
estudo tenha sido comparar vdrios esquemas, vale a pena notar que uma avaliagdo mais
detalhada se torna importante para a implementac¢do do projeto. Esta avaliagdo deve considerar
fatores especificos do local em que a planta serd implementada, bem como outras varidveis

rigorosas que podem impactar os custos.
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Figura 24 — Detalhamento do TAC para sequéncias de destilagdo na separacio de correntes MTO.
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4.2.2. Caso Base x Design Alternativo

Os custos associados aos equipamentos serviram como base para o calculo das demais
despesas relacionadas a construgao da planta, seguindo as diretrizes da industria quimica. Os
resultados relativos aos custos de investimento estdo detalhados na Tabela 13.

Uma reducdo de 45,95% nos custos de capital ¢ evidenciada ao adotar o design
alternativo em relagao ao design base. Mesmo com a inclusdo de trocadores de calor adicionais,
a eliminacao dos trocadores de calor nas se¢oes STM e MTO, e a subsequente reducao da area
de troca térmica dos trocadores remanescentes, proporcionaram vantagens em termos de custo
de investimento. Além disso, a incorporagdo das colunas de destilacdo de parede dividida,
apesar da penalizacdo devido a complexidade de instalacdo, demonstrou vantagem, uma vez
que resultou em uma diminuicdo significativa no consumo de energia. Isso, por sua vez,
permitiu a reducao das dimensdes dos refervedores e condensadores, bem como a diminui¢ao
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 calculo dos custos anuais totais. O grafico
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apresentado na Figura 25 oferece uma comparagdo entre o Custo Total Anual (TAC) dos
designs base e alternativo.

A adogdo das estratégias propostas no design alternativo revelou um potencial de
reducdo dos custos anuais totais em torno de 17%, quando comparado ao design base. Essa
porcentagem representa uma economia que varia de 0,16 milhdes de dolares por ano para 0,13
milhdes de dolares por ano. O grafico da Figura permite a observagao dos principais parametros

responsaveis pelas parcelas do TAC.

Tabela 13 — Resultados relativos aos custos de capital para a instalacdo da unidade de producdo de olefinas a

partir do gas de sintese 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
Tubulacdo 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 aco 6.598.710 3.483.534
Instrumentagao 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
Inicializagdo e pré-operacio 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 — Resultados dos Custos Anuais Totais para as duas configuragdes propostas.
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O componente primordial que influi nesses custos ¢ o das matérias-primas,
representando 47% do TAC no design base e 57% no design alternativo (Figura 26). Esse
aumento no design alternativo ¢ uma consequéncia da redugdo dos custos com aquecimento.
Os custos relacionados ao resfriamento compdem a segunda maior parcela do TAC da unidade.
Consequentemente, esforcos futuros direcionados a reducdo dos custos com matérias-primas,
como a avaliacdo de alternativas para a obtencao de gés de sintese, assim como a investigagao
de estratégias adicionais para minimizar a demanda energética na remoc¢ao de calor, podem

promover beneficios adicionais ao projeto.

Figura 26 — Distribuicdes do Custo Total Anual.
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4.3. Analise de Emissoes de CO2

Em instalacdes industriais, sobretudo em plantas quimicas, as principais fontes de
emissoes de di6xido de carbono (COy) tém sua origem em fornos, caldeiras e no consumo de
eletricidade. Além disso, as reacdes quimicas desempenham um papel significativo na geragao
de CO:. Adicionalmente, hda emissOes indiretas decorrentes da fabricacdo de equipamentos,
especialmente do aco empregado, e das emissdes relacionadas ao transporte durante a fase de
constru¢do e operacdo, bem como aquelas associadas ao uso de dgua e ao sistema de
refrigeracdo, que exige compressores alimentados por eletricidade (GAO et al., 2018).

No contexto do processo MTO, de acordo com a andlise de Gao et al. (2018), as
contribuicdes dos processos de transporte e entrega sao insignificantes, representando menos
de 0,5% das emissdes totais do processo. Além disso, € importante ressaltar que a 4gua gerada
como subproduto das reagdes quimicas, em geral, tem um impacto positivo no consumo hidrico.

Neste estudo, sdo calculadas as emissdes diretas de CO», decorrentes da queima de
combustiveis fésseis para a geracdo de vapor, o consumo de eletricidade nos compressores em

ambas as configuragdes e as emissdes associadas ao CO; gerado durante as reagdes quimicas.
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As emissdes de CO; durante a produgdo de vapor estdo intrinsecamente relacionadas a
quantidade de combustivel queimado, representada como Qruel (kW), € sdo calculadas a partir
do balango de energia do processo de geracdo de vapor Eq.30. O gds natural é a fonte de

combustivel considerada para a gera¢do de vapor (GADALLA et al., 2006).

quel %
NHV 100

[Coz]emission = a Eq.30

, N ki< . .
onde a € arazio entre as massas molares de CO» e carbono (3,67); NH V(é) € o poder calorifico

liquido de um combustivel com um teor de carbono de C% (adimensional); e C% = 75,4 para
o0 gds natural. A quantidade de combustivel necessario (Qruel) € calculado de acordo com a Eq.31

(GADALLA et al., 2000).

Qprocess
quel = (hprocess

Aprocess

_ hHZO) TFTB - TO
! TFTB - Tstack

Eq.31
onde Ayyocess (KI/KE) € hprocess (kJ/kg) s@o o calor latente e a entalpia do vapor entregue ao
processo, respectivamente; Trrg € a temperatura da chama dos gases de combustdo da caldeira
(1800°C); T, € a temperatura ambiente; T qq1 € a temperatura do gases de combustiao gerados
(160°C); € Qprocess € a carga térmica exigida pelo sistema, obtido pelo Aspen Plus.

No projeto alternativo, ndo se faz necessario recorrer ao vapor originado da queima de
combustiveis, uma vez que a produgdo de vapor € viabilizada pelo calor liberado nas reacdes
do processo MTO. Para o cdlculo das emissdes resultantes do consumo de eletricidade, foi
utilizada a Eq. 32. O fator de emissdo constitul uma média que varia em consonancia com a

fonte e local de geracao de energia elétrica.
.~ (kK o
CO, emissoes (ﬁ) = Fator de emissdo * Consumo Eq. 32

Em West Virginia (EUA), o referido fator de emissdo equivale a 0,8936 tCO./MWh
(IEA, 2021), dado que a eletricidade é produzida primordialmente a partir do gas natural. Ja no
Brasil, a matriz energética preponderante para a geracdo de energia elétrica se baseia em

hidrelétricas, culminando em um fator de emissao de 0,0750 tCO/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 edlica, podem ser adotadas. Neste estudo, optou-se por
considerar o fator de emissao de West Virginia (EUA) para o consumo de eletricidade. A analise

das emissdes de CO» para cada configuracao examinada esta apresentada na Tabela 14.

Tabela 14 — Emissdes de CO; no processo de produgdo de olefinas a partir do gas de sintese, via processo MTO.

ST™M MTO SEP Total
Caso Base

Correntes (%) 3390 16084 0 19474
Combustivel (%) 0 170379 139867 310246
Eletricidade (%) 15177 0 33270 48447

Design Alternativo
Correntes (%) 3390 16084 0 19474
Combustivel (“222¢) 0 0 0 0

Eletricidade (%) 15177 0 33270 48447

Economia 0% 91,4% 80,8 % 82%

A configuracdo alternativa mostra uma pegada de carbono mais favordvel em
comparagao com o design convencional, resultando em uma redugdo significativa de 82% nas
emissoes diretas de CO, o que contribui para um impacto ambiental menor.

E importante ressaltar que as estratégias implementadas para a minimizagio do consumo
energético no design alternativo resultam ndo apenas em uma redugdo das emissdes de CO»,
mas também podem favorecer o aumento da rentabilidade, mediante a reducdo dos custos
anuais totais. Tais beneficios tornam esta configuragdo particular (Design Alternativo) uma

op¢ao atrativa para a condugdo deste processo.
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5. Conclusoes e Trabalhos Futuros

Foram avaliadas duas configura¢des no contexto da producdo de olefinas a partir do gés
de sintese, utilizando o processo MTO. Estas configuracdes foram submetidas a uma anélise
abrangente que abordou os aspectos energéticos, econdOmicos € ambientais, especificamente no
que diz respeito as emissdes diretas de CO>. O design alternativo se destacou como a opcao
mais vantajosa.

A configuracdo alternativa se distingue do design base pela incorporagdo do conceito
de reutilizacdo da energia liberada a partir das reagdes para a geracdo de vapor, destinado a
secdo de separacdo das olefinas. Além da utilizacdo de colunas de parede divididas para a
separacdo das olefinas. Ainda, implementou-se a integracdo energética de forma estratégica,
resultando na reducao do consumo de utilidades, incluindo refrigerante e vapor.

Os custos associados ao aquecimento foram substancialmente reduzidos, a ponto de
possibilitar a eliminac¢do da importacao de vapor, chegando a uma reducao de 99,5%. Os custos
relacionados as utilidades empregadas na dissipacdo de calor do processo evidenciaram
reducdes que atingem a 9,65%. Entretanto, embora tenha-se observado uma marcante
diminui¢do no consumo de energia, em torno de 33,8% de reducdo total da energia empregada
para a remocao de calor, essa redu¢do nao se traduz proporcionalmente nos custos relativos as
utilidades de resfriamento. Essa discrepancia se origina do impacto substancial dos ciclos de
refrigeracdo, que utilizam os refrigerantes NH3 e C1/C2/C3 nos condensadores das colunas de
destilacdo criogénica.

Em termos de Custos Totais Anuais (TAC), a configuracdo alternativa registrou quedas
de até 17%. O impacto ambiental também foi atenuado consideravelmente, com melhorias de
até 82%, representando uma redugdo de 310 toneladas de emissdes diretas de CO> por dia.

Os trabalhos futuros poderiam centrar-se na superacdo de desafios de implementacao
industrial, como controlabilidade de processos, impacto ambiental, preocupagdes de seguranca
com operacgOes de alta pressdo e complexidades de manutencio através de mais investigagcdo e
desenvolvimento. Além disso, uma avaliacio ambiental mais detalhada poderia ser realizada
examinando ciclo de vida dos materiais, como o aco que € altamente empregado nos
equipamentos desse processo, bem como a eletricidade associada aos ciclos de resfriamento

dos fluidos refrigerantes utilizados.
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ARTICLE INFO ABSTRACT

Kiywordi: The Methanol-to-Olefine (MTO) process precents a mmminable alvemasive for prodocing light olefing from
MO environmentally friendlisr cources compared to mraditional petrol=ynederived methods. Howewer, industrial
Dabieling ol el implementstion remaine cost-intsncive. scpacially in the recovery taction which e mulripls EGeillation ool-
ﬁﬁmum urmma. Thiz smdy introduces two intengified sequences for MTO dovmatream [ntencified Process 1 voes four
calimms, inchiding a Dividing-Wall Column (DWC3, while Intenzified Process 2 user two comventional colwmns
and two DWCz. When oo ing energy ion, coats, and GO emizsions to traditional configurations, the
sequence with pwo DWCs outperformed, saving up to 15.56% energy in the reboiler and redhicing total annual
cocts by 7.68%. It also reduced daily 00y emissions by 11.33 tona, marking a 14.19% decrease compared to the

conventional method.

1. Inroductdon

The global demand for ethylene and propylens is expected to surpass
260 and 181 million tonz anmmlly by 2024, respectively [1-31. Ar
prezent, most ethylene and propylene are produced through the steam
cracking of naphtha. Given the finite nature of thiz resource, there's a
prezzing need to investigate alternative and more sustainable methods
for alefin production [4,5]. With the fize in biogas production and the
discovery of new natural ga: reserves, mansforming methane and
methanol into olefins presents a promizing altematiee [6].

In thiz context, the Methanol-po-Olefin: (MTO} process emerges as a
prominent alternadve becauze of i@ sustainability amd  cost-
compettveness relative to maditdonal clefin production methodz. One
of the primary advantages of the MTO process is its flexibility in udlizing
a diverze array of raw materialz, sich az natural gas, coal, biomazs, and
€0, o produce methanol — the primary inpot for MTO. Furthermore,
the MTC process results in a substantially reduced amount of light endz
in the reactor effluent; specifically, the production of CH¢ and Hz in the
MTO iz up to ten tmes lower than in the steam cracking process [7,8].
Beyond these benefits, research indicates that the MTO process presents
more favourable technical and economic scenarice compared to de
M (Oncidative Methane Coupling) {57 and offers superior potential for
energy recovery when compared to ethane eracking [7].

* Corresponuling arthoe.
E-mail address: barolins dantanijulcgadu be (KD, Brito).

brepe: // doi org,10. 100 6/ .cmp. 5023, 1059639

UOP and the Hydro Company pioneersd MTO technology in 1996
This technology provides enhanced fexibility in adjusting the ethylene”
propylene rate, allowing for optimized production of either echylene or
propyiene based on marker demands. Additionally, compared to routes
uzing pemroleum denivatives, the reactor operates at relatively milder
temperatures and pressures. A significant poardon of the process’s energy
consumption iz actributed to the recovery section. Advancements that
decrease capital and energy costr in this secdon conld further encourage
the broader industrial adoption of this technology.

The process can be divided into four main sages [2]: 1) Gas
reforming; 2] Conwerzion of synthesiz gas imto methanol; 3)
Methanol-to-olefin: process {(ransforming crude methanal into olefing
uzing silica aluminophosphate catalysis); 4) Olefin separation, which
imvolves muldple disdllation columns.

The primary componentz resulting from the MTO process include
[103: MeOH. CH4, Ha, Nz, €0, CaHa, CzHs, CaHe, CaHa, CiHs, CsHiz
These constituents are tradidonally separated using a sequence of zix
diztillation columns: demethanizer, deethanizer, depropanizer, debu-
tanizar, C2-zplitter, amd C3-splicter columns [9]. The separation of
propans; propylene and ethane/ethylene  is particulardy
energy-intensive duoe to the cloze relative volatlity of their main com-
ponents. Additionally, oaditional diztilladion methods often have low
energy efficiency, resulting in significant energy consumpton during
the product recovery phase. Considering that distllation iz responsible
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Nomenclamre

MTO Methanol to Olafins

OCM Crddadve Methane Coupling
Dividing Wall Column

MTP Methanol to Propylens

Reartive Dividing Wall Column
SAPO-34 Silicoaluminophosphate Catalyzt
SRE Soave Redlich-Fawong

Liquid flow rate

Vapor flow rate

Towl Annual Cost

Clperating costs

Capiral expenditures

Anmualization factor

Eguipment cost

Purchazed equipment cost at ambient operating pressure
and wzing carbon steel az the matenal
R Pressure factor

Py Marterial eorrection faetor

Yo Column volume
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Ar Trayz area

54 Column diameter

I Column height

Acy Heat exchange area

Qe Condenszer/reboiler heat duty

Ue s Orverall heat transfer coefficient for the condenser,/rebodler
5 Maximum allowable stres: for stainkess steel

CA Commosion allowance

Cain Minimum allowable wezzal thickness

Ot Amount of fuel required

ratio between molar mazees of 00, and carbon
Net calorific value of 3 fusl with carbon content of C%
Heat duty required by the syscem

Latent heat

Enthalpy

Mumber of may:

Prezure

Column pressure drop

Temperamnire

Reflux Ratio

Chemical Enginesering Plant Cost Index

for nearly 30% of the energy consumpdon in the chemical indestoy, it
was esdmated in 2022 that the global chemical zector uhlized approx-
imately 14.94 exajoules for distllation processes alone [11-13]. Ther-
mal integration and intensification are smategies ured to reduce energy
production and consumpdon costs [9, 10,147,

In MTO cryogenic separation, disdliadion columns operate umder
presmures 0p to 25 bar and temperatures ranging from -160F C o 110°C.
Theze intente and varied conditions precent significant challenges for
energy miegration Therefore, several altermative separation methods
have been ruggested for the MTO process, including heat pump diztil-
lation and complete energy recovery fom the reacton [10,15]. How-
ever, while ensuring efficient and reliable ecryogenic separation,
exploring heat integration within the distillation mains using advaneced
schemes wouold be beneficial [6]. Interestingly, limited studies n the
open literature address heat-integrated eryogenic disdllation schemes
for the MTO process.

The dividing-wall columm (DWC) iz recognized az an effective
method for improving distillaton processes. By integrating mwo column
sections that wiilize a single reboiler and condenser, it offers potential
energy savings compared to waditicnmal distilladon sequences [16].
Furthermare, capital eosts can be lowered dus to fewer equipment
needs, reduced space consumpton, and a decreaze in pipeline: and
elecmical commections [17]. Although controlling D'WC columns can be
complex, given their detailed internal configurations and interactions
berween conool loops, recent advancements have provided greater
mzight into addreszing these challenges [14,15]. Numerous studies in
literature focus on the application of DWC in various separadon

Rezearch on the use of DWC in olefin separation covers mixtures
from diverse produstion proceszes, such as the Oxidatve Coupling of
Methane (M), Methano! to Propylene (MTP], and olefins produced
from naphtha craclking.

Avedano er al. [5] evaluated three thermally integrated cryogenic
diznllation configurations for gas separation in the OCM process. They
optimized sequences that included a side recdfier, DWC, and the Kaibel
column based on total annual costs. The side rectifier configuraton
achieved over 10% zavings compared to the tradidonal configuration
However, the DWC-oriented zequence faced izsues. The convendonak
process used owo columns with a 6.5 bar pressure difference. Sinee DWG
operates under a single pregmure, this led o a larger temperatme gap
berween the reboiler and the condenser i the context of the OCM

process, resulting in inefficient operation. While the feasibility of DWC
in olefin separation was asesred, it's crucial to recognize that the
sreams in the OCM process differ from those in the MTO procesz. Spe-
cifcaily, the OCM doen’t produce propane, propylens, or butylens, and
an exoa diztllation column iz meaded for methane recovery. Thiz un-
derscores the significant differences berween the separation phases of
the OCM and MTO processes.

(Qian et al. [14] investigated the potential of 3 reactive dividing-wall
column (RDWC) o enhance propylene production by consolidating a
depropaniting column, propylens distllation columm, and sslectve
hydrogenation into a single unit. Compared to a wadidonal methad, the
RDWC-bazed approach resulted in an 27.58% reducton in total anoual
eosts. The study primarily concentrated on separating CsHe, CaHe, CaHs,
methyi acetylens, and propadiens, with the lazt wo undergoing elimi-
nation via hydrogenation reactions. However, the separation of CaHa,
CoHs products, and other tail gases like My H: and CO was not
addremed.

Xiaolong et al. [15] explored the use of a DVWC to improve the sep-
araton of olafing stemming from the methanol-to-propylens Auidizagon
process. The DWC was wsed to divide a feed containing 28 components
ene and ethylene, the intermediate product held propane and propylens,
while 1-butene dominated the base of the column Compared o the
rraditional owo-distillation column saquence, the DWC configuration
realized heat duty savings of 25.7% in the condenser and 30.2% in the
reboiler. Although significant savings were achieved, additonal sepa-
rations were still required. Ethylene was obtained with a mazs fraction of
66.61% and propylene with 85 7%, but the further purification of both
ethylene and propylens wasz not evaloated.

While zeveral soudies have invesdgated the use of DWC for olefin
separation, nons have comprehensively addressed the separadon of all
chemical species derived from the MTO process. Specifically, achieving
polymer-grade purity for ethylens by separating ethane, ethylene, and
rezidual gazes (N3, Hp, €0, and CH,) using a zingle column has not been
previcusly documented. Moreover, the utilizadon of 2 DWC strategy to
separate propane, propylene, G4+, and C5+ for the purpose of obtaining
polymer-grade propylene remains unexplored in exicsting Lverature.

The uze of I'WC for separanng sreams from the MTO process has not
been extensively explored in exizting literature. Instead, other intensi-
feation strategies for this separation are gypically emploved. Gao et al
[15] evaluated owo heat pump distilladon processer for the recovery of
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ethylene and propylene from the MTO process. Their resultc showed a
44% redvcton in cold udlicy consumpdon and a 70% decrease in hot
utility consumption. However, the sudy did not delve into an analyzis of
the aszociated capital costz of the proposed changes. Hence, it remainz
unclear how these modifications influence the total annual costs, espe-
cially considering the additonal expenses of acguiring compreszars for
the heat pumps.

Dimian and Bikdea [10] propozed a concepoual design for a more
energy effirient MTO process, emphazizing energy recovery rom the
reaction. In their approach, the separation section, tradidonally utilizing
a six-column disdllation scheme, iz simplified o just five disdlladon
oolumnes. Althouwgh a direct comparizon with the standard MTO process
wazn't provided, the authorz concluded that their design offers re-
ductions in both operating and capital costs.

Te date, no smudie: have evaluated the uze of DWC as a method o
enhance the zeparadon phase in the MTO procesz. In response o tis
gap, thiz research proposes the adoption of dividing wall columns for
dowmstream separadon within the MTO process. We compare the pro-
pozed configurations with the maditional approach, considering factars
such as energy consumption, capital costs, and carbon emizsions.

2, Soudled zequences

Edhrylene, propylens, and bucylene are the primary products of zig-
nificance in the MTO process. Using the Aspen Plus® coftware (version
V12.11 to model the separation of these products; three configurations
were evaluated: 1) a scheme with six conventional distillafion columns;
2) a confguration that includes three conventional dizollarion columns
and one DWC; and 3) an arrangement with two conventional distlladon
columne and two D¥WCz

The feed smeam condifons are outlined in Table 1. The toral fow iz
derived from a synthesis gas feed of 100 tonne, 7o Thiz feed rate iz ured
for the converzion of synthesis gas into methanol, which iz subsequenty
mansformed of into olefins. The dovmstream MTO data were sourced
from the rezults of simulations of the methanol-to-olefin: reaction using
SAPO-34 [9.20,21]. The methanol nzed was based on the operatng
conuditions deseribed by Ehlinger et al. [27]. Ethylene, propylene, and
burylene require molar purities of 0999, 0.996, and .99, recpectively.
These specific purity levels are crucial for their commercial applicadon,
ezpecially in the producton of high-value end produces like specialoy
polymers. For butrlens, the purity standard iz determined by itz use aza
fuel Considering that 3 primary objectve of this study iz to compare the
energy efficiency of the three layouis, each configuradon was designed
o have the zame mumber of zages oo ensure an egual basiz for
compartson.

Choosing the right thermodynamic model iz crucial for the accuracy
of the developed model For hydrocarbon mixtures, the Peng-Robmzon
and Soave Redlich-Fwong (SBE) equatons of state are commaonly ree-
ommended Dimian and Bildea [10] compared these owo models for
separating stream: in the MTO process and determined that the SRE

Table 1
Operzting conditions for Jownomeam MTO processea.

Composent Units

Methane Cleg/hp

Exbane (kz/hy

Fropans ilegshl

Nitrogen {lghl

Hydrogen thegshl

Carboa monoxides Tlgohj

Exhylena {keg/hy 1E500.00
Propylens (kg 107 00
[} {kg/h) 415
[=: 10 ikg/hl B L]
Total flow (eghy AO0E4 1T
Temperaturs [ ] m
Pressure {bar) 15
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model vielded better rezults. Az a recult. the SRE model was used for the
simulations in this soidy.

21 Comventioral system

The UQP/HYDRO MTQ process’s recovery section includes six
distillation columms, a= iflusmated in Fig. |. The C-1 colhmnm zeparates
ethane, ethylens, and tail gases (from the top) from a mixture of pro-
pane, propyleme, amd heavier olefine (at the bottom) The G2
demethanizing colummn separates @il gases, meluding CHs, CO, Nz, and
Hz, from the ethane /ethylens mivture This mixmre then proceeds o the
C-3 colmmn where polymer-grade ethylens iz produced The base
sream . fromy C-1 is directed to the C-4 column, which separates the
propans/propylens mivnre from the heavier olefine. The propane and
propylene from the top of the C-4 column are zent to C-5, where
polymer-grade propyvlens iz obtained from the top. The heavier olefinz
are zent to C-8, where butylens iz obmined from the top, suitable for fusl
uze in MTO or other processes [23].

The six disdliation columns were rgorously simmlated uzing the
RadFras model within Aspen Ploz, with detailed stream information
available n the Appendix. Colummnz C-1 and C-2 upaolize partial con-
densers due  the high presence of light components in their feeds,
necessitaning lower condenser emperamres. Conversely, the oer col-
umns in the process are equipped with total condensars. This is becanss
their final products, destined for commereial applicadions in polymers
am fuel muest be in the liquid phase. Uzing partial condensers for these
columns would require an extra liguefaction step, and bazed on the
literature consulred, toml condensers are recommended for such see-
narios [9,24,25,26].

Columns C-1, C-2, and C-3 have low top temperamures of -43°C,
-156°C, and -39°C, respectively. Az a recult, appropriate refrigerants
were selected for their condensers: C;H, for C-1, C;/'C; for C-2, and Na/
/G Cs for G-3 [27]. For columms C-4, C-5, and -6, cooling water waz
chosen 2z the condenser medium The reboilers of columns C-1, C-4, amd
C5 uce low-pressure steam while the C6 column reliec on
medium-pressure steam, given itz higher reboiler temperame of 160° C.
Columns C-2 and C-3, which operate at cryogenic conditions, necessitate
reboiler temperatures of -30°C and -15°C, respectively. For these eryo-
genic distillation columns, water at 2070 serves ac the heating source for
the reboilers.

Our method for caleulating pressures was based on the research
conducted by Yu and Chien [25], Ordz-Espinoza et al. [97], amd Dimian
am] Bildea [1{]. When separacng light olefins, there’s a recognized
benefit to operating at higher presoures, because it helps to reduce costs
related oo eryogenic disdllation [29]. Consequenty, we determine col-
umn pressures o ascertain the meost energy-efficient soludon In the
context of converting two conventional columns into a divided wall
column, it iz imperative that these columne maintain identical preszure
levelz. Thi= aspect was also properly considered dwoughout the
methodology.

Toachieve the desired product specifications, the degree: of freedom
of each colmmn were otilized az manipulated variables. In the context of
diztillaton, the degrees of freedom refer to the number of independent
variables that can be adjusted to arain a cerain outcome. For our
diztillation columns, these encompass factors such as reflox mtio,
diztillate flow race, or reboiler hear duty. The intgal values for the reflux
ratio ami reboiler duty in the disallation columms were adopted from the
literature references. We detenmined the distillate fow rate bazed on the
imtended specificadons for the column's overhead. These inidal valnes
were then fne-nmed to achieve the desired purity levels, az outlined.
Far theze adjustment, we utilized the Azpen Plusi Dezign Specification
tool. More detailz are available in the Appendix.

Tomeet the specified propylens recovery criteria, a column with 190
sages (C-B) is necessary. Within the petrochemical industry, it's not
uneomman oo employ diztllatdon eolomns with a stage count benween
150-200 when dealing specifically with the infricate zeparation of
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Fig, 1. Gchematic of conventional configuration.

propane and propylene. For practical reasons, such separation iz typi-
cally accomplished using two bDowers, az a zingle tower would be
impractically tall Degpite the high number of stages, the separadon
remains economically viable dve to the significant value added by
propylens [29,30].

Separadng ethane fom ethylene in column C-3 requires 78 stages.
Both these separadons have high specific energy consumption rates: C-3
consumes 0.36 MW, ton of ethylene, while C-5 uzes 1.32 MW, ton of
propylens. Preceding these, columns C-2 and C-4 also demand signifi-
cant energy, with each using approximatsly 2.9 MW. Lowering energy
usage in these four columns could offer considerable economic benefits
during the smeam separadon phase of the MTO proeess. As a result,
there's a sirong incentive to implement strategies opimizing the opar-
adons of columns C-2, C-3, €4, and C-5.

2.2 Intnsification

In thiz soady, improvements are proposed specifically for columns
with the highest energy consmumption, as determined from simulations of
the comvenfional configuration The primary sirategy emploved for
process intensification involves the uze of DWC.

The most significant thermally coupled configurations are derived
from conventional sequences, as representad by the direct and indirect
sequences. The direct sequence leads to thermal eoupling with a zide-
rectiffer, while the imdirect zequence lead: to thermal coupling with a
side-siripper; in both cases, thermal eoupling iz partal. In addidon to
these configuradons, there iz also the Petlyuk columm, where thermal
coupling iz total [31]. The DWC column, characterized by total thermal
coupling, iz conzidered thermodynamically equivalent to the Pedyuk

configuration. As the Petlyuk column iz generally more efficient than
other thermally coupled schemes [32], thiz soudy has considersd total
thermal coupling when uring a DWC. Furthemmaore, thiz eonfiguration
waz chozen bared on recommendations and the farourable resulis it has
yielded, particularly when the intermediate volatility component is
mare abundant and when the separation of A/B is more challenging than
the zeparation of B/C (considering an initial mixoure of three compo-
pentzs — A B and C) [32-34].

Az depicted in Fig. Za, the DWC is employed for separating three or
maore oomponents, using only a single reboiler and condenser [35].
Generally, for a DWC, it'z exzential for both sides of the dividing wall to
operate at roughly equivalent pressures to JUATANIEE COMIITIENT VADOT
amd liquid distribution across the wall Thus, when a conwventional
sequence mandates two columns operating ar varied pressurez, DWC
becomes lezz suitable, as it necessitares a uniform pressure operadon on
both sides of the wall [35].

Dividing-wall distiflation columns have been developed and imple-
mented by indusiry leaders such az BASF, UOP, and Montz Yet, az of
now, no commercially available simulators inchide DWC models in their
libraries. The modeling and simulatdon of these systans are conducted
uzing methodologies described in the Iiterature [37].

Different configuratons can be used vo reprezent the DWC umnit in
commercial simulators. The most prevalent options are the pump-
aroumd madel, the fowur-column model, and the two-column model
The pump-around model iz 3 pump-around distillation column with
withidrawals and side connections in both the upper and lower partbdon
sections. Thiz configuration includes four recyeles, which might pose
mumerical convergence challenges. The four-column mode] represents
each section of the DWC with separators and mixers. The mulnople flows
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A+B+

[

a) DWC column.

b) Two-column model.

and interconnectons in this model can lead to slower convergence [37].
The two-column maodel comesponds to the Petlyuk column configura-
don, given their thermodynamic equivalence (zee Fig. 2b). The primary
column acts as the main column, while the secondary one signifies the
poctfractionator. The streams from the bottom (L2) and top (V1) of the
secondary column are sent to the main column at the identical stage
where the liquid (L1) and wapor (V2) szide steame flow to the

Tail gas

-8.62 MW
-124°C

postfractionator. The L1 and V2 streams function as the reflux and
boilup for the secondary column, which doesn’t have iz ovwn condenser
am] reboiler. Given the process under investigatdon, the owo-column
scheme was selected for itz straightforward resolution and quicker nu-
merical convergenca.

Ethylene

c-7
NT=182

&

-1.87 MW

s -

leca
NT=50

Mixed-C4

15.33 MW
38°C

2.2 MW
126*C

Fig, 3. Schematic of Intenoified CGonfiguration 1.

B
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22 1. Intemsified process [

The initial propasal combines the C-2 and C-3 colummns inte DWC-1/
FRAC-1, while the three-rolumn scheme (C-4, C-5, and C-6]) iz zimplified
o two columns, C-7 and C-8 {with a side withdrawral). Thiz arrangement
iz depicted in Fig. 3.

The product drawn from the top of the DWC-1 main column consists
of tail gases (CHs, CO0, N:, H:), given their lighter properties and
dizonet volanlities compared to ethylene amd ethane Ethane with its
high wolatility, is separated at the bottom of the main eolumn
Conversely, ethylene is eollected from a side sream in the FRAC-1
poctirachonaror.

The reconfiguration from a three-column scheme (€4, C-5, and C-6)
0 a owo-column system with a side withdrawal (C-7 and C-3) followed

Chamical Enginsering and Procescing - Proces Intensificason 196 (2004) 100639

the specifications for the number of stage:, feed stage, and operating
pressure az oudined by Dimian and Bildea [10]. The mlectdon of the side
withddrawal stage, which concentrates butylenes, was informed by the
composition profile obiained from Aspen Plus simulations. Stage 42 was
chosen for extracting the C4 mixture to achieve the desired purity.
Propviene iz retrieved ar the top of C-7, while propane and C5+ fractions
are collected at the wp and bomom of C-8, respectively.

The design of the suggested configuration wasz formmlated by
ensuring that the total number of stages matched that of the conven-
tional scheme: C-2/C-3 mansitioned to DWC-1,/FRAC-1 (107 stagez),
while C-4/CE/CE evolved into C-7/C8 (232 stages). The number of
stages present in the rectifying section of the C-3 column was ured az the
preliminary bazis to depict the postractonator. The selection of the
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Fig. 4. Beculis of sensitivity anabyzia for DWEC-1.
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Iiquid {FL1) and vapor (FV2) withdrawal stages from the main column
was based on the compeositon profile: the section above the dividing
wall in the DWC shoukl contain only components A and B in the lquid
phaze, whereas the section below should exclusively conzizt of compo-
nents B and € in the vapor phase.

To ascertain the reflux atio {RR1) for DWC-1, amd to set the How
rates for FL1 and FV2, senzitivity analyses were carried out on these
parameterz. The goal was po reduce the heat duty of the rebaoiler without
affecting the desired ethylene purity. The flow rates FL2 amd FV1 are
dependent variable: reprezenting the liguid at dhe top and vapor at e
botiom of the postdractionator (FRAC-1). Both are fully reintroduced
into the primary eolumn MWC-11.

Fig. 4 prezent the effects the three manipulated variables (RR1, FL1,
and FV2) on the heat duty of the DWC-1 distillation column’s reboilar
and condenser, ac well az on ethylene purity. As the reflux ratio in-
creazes, the ethylene purity aloo nzes unnl a sweady mole fracton is
establizhed within the diztillate stream (Fig. 4a). Comespondingly, the
hear ducy iz directly comelated with the reflux mdo (Fig 4bk Thiz
observation suggests that the optimal chaoice for the reflux ratio
[(RR1=10.3) aligns with the point at which the target ethylene purity
(99 5% mole} is reached. Beyomd thiz point, increasing the reflux ratio
further raises energy use without significantly enhancing product purity.

Regarding the adjustments in the liquid (FL1) and vapor (FVZ) fow
rates extracted from the main column and sent to the postractionator
(FRAC-1}, a semsitivicy analysiz was performed by varying FL1 and FV2.
Bazed on these Andings, we further refined our analysis. This produced a
wide array of results, with a portion of this matrix baing presented im
Table 2 for DWC]. To clarfy, the best-found points were uzed, and
further sensitivity analyzis was conducted: Arst, with FLI hald constant
while adjusting FV2, and then by altering FL1 while holding FV2 con-
stant The desired ethylens molar fraction iz achieved in both cases (as
thown in Fig. 4 and Fig. 4e). For FL1, the optimal point slightly excesds
the targeted purity, hence the selection of the point (FL1=655 kanol,/T)
that offers the lowest reboiler heat duty (see Fig. 4d). Likewise, for FV2,
the zelected value (FV2=18 lanol/h) correzponds to the point whene
heat duty is minimized (refer to Fig. 4f) while z6ll mesting the purity
requirement

In DWC-1, 3 mixture of C1,C2,/C3 served a: the refrigerant in the
condenzer, while WHz was usad for the C-7/C-8 columns. Low-pressure
steam was utilized far the reboilers in the conventional cohsmns of this
confiquration  Conversely, in DWC-1, heating water at 20°C was
employed to attain the required termperamre of -20°C.

Compared to the convendonal configuration, this intencification
scheme resulted in reduced heat duties: the comdenser's heat duty
dropped from 32.76 MW to 30,01 MW, while the reboiler's heat duty
decreazed from 28.66 MW to 25,55 MW.

In the comventional configuration, the refrigerant i distributed
across two distinet cemperatures, specifically -156°C and -39°C. The
loweer temperamre (-156°C) entails higher operating costs compared to
the cost of the refrigerant used to achisve the -39°C temperature, which
iz more affordable. On the other hand, in DWC-1, the endre refrigerant
requirement iz mer at -134°C, potentially esealating operanng costs due
oo the exmemely low temperature of the refigerant A zimilar pattern
was obsarved when mansidoning from the C-4/C-5/C-6 configuradon
(36~8% C) to the C-7/C-8 (10~1FC).

Table 2
Remults of penaitivity analyois for variations in FL1 and PVE flow rates.
Cage  FLI (lomal!  FVE(kmal!  Heboiber duty Ethybese pnle Fraction
] hil MW [Be]
1 B 33 G440 T
=7 G55 17 BHGY ]
nEs G55 18 L L 99.91
60 =5 oo 5869 sy
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222 Inkensified process 2

The zecond intensified configuration uhilizes DWC-1,/FRAC-1 for the
separation of ethane, ethylens, and light gazes, analogous to the previ-
ous configuraton. Additionally, a notable modification iz introduced:
the substinrtion of columnz C-4 and C-5 with a singular DWC-2/FRAC-2
column, depicted i Fig 5. Given the favorable resulcs atfained with
DWC-1/FRAC-1 earlier, thiz zection explore: the impact of the zecond
enhancement This arrangement has not been identified in the litsramre
reviewed.

The dezign of DWC-2/FRAC-2 columns followed the same approach
detailed previouzly. The utilization of the Petlyuk column in thiz context
may seemn unconventional given that propane, an intermediate vola-
tility component, represents a substantial molar fraction of 28%in the C-
4 feed. However, due to the inherent complexity of the propane/pro-
pylene zeparaden. the emplovinent of the Petivok column remains a
recommended choice [34]. Moreover, prior ressarch has demonstrated
similar second-law efficiencies when comparing altemative sequences
with the Petbyuk column for various feed compositions [32.53]. In terms
of the first law, the Petivuk column consistently exhibited the lowest
energy consumption, quantified as the total heat duty supplied in the
reboilers, when compared to other thermally coupled sequences [33,
33}

DWC-2 was structured with a total of 214 stages. Az noted, in prae-
tical scenarios, iImplementing significantly @il columns in indostral
seming: ofven entils dividing the design shell into two separate physical
shells. From a simuladon standpoint, thiz divizion does not affect the
oursomeas.

The resultz of the sensitivity analysis conducted to determine the
reflux mdo (RR2) and the extracton rates of Liquid (FL3) and wapor
(FW4) from the main column (DWC-2) are depicted in Fig. &. Addition-
ally, a comelation between prodoct composidon, reflux ratio, amd
reboiler heat duty was observed (Fig. Ga and Fig. §b): the optimal value
of the reflux ratio (RR2=11.8] comesponds with achieving the desired
propyiens purity (996 mole %) As illustrated in Figz & and Ge, the
propylene composition surpastes the degired level across all analyzed
flowy rates. Therefore, the flows of FL3 and FV4 were determined based
on minimiring reboiler heat duty, resulting in FL3=41 kmol/h and
FW4=128 kmoal/h (Fig. 6d and 6f).

The temperanuwe of the condenser is comparable to that observed in
the C-7 cohmm of the Intensified 1 configuration (10 C). In the DWC-2
column, WH= serves as the refrigerant, which could potentially affect the
operating costs, unlike the conventional zcheme which employs cooling
water. [n these config wrations, low-pressure steam supplies ensrgy to all
reboilers, except in D'WC-1 where heating water iz uzed. By replacing
four conventicnal eolumns, both dividing-wall cohumns contrbute 1o a
reducton in energy consumpton — bringing it down fom 26.63 MW o
2199 MW for reboiler amd from 28.31 MW o 23.62 MW for
condensers.

3. Economle evaluadion

Foliowing the design of the three disrlladon proecesses, it i now
pertinent to amsess the economic implicadons. These procezzes exhibit
diztinet reboiler and condenser duties. Intensified Process 1 and Inten-
sified Process 2 demand less energy because of the reduced count of
reboilers and condensers (4 unic az opposed to 6). The condenser
temperaures in all tree processes remain approximately equivalent
Howrever, despite the decreaze in ensrgy consumpton in DWC-1, the
employment of a higher-cost refrigerant in greater quantities may
potentially mitigate the overall cost zavings.

21. Enomy
Table 3 delineates the energy-relaved outcomes for the tho of

assessed configurations: Convenfional, Intensified 1 and Intensified 2
The configuration encompassing rwo DWCs (Intensified Process 2§
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Fig- 5 Intensifisd configuration 2.

indicated the most pronounced reducbons in energy consumpbon
relative to the convendonal scheme, recording a decreass of 15.56% for
the reboiler and 13.76%: for the condencer. Similarly, the configuration
comprizing a zingle DWC alongzide three conventional colimms
{Intersified Process 11 also exhibited energy efficiency advancements
cormpare:d w'&mmmtiunalamagmaﬂ, vielding savings of 9.5% for
the reboiler and 8399 for the condenser. Thesze results are graphically
ilustrated in Fig. 7, wherein the Intencified Proces 2 configuration is
highlighted for its superior energy performanee. The summed energy
consumpdon (reboiler + condenzer) of the Intencified Process 2
eonfiguration iz [4.54% lower than that of the eonventional sequence.

The energy saving: illustrated in Fig. 7 might appear modest when
compared to other studies employing DWC columns for varied separa-
tion systems, as documented in the literature. However, it's Important to
note that these savings are calewlated considering all the disollagon
columne in the scheme. Among them, eolmmms C-1 and C-6 keep the
conventional configuration, henee not conoibuting oo the overall sav-
ingz. Om a more detailed level, when anaiyzing DWC-1 mdependently
and comparing itz performance with the C-1,/C-2 columns, there’s a
substanmal redurction in ensrgy consumpton — 27.54% for the reboiler
and 25 30%: for the condenser (Fig. 21

The results for DWC-1 align with the values reported in the literature,
showeasing the promising energy savings potential of DWC columns.
The study by Hemamdez et al. [32], for instance, revealed energy savings
excesding 20% when the Petlyuk configuration is emploved in scenarios

where the infermediate component iz the most prevalent. a condifion
akin w the feed mixiure supplied to DWC-1 (where ethylene constitutes
a molar fraction of 76.69%). Thiz outcome can be ammbated o the high
efficiencies of Petlyuk columns, primarily due to their capacity to
mitigate the remixing effect. [n a conventional sequence of distilladon
columns applied to the separation of termary mivtires, the composifion
of the component with an intermediate wolatility (Bf reaches a
mavinim at some point within the columm and subsequently decreazes
(as it remains unremowved) wnfl it reaches 3 eermain value. Thiz phe-
nomenon iz termed the remixing effect {32]. The remixing effect arices
from the fact that, after reaching the maximum composidon, there iz a
diluton of component B in the less woladle component (C). Conse-
guently, it necessitates the re-purificadon of component B, entailing the
addition of energy in a downetream column, thes rendering the remixing
effect a source of irreversibilicies in the distillaton process. Thermally
coupled systems, on the other hamd, can yield more efficient operation
by exgacting a secondary flow at the may where the composigon of the
intermediate component rezches itz maximum value [33], az exempli-
fied by the intermediate product location in the Pedyul system utilized
in DWC-1.

Cimilarly, the comparizon berween DWC-2 and C-4/C-5 columms
shows a reduetion of 11.7%% for the reboiler amd 10.7% for the
condenser (Fig. 8). Conwversaly, for DWC-2, the above 108 savings are
somewhat below the literature’s potental savings of up to 30%: for DWC
columne. This discrepancy can be atoibuted to the intermediare produet
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Table 3
Total anerzy commmption for the thres confipurations.
Conventional Inteasified 1 Intensified 2
T Condéesser Rehailer Condemter Rebodler Condenser
Total energy comsumgpeion (M) 2866 3LTe I5HE i 242 2828
Saving LR B30 15580 15,780

not being the most zsbundant in the column, although itz usage is rec-
ommended when the separation of A/B iz challenging, az iz the caze in
the propane/propylens separation In the comventional sequence, a
subetantal portion of the energy required for the separation is provided
at a low temperature (47°C) in C-5, with a smaller portion being sup-
plied ar 95°C in the reboiler of C-4. In the DWC-2 configuration, all the
necessary energy is supplied at a single temperature level (707 C). In thiz
conrext, the temperamre difference benwvesn the top and the base of the
column iz greater in the DWC-2 sequence, resulting in increased

trreversibilities during the separation process. [ndesd, temperatures at
higher levels are more "valuable" in terms of exergy, and DWC-2 con-
sumes more of this type of enecgy. The thermodynamic optimum sesks
to minimize the generation of entropy or, equivalenty, the exergy cost.
Thiz iz achisved through the minimization of the quality of energy
requirad by the column, as was the case with DWC-1. Henee, in the caze
of DWC-2, despite the observed zawings, exploning other altematives
through systematic approaches as outlined in Erdeo et al [39] might
vield higher energy efficiency.
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The calculations for heating operational expenzes were derived using
the prices of low-pressure steam (57.78/GJ), medium-pressure steam
(88.22/GJ), and heating water {$0.354,/GJ) as referenced in [40].

‘The ectimation of cooling expenses is complex, owing to the
extremely low temperamures at which cerain distllation columns in this
study operate, going down to -156°C. Turton et al [41] evaluate the
ootz azsociared with the electrieal consumprion of a refrigeration sys-
tem, which includes components zuch az comndenser, urbine, evaparator.
and compreszor (with an efficiency of 75%). Their analyziz cowvers
emperamres down to -80°C, az temperamires balow thiz threshald

The study carried out by Luyben [27] delves into the assessment of
refrigeration expense:s across a emperanre range of -25°C o -190° C.
Thiz analysis extends beyond merely accountng for the electrical con-
sumption associated with the system, also encompassing expenses
related o refrigerant management. These consideratons encompass the
consoruetion of the ecoling systemn (which may comprize one or more
stages), the acquisition of refrigerant, and rthe replenizshment of loszes
through makeup. The refrigerant cocts in thiz study are derived bazed on
the methodalogy outlined by Luyben [27], as depicted in Table 4. In
light of the differing cocts associated with refrigerants and steam, a more
precise evalmation imvolves amalyzing the resuls separately, as

Table 4
Cooling coats entimates [27].
Teald ("C) Hefrigermnt Refrigerant cost ($0G5)
I c Bl 185
SFC H, (=51
FEC [ 418
150°0 [t o 136
1750 Mo M0,G, 255
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demonstrated inm Tabls 5.

The intensified configuraton: resulted in a 1.7% reduction in heat-
ing costs for Intensified I and 3 significant 16.17% reduction for
Inrensified 2. Refrigerant expenses can be amnually lowered by up o
2.6% for Intensified 1 and 6.95% for [ntensified 2. It'z noteworthy that
the Intenzified 1 zchems dizplayz comparatively modest reductions in
heating costs. Despite the substangal 25.3% decrease in energy con-
sumpton for the DWC-1 reboiler, the utility emploved in this reboiler
incurs minimal associated expenses (costs related to low-pressure steam,
for instance, are 25 times greater than thoze incwred by heating warer).
Concequently, the impact on operatng cost reduction remains marginal
Furthermore, az previowsly mendoned, DWC-1 employs an entire
refrigerant supply at a lower temperature in the condenzar (-134°C),
whereas in the conventional confguraton, the refrigerant iz dismbured
at two distiner temperatures (-156°C and -38FC, for C-2 and C-3,
rezpectvely). This outcome iflusoates that despite the signifiecant
reduction in energy consumption when comparing DWC-1 to C-2/C-3,
thiz reduedon does not manslate int operational cost zavings, given the
high cost azsociated with the refrigerant utilized in DWC-1.

Furthermore, the C-7 and C-5 colummns do not zignificandy impact
the reduction of operating casts, as the energy reducton azsociated with
them iz not subztanfial The anticipated improvements in terms of cap-
ital eosts are expected oo result from replacing the three columns (C-4, C-
5, and C-6) with owe (C-7 and CBL

Upon analyzing the Intensified 2 scheme, more pronounced effects in
heating cost reductons are observed This is aomibured oo the optimized
utility selection, where the energy reduction aszociated with the uze of
LAWC-2 iz bow-presoure steam, which has a higher added value. While the
improvements in refrigerant costs may seem relatvely modest wihen
expreszad az percentages, 3 guantitative acressment {in dollars per year)
reveals thar the reducdons in refrigerant expendinmes are more than
double thoze achieved with steam This dizcrepancy anzes from the
elevated cost of the cooling sysrem.

32 Totol arnual cost

The Total Annual Cost { TAC) is caleulated using Eq. | and servez az a
ocomparabve metric for assessing the economic performance of the thires
configurations:

A E(iJ = OPEX + { « [CAPEX) 5N
year

Eg. 2 iz emploved to caleulate the annualization factor (f), which
spreads the investment cost over the equipment’s operatonal lifespan
po il
T =
where [ represents annual fractonal interest rate and n denotes the
equipment’c uzeful lifespan Fixed values of L1 and 20 years were
adopted for i and n, respectively [22].

The considered operating costz (OPEX) are related to ubliter {as
caleulated in the previous section), and an operational duration of 5000
hours per vear haz been conzidered. Capital expendinirez [(CAPEX)
associated with distillation columns are determined by design dam
Detailed CAPEX calculations, bazed on methodology provided by Turton
et al [41], are prezented in Table 6.

The cost equations proposed by Twron er al. [41] represent an
improvement of the correlations developed by Guthrie [43,44], which

Table 5
Economic evaluation of wility cost
Coaventional Intensified 1 Intensified 2
Gooling [$vear) 48,554, 57650 47,608 42215 A45,549,961.43
Heating (§/year) 2,431 DESTT 4,365, 730,39 3,714.148.41
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were originally introduced by Guthrie and modified by Ulrich using the
module factor as the basiz for caleulations [41]. Turton updated the
correlations to the bage wear of 2001, emploving the Chemical Engi-
neering Plant Cost Index (CEPCI) with 2 value of CEPCL {2001 )= 397_In
thiz warl, the CEPCI value for January 2023 was used to update the
coot, resulting in CEPCI (2023} = 802 The equipment coct (C) is given
by the eguadon deseribed in Tabls Ct,whm'eE: are the purchazed
equipment costs at ambient operating pressure and wsing carbon steel az
the material Since different prezsures from ambisnt are osed in the
prezent work, the prezsure factor (Fp) is included. It iz alzo considered
that srainless steel is used for the distilladon columns, trayz, condensers,
and reboilers, thus the material comertion’ factor (Fm) is applied. A
penaley factor of 15% was applied to account for the costs, because a
dividing wall iz added, astociated with the complexity of consmmuctng
and inslling the DWC [45,46].

Fig. 9 presents the economic rezultz for the three conflqurations. The
sequence with owo DWCs displayed the lowest Total Anmmal Cost (TAC)H
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at $52,733,296.50 per year. In comparison to the conventional config-
uration, the intensified schemes show TAC reductions of 3.45% (Inten-
gified 1) and 7.41% (Imtenzified ). Motably, there are no significant
differences in CAPEX among the three configurations. The advantage of
emploving a single shell is offzet by the consmuction expenses of the
DWC. Consequently. the most infloential component of TAC iz uility
eosts (OPEX), which experience subsmntial reductions in the intensified
schemes.

Cooling costs account for approcdmately 864 of TAC in all thres
configurations (Fig. 9). Cryogenic distillaton columns invobee high costs
associated with the cooling syrtem While Auid recirculadon is
emploved az a refrigerant, subctancal capi@l and operadng expenses
(electricity) are incurred due to the use of compressors to retmn the Auid
to the desired temperature. Considering the cooling syztem in this study
requltz in higher TAC values, which in mun lead to significant anmal
ooot reducdons of 7.41%: (F £ 205511 440,
mumercus ctage: mvolved, necessitating maverial: capable of with-
standing such pressures. Addidonally, ar previously mentoned, the ue
of exceptionally tall columne in indusorial applications often requires
column splitting. This approach udlizes both 2 condenser and 3 reboiler,
involving the uze of owo separate structhures, which can consequentdy
lead o increased inswllation expenses. Thizs aspect underscores the
importanee of considering zpecific facoors relaved to the coumoy where
the column will be incalled during project planning and
implementation

While our primary objective in this smdy was to compars various
achemes, it is worth noting that a more detailed evaluation becomes
imperatve for project implementaton. Thiz evaluation should consider

Given that the CAPEX zaving: for DWCs in MTO processes were
madest, further investigations into reducing costs associated with MTO
separation, particularly in the context of redocing refrigerant uzage for
condencing rezidual gases and propylene, emerge as critical areas of
focus:

4. Environmental assessment

In distilladon systems, the primary sources of CO; emizsions stem
from fumaces, boilers, ar electricity concumpton Addidonally, there
are azsociated indirect emissions, including emissions resulting from the
uze of refrigerantz, which are further influenced by the electricity
requirad for cocling and cireularing these fuids, emissions linked to the
production of equipment {such as the steel uzed in distilation columns]),
emiszions related to ransportation during both consouetion and oper-
ation, and emizzions ded to water usage [47].
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According w Gao et al [47], the conmibution: from ransportadon
and delivery processes are negligible, accounting for less than 0.5% of
emizzions in the MTO procesz. Furthemmore, water generated during
chemical reactions has an overall positive impast on WaleT CONIUINPHon.
In configurations employing DWCs, there is a reduction in the amount of
steel used due to the decreased number of columns, which contributes
pocitively to the environment.

Reganding refrigerants, even though they are recirculated, the elac-
mical energy required can be sourced from clean altemnatives like hy-
droetectric and solar power. Given that the primary objecive of this
study iz to compare the proposed schemes, it iz ercential to consider
emiztions resulting from the combuston of foszil fuels for steam pro-
duction, ag they significantly influence the environmental impaet of
each zcheme Thiz study specifically foruses on emizsions arizsing from
steam generation in boflers, which are subsequently used in reboilers.

COn emizsions are directly comelated with the amount of fuel
burned, represented az Qe (KW, and are computed through the energy
balance of the steam generation process (Eq 3). The fuel source
considered for steam generation is namral gas, in alignmen: with prior
research [43].

e O

e 5 [ K.
1O i = 77 00

(3
where a is the ratio between molar masses of 00y and carbon (3.677;

NHV]:féj iz the net calorific value of a fuel with carbon content of Cho

(dimensionless); and C%=75.4 for nammral gas. The amount of fuel
required (Qy,.) iz caleulated aceording o Eq_ 4 [45].

T —To

et 4)
Tom =Tt :

Ouim Q=2 (s o)

f
Aprarem

where Apmeess ()/kg) and Bpewee (il/kg) are the latent heat and
enthalpy of the steam delivered w the process, respectively; Tery iz the
boiler flue gas flame temperamre (L3007 CF; Ty is the ambient tempear-
amre; T, iz the emperature of generated combuston gazes (1607 C)
[48]; and Qe 13 the heat duty required by the system, obtained by
Aspen Plus.

The evaluation of GOy emissions for each analyzed configuranon iz
provided in Table 7. When conzidering CO» emissions linked to fossil
fuel combustion, all twee schemes exbibit emissions associated with C-1
and C-5. The conventional scheme employs eryogenic disdlladon
without utilizing steam in 2 out of the & columns. Conzequendly, CO;
emniztions relared o the use of this utility are considered in four of these
columne, resulting in a higher carbon footprnt for this schems (7982
00,/ dayh.

In contrast, Intencified Schemes 1 and 2 wtilize eryogenic disdlladgon
in only 1 diztillation column (DWC-1), with other utiliies potentially
derived from foszil fuel combustion Az a result, these schemes exhibit
lower carbon emizsions (70.68 and 62.49 tC0,, day for ltenzifiad 1
and 2, respectively). Larger reductions in CO; emizsions may be
obearved for the intensified schemss through Life Cycle Analysis (LCAJ,
as the amount of steel used in these schemes i3 reduced, along with the
gquanfity of refrigerant (1 cryogenic distllaton compared to two o the
comventional scheme).

Both intencification approaches demonstrate a more favourable

Table 7
00, emiszion comparisons among configuratons.
Coeventional Intoesified 1 Intaraified 2
@), .82 FOLGH BEL&D
{0y emiszion { Ty ]
Saving {0Fy (%] 1144 % TA1% %
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carbom footprine when compared to the conventional configuration. The
potential reduction in environmental impaect can reach up to 14193 by
replacing four conventional columns with owo dividing-wall columns
(Intensified 2). Therefore, as the downstream separagon process of MTO
is intensified, it not only leads w a decrease in €0y emizzions but also
enhances profitability through a reducton in the total annual cost. This
makes such confiquration optons highly atmactive for the process.

Concluslons

This study ntredoced and compared owo intensified conflgurations
for the dewmstream separation process of Methanol-wo-Olefing (MTO)
againzt the conventional sequence featuring dx disdlilation columns.
The challenges in MTO dowmnstream separation. charactenizad by a high
mumber of components and smingent product purity requirements,
neceztitate a substantial number of diztillation eolumns and stages. Our
comprehenzive comparison considered energy efficiency, economc
feasibility, and environmental impact, pardenlarly in terms of CO2
emiszions repulting from focsl fuel combeston for steam generation.

Among the proposed conflgurations, the mplementation of two
dividing-wall columns (Intensified 2} emerged az the most advantageous
choice. This sequence resulted in significant reductons, up to 16.17%, in
utility costs associated with reboilers. Evaluation of refrigerant costs is
erucial due to the operaton at extremely fow temperatures in con-
densers, encompassing various factors such az cooling system com-
smuction, electricity consumption, and the replenishment of refrigerant
loszes. Dhespite the inherant expenses of refmgerants, the utlization of
dividing-wall columns z6ll resulted in noreworthy savings of up o
6.95% when compared to the conventional scheme. Moreover, the
Intensified 2 sequence exhibited substandal Total Anmual Cost (TAC)
redueedons, reaching up to 7.41%. Thiz TAC is associated with che wrl-
ites used and equipment costa.

Environmental impact was also significandy addresced with fm-
provements of up to 14.19%%, manslating to a daily reducdon of 11.33
tons of GOy emizsions.

Future work could focus on overcoming induestrial implementaton
challenge: like process conmollability, environmental impact, safety
concerns with high-pressure operatdons, personnel training costs, amd
maintenance complexites through further rezearch and development
Additionally, a more detailed environmenial asceszment could be con-
dueted by examining factors like steel wsage process Water CONSUMp-
tion, and energy sources for electicity production.
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Appendix. Operatng conditons of the MTO separaton process

The material balance for the primary streams in the conventional MTO reparation process iz detailed in Tabie A7, In the altemative configurations,
the marerial balance remains concizient, az purity specifications are upheld. Furthermore, Table AD offers a comprehensive comparison of design
parameters, inchuding sage countz, heat duties, and reflox ragos, for each cofumn within the three proposed schemes. Table A9 presents the spec-
ifications incorporated into the Azpen Plus Design Specification tool for distillaton columns that required thiz approach.

Table A7
Hey streams in the conventional MTO separation proces.
Companest LUmir Ewnszream MTO Tail gas Echylene Erhape Fropylena Fropane Mixed-Cd [ =
Meshane kg/h L |23 0.5 o o @ o a
Erhane kg/h 5555 o LB 56 17 ] o 0
Fropane kg/h L i o o &os 152 £540.9 1001 000014
Hitragen kg'h 178 7.5 o o ] ] a
kg'h 23825 =15 H 4] 4] o 4] 4]
Carbos Monoxide kg/h w2 %512 o ] o [ ] a
Ezhylene kg/h 18559 a 1EGTT 4 188 3 o o [
Fropylens kgsh i) 4 ] i3 10670 413 EL] a
Butames ks;"h Ha00] a o o o 34 d3EIA 13.3
Petanes kg'h BSHE 4] o o LH o BEED
Total Anw kg'h 400842 FILE 1EGE0 43503 107144 SEALY A3UEA ayiG
Tempemiare s x 1548 252 86 353 arz BLG 16004
Pressure Bar 151 15 15 154 15 162 15 151
Table A5
LS | 2 €3 L B (e ] o7 L= W] DwC-2
Fumemian SEB C1,02 from C3,04,05 SEP [y e =5 e | fac ¥ [ P sHPe3 C3/0ACE cl/aaea SEP CEACS from C4,05
NT {malz) 3 n - o T - 182 Loe] m 14
NT {pis-frac) Er g 20
B {m) 100 1.67 3 1Az B (i1 3 - ] . 156
Feed 17 1& a7 12 T4l 15 140 B 11 Tan
Pl (baz) 15 15 5 m B 15 a2 k- 16 8
P il oys O 1.3 03 (5] |2 03 3 p o
T 0 48 150 a9 36 F5 B9 i 1B 134 1o
AR {molar] 15 103 6 0HT 135 13 133 b | 103 114
O (MW LB A4 ST EnT | 1413 0.5 LT 1T 262 18
0 (W) 1.43 B 6l 198 1417 113 1533 22 - 161
Table 9
Sperification Warinble to adjust
&1 sHs Herowery = 4% 554 [hatbom) Dimillare re
Gz Hecovery — S9.59% (top) Reboiler duty
e CH4 Recovery — 99,9 (top] Ermtillare rate
ca (M4 Hecovery = %058 (top) [Hziillate mate
(2536 Hesovery — 99,1 1% [bothom) Roflux matin
Gl 4 Fecovery = 945,99 {boitom) Reflux matio
[ (CIE96 Heoowery 905 (top) Reflux ratio
o7 (SIHE Recowery — 99.5% (hottom) Rebailer duty
(86 Recowery = 345.7% (iop) Distillate rate
[ ] (5 Recovery = 9% (bottom) Reboiler duty
(CHHE - $9E% (Top) [Hmillare rute
w2 Cas Hecovery — 95.5% (top) Feflax mtio
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APENDICE 2

Simulacao em Aspen Plus
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Figura 27 — Hierarquias implementadas em Aspen Plus para as etapas STM, MTO e SEP.
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Figura 28 — Fluxograma em Aspen Plus do Design Base para a se¢cdao STM.
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Figura 29 — Fluxograma em Aspen Plus do Design Alternativo para a se¢do STM.
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Figura 30 — Fluxograma em Aspen Plus do Design Base para a se¢ao MTO.
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Figura 31 — Fluxograma em Aspen Plus do Design Alternativo para a se¢do MTO.
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Figura 33 — Fluxograma em Aspen Plus do esquema Intensificado 1 para a se¢do de separagdo.
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Figura 34 — Fluxograma em Aspen Plus do esquema Intensificado 2 para a se¢do de separagdo.
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Figura 35 — Fluxograma em Aspen Plus do Design Alternativo para a se¢@o de separacio.
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