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RESUMO

Neste trabalho foram desenvolvidas simulagGes e otimizacio do
processo de destilagdo reativa, utﬂizando o software comercial ASPEN
PLUS. Frente a isto, o processo de producdo e separacdo do MTBE e a
separagio de xilenos, foram escolhidos como casos estudos. O objetivo é

obter produtos de alta pureza e a minimizacdo de geragdo de efluentes.

No processo do MTBE, foi utilizada uma coluna de 17 estdgios
tedricos, com a zona reativa localizada entre os estigios 4 e 11. Os
coeficientes de atividade forma calculados através da equacio de
UNIQUAC e para os coeficientes de fugacidade foi utilizada a equacdo de
Redlich-Kwong. Finalmente, foi utilizado o modelo cinético definido por

Rehfinger ( 1990).

No processo de separagdo de xilenos, foi considerada uma coluna de
12 estagios teoricos. A pressdo de operacdo desta coluna € de 44 a 54 torr e
a taxa de refluxo € 2,0. Para o calculo do equilibrio liquido e vapor foi
utilizada a lei de Raoult. Para o equlibrio cinético, foi utilizada a equacgéo de

energia livre de Gibbs.

O fenémeno da multiplicidade do estado estado estacionario foi
observado em ambos os casos, ¢ este fato foi de fundamental importincia

para definir o ponto 6timo de operagdo em cada caso.

No prbcesso de separagdo do MTBE, o produto obtido possui 99,9%
de pureza e, na separagio de xilenos, foi proposto um processo contendo 3

colunas para atingir-se a pureza de 99,5% em p-xileno.

Palavras chaves: Destilagdo Reativa, MTBE, xilenos



ABSTRACT

In this work, simulations and optimization of the reactive distillation
process, using the commercial software ASPEN PLUS were developed.
Based on it, the probess of production and separation of MTBE and the
separation of xylenes, were chosen as case studies. The objective is to get

products with high purity and waste minimization.

In the MTBE process, it was considered a column of 17 theorical
stages, with the reactive zone between stages 4 and 11. The activity
coefficients were calculated by UNIQUAC equation. And, finally, it was
used the reactional model defined by Rehfinger (1990).

In the xylenes separation process, it was considered a column of 12
theoretical stages. The operation pressure of this column is between 44 and
54 torr and the reflux ratio is 2,0. For the liquid and vapor equilibrium
calculation the Raoult’s law was used. For Kinetic equilibrium, it was used

the Gibbs free energy equation.

The phenomenon of multiplicity of the steady state was observed in
both cases, and this fact was very important to define the optimum operating

point in each case.

In the MTBE process, was obtained a product with 99,9% of purity
and, in the separation of xylenes, it was proposed a process contajning 3

columns to reach a purity of 99,5%.

Key words: Reactive Distillation, MTBE, xylenes
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NOMENCLATURA

a = atividade do componente

f = vazdo de alimentacfo do componente, kmol/s
H = entalpia da mistura liquida, J/kmol
h = entalpia da mistura vapor, J/kmol
K® = constante de equilibrio da reagio

k = fator pré—‘equl;.e.n.cial

| = vazdo liquida do componente, kmol/s
m.= nimero de reacdes de equilibrio
n. = ntumero de componentes

Q = calor fornecido, J/s

S = vazio/ extracdo lateral, kimol/s

T« = temperatura de referéncia, Kl

Simbolos Gregos

v = coeficiente estequiométrico do componente



Subscrito

i = indice do componente
j = indice do estagio

k = indice da reacdo
Sobrescrito

P = equilibrio de fase



I — OBJETIVOS DESTE TRABALHO DE TESE

Tendo em vista as dificuldades encontradas para se realizar a
separacdo de alguns sistemas bindrios e multicomponentes, tem-se criado,
cada vez mais, diferentes alternativas de processos de separagdo, a fim de
que estas operacdes sejam realizadas de maneira a se obter alta eficiéncia a
um custo reduzido. Exemplos comumente encontrados de processos de
separacdo alternativos em relacdo aos mais convencionais, sdo: destilacdo
extrativa, destilagdo azeotropica, destilagdo com eletrdlitos, destilagdo
molecular, adsor¢do e membranas. Uma das novas tendéncias nas indastrias
quimicas e correlatas é a destilagdo reativa ou catalitica, que consiste em
utilizar reacOes quimicas para tornar possivel uma separacdo inicialmente

complexa.

Um outro comportamento ja totalmente difundido nos meios
industriais € a utilizagdo dos simuladores comerciais como ferramenta de
trabalno para a engenharia de processos. Existem inumeros pacotes
comerciais que cada vez mais fazem parte do dia a dia de um engenheiro
quimico. Porém, a utilizacdo desta ferramenta deve ser feita com muito
critério, a fim de que o sistema em estudo seja fielmente representado. Uma
simulacdo que nfo reflete o processo de maneira realistica pode levar a

diagnoésticos errados e a solugdes inadequadas.

Frente as duas tendéncias apresentadas, este trabalho tem os seguintes

objetivos:



a) Familiarizacdo com o simulador comercial ASPEN PLUS
b) Formulacdo do problema de destilagéo reativa no simulador

¢) Simula¢@o de processos de Destilagdo Reativa no simulador ASPEN

PLUS, abordando os seguintes sistemas:
c.l. Produgio e separacdo do Metil-terc-butil-eter (MTBE)
c.2. Separacdo de isOmeros ( xilenos)

d) Otimizagdo dos processos de destilacdo reativa referentes aos

sistemas mencionados.

Os dois casos escolhidos para serem estudados, sio classicos quando o
assunto € destilacfo reativa. Até mesmo a otimizaco de alguns pardmetros
da destilagfo ja foram discutidos em trabalhos anteriores. Neste trabalho de
tese serdo focados pontos ndo apresentados ainda na literatura como o
desenvolvimento de uma metodologia para o estabelecimento do problema
no simulador ASPEN, enfatizando os diversos dados que devem ser
fornecidos ao simulador pelo usudrio, definicdo de estratégia para a
obtencdo de produtos de elevada pureza, simulagfo termodindmica de

sistemas reativos e, finalmente, otimizagfo do sistema de separagio.



- INTRODUCAO

Um dos maiores desafios atuais no ramo industrial & o de produzir
quantidades competitivas a baixos custos operacionais. Para isso, tem-se
investido cada vez mais em desenvolvimento de novas tecnologias que
possibilitem alta efici€ncia nos processos de producgéo e, simultaneamente,
que sejam de rapida implementacdo e que, principalmente, necessitem de

um baixo capital investido.

A destilagdo reativa ou catalitica surge em meio a este contexto, como
uma alternativa que tem se tornado uma tendéncia no que diz respeito as
separacf0es multicomponentes que 'sBo invidveis técnica e/ ou
economicamente quando realizadas através de outras' operagdes de
separacio. Esta aplicacdo da destilagdo com uma reagfo quimica ocorrendo
simultaneamente também tem sido um novo caminho para que se possa
reduzir o numero de equipamentos em processos cldssicos como, por
exemplo, o de esterificagéo, que noﬁnalmente possui uma sec¢éo de reagéo e

uma posterior em que ocorre a separac¢do dos produtos reacionais.

r

Outro aspecto importante a ser salientado neste processo alternativo €
o fator energético. Em rea¢bes exotérmicas, toda energia gerada na reacéo é

utilizada para a separacfio dos componentes por diferenga de volatilidade.

Além das variaveis econdmicas, que tém fundamental importancia por

motivos 6bvios, € cada vez mais evidente e necessaria a preocupagio com 0



meio ambiente e com a minimiza¢8o da geracdo de poluentes.

Apesar de o proprio processo de destilagdio reativa possibilitar a
diminuic&o de fronteiras com o meio ambiente, tornando menos complexa a
tarefa de controle e monitoramento da geracdo e emissdo de poluentes, a
minimizacdo deste problema passa necessariamente por uma etapa de

otimizagdo do processo.

Nesta fase, uma ferramenta que atualmente ja estd amplamente
difundida, tanto na induistria quimica quanto em centros de pesquisa, sd0 0s
pacotes comerciais de simulagdo de processos. Com ela, € possivel que se
estabelecam metodologias para a otimizagdo rigorosa de processos,
evitando-se a utilizacdo de fungdes objetivo e métodos matematicos

complexos, o que muitas vezes forga a simplificagéo fisica do problema.

E de fundamental importancia, no entanto, que a simulagfo realizada
represente de maneira fiel a realidade do equipamento em questdo. Muitas
vezes, ndo se tem o histérico € o conhecimento desejado do sistema
estudado. No entanto, deve-se ter a certeza de que os modelos fisicos,
cinéticos e termodinamicos escolhidos sdo os mais indicados para aguele
sistema e, quando possivel, deve-se utilizar dados experimentais para
representar as interacdes dos diversos componentes, fazendo sempre as

consideracdes pertinentes.

Alguns dos sistemas mais estudados quando se discute o assunto da
separacdo reativa sdo: separacdo de isémeros, esterificaco, purificacio de
correntes gasosas e a separacdo do mondmero volatil em um processo de

8



policondensacio, entre outros.

Frente as necessidades levantadas, este trabalho focard atengdio no
processo de separagdo de xilenos, que em muitas plantas em todo o mundo €
realizado através de cristalizacdo, € na formagiio do MTBE, com larga

aplicagdo na produgéo de combustiveis.



I - ESTUDO DO PROCESSO DE DESTILACAO REATIVA

1H.1. Conceituacio

Nos ultimos anos, a destilaco reativa tem sido objeto de atencio,
devido ao seu potencial em efetuar separa¢des que até entdo eram
consideradas muito dificeis e com um alto consumo de energia, como

misturas envolvendo azebtropos e isdmeros.

Apesar dos recentes avangos alcancados na aplicagdo desta técnica de
separacgdo por diversos pesquisadores como Doherty et a/ (1987), continua
havendo muita dificuldade para se encontrar métodos de projeto aceitaveis.
Isto se da devido & dificuldade associada @ modelizacdo deste sistema. Como
resultado disto, ndo sdo abundantes na bibliografia dados como: constantes

cinéticas, resultados de simulagdes e dados de entrada de projeto e operacgio.

Contudo, um processo de separagdo com rea¢dio quimica nfo €
novidade. Rea¢des auto cataliticas como esterificagGes e hidrolises muitas
vezes ocorriam sem, no entanto, se ter a possibilidade de controle durante a
separacdo. A partir disto, as reagdes quimicas comegaram a ser introduzidas

deliberadamente com o objetivo de tornar possivel uma separacéo.

Para que se possa aplicar as reacdes a favor da separacgfo, alguns
principios devem ser respeitados. As rea¢des quimicas mais apropriadas a

destilacdo reativa sfo em fase liquida, sendo:

10



e as que apresentem taxa de reagfo sigmificativa nas condicdes da
destilagfo, ou seja, reagdes rapidas para que os produtos estejam presentes

apenas no interior da coluna, ndo devendo contaminar as correntes de saida;

e as reacgdes reversiveis (de equilibrio), para que a continua remocdo
de um ou mais constituintes presentes aumente significativamente a

conversio da reagfo no sentido desejével.

e as com calor de reacdo significativa, pois auxilia na etapa de

vaporizagdo (exotérmica)/ condensagfo (endotérmica) da destilacéo.

e no caso de misturas formadas por 1sdmeros, o solvente deve reagir

seletivamente com apenas um dos isdmeros;

e o ponto de ebulicdo do solvente liquido deve ser maior do que o do
componente menos volatil ou menor que do componente mais volatil, de

acordo com a seletividade da reacéo.

Para a modelizagdo deste processo, utilizam-se basicamente as mesmas
equacOes aplicadas na destilagdo convencional, exceto as equagdes
relacionadas com as reagGes quimicas. Para o estado estacionario, as

equagdes consideradas, baseadas na figura II1.1, séo:

1) Balango Material por Componente:

[.,,—SL,

J-Li -l 'lj—l,f Vi ‘“SVjH-VjH,f =V, “[j!;‘ + fj!i +Rj,z- =0 (111.1)
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onde:

SL

o

=1,,,.5L,

j-Li

i=12...n

2) Balango de Energia:

(zl; 1;) (ZSL: e .’ 1:) .."-1 + (Ziv,f‘-v-i,i )h.ﬁ-i _(ZfSVi+i'v_j+l,i )hﬁ-l (Z,fw)Hﬂ

”(Z; .f,f)h,f +OR, +Q,; =0 - {1.2)

Onde:
Q; = calor fornecido ao estagio j, J/s

QR; = calor fornecido ao estagio j pela reagdo, J/mol

3) Equilibrio da reag@o quimica

H ay =0 (1I.3)

12
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3) Equilibrio de fases:

Z.!. v

P T o
K ST, S, O (ma

v,
J
Fy
g
FF estagio |
forfy T
LT
| F
v Y ] L
1.’f i ] N
Si-r-? 141 .____.._......p si '
L ]
'iﬂ

Figura III.1 — Representagfio Esquematica de um Estagio de Equilibrio
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Muito tem se feito em termos de modelizaco e simulagdo da
destilac@o reativa. No trabalho de Xien and Hongfang (1988), por exemplo,
foi desenvolvido um modelo matematico e um algoritmo de calculo. Este
algoritmo € baseado na técnica da matriz tridiagonal. Outro exemplo de
modelizagdo de colunas de destilagdo reativa fol a de Doherty ef a/ (1987),
que fez uma simula¢fo dindmica utilizando-se o método numérico de
Runge-Kutta de 4 * ordem ou o método de Gear. O sistema simulado neste

trabalho € o da polimerizacéo do nylon 6,6.

Além de diversas tentativas em desenvolver uma modelagem
matematica, com diferentes consideracbes, muitos outros trabalhos
desenvolvem simula¢bes fazendo uso de pacotes comerciais existentes,
porém ¢ de fundamental importancia que se saiba estabelecer o problema
completo no simulador, o que normalmente ndo € mostrado na literatura

publicada.

Dentre uma das aplicacdes mais conhecidas da destilagéo reativa tem-
se a separacdo de isémeros. Uma outra alternativa para a destilacdo de
misturas complexas, seria a destilag8o extrativa, cujo principio é a adi¢o de
solvente, o qual faz aumentar a volatilidade relativa (o) entre os
componentes. Mas para que se consiga este efeito, ¢ necessario que os
componentes apresentem diferencas na natureza quimica com intensidade
suficiente para que a presenca do solvente, crie efeitos diferentes em relago
a cada um. Um caso em que a destilagdo extrativa ndo fornece bons
resultados € a separacdo de xilenos (meta e para), devido a grande
similaridade entre as moléculas.

14



Outros tipos de separacdes tém sido estudadas aplicando-se reacéo e
separagdo no mesmo equipamento: € o caso da esterifica¢cdo com a produgdo
de acetato de meti}é.; reagles cataliticas como na producdo do MTBE e
ETBE; torre de absor¢do de acido nitrico; polimerizacdo na producdo do

nylon; e ainda cloracdes, hidratagdes e transesterificagdes.

Tendo em vista as necessidades de mercado e, considerando-se, que
este é o primeiro trabalho nesta linha no LDPS (Laboratério de
Desenvolvimento de Processos de Separago), os casos estudados neste
trabalho envolverido os seguintes sistemas: produ¢do do MTBE e separacio

do meta e para-xileno.

II1.2. - Multiplicidade de Esfados Estacionarios

Muito tem-se falado do fendmeno de multiplicidade de estados
esfacionérios, que consiste na obtengdo de estados estacionarios distintos, no
que diz respeito a rehdimentos, perfis de temperatura e composicéo,
adotando-se especificagdes idénticas para as colunas de destilacio
(multiplicidade de saida), ou ainda, mesmo estado estacionario para
diferentes condicdes das varidveis de entrada (multiplicidade de entrada). A

figura I11.2 ilustra de forma mais clara as diferencas entre um caso € outro.

15



4]

variavel de saida
variavel de safda

=N

a
! I |

a ' b
variavel de entrada
(a) ' )

varidavel de enfrada

Figura I11.2 — Multiplicidade de Entrada (2) e Multiplicidade de Saida
(®)

A diferenciagdo entre as variaveis de entrada e saida € feita de maneira
mais precisa baseada em estrutura de controle. Varidveis de entrada (input)
sdo aquelas que podem ser manipuladas por controladores. Para processos
de destilacdo, as varidveis de procésso primadrias, que sdo a taxa de refluxo e
a carga térmica no refervedor, so varidveis de entrada. Porém, as vazdes de
topo (destilado) e de fundo e combinacdes destas, também podem ser

consideradas como variaveis de entrada.

A primeira discussdo relevante a respeito de multiplicidade em casos

de destilagdo foi feita por Jacobsen and Skogestad (1991) que indentificaram

16



duas causas fundamentais de multiplicidade de estados estacionarios
(multiplicidade de saida), que foram descritos como tranformacéo de uma

variavel de entrada e interagfo do balango de energia.

Este tipo de multiplicidade tem sido encontrado no caso de destilacéo
reativa para a producdo de MTBE por diversos pesquisadores através de
estudos de simulagdo e de trabalhos experimentais. No entanto, as condi¢des
necessarias para a ocorréncia da multiplicidade ndo tém sido definidas e tdo
pouco tém sido dada uma explicacdo consistente e completa para a causa
deste fendmeno. Muitos mecanismos propostos foram descartados, como
multiplicidade devido as consideragdes do CSTR, calor de reacéo e reagdes
multiplas. Muitas outras causas propostas podem ser desconsideradas,

incluindo os efeitos de azedtropos normais e reativos.

Assim, este fendOmeno nfo esta totalmente esclarecido mesmo no caso
da destilacdo reativa para a produgéo do MTBE (as suspeitas recaem sobre
as reacOes quimicas que ocorrem neste sistema ou sobre a combinacdo dos

componentes presentes).

Uma aten¢do muito menor tem sido dada ao fenémeno de se obter o
mesmo estado estaciondrio para diferentes condigdes de uma mesma
variavel de entrada (Multiplicidade de entrada), possivelmente por ser esta

muito mais comum e presente em diversos tipos de processo.

17



I.2.1. Muiﬁpiici_dade de variaveis de entrada

Simula¢cdes de uma coluna de destilag@o reativa para a produgdo de
ETBE foram realizadas por Sneesby et a/ (1997), com o objetivo de otimizar
a conversdo do isobutileno em funcdo da carga térmica no refervedor e da

taxa de refluxo.

O processo de destilagdo reativa necessita de que as condigles de
operacdo a serem utilizadas tanto para a reagdo quanto para a separagfo
coincidam. Se as condic¢Ges requeridas para uma boa separacgdo so tais que
as temperaturas sdo muito baixas ou muito altas para uma reagdo efetiva, a
destilagio reativa ndo pode ser utilizada de maneira satisfatoria. Isto implica
em que as condi¢fes operacionais da coluna devam ser otimizadas com
relac@o aos dois aspectos, reacéo e separacdo. Um exemplo disto € a carga
térmica no refervedor, que pode influenciar de maneira fundamental a taxa
de conversdo do isobutileno, no caso do ETBE, estudado pelos autores
acima. A necessidade de se otimizar o calor fornecido a coluna é um caso
tipico de multiplicidade de variaveis de entrada ou manipuladas. A figura
II1.3 mostra o fendmeno de multiplicidade de varidveis como temperatura de
fundo, conversdo do isobutileno e pureza do produto obtido (ETBE) em
fun¢do de uma variavel de entrada ou manipulada: a carga térmica do
refervedor. Para valores abaixo do ponto 6timo de carga no refervedor, a
reacdo de formacdio de ETBE ¢€ favorecida, mas a separagdo €

comprometida, fazendo com que se obtenha uma baixa pureza do produto.

Este comportamento também pode ser observado para colunas de
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destilagdo reativa de MTBE, e resultados semelhantes podem ser obtidos em
simulagdes do caso MTBE. E importante salientar, no entanto, que este tipo
de multiplicidade n#o esta presente em colunas de destilagdo convencionais,
em que o aumento de carga no refervedor normalmente aumenta a
temperatura de fundo. As duas regides claramente definidas na figura 1I1.3,
acima e abaixo da carga 6tima, podem ser classificadas como controle de

separacéo e controle de reagdo, respectivamente.

O fato de ocorrer este tipo de multiplicidade da variavel manipulada no
caso da destilagdo reativa, faz com que dois pontos sejam salientados.
Primeiramente, o estreito intervalo de condigcdes em que os equilibrios
quimico e de fases se sobrepdem favoravelmente, faz com que haja
necessidade de um controle justo de certas variaveis de operacdo (carga
térmica no refervedor, vazdes de fundo e topo, etc.). O controle manual de
uma coluna de destilagdio reativa ndo é aconselhado por ndo ser suficiente
para fornecer controle adequado de calor fornecido, e poderia acarretar no

comprometimento da conversdo do reagente e pureza do produto.

O segundo ponto a ser mencionado é que a existéncia deste fenémeno
impossibilita a utilizacdo de varidveis como a temperatura ou composicio do
fundo como variavel de controle, pois isto implicaria na necessidade da
aplicacdo de um controlador com ganho varidvel, e que passaria pelo valor
zero dependendo do ponto de operacdo em que este se encontra. Esta
restricdo favorece a utilizacdo de varidves controladas alternativas como a
temperatura de um estagio intermediario onde o fendmeno da multiplicidade

ndao ocorre.
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Figura I11.3 — Multiplicidade de uma varidvel manipulada em uma coluna de

destilacdo reativa de ETBE (Sneesby et al —1997)
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11.2.2. Multiplicidade de yariaveis de saida

N&Zo ha evidéncias de ocorréncia de multiplicidade de varidveis de
saida ou néo controladas no caso do ETBE. Porém, varios pesquisadores
anteriormente constataram a ocorréncia deste fendmeno no caso de colunas
de destilac@o reativa para a producdo do MTBE. Sneesby et al (1997)

usaram o pacote comercial PRO 11 para a simulacdo deste caso.

No caso particular do MTBE, ocorre a formagdo de azedtropo entre
metanol e butilenos, que contém mais de 11,0% de metanol. Isto tem o
efeito de transferir metanol néo reagido do produto de fundo (MTBE) para o
destilado e auxilia para o aumento na taxa global de conversio do
isobutileno. Foi assumido o equilibrio para a reacéo principal e a reacfo de
dimerizacdo foi desconsiderada, por ter sido julgada de efeito desprezivel no

resultado final da simulacéo.

Apesar de apresentar algumas das multiplicidades de wvaridveis
manipuladas como no ETBE, a destilacao reativa para a producio do MTBE
produz multiplicidades de varidveis ndo manipuladas, ou seja, assim como
mostrado na figura IH.4, para um mesmo valor de uma determinada variavel

manipulada, obtém-se diferentes respostas para variaveis ndo controladas.

- Um dos exemplos estudados no trabalho de Sneeby et al (1997) é
mostrado na figura I11.4, onde sdo apresentados os resultados obtidos para a
variag@o da vazdo volumétrica de refluxo para um valor constante de carga
térmica no refervedor. Para uma vazio entre 995 m’/h a 1030 m°/h existem

diferentes valores de temperatura para exatamente a mesma combinacio de
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carga témica e vazio de refluxo. Cada um dos pontos obtidos corresponde a

um diferente rendimento de MTBE e conversdo de isobutileno.

As implicagles para operagdo e controle nio sdo tdo importantes
quanto poderia se pensar inicialmente. Primeiramente, a multiplicidade de '
variaveis ndo manipuladas mostradas no trabalho de Sneebys ef al (1997) , e
outros tipos de multiplicidade, reportadas no trabalho de Jacobsen e
Skogestad (1991), apenas ocorrem com intensa vazdo de liquido e vapor no
interior da coluna, e ndo representam provaveis pontos de operagdo por néo
se apresentarem, na grande maioria das vezes, economicémeme viavels.
Além disso; nfo hé evidéncias de ocorréncias de multiplicidade em varigveis
ndo controladas, com _;:Q_l_z_ﬁgurac;ﬁes de controle baseadas no balango
material, a menos que o controle associado ao nivel seja ineficiente. Neste
caso, a possibilidade de multiplicidade pode ser evitada com o projeto de um

esquema de controle apropriado.
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Figura II1.4 ~ Multiplicidade de uma varidvel ndo manipulada em uma

coluna de destilagfo reativa de MTBE (Sneesby et al —1997)
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I11.3. Azeotropo Reativo

Algumas vezes a destilagcdo reativa pode ser utilizada como um
processo alternativo vidvel em casos em que o sistema quimico possui
caracteristiéas termodindmicas “nfo favoravels’, como a existéncia de
azeotropos ou baixos valores de constante de equilibrio (K.q). Azedtropos
reativos (misturas reativas com ponto de evaporagdo constantes) podem
beneficiar ou atrapalhar a obtengdo da especifica¢do de produto desejado. A
temperatura, a composi¢do e at€é mesmo a existéncia de azedtropos
dependera do valor da constante de equilibrio da reacfio em questio, o que
pode ser manipulada através da modificagdo da pressdo da coluna. Esta
condi¢do desfavoravel poderia ser contornada com uma relacdo de equilibrio
liquido e vapor favoravel, tornando mais facil a separac¢dio dos produtos, e

levando a reac¢io para a completa conversdo.

A importincia de azedtropos em destilacdes comuns tem sido estudada
amplamente ao longo dos anos. Azeotropos alteram distribui¢Ses de produto
e regides atingiveis; causam limites para que a destilagéo ocorra; e motivou
o desenvolvimento das destilacdes azeotrépica e extrativa. E de se esperar
que azedtropos reativos tenham um impacto semelhante no caso da
destilagdo reativa, como determinando regides de composigido de produto da
destilagdo reativa em misturas contendo azedtropos reativos. Na produgéo
de MTBE, um azeétropo reativo ocorre com uma composicio muita

proxima a do MTBE puro. Isto tem o efeito benéfico de causar a formacéo
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de um MTBE relativamente puro na seco reativa de uma coluna de
destilagio reativa e que pode ser purificada em uma se¢do ndo reativa. No

entanto, azedtropos reativos ndo sdo sempre um bom sinal.

Coinsidere-se areacdo 2 B=A + C, onde A e C sdo os componentes
com maior e menor pontos de ebulicdo dentre os componentes neste sistema,

respectivamente. A equagdo de equilibrio liquido-vapor utilizada é:

In P = 4, + 4, (T + 4;) (11 .5)
Py, =P".x.7, (11 .6)
Onde:

P = pressdo, Pa

T = temperatura, K

A equacdo de Wilson foi usada para o célculo do coeficiente de
atividade na equaglo III.6. Os dados termodindmicos se encontram na
Tabela III.1. O método de projeto para a destilagdo reativa usa uma
expressdo cinética baseada nas atividades dos componentes, que ¢ mostrada

na equacéo I11.7.
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rate=k (a3 —a,.a./K,)

(1l .7)

Tabela III.1- Dados Termodindmicos para o sistema considerado

Componente A B C
Ponto de 32921 353,90 404,90
Ebuli¢éo (K) '
Coeficientes de
Antoine
A 21,3099 20,6448 20,9550
A, -2801,53 -2766,63 -3295,12
Aj -42,875 -50,500 -55,600
Coeficiente de '
Wilson (cal/mol)
i=A _ 1092,338 196,5697
1=B 363,1469 - 91,6726
i=C 99,5944 2442143 -
Volume Molar 74,04 108,75 102,24
(ml/mol) _ .

A curva the residuo dos componentes A, B e C (figura II1.5) mostra a
existéncia de um azeotropo de minimo entre os componentes A e C. Este
azedtropo ird influenciar seja em um processo convencional contendo um

reator e um processo de destilacdo, quanto em uma destilagéo reativa.

No caso convencional, a destilagdio azeotrépica € necessaria para
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recuperar os produtos e o reagente néo reagido. Porém, no caso da destilagéo
reativa € possivel obter-se produtos de alta pureza utilizando apenas uma
coluna e sem reciclo. A idéia chave € entender como o azedtropo influencia
os dois processos e quando a destilagdo reativa pode oferecer um processo

alternativo viavel.

Azeotropos reativos sfo conhecidos por surgirem a partir de
componentes puros e azedtropos néo-reativos. Neste sistema, exemplificado
no trabalho de Okasinski e Doherty (1997), um azedtropo reativo de minimo
surge a partir de um azeotropo comum de minimo entre os componentes A e
B. A localizag@o deste azeotropo reativo pode ser dada como uma funcéo da
constante de equilibrio da reagfo. Do diagrama de bifurcacdo mostrado na
figura I11.6, o aze6tropo move-se no sentido do componente puro A, quando
a constantelde equilibrio é aumentada, convergindo assintoticamente para o
componente puro A, quando a constante de equilibrio da reacfo vai para o
infinito (reagdo completa). A Figura II1.7 mostra que a composicdo do
componente no azedtropo reativo é funcio da constante de equilibrio da
reacdo. Aumentando-se a constante de equilibiro da reagio, maior pureza do
componente A pode ser obtida no destilado. Este efeito é mostrado na
Figura IIL.8, onde altas purezas dos componentes A e C sdo obtidas para
uma constante de equilibrio igual a 50. Por isso, a destilagdo reativa
apresenta uma configuragdo mais simples quando comparada ao processo

convencional, para sistemas com altas constantes de equilibrio de reag3o.
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Figura II1.6 — Diagrama de bifurcacdo para A, B e C (Okasinski e
Doherty -1997)

No entanto, seria mais vantajoso utilizar a destilacdo reativa em casos
que apresentam baixos valores para constantes de equilibrio em que

processos convencionais acarretaria em maiores vazdes de reciclo devido a

baixa conversdo por passe no reator.
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C Componente alimentagado destilado fundo

10 -3 A 0.0 09906 - 0.0050
B 10 0.0088 0.0100
C 0.0 0.0006 0.9850
0.8 - taxa dorefervedor = 50
Da= 200
fragéo vapor = 1.0
_ Pressure (atm) = 10
0.6 - Ny = 1.5
Kc q= 50.0
l‘i.{: .
0.4 -
0.2 -
0.0 - : ,
0.0 0.2 0.4 06 0.8 1.0
B x A A

Figura II1.8 — Curva de residuos para K. = 50 (Okasinski e Doherty -
1997). Linha pontilhada — curva de equilibrio da reacfo; linha cheia ( )~

perfil da coluna
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IV — PROCESSO DE PRODUCAO E SEPARACAO DO MTBE

IV.1. ~ Trabalhos na Literatura

Uma 4area especialmente promissora na aplicagdo e utilizagdo da
destilagdo reativa € a ébtengéo de éteres. A reacdo ¢ conduzida em fase
liquida e catalisada por uma resina de troca idnica de acido forte. O processo
do MTBE € uma importante aplicagdo devido as grandes quantidades que

estdo sendo utilizadas para o aumento da octanagem em combustiveis.
A reacdo .quimica principal, é:
CH,OH +(CH,),C = CH, <>(CH,),COCH, (IV.1.)
Metanol  Isobutileno ~ MTBE

A reacdo de dimerizacdo do isobutileno ¢ a seguinte:

(CH,),C =CH, +(CH,),C = CH, <>[(CH,),C=CH,|, (IV.2)

2

Isobutileno Isobutileno di-isobutileno

Diversos trabalhos desenvolveram simulag¢es em estado estaciondrio e
dindmico do processo de produgdo do MTBE. Em 1996, Cisneros et a/ a fim
de validar o modelo utilizado, tentaram reproduzir as simula¢des de Jacobs e

Krishna (1993) e também as de Hauan er o/ (1995). Em ambos os casos,
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foram obtidas solugGes multiplas, ou seja, diferentes estados estacionarios
podem ser obtidos para diferentes condigdes iniciais. No trabalho de
Cisneros fica clara a grande importidncia das escolhas dos modelos
termodindmico e cinético no resultado final e na precis@o da simulacdo
realizada. A conversdo do isobutileno mostrou sofrer grande influéncia do

ponto de alimentacdo do metanol.

Com a combinacdo do modelo UNIQUAC para o célculo dos
coeficientes de atividade da fase liquida, a equagdo de estado de Redlich- -
Kwong para a determinacéo do coeficiente de fugacidade da fase vapor e a
expresséi,o de Rehfinger e Hoffman (1990) para o célculo da constante de
equilibrio dependente da temperatura, os resultados apresentados por Hauan
et al (1995) e Jacobs e Krishna (1993) foram reproduzidos. No entanto,
utilizando-se o modelo UNIFAC nos calculos dos coeficientes de atividade
da fase liquida, foram obtidos resultados bastante similares para as solucdes
de alta conversdo de isobutileno, porém alguma diferenca nos resultados
foram observados para as solugdes de baixa conversdo. Utilizando-se a
expressdo de Colombo et al (1983) para a constante de equilibrio,
dependente da temperatura, nio sdo obtidas multiplas soluges e a
conversdo de isobutileno ¢ diferente para diferentes estagios de alimentacéo

do metanol (Figura IV.1).

Outra evidéncia da importdncia dos modelos utilizados € que,
utilizando-se a expressfo de Rehfinger e Hoffman (1990), foi confirmada a
existéncia de azeotropos reativos para composi¢des de inerte (fragdo molar

de 1-buteno) maiores que 0,0155. Porém, utilizando-se a expressdo de
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Colombo o azedtropo reativo ndo pode ser encontrado.

No trabalho de Hauan a questio da multiplicidade de estados
estacionarios € discutida mais profundamente. Segundo Jacobs e Krishna as
reagdes simultdneas e o equilibrio de fases poderiam explicar o
comportamento observado, pois tragando os mapas das curvas de residuos
para equilibrio quimico e de fases, simultaneamente, eles sdo capazes de
identificar duas familias de curvas distintamente, dependendo da origem da

curva no espaco da composigéo.

Hauan et al/ utilizaram o pacote comercial ASPEN-PLUS (bloco
RADFRAC) para a modelizagcéo do sistema através do modelo descrito por
Venkantaraman ez a/(1990). Foi utilizado o modelo UNIQUAC para a fase
liquida com bindrios definidos por Rehfinger. Do mesmo modo que no
trabalho de Cisneros et al (1996), utilizou-se a equacdo de Rehfinger er a/
(1990) para a determinagdo da constante de equilibrio dependente da

temperatura.

Foi discutida a relagdo entre a multiplicidade de solugdes com a
quantidade de n-buteno alimentada na coluna. No exemplo simulado,
utilizando-se 17 estagios tedricos, observou-se que quando a vazio de n-
buteno é maior do que 600 mol/s, somente alta conversdo ¢ obtida para
qualquer ponto de alimenta¢do do metanol. Por outro lado, se menos de 200
mol/s € alimentado, apenas baixa conversdo € observada. Neste trabalho, foi
discutido profundamente o mecanismo do processo de destilagdo reativa

para a formacéo do MTBE. A hipétese inicial foi baseada na analise do
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metanol ¢ MTBE separadamente, mas esta mostrou-se ser incompleta.
Quando o metanol era adicionado abaixo da zona reativa, alta ou baixa
conversdo dependeria da quantidade existente de MTBE, para que este
pudesse “carregar” todo o metanol para a zona de reagéo, onde este entraria
em contato com o isobutileno e reagiria a MTBE. A primeira vista, o
metanol deveria ir para o fundo da coluna por ser ele o componente mais
pesado, porém o metanol e o MTBE formam um azeétropo de minimo, e
uma hipotese que passa a ser valida € a que a recircula¢io interna do MTBE

transportaria o metanol para a zona reativa.

Esta hipdtese teve de ser abandonada como explicagdo geral. Nos
casos de baixa conversio, continuava a haver grande quantidade de metanol
nos estagios reativos. Apesar diéto, foi descoberto através do grafico de
formacdo do MTBE que quando a solucfo de baixa conversdo era obtida, o
MTBE estava sendo formado na parte sﬁperior da zona de reagdo. Na parte
inferior da zona de rea¢do, a reagfo era revertida; MTBE era decomposto.
Em outras palavras, na solugdo de baixa conversdo ha o reciclo de MTBE
contra produtivo e este ndo pode sair da zona reativa sem ocorrer

decomposicéo.

Apos infimeras simulacdes realizadas, Hauan et al (1995) mostraram
'que a0 se aumentar a quantidade de n-buteno, a quantidade de MTBE
decomposto diminuia. Como os componentes deixando a parte inferior dos
pratos da reacdo estdo em equilibrio, a dilui¢do da mistura reacional a partir

dos inertes, introduz uma mudanca na reacdo de formag¢io do MTBE.
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Os perfis de temperatura da zona reativa s@o afetados pela diluigéo.
Quanto mais n-buteno, mais baixa a temperatura na secio onde se encontra
o catalizador. Como a constante de equilibrio da reacio aumenta
exponencialmente com a redugdo da temperatura, o equilibrio € deslocado
no sentido de formacdo do MTBE. O efeito da diluicdo nos coeficientes de
atividade € mais um fator positivo. Para fracdes molares menores que 0.3, os
trés reagentes tém os coeficientes de atividade ndo téo longe de 1.0., mas
como a mistura reacional € diluida pelo n-buteno, o coeficiente de atividade
do metanol aumenta substancialmente. Isto implica em uma mudanca do
equilibrio da reacfo no sentido do MTBE e, consequentemente, menos

decomposicgéo.

A fim de que se atinja alta converséo do metanol, segundo Hauan et a/
(1995), duas condi¢des devem ser encontradas: a mistura de reagéo que se
encontra na parte inferior da zona réativa deve ser suficientemente diluida, a
fim de que o MTBE ndo seja decomposto antes de sair da zona reativa.
Além disso, quando o metanol € alimentado abaixo da zona reativa,
quantidades suficientes de outros componentes formam azedtropos de
minimo (Tabela IV.1), de maneira que todo o metanol é levado para a zona
de reacfo. O azedtropo de buteno-metanol (Tabela IV.2) contém uma
pequena quantidade de metanol, portanto, sua “capacidade de arraste” é
limitada. E importante notar que as composicbes dos azeodtropos sdo

sensiveis a presséo.
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alimenta¢@o do Metanol, utilizando duas expressdes diferentes para K(T)
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Segundo Hauan, o “arraste” do metanol pelo MTBE (comportamento
azeotropico) juntamente com a diluicdo da mistura de reagdo com n-buteno
para prevenir a decomposi¢io do MTBE na parte mais baixa da zona
reativa, formam as condigdes necessérias para que se obtenha solugdes de
alta conversfo. No caso em que a concentracdo de MTBE, presente na
regifo mais baixa da zona reativa, for pequena e se, da mesma forma a
quantidade de n-buteno for igualmente baixa, o metanol néo reagido deixara

a coluna no produto de fundo, e uma solugdo de baixa conversdo ¢ obtida.

Um modelo matematico dindmico foi desenvolvido por Abufares and
Douglas (1995). Neste trabalho, foram utilizados 10 estagios tedricos,
considerando-se o condensador total. Mais uma vez a expressdo utilizada
para o calculo da constante de equilibrio da reagio principal € a equacdo de
Rehfinger e Hoffman (1990). J4 a constante de equilibrio utilizada para a
reacdo de dimerizacdo do isobutileno foi calculada a partir das energias

livres de formacgdo, e € descrita da seguinte maneira:

InK,(T) = 952633+ §§i}’_,§-6i* ~172InT -0,0356.7  (IV .3)

As propriedades fisicas e termodindmicas foram calculadas de maneira
rigorosa, usando expressdes desenvolvidas por “DIPPR project”. O
coeficiente de atividade de cada componente foi calculado através da

equacdo de Wilson. Os pardmetros bindrios experimentais estdo disponiveis
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no trabalho de Barbosa e Doherty (1988), mas somente para o MTBE,

isobutileno e metanol e ndo para os outros componentes C,.

O trabalho considera também os componentes hidrocarbonetos n-
butano, buteno-1, trans-2-buteno, cis-2-buteno e butadieno, porém para estes
componentes os pardmetros binarios de interagdo foram considerados como

sendo o isobutileno.

Com o objetivo de se utilizar o modelo proposto para importantes
anélises de predicdo de comportamento do processo com confianca, €
importante comparar os resultados do modelo a um conjimto de dados
recentes. O modelo foi validado e comparado com dados experimentais e a
uma simulacdo em estado estacionario desenvolvida no ASPEN PLUS. A

simulagdo no ASPEN utilizou o modelo RADFRAC.

A principal diferenga entre os modelos € que no modelo do estado
estacionario, o equilibrio quimico foi calculado pela energia livre de Gibbs
em todas as reagdes, enquanto que no SPEED UP um modelo cinético para a
reacdo principal (IV.1. ) e um modelo de equilibrio para a reagdo de

subprodutos foram utilizados.

Abufares and Douglas (1995), apds validarem o modelo comparando
as duas simulagdes (dindmica e estado estacionario) com dados experientais,

obtiveram bons resultados.

Nas figuras IV.3. e IV.4. mostram-se os resultados obtidos nas

simulagSes . ASPEN e SPEED UP frente aos dados experimentais para
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fracBes molares na fase liquida, tanto no topo quanto na base da coluna. As
composi¢des previstas sdo similares aos resultados experimentais. O di-
isobuteno (DIB) no fundo e o trans-2-buteno no topo apresentam as maiores
diferencas. A fracdo molar de DIB nos dados experimentais ¢ 0.06 e em
ambos os simuladores, Abufares et al(1995) obtiveram 0.01. A baixa fracéo
de DIB ¢ explicada devido ao fato de a temperatura na zona catalitica nao
ser alta o suficiente para favorecer a reagfio, e a razio entre o isobuteno e
metanol € baixa; isto foi experimentalmente verificado por Ancilotti et a/
(1978). A discrepéncia entre os modelos de simulag3o e as fragbes molares
medidas tém duas fontes: a convergéncia dos simuladores garantem que os
balangos materiais fechem, ¢ quando se estd trabalhando com vérios
conponentes com baixas concentragdes, os valores encontrados para alguns
deles é baixo. A outra fonte, segundo Abufares, consiste no fato de que
pequenos erros experimentais podem resultar em grandes diferencas
relativas entre o valor predito e o valor medido. A fracdo molar do trans-2-
buteno é também mais baixa do que o valor experimental. Isto pode ser
explicado pelo fato da possibilidade de ter ocorrido isomeriza¢@o do buteno-
1 a buteno-2, devido & forma ativa do catalizador quando este estd novo. A

reacdo de isomerizagdo ndo foi considerada em suas simulagdes.

Uma éimples comparagdo ¢ feita nas figuras IV.5. e IV.6. entre os
resultados obtidos por Abufares na simulacio ASPEN e SPEED UP no que
diz respeito aos perfis de temperatura e fraciio molar na fase liquida. No dois
graficos pode-se verificar que em ambos 0s casos as curvas t€ém 0 mesmo

comportamento € apresentam valores bastante similares. O perfil de
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temperatura acima da zona reativa, estagios 1, 2 e 3, sfo idénticos. Tanto o
ASPEN quanto o SPEED UP apresentam um aumento de temperatura no

estagio que possul o catalizador (estagio 4).

Isto é explicado por estar ocorrendo a reagdo exotérmica entre o
metanol e o isobutileno, formando o MTBE. O pico de temperatura é maior
no ASPEN pelo fato de que se estd considerando que as duas reacfes estdo
indo para o equilibiré. A maior temperatura do fundo ¢ atribuida ao fato de
se obter uma maior concentracdo de MTBE. A maior diferenca entre as
temperaturas das duas simulagdes se dé no fundo da coluna, quando o
ASPEN obteve 420.0 K e, o SPEED UP obteve 387.0 K e o valor
experimental € 399.9 K. A principal razdo para esta diferenca encontrada

esta na maior concentracdo de MTBE obtida na simulacdo ASPEN (2%).

O mesmo comportamento observado no perfil de temperatura pode ser
verificado no perfil de concentracdo molar na fase liquida, e as principais
diferencas entre os dois modelos explicam-se pelo fato de que o Aspen Plus

considera o equilibrio nas duas reagbes de seu modelo.

Ap6s ter sido validado o modelo, o trabalho de Abufares discute a
influéncia de dois importantes pardmetros: a taxa de refluxo e a pressado de

operagdo da coluna.

As principais conclusdes tiradas de suas simula¢des foram que quanto
menor a pressdo de operacdo da coluna, mais puro o MTBE no fundo e
menor a concentracdo de metanol no topo. O mesmo resultado € obtido

quando € aumentada a taxa de refluxo da coluna.
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IV.2. Descricio do modelo proposto para ¢ MTBE

O modelo proposto procurou reunir e levar em conta todas as
consideragdes e experiéncias de trabalhos anteriores a fim de que se
obtivesse um modelo preciso, capaz de representar de maneira satisfatoria o
sistema estudado, de maneira a fornecer resultados confiaveis no trabalho

de otimizacdo a ser desenvolvido.

Assim, como no trabalho de Hauan er a/ (1995), a coluna contém 17
estigios tedricos, zona reativa entre os estigios 4 ¢ 11 e alimentacdio dos
butenos no estagio 10. Os coeficientes de atividade da fase liquida foram
calculados atraves da equacdo de UNIQUAC, com pardmetros de interacio
binarios disponiveis no trabalho de Rehfinger. O modelo termodindmico
para o calculo dos coeficientes de fugacidade da fase vapor utilizados, foi o
de Redlich-Kwong. A constante de equilibrio da reagdo foi calculada a partir
da expressdo polinomial também disponivel no trabalho experimental de

Rehfinger and Hoffmanh( 1990).

A equagdo principal para a formagdo do MTBE ¢é dada por:

f':k[ 'a[B _ 1 aﬁJTBEJ ([V .4)

2
Aoy Ko Apgeon
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A constante da taxa de reagdo, k, € dada pela equag@o de Arrhenius:

e a constante de equilibrio quimico, K,, é dada pelo polinémio definido

por Rehfinger como:

}:Al(ur-_w;)mz T /T)+ AT -TH)+ UV .6)

+ A (T2 =T+ AT =T+ 4,(T* - T})

Estas expressdes foram implementadas no simulador Aspen Plus
através de uma subrotina Fortran, e que deve ser criada externamente ao

“Set” criado para a simulag#o.

Desta maneira, tem-se como objetivo reproduzir o trabalho de Hauan
et al (1995) e comparar este com os dados experimentais da literatura, além

de outra simulagdo ASPEN apresentada no trabalho de Abufares and
Douglas (1995).
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IV.3. Validac¢io do Modelo Utilizado para a Producio do MTBE

Como esperado, os resultados obtidos se mostram bastante similares
aos resultados obtidos por Hauan, como pode ser constatado nas figuras
IV.’/’ a IV.9. O mesmo comportamento observado de formacio de um
azeltropo reativo na solugdo de alta conversfo, utilizando o modelo de
Rehfinger ao invés da expressdo polinomial de Colombo, também podem
ser observados nas Figuras IV.10 e IV.11, e confrontados com as tabelas

IV.lelV.2.

Para que se pudesse validar definitivamente a ferramenta a ser
utilizada, mantiveram-se os mesmos modelos termodindmicos e cinéticos de
até entdo e comparou-se com os resultados obtidos por Abufares et a/ (1995)
na simulacdo ASPEN e com alguns dos resultados experimentais
apresentados em seu trabalho. Nas Figuras IV.12 e IV.13, pode-se constatar
0 mesmo comportamento tanto nos perfis de temperatura como no de
concentracdo de MTBE ao longo dos pratos da coluna. S&o intimeras as
diferentes consideracdes feitas por Abufares, como por exemplo: considera
as duas reacdes envolvidas no processo‘ (reacdo principal e dimerizagdo); o
modelo termodindmico utilizado para o célculo dos coeficientes de atividade
da fase liquida € a equacfo de Wilson; menor nimero de pratos tedricos
(10), diferente taxa de reciclo (10), além da composicdo de alimentagio e

pressdo de operagéo.

No entanto, talvez a maior diferenca seja que a simulaciio deste
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trabalho de tese considera o célculo da constante de equilibrio através da
equagdo de Rehfinger, enquanto que Abufares and Douglas (1995) calcula a

constante de equilibrio através da minimiza¢&o da energia livre de Gibbs.

Na Figura I'V.12 pode-se notar que a temperatura obtida no fundo da
coluna é de 393,7 K ao passo que no trabalho de Abufares ef a/ é de 420,0
K, mostrando a influéncia, principalmente, da consideracdo de inumeros
componentes na corrente dos C4, mudando a composicdo dos inertes no
fundo da coluna, uma vez que nfo se consegue justificar tal diferenca pela

composicdo de MTBE que se mostrou bastante similar na figura IV.13.

Outro fato que poderia trazer suspeitas como possivel causa da
diferenga na temperatura de fundo € o modelo termodindmico considerado.
Assim, simulagbes foram realizadas utilizando-se a equagdo de Wilson e os

binarios fornecidos por Rehfinger, e os resultados obtidos foram os mesmos.
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Tabela [V.1- Composicdo azeotropica para diferentes pressdes para

Metanol — MTBE (Hauan et a/ (1995))

P (atm) T(O) XMEoH Xmrae
9.0 124.7 0.555 0.445
10.0 129.0 0.565 0.435
11.0 132.9 0.575 0.425
12.0 136.6 0.580 0.42

Tabela IV.2 - Composicdo azeotrdpica para diferentes pressdes para

Metanol — n-buteno (Hauan et a/ (1995))

P (atm) T(C) XMEOH XNBUT
9.0 664 0.076 0.924
10.0 70.7 0.084 0.916
11.0 749 0.091 0.909
12.0 78.5 0.098 0.902
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Apesar disto, a temperatura obtida no fundo da coluna (393,7 K) esta
muito proxima de 400,0 K, obtido experimentalmente e apresentado nas
Figuras IV.5. e IV.6. Tem-se, portanto, uma ferramenta confidvel a ser
utilizada na otimizacdo do processo de destilacdo reativa aplicada a
producdo do MTBE. Pode ser verificada a complexidade de estabelecimento

do problema, devido a diversidade de situagdes que podem ser seguidas.

IV.4. Otimizacdo do Processo de Producao e Separacio do MTBE

Como descrito anteriormente, a otimiza¢do do processo de producao e
separagdo do MTBE tem como objetivo encontrar o ponto Otimo de
operacdo deste processo de destilagdo com reagdo quimica quanto aos
pardmetros de pureza do MTBE, consumo de energia e geracdo de efluentes

e poluentes.

A otimizagdo deste ultimo pardmetro procura a possibilidade de se
isolar o metanol, componente altamente téxico, e que de qualquer maneira

pode ser reutilizado no processo produtivo.

Durante a otimizacdo do processo, buscou-se explorar ac maximo o
fendmeno de multiplicidade do estado estacionario (variavel de entrada)

caracteristico do processo de producdo do MTBE via destilacao reativa.

Durante a validacdo do modelo utilizado, definiram-se as mesmas

N
LA



condi¢des de operacdo uftilizadas por outros autores a fim de que se
obtivessem parametros de comparacfo. Porém, uma das variaveis avaliadas
foi a influéncia da taxa de refluxo na pureza do produto final (MTBE). Na
figura 1V.14, pode-se verificar que com uma taxa de refluxo molar superior
a 5.0, a concentracdo do produto MTBE na corrente de fundo torna-se

constante.

0.988 e
0.986 f{""“”’;

0.984 [
0.982
0.98

/
0.978 i[

——fragdo massica
! MTBE

conc. MTBE

0.976
0.974

0 2 4 6 8 10 12

taxa de refluxo

Figura IV.14 - Influéncia da taxa de refluxo

Todavia, apos a redugdo da taxa de refluxo molar de 7 para 5, o ponto
otimo em termos de energia, ou seja, o ponto onde as regides de
favorecimento do equlibrio quimico e termodindmico coinciderm, muda.

Como pode-se comprovar na figura IV.15, na antiga situagdo, a carga do
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refervedor era de aproximadamente 46000.0 KW, e passa a ser, com a nova

taxa de refluxo, de 33000.0 KW,

Variou-se, ainda, a pressdo da coluna para se avaliar a influéncia deste
pardmetro sobre a carga térmica da coluna, tanto no refervedor quanto no

condensador; concentracdo de metanol no topo, e de MTBE no fundo e topo.

Verifica-se, com isse, que acima de 11.8 bar, a separagdo perde
eficiéncia. Além disso, a conversdo a MTBE também tem seu ponto étimo

com o valor de operacgido de aproximadamente 11.8 bar.
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Figura [V.15 - Multiplicidade do Estado Estacionario



Tabela V.3 — Coeficientes especificos para producio de MTBE

Insumo Antes da otimiza¢8o | Apos a otimizacéo
Isobutileno 0.636 0.663
(kg/kg MTBE) '
Metanol 0.399 0.417
(kg’kg MTBE) '
Energia 610.0 477.0
(kcal/kg
MTBE)
Geragio 1.18 1.28
efluentes :
(kg/kg MTBE)

Com este procedimento de otimizacdo dos principais pardmetros de
operagdo, obteve-se na corrente de fundo da coluna, o produto MTBE com
concentra¢do mdssica de 99.9%. Nesta simulacdo, foram fixadas a carga no
refervedor e a taxa de refluxo, varidaveis que foram otimizadas para a
obten¢do de uma pureza maior no produto final. Com isso, reduziu-se a taxa
de refluxo e nfio mais fixou-se a vazdo molar de fundo da coluna. O Balanco
Material completo da coluna de producdo do MTBE, encontra-se no

Apéndice L.

Para que se possa realizar uma andlise mais efetiva do processo em
questdo, adota-se o conceito de consumo especifico, que nada mais é do que
a quantidade de cada um dos insumos necessarios para a producdo do
MTBE, por unidade de massa do produto final. Na tabela IV.3 pode-se

verificar a influéncia da otimiza¢do nos consumos especificos.
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Neste caso, quando se analisa a conversdo do isobutileno, nota-se que
o seu consumo especifico € de 0.663 kg/ Kg de MTBE, para o ponto 6timo
de operagdo, ao passo que antes da otimizacfio tinha-se um consumo
especifico de 0.636. Do mesmo mo.do, o coeficiente do metanol ¢ de 0.417
kg/kg de MTBE, contra 0.399 no caso nao otimizado. Com isto tem-se que,
dependendo das exigéncias que se tem em termos de pureza, pode-se operar

em um ponto economicamente mais viavel.

No que tange a geracdo de efluentes, para cada tonelada de MTBE
produzido, tem-se uma corrente de 1,28 toneladas onde 4,0% desta vazéo €
metanol. O restante sdo hidrocarbonetos que nfo reagiram e mais 2.1% de
isobutileno. Portanto, esta corrente contendo metanol devefia ser reciclada,
uma vez que a separacdo e recuperacdo tanto do metanol quanto do
isobutileno se tornaria economicamente invidvel, uma vez que estdo

presentes em menores concentracoes.

Quanto ao balanco econdémico/energético, necessita-se de 477 Kcal’kg
de MTBE no ponto 6timo de operacdo, ou em outras palavras, praticamente
uma relacdo 1:1 quando se trata em massa de vapor por massa de MTBE,
dependendo da classe de vapor utilizado na coluna. J4 no processo nio
otimizado, consome-se 610 kcal’kg, ou seja, 27,8% a mais que na planta

otimizada.
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V - PROCESSO DE SEPARACAO DE XILENOS

V.1. Conceituaciao do Processo

Uma das mais importantes aplicacdes do processo de destilagdo
reativa, que tem sido estudada por diversos autores, ¢ a separacdo de
isdmeros. Em muitos processos quimicos, ha a necessidade de separar
componentes que possuem pontos de ebuligdo muito proximos,
normalmente misturas de isdmeros. Exemplos destas misturas incluem os
arométicos Cg (o-xileno, m-xileno, p-xileno e etilbenzeno), benzenos

diclorinados, toluenos clorinados, propano e propileno e toluenos nitrados.

A separacdo destas misturas através da destilagdo convencional torna-
se muito cara devido as altas taxas de refluxo e estagios tedricos, necessarios
para a separagdo. Para estas colunas, é tipico se encontrar casos que
apresentam a necessidade de 200 pratos tedricos, com uma taxa de refluxo

de 15 ou mais.

A alternativa de separagdo mais atraente para estes casos € a destilacdo
extrativa. A destilagdo extrativa separa componentes com pontos de ebuli¢do
proximos através da adicio de um terceiro componente que aumenta a
volatilidade relativa entre os dois componentes originais. Este processo €
muito efetivo quando os componentes sdo diferentes quanto a natureza

quimica. No entanto, isto ndo pode ser aplicado com sucesso na separagio
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de isOmeros, uma vez que o componente que esta sendo adicionado tem o
mesmo efeito em cada um dos componentes e, portanto, nio muda suas
volatilidades relativas. Como um exemplo disto, Berg et al (1966)
investigaram 40 diferentes componentes para a separacio do p-xileno e m-
xileno e descobriu que a volatilidade relativa de 1,020 podia ser aumentada
no maximo para 1,029. Técnicas alternativas, no entanto, devem ser
investigadas para a separacdo de misturas isoméricas. Algumas das
alternativas incluem: mistura de solventes extratores, cristalizagdo fracional
(que aplica diferencas no ponto de congelamento), cristalizagdo fracional
combinada com isomerizacgdo catalitica, permeacio por membrana, adsorgio
e destilagdo reativa que explora diferentes reages quimicas (seletividade)

entre os isdmeros e um terceiro componente, 0 componente reagente.

Sulfonacéo seletiva dos isdmeros de xileno € explorado em muitos dos
processos de separagdo de xilenos publicados na literatura. O nimero de
reacOes sucessivas e separacdes necessarias para que se atinja o objetivo
final, ou seja purificacdo dos dois isomeros, tem restringido o uso deste
processo em laboratdrio. A separac@io dos aromaticos Cy através de reacgéo
seletiva com complexo de sulfonado cuproso e através da reacdo seletiva

com o complexo HF-BF; tém sido propostas.

A idéia da destilagio com um componente reativo € introduzir um
terceiro componente na coluna de destilacdio onde reagdes de equilibrio
acontecem. O componente reagente deveria ser escolhido de maneira que
este reaja preferencialmente com um dos isémeros ( por ekemplo, 0 mais

pesado) e que seja o menos volatil dos trés componentes alimentados na
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coluna. Desta forma, o isdmero mais leve sera retirado como destilado, € o
isdbmero mais pesado, o componente reativo e os produtos da reacgio, serdo
retirados no fundo da coluna. Uma segunda coluna pode ser utilizada para
separar o produto de fundo em isémero pesado e componente reativo. Nesta
segunda coluna, o isomero € retirado como destilado, causando a reagdo
reversa até a total recuperacdo dos componentes originalmente alimentados

no sistema.

No caso da separagfio dos xilenos, diferentes propostas de processo ja
foram feitas. Gau (1971) sugeriu o uso de componentes reagentes
organometélicos, que ndo exigem catalizadores s6lidos, mas por outro lado
necessitam de um agente liquido quelante de alto ponto de ebuli¢édo . Estes
sio muito mais convenientes de lidar do que catalisadores sélidos nas
colunas de destilacdo. Um exemplo deste agente quelante, sio as
poliaminas, mas estas mantém a estabilidade até cerca de 100° C. Elas, ndo
seriam uma opc¢do adequada, pois para que a separagdo de xilenos ocorra

nesta faixa de temperatura, esta deveria estar ocorrendo a vacuo.

Visando evitar a destilagdo a vacuo, muitos autores escolheram uma
nova geracdio de “crown” éteres, escolhendo o éter 18-crown-6. Tais
compostos mantém estabilidade a temperaturas mais elevadas e apresentam

excelentes propriedades quelantes.

Além do quelante, € necessario um solvente (Cumeno) cuja funcdo é

de dissolver RyNa-crown é€ter e compiexos de R,Na-crown éter.
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R H +R;Na" ~18~crown — 6 ~ éter < R,Na™ ~18 - crown — 6 — éter + R, H

+ cumeno em excesso ' + cumeno em excesso (V.1.)

A reac#o pode ser reescrita para o caso da separacfo de xilenos:

CH3 CHyNa CHyNa CH;
|
. A
+ o i
CH;, = N 0
H; H;
m-xileno p-xileno sédico m-xileno sédico - p-xileno

(V.2)

Reagdes de troca organosdédio como a equac@o V.2, sdo rapidas,
reversiveis, que involvem orgaﬁometélicos com pressdo de vapor
desprezivel. O soédio preferencialmente se liga ao componente acido mais
forte; portanto, a reagdo de transmetalizagdo mostrada € apenas a
substituicdo do componente acido mais fraco ligado ao metal, pelo acido

mais forte.

No caso, 0 m-xileno ¢ muito mais acido do que o p-xileno; portanto, o
sodio preferencialmente liga-se ao m-xileno, deixando o p-xileno livre para
ir para o topo da coluna de destilagio. Neste processo utiliza-se um solvente
(cumeno) que tem alto ponto de ebulicdo e, portanto, vai para o fundo, indo

junto com os compostos organo-sddio.
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A outra rota proposta para a separagdo dos isdOmeros xilenos (meta e
péra), foi proposta por Saito ef al (1971). Seu trabalho descreve um método
de separacdo involvendo a alquila¢do da mistura em questdo. E conhecido
que apenas o m-Xileno pode ser terc-butilado na presenca de cloreto de
aluminio e formar o Terc-butil-meta-xileno, com maior ponto de ebuligio.

As reagdes podem ser descritas como:

C(CHz)3 Hj ' (CHs)s C(CHa)s
AlCl ~ I
- et
CH3 CHg CH; + N
C(CHsjs
DTBB m-xyleno TBMX TBB
(V.3)
C(CHa)s H; (CHa)s
" AICH ©
+ ”
CH3 CH3 CH3 +
TBB m-xileno : TBMX '~ benzeno
(V.A4)
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O equilibrio deve ser deslocado pela retirada do componente de menor
ponto de ebuligdo envolvido no sistema, o benzeno. Tem sido sugerido que
um maior rendimento de p-xileno poderia ser obtido se as reagOes

ocorressem em uma coluna de destilacdo.

No entanto, ¢ dificil realizar um teste satisfatério em um experimento
laboratorial. Entfo, simulagbes também foram utilizadas por Saito para
investigar o processo de destilacdo reativo proposto. Apesar das dificuldades
encontradas, a possibilidade de executar este método foi confirmado através
dos resultados experimentais. O equilibrio foi deslocado através da retirada
no destilado do componente de menor temperatura de ebulicdo, o benzeno.
Além disso, este processo foi simulado e considerado validado em seu

trabalho.

V.2. Descricio do Modelo Proposto para a Separacio de Xilenos

O modelo utilizado nas simulagdes deste trabalho baseou-se em
diversos trabalhos realizados anteriormente, tanto de origem experimental
quanto trabalhos realizados utilizando-se de pacotes comerciais para

simulacdes em estado estacionario e dindmico.

A coluna possui 12 estagios teoricos, incluindo o refervedor e um
condensador total. Uma alimentacdo contendo uma mistura de m-xileno e p-

xileno € introduzido no “reboiler” e o solvente contendo uma mistura de
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terciario butil-benzeno (TBB) e ditercidrio butil-benzeno (DTBB). A coluna
é operada de 44 torr a 54 torr, pressdes do topo e fundo, respectivamente. A
vazdo de destilado ¢ fixa em 0,45 lbmol/h, com uma taxa de refluxo
definida e fixa em 2,0. Assim, como no trabalho de Venkataraman (1990),
assumiu-se o estado de equilibrio das reacdes em todos os estagios, menos

no condensador, onde ndo haveria a presenca de catalisador.

Para o céalculo do equilibrio de fases, utilizou-se a lei de Raoult. Como
modelo cinético, calculou-se o equilibrio quimico utilizando-se a equacdo da
energia livre de Gibbs. Ao contrario do modelo proposto para o MTBE, néo
utilizou-se nenhuma subrotina FORTRAN para o calculo do modelo

termodindmico e cinético.

V.3. Validacio do Modelo Utilizado na Separacfo de Xilenos -

Os resultados obtidos neste trabalho para a simulacdo da separacéo do
p-xileno e m-xileno foram confrontados com o trabalho experimental de
Saito ef al (1971) e com o trabalho de Venkataraman (1990), trabalho este

todo ele desenvolvido utilizando o pacote comercial ASPEN PLUS.

Nas figuras V.1 a V.7 apresentam-se os perfis de concentracdo e
temperatura ao longo da coluna, fazendo com que seja possivel validar a

ferramenta escolhida e, assim, proceder com as otimizagées.
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Pode-se verificar valores bastante proximos, principalmente no que diz
respeito as composi¢des e as temperaturas de topo e fundo. Ao longo dos
perfis da coluna, pode-se observar que as duas simulagdes desenvolvidas
com o mesmo software apresentam comportamentos muito coerentes para
todos os componentes. A pequena diferenca observada poderia ser explicada
por uma eventual diferenca no banco de dados escolhido para a definicdo

dos componentes em questio .

Porém, apesar de as duas simulagdes apresentarem concentracdes e,
consequentemente, as mesmas temperaturas de topo e fundo, ambas
mostraram algumas discrepéncias com relacdo aos perfis de concentragdo

experimentais de alguns dos componentes, como o Terc-butil-meta-xileno

(figura V.1).

Apesar disto, em seu desenvoivimento computacional, Saito obteve os
mesmos resultados encontrados por Venkataraman e neste trabalho de tese.
Isto apenas vem salientar que, apesar da utilizaco das constantes de
equilibrio obtidas experimentalmente pelo préprio Saito, ndo se evita que
haja algumas diferencas devido s consideracdes realizadas no modelo do

processo, como pode-se comprovar nas figuras V.2 a V.7.

As diferencas encontradas entre os resultados das simula¢bes e os
dados experimentais poderiam ser creditados ao fato de que se utilizou o
modelo termodindmico segundo a lei de Raoult. Foram realizadas, entio,
algumas simulacoes utilizando modelos termodindmicos nédo ideais. Porém,

nas figuras V.8 e V.9 verificou-se a pequena influéncia do modelo
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termodindmico nos resultados obtidos, principalmente no caso do TBMX e

m-xileno.

De qualquer forma, as pequenas diferencas apresentadas ndo sdo
capazes de influenciar negativamente no perfil de temperatura, como ¢

mostrado na figura V.7.

TERC-BUTIL-META-XILENO
g 03
= 025 L §  —* EXPERIMENTAL
< 4 (SAITO)
3 0.2 g 71  —® VENKATARAMAN
= 015 {— A
9 o " | | | |/l | | —*ESTE TRABALHO
- | o e
g 005 rd —
F  o%a - .
NSO ON~NO00 N

PRATOS

Figura V.1 - Perfil de concentra¢io de TBMX
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V.4, Otimizacao do Processo de separacio de Xilenos

Neste trabatho, buscou-se a otimizacdo do processo de separacdo de
xilenos através da destilacdo reativa, tendo como objetivo principal,
maximizar a pureza do p-xileno, minimizar o consumo de energia e da

geracdo de efluentes e poluentes.

Para isso, avaliaram-se variaveis como numero de estidgios tedricos,
taxa de refluxo, retirada de destilado e carga no “reboiler”, para que se
conhe¢a qual o efeito de cada uma delas sobre os pardmetros a serem

otimizados.

Variando-se apenas a carga no reboiler da coluna de destilacido
reativa, pode-se verificar através da figura V.10 que obtém-se 53,7% de p-
xileno como valor possivel nas condi¢gdes iniciais de operacdo. Isto
corresponde a uma taxa de refluxo de 2,3, muito proximo do valor
inicialmente utilizado. Obtém-se o mesmo resultado quando varia-se a

propria taxa de refluxo (figura V.11).

Por outro lado, pode-se obter um produto de topo com concentracdo
de 65% contra os 53,7% obtidos, apenas aumentado-se a vazdo molar de
destilado de 0,45 lbmol/h para 092 Ibmol/h. Acima deste valor, a
concentragdo de p-xileno cal a uma taxa bastante elevada, conforme pode-se

verificar na figura V.12,
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A fim de que se pudesse maximizar ainda mais a concentragio de p-
xileno na corrente de topo, variou-se o nimero de estagios tedricos e pode-
se concluir que o ponto otimo encontra-se entre 10 e 12 estagios, como

pode-se comprovar na figura V.13.

Tendo em vista a baixa concentragdo obtida para o p-xileno no
processo de destilagdo reativa, propds-se um processo contemplando
colunas de destilacfio convencionais que estariam em série com O Processo
de destilagdo reativa. Este processo tem como objetivo atingir a pureza
méxima do p-xileno, a fim de que este tenha aceitacdo no mercado,

principalmente para a producéo de acido tereftalico purificado (PTA).

Para isso, foi necessaria a implementacio de mais trés colunas de
destilagdo, para o processo de destilagdo reativa ainda nfo otimizado. A
primeira recebe a corrente de topo da destilagéo reativa contendo além do p-
xileno, aproximadamente 28% de benzeno e 17% de terc-butil-benzeno.
Nesta coluna sera feita a separacio do benzeno, que sai pelo topo da coluna,
enquanto que no fundo, obtém-se uma mistura terndaria com
aproximadamente 5% de benzeno, 71% de p-xileno e 23% de terc-butil-

benzeno.

Esta corrente de fundo da segunda coluna segue para a terceira
coluna, onde agora se:é separado o terc-butil-benzeno como produto de
fundo, com aproximadamente 80% da concentra¢do massica. Esta corrente
de fundo deve ser reciclada a fim de que se reduzam os consumos

especificos de solvente para a separacdo desejada.
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A corrente de topo da terceira coluna tem 93% de p-xileno e o restante
de benzeno. Com esta concentragdo o p-xileno obtido esta longe de ser um
produto a ser comercializado. Portanto, esta corrente deve sofrer a tltima
operagdo de separagido, obtendo-se com isso uma corrente de p-xileno com

concentracgdes superiores a 99%.

Para cada uma das colunas também procurou-se o ponto 6timo para
maximizar a separacdo. Na segunda coluna, encontrou-se o ponto dtimo em
funcdo da concentracdo de p-xileno no fundo da mesma através da vazédo de
destilado, sendo este aproximadamente 26% da alimenta¢do, com as

concentracdes dadas.

Ja na terceira coluna, variou-se a taxa de refluxo massico para que se
pudesse avaliar quais seriam os ganhos em termos da concentragéo de p-
xileno no topo da coluna. Verifica-se na figura V.15 que acima de 6.0, o
aumento na taxa de refluxo nfo proporciona ganhos substanciais em termos
de concentracdio, porém a energia necessaria para a separacdo cresce de

maneira diretamente proporcional ao aumento de refluxo.

Ap6s a otimizagdo da coluna de destilagio reativa, atingiu-se a
concentracdo de p-xileno de 65%, no entanto, como pode-se verificar na
figura V.12 a concentraco de m-xileno também comeca a aumentar, o que
acaba dificultando a maximizagdo da pureza no produto final. Para que isso
fosse evitado, determinou-se qual seria o ponto de operacdo da coluna de
destilacdo reativa a fim de que se reduzisse o numero de colunas no

processo proposto € maximizasse a pureza do p-xileno.
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A vazdo definida como otima foi de 0,567 Ibmol/h, atingindo-se,
assim, aproximadamente 38,5% na corrente de topo da coluna de destilacdo
reativa. Com esta nova composi¢do de alimentacio da segunda coluna, foi
possivel realizar a otimizacdo dos principais pardmetros em todas as colunas
(figuras V.15 a V.18) e realizar a separacdo com apenas trés colunas,
obtendo-se a corrente de produto final com uma pureza superior a 99,5%. O

balanco material final obtido, encontra-se no Apéndice II.

Benzeno
{
(Bz) o-Xileno {pX)
SOLVENTE
e ——— e Ll N,
T pX, 788, T T
Bz
XILENGCS T o T
RS, -
——
coluna 01 coluna 02 coluna 03
DESTWACAD

REATIVA

FiguraV.14 — Processo Proposto para a separagido de Xilenos

Avaliou-se também a influéncia da pressdo de operacdo na coluna de
destilacao reativa, a fim de que se reduzisse o capital inicial necessério.

Pode-se verificar que no caso do aumento de pressdo, a concentracdo de p-
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xileno no topo cai devido ao aumento de outros componentes ou, em outras

palavras, houve perda de eficiéncia na separagdo.

Novamente, para se avaliar melhor a produtividade do processo
proposto, utilizou-se o consumo especifico de cada um dos componentes

como parametro.

O consumo especifico de solvente obtido foi de 4,4 kg'kg de p-xileno
sendo que 0,26 kg de terc-butil benzeno podem ser recuperados para cada kg

de p-xileno produzido.

Quanto ao problema ambiental, o benzeno fo1 totalmente isolado na

segunda coluna, e corresponde a uma producio de 0,453 kg/kg de p-xileno

produzido.

12000 0.93
E 10000 ﬁ 0.929
2 6000 | | 0927
] + 0.926 | _o—concentrac@o
s 4000 1 0.925 pX
5 2000 ¢ 1 0.924
© 0 e 0.923

2 3 4 5 6 7 8
numero de estagios=15
taxa de refluxo

FiguraV.15 — Influéncia da Taxa de Reciclo na Terceira Coluna
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VI — CONCLUSOES E SUGESTOES

VI1.1. Coneclusoes

Pode-se, através deste trabalho, conhecer a complexidade de
implementagg@o do processo de destilagdo reativa no simulador comercial e
sobrepor as dificuldades. Isto ¢ de extrema importincia para futuros
trabalhos no laboratério de Desenvolvimento de Processos de Separacéo

(LDPS) onde esta linha de pesquisa continua.

Apos todas as consideragdes feitas ao longo deste trabalho, pode-se

tirar as seguintes conclusdes:

- Tanto no processo de producéo e separacdo do MTBE, quanto na

separacdo de xilenos, o pardmetro pressdo ¢ de fundamental

importincia.

- Em termos de controle de processo, nio ha uma flexibilidade
muito grande no processo do MTBE devido a ocorréncia do

fendmeno de multiplicidade do estado estacionario.

- J4 no processo de separacdo de xilenos as alternativas sfo bem

maiores.

- O custo inicial para a implementagdo do processo de MTBE, apés
uma primeira andlise, se mostra bem inferior do que no caso da

separacdo de xilenos, devido ao ntimero de colunas e as condic¢des
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de operacédo.

Isolar o metanol no processo de produgio do MTBE se mostra
inviavel, devendo a corrente onde o metanol se encontra, ser

reciclada.

O benzeno pode ser isolado e reaproveitado no processo de

separacio dos xilenos.

O fendmeno da multiplicidade de estado estacionario para
variaveis de entrada também se mostra presente no processo de

separacdo de xilenos (figura V.12).
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Frente aos resultados obtidos neste trabalho, algumas sugestSes

tornam-se pertinentes:

- Avaliar em trabathos futuros a influéncia do reciclo de algumas

das correntes obtidas, tanto no processo do MTBE quanto do p-

xileno.

- Pesquisar a viabilidade econdmica principalmente do processo de
separacdo de xilenos via destilagdo reativa, uma vez que

tecnicamente esta se mostra possivel.

- Aplicar a ferramenta da destilacdo reativa associada a um
simulador comercial como o ASPEN PLUS para outros processos,

ou seja, envolvendo outros sistemas.
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APENDICE 1

| Balanco Material do Processo de Producéo e

Separacdo do MTBE
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HUn 1 mtbetot ltem: STREAM-5UM Screen: Stream-Sum.Main

Commmmmmmmen Commmmmmmm e Commmm e Cmemmmmmmmm Cmmmmmmmmn Commmmmmmns Cmmmmmmmmmm
Display ALLSTREAMS B-C4F B-C4M B~MEF B-MTBE
Units; US-{ From B-DIST B-DIST
Format: GEN_M To B-DIST B-DIST

. Phas LLIQUID £ IGUID LIQUID LIGUID
- Temperature [C] 76.8 74.3 46.8 152.7
Pressure [BAR] 12.000 11.000 12.000 11.000
Vapdr Frac $.000 0.000 0.000 0.000
Mole Flow [KMOL/SEC 0.549 0.389 - 0.215 0.188
Mass Flow  [KG/SEC] 30.803 21.158 . 6.686 16..531
Volume Flow [CUM/SEC] 0.0860 0.040 - 0.009 0.029
Enthalpy {Kw) ~10762.551 -11499,070 -50829.355 -55482.020
Mass Flaw (KG/SEC])
CH30H {.869 . 6.886 0.006
1C4= i0.966 0.438 0.003
NC4= 19.837 19.830 0.007
MTBE 0.019 16.515
Mass Frac
CH30H 0.041 1.000 390 PPM
IC4= 0.356 0.024 157 PPM
NC4= 0.644 0.937 447 PPM
MTBE 910 PPM 0.9499
Mole Flow  {KMOL/SEC '
CH30H 0.027 0.215 < 0.001
IC4= 0.195 0.008 < 0.001
NC4= 0.354 0.353 < 0,004
0.001 0.187

MTBE <

{c} 1986 Aspen Technology., Inc.



APENDICE II

Balanco Material do Processo de Separagdo do

m-xileno e p-xileno

88



< 'agl

_ RN
IV N
ICEEIRS

R 11\“1‘“3‘1 — s\ e e - |
-{ AN3AT0S [0

T H
v @ |..|IH




Data file created by ASPEN PLUS Rel. 9.3-1 on 12 42: 44 Sat Feb 13, 1999
qun ID: px2 Item: STREAM-SUM Screen: Stream-Sum.Main

e Comemmmmmee Crmmmmmnm— Lrm=mmmwe—- Lrmmmemme- Lommmrmme C-mowmmm————
Display ALLSTREAMS FEED FUNDO PRODUTO PX SOLVENT
Units: From Bi g2 g3
Format: GEN_F To Bf . B1
‘ Phas LIQUID LIQUID LIGUID LIGUID LIGUID
Temperature [C) 62.0 - 83.1 7.1 54.6 124.8
Pressure (TORR] 54.00 54,00 40.00 40.00 44 .00
Vapor Frac 0.000 0,000 0.000 0.000 0.000
Mole Flow (LLBMOL /HR §.220 1.443 - 0.182 0.314 0.780
Mass Flow [KG/HR] 58,751 99,026 6.800 15.000 : B£5.960
volume Flow [CUM/HR] 0.071 0.114 0.008 0.018 ~  0.076
Enthalpy [MMBTU/HR -0.010 -0.053 0.004 -0.003 = -0.038
Mass Flow  [KG/HR) '
0788 ' 38.139 trace trace 58.362
MX 27 .613 7.475 trace 0.027 :
TBMX 31.194 trace trace
88 6.196 trace 0.025 7.598
BZ ' 0.203 6.798 0.013
PX 31.138 16.118 0.001 14.4935
Mass Frac
D188 0.385 trace trace 0.8B5
Mx 0.470 0.072 288 PPB 0.002
TBMX 0.315 trace 1 PPB
B8 0.063 561 PPB 0.002. 0.115
BZ 0.002 1.000 854 PPM
PX 0.530 0.163 220 PPM 0.998
Yole Flow [LBMOL /HR .
0788 : 0.428 trace trace 0.6565
MX 0,573 0.149 trace 0.001
TBMX 0.424 trace trace
188 0.102 trace < 0.001 0.125
BZ 0.006 0.192 < 0.004
PX 0.847 0.335 < 0.001 0.310
fole Frac '
0188 0.297 trace trace 0.840
MX 0.470 0.103 212 PPB 0.002




TBMX
B8

87

PX 0.530

Display ALLSTHEAMS SUBPROD
Units: Fraom 82
Format: GEN_E To B3

Phas LIGUID
Temperature [(C} - 62.1
Pressure [TORR) ' 50.00
Vapor Frac 0.000
Mole Flow {LBMOL/HR 0.375
Mass Flow [KG/HR] 18,885
VYolume Flow [CUM/HR] 0.023
Enthalpy [MMBTU/HR -0.004
Mass Flow  [KG/HR]
0788 0.103
MX 0.027
TBMX 0.003
BB 3.719
87 0.013
PX 15,018
Mass Frac
0788 0.005
MX 0.001
TBMX 181 PPM
B8 0.197
BZ 686 PPM
PX 0.795
Mole Flow  [LBMOL/HR
0788 0.0014
MX 0.00¢

0,294
0.071
0.004
0.232

8B
B3

LIQUID

81.8

50.00
0.000
0.064
3.885
0.005
-0.002

0.103
< 0.001
0.003
3.695
trace
0.083

0.027
72 PPM
879 PPM
0.951
trace
0.024

0.001
trace

trace
326 PPB
1.000
162 PPM

T6PO
B1
B2
LIGUID
28.2
44.00
0.000
0.567
25,685
0.630
~0.001

. 103
.027
.003
719
814
.020

P wo OO

.004
L0014

PPM
.145
.265
.585

e
2
OO WO

=]

.001%
0.001

trace
0.001
0.001
0.996
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728 PPM
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