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RESUMO
Este trabalho tem por finalidade propor o projeto conceitual de plantas

alcoolquimicas a partir de dados experimentais de reagdes quimicas em escala de

laboratoério, utilizando Simulador Comercial, no caso Aspen Plus (Versdo 2006).

A exaustdo das fontes de energia baseada em combustiveis fbosseis e as
preocupagdes ambientais em torno do aumento do dioxido de carbono e do aquecimento
global sdo crescentes. Assim, o uso de energia renovavel/sustentavel ¢ uma realidade. Nos
ultimos trinta anos, a produ¢do de etanol da cana-de-agucar no Brasil avangou para 17
bilhdes de litros, com perspectivas de atingir 35,7 bilhdes de litros em 2012-2013 de acordo
com dados UNICA (Unido da Industria de Cana-de-Agucar).

O Brasil tem a grande oportunidade de desenvolver e usar derivados do etanol, ou
seja, fazer uso inteligente da chamada Alcoolquimica e a partir de dois atomos de carbono
gerar todos os produtos feitos a base de petroleo, de forma integrada ambientalmente e de

maneira capaz a se ter uma alta sustentabilidade global.

A Planta de Esterificacdo do Etanol com 4cido acético em fase vapor empregando
o pentéxido de nidbio hidratado (nome comercial: acido nidbico) teve como suporte a
pesquisa de Oliveira (1991) e Oliveira e Nascimento (1991) quanto a cinética para o reator.
As plantas projetadas tiveram como escopo a alta pureza dos produtos e reagentes
remanescentes no processo com a finalidade de serem reciclados e responderem a qualidade
tanto ambiental quanto comercial. Foi seguida a premissa de se procurar usar apenas um
solvente, além da 4gua que, ao contrario da maioria dos processos industriais, ao final ¢
obtida com alta de pureza. Foram projetadas duas plantas denominadas configuragdo Q e

configuracdo X.

Da série de testes experimentais realizados por Araujo (2003) e Araijo e Sprung
(2003), foi escolhido o catalisador do tipo hidrotalcita calcinado a 650°C composto de
cobalto e aluminio, uma vez que este foi mais seletivo em relacdo aos produtos obtidos
(etileno, acetaldeido, acetato de etila, hidrogénio e tragos de éter etilico). A planta usando
este catalisador também gerou produtos com alta pureza como o acetato de etila, etileno e
agua, sendo o hidrogénio 100% puro e o acetaldeido com faixas de 95,5 a 99,9% tendo
como residuos os azeotropos formados com a 4agua e o éter etilico, portanto nao separaveis

por técnicas convencionais.
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ABSTRACT

The objective of this work has the purpose to conceptually design alcohol
chemistries plants from experimental reactor data being used commercial simulator (Aspen

Plus).

The exhaustion of the sources of energy based on fossil fuels and the
environmental concerns about the increase of the carbon dioxide and of the global heating
are growing. In this way, the use of renewable and maintainable energy is a reality. In the
last thirty years, the production of ethanol of the sugar-cane in Brazil moved forward 17
billion liters, with perspectives of reaching 35,7 billion liters in 2012-2013 in agreement

with data from UNICA ((Union of the Industry of Sugar-Cane).

Brazil has the large opportunity to develop and to use derived of the ethanol, in
other words, to do intelligent use of the call Alcohol-chemistry and starting from two atoms
of carbon to generate large quantity of products originally based on petroleum, in way

integrated with the environment.

The Plant of ethanol esterification with acetic acid in vapor phase using the
pentoxide niobic hydration (trade name: acid niobic) had as support the works of Oliveira
(1991) and Oliveira and Nascimento (1991) in relation to the kinetics for the reactor. The
projected plants had as mark the purity of the products and of the remaining reagents in the
process with the purpose of recycle them and they answer the environmental and
commercial qualities. The intention was to use only one solvent, besides the use of water
that, contrarily to the most of the industrial processes, at the end, it is generated with high

purity. Two plants were projected: the configuration Q and the configuration X .

Of the series of tests accomplished by Aratjo (2003) and Aratjo and Sprung
(2003), it was chosen the catalyst of the type hydrotalcite calcined at 650°C composed of
cobalt and aluminum, because this was more selective in relation to the obtained products
(ethylene, acethaldehyde, ethyl acetate, hydrogen and residues of ethyl ether). The plant
using this catalyst also generated products with high purity as the ethyl acetate, ethylene
and water being the hydrogen 100% pure and the acethaldehyde with strips from 95,5 to
99,9% having as residues the azeotropes formed with water and ethyl, which can not be

separated by conventional processes.
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Capitulo 1 Introducgao
Este Capitulo descreve sucintamente os equipamentos mais importantes usados
nas concepgdes das plantas alcoolquimicas propostas nesta tese, a saber, reator de leito fixo

e colunas de destilagdo. O objetivo e também como o documento apresenta-se organizado.

1.1 Reator de Leito Fixo

Os reatores de leito fixo sdo equipamentos freqiientemente utilizados na industria
quimica, principalmente em reagdes cataliticas. O controle efetivo desses reatores ¢
fundamental para se obter operagdes seguras. As principais deficiéncias na modelagem dos
processos cataliticos com reatores de leito fixo se originam de cinéticas quimicas
incompletas ou imprecisas (Froment e Hofmann, 1987), mas diferentes modelos podem ser

usados dependendo da finalidade da aplicagcdo, como mostrado por Toledo (1999).

A formulacdo dinamica deterministica dos reatores de leito fixo consiste de
equacdes diferenciais parciais para o balangco de massa, energia, momento ¢ da
continuidade com apropriadas condigdes inicias € de contorno. As variaveis independentes
consistem de uma ou mais dimensdes espaciais, dependendo da dimensionalidade do

modelo e do tempo (Toledo, 1999).

O reator de leito fixo tem muitas vantagens, das quais se destacam, notadamente, a
simplicidade de operacdo e, conseqiientemente, baixo custo de constru¢do e manutengao. A
fixagdo das particulas cataliticas no leito desonera as unidades de separacdo a jusante e
permite uma larga flexibilidade de operacdo da planta (Toledo, 1999). Este tipo de reator,

por estas caracteristicas, foi o escolhido nas propostas conceituais de processos.
1.2 Colunas de Destilaciao

A destilag@o ¢ um processo de separagdo difusional interfases, onde ha pelo menos
uma fase liquida em contato com uma fase vapor em cada estagio. Se o tempo de contato
entre as fases em cada estagio for suficiente, as espécies quimicas distribuem-se entre as
fases de acordo com os critérios de equilibrio termodindmico. A simula¢do de colunas de
destilacdo usando pratos como interno da coluna ¢ a principal suposi¢do que consiste do

modelo de estagio de equilibrio (Schimitz, 2002).
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Na pratica, no entanto, isto ndo ocorre e parametros de eficiéncias de estagios e de

componentes devem ser considerados (Noriler et al., 2007 e Reis et al., 2006).

A modelagem da coluna de destilagdo de pratos ¢ dividida em trés partes: a
modelagem de um prato genérico, a modelagem do refervedor de equilibrio e a modelagem
do condensador. Esta divisdo ¢ devido as caracteristicas proprias das equagdes de cada um
destes estagios. As equagdes que compdem o modelo de estigio de equilibrio sdo
conhecidas como equacdes “MESH” (Balancos de massa; Relagdes de equilibrio;

somatorio de fragdes molares e balangos entalpicos de energia) (Wang e Henke, 1966).

1.4  As Rotas Alcoolquimicas

O setor industrial brasileiro produz etileno, 6xido de etileno, butanol, octanol,
acetaldeido, 4cido acético, acetato de etila, acetato de butila, butadieno e outros produtos
em menor escala a partir do etanol. Parte da tecnologia aplicada ndo ¢é recente, mas local,
uma vez que a industria canavieira sempre abasteceu o mercado de forma razoavel com
etanol e, assim, o seu uso como matéria-prima na industria quimica remonta a 1920 (Jewur,

1984) e (Menezes, 1980).

Derouane et al. (1978) investigaram a conversao de metanol e etanol em
hidrocarbonetos sobre zeodlitas e, partindo-se deste conhecimento, nota-se que mesmo o
etanol possuindo o hidrogénio 3, 0 mecanismo ¢ essencialmente 0 mesmo, s6 que o etanol
desidrata diretamente a etileno sem passar pelo éter como no caso do metanol. A
desidratacdo catalitica de etanol sobre zeolitas-cation-substituidas ¢ inversamente
relacionada ao tamanho e ao estado de valéncia do cation. Portanto, a forma H'-Z, é o mais

ativo catalisador para a desidratagao.

Na Nova Zelandia, tem-se uma planta que transforma metanol em gasolina e esta ¢

responsavel pelo atendimento de 1/3 das necessidades do pais (Chang et al., 1987).

As zeolitas ZSM-5 e ZSM-11 em pressao ambiente e com diferentes temperaturas
e vazdes de alimentagdo de etanol no reator produziram em fase liquida hidrocarbonetos

aromaticos da faixa C; -C;3 com a predominancia de Xilenos (Jr Bernadi & Vichi, 1989).

Alguns mecanismos tipo ions carbénio explicam a aromatiza¢do segundo uma
seqliéncia inicial de cicloadigdo “concentrada” de olefinas C,-C4 e seus ions carbénios,

conforme o esquema apresentado na Figura 1.1 a partir do etanol (Dejaifve et al., 1980).
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Figura 1.1: Esquema de cicloadi¢do concentrada de olefinas (Jr Bernardi, 1989)

Processos de esterificagdo sdo importantes na produgdo de ésteres de interesse

comercial principalmente nas areas de solventes, extractantes, diluentes, plastificantes,

surfactantes, polimeros, esséncias e fragrancias sintéticas, e como intermediario quimico

para industrias farmacéuticas, herbicidas e pesticidas. Sao divididos em trés classes:

l.

Classe dos ftalatos: ésteres ftalicos destacam-se no mercado de polimeros nas areas de
plastificantes e resinas. Caracterizam-se pelo alto ponto de ebuli¢do, estabilidade, nao

apresentam odor e cor, confere ao produto final flexibilidade e maciez.

o)
g |
“SNO—CH,—CHy 0—CH,—CH,—CH,—CH,.
C/O—CHZ—CH3 ([ AO—CH,
H. |
Q

Ftalato de dietila Ftalato de butilbenzila
(DEP) (BBP)

o]

TNO—CH;
AOCHs

(1.1)

Ftalato de dimetila

Classe dos acetatos: em fungao da natureza hidrofobica e baixa polaridade, ésteres sao
destaque no mercado de solventes, extractantes e diluentes. Os de baixo peso molecular
como acetatos de metila, etila, e derivados propilas e butilas sdo muito utilizados. Ao
contrario dos acidos carboxilicos (odor desagradavel), alguns ésteres sdo importantes
compostos com aplicagdes nas areas de esséncias e fragrancias sintéticas, por exemplo,
acetato de isopentila (banana), pentanoato de isopentila (mag¢d) e acetato de benzila

(jasmim). Também possuem aplica¢des no mercado de polimeros; por exemplo, acetato
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de vinila ¢ importante intermedidrio (mondmero) para producdo de diversos tipos de
polimeros nas areas de tintas (PVA), colas e adesivos (hot-melt), e filmes para

embalagem de alimentos.

a

(8] 9]
H'ic_y\ ~ Hic—k H*.C_‘!'!

O—CH;—CH; 0—CH;—CH; —CH,—CHg \O—CH-‘EA@
Acetato de Etila Acetato de Butila Acetato de Benzila
(Jasmim)
I i
HyC—Ca Hy C—H, C—H, C—H,C—
O—CH;—CH;—CH—CH3 \O—CH_,—C Hz—CH—CH3 ( L. 2)
Acetato de Isopentila ' Pentanoato de Isopentila éH
(Banana) - (Maca) 3
H5C !_l
i ~o—cH=CH,

Acetato de Vinila

3. Classe dos acrilatos: sao usados nas industrias de polimeros. Metacrilato de metila e
acrilato de metila sao monomeros utilizados na obtencdo das resinas acrilicas usadas
principalmente para fabricacdo de chapas acrilicas, poés de moldagem e tintas,

consumidos pelas industrias de tintas, automobilistica e eletronica.

O

i I
Ho C=HC—C HyC=C—
~S0—CH; [ ~o—cts (1.3)
CHs
Acrilato de Metila Metacrilato de Metila

As rotas cataliticas mais promissoras, tendo o etanol como matéria-prima e, de
acordo com o derivado bdsico alcoolquimico a partir do qual se formam, podem ser
divididas em trés grupos principais conforme a Tabela 1.1: derivados do eteno, derivados

halogenados, derivados acéticos (Souza e Sousa-Aguiar, 1983).

No primeiro grupo, sao destacados eteno, (processo catalitico de desidratagdao do
etanol com alumina ativada ou 4acido fosforico suportado), éter etilico, acetaldeido,
dicloroetano, tetracloroetano, cloreto de vinila monomérico, tricloroetileno, 6xido de eteno,
etilenoglicois, etanolaminas, éteres glicolicos, acrilonitrila, etilbenzeno e polietilenos. No
segundo grupo, t€ém-se os derivados halogenados, cloreto de etila, etilcelulose, brometo de

etila e cloroformio.

No terceiro e ultimo grupo, estdo os derivados acéticos. Merece destaque a
produgdo de éter etilico, acetatos de etila e butila. O acetaldeido recebe especial aten¢ao por
sua importancia na producao de acido acético, butanol, anidrido acético, MVA, PVA e do

alcool polivinilico.
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Tabela 1.1: Rotas Alcoolquimicas (Souza e Sousa-Aguiar, 1983).
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1.5  Objetivos e Descri¢cao da Tese.

O objetivo deste trabalho € propor projetos conceituais de plantas alcoolquimicas a
partir de dados reacionais experimentais em escala de laboratorio seguindo o conceito de
emissdo zero de poluentes, utilizando o Simulador Comercial Aspen Plus™ (Aspentech

Inc, Version 20006).

As plantas propostas para o estudo apresentam reatores de leito fixo, (flashes para

separar o hidrogénio) e colunas de destilacao para separagao dos produtos.

As plantas sdo divididas na de produgdo de acetato de etila (99,9% molar) pela
esterificacdo do etanol com o &cido acético e nas plantas de desidrogenagdo do etanol para
a formacgao do acetaldeido (95,5% e 99,9% molar na planta B ¢ 99,1% na planta a), acetato
de etila (99,9% molar), hidrogénio (100% molar) e também desidratacdo para formar o

etileno (99,9% molar).

A temperatura de operagdo dos reatores multitubulares (reatores de leito fixo
constituidos de varios tubos preenchidos de catalisador colocados dentro de uma carcaca)
depende do tipo de catalisador e do tipo de reacdao envolvida no processo. Uma detalhada
analise deste tipo de reator pode ser encontrada em Maciel Filho (1989) e Moraes (2007).
Os produtos sdo o acetaldeido, o acetato de etila, o etileno, o hidrogénio e a 4gua que em
todas as plantas tiveram prioridade quanto a pureza. As especificagdes adotadas para todas

as correntes foram almejadas serem acima de 99 %.

Depois da breve introducdo feita no Capitulo 1 dos equipamentos e rotas
alcoolquimicas o Capitulo 2 trata da revisdo da literatura, apresentando alguns conceitos
essenciais de reatores, colunas de destilagdo, bem como uma introducdo a defini¢cdes de
simulacdo e sintese de processos quimicos. Traz, ainda, algumas informacgdes sobre as rotas
de producdo dos derivados do etanol focando em reagdes correlatas as utilizadas nos

processos propostos.

O Capitulo 3 apresenta a Planta que propde a esterificagdo do etanol com acido
acético tendo como catalisador o pentoxido de nidbio para produgdo de acetato de etila com
99,9% de pureza e também 99,9% de pureza para o etanol mesmo que a alimentagdo seja
feita com etanol hidratado, utilizando-se um solvente para separar o acetato de etila da dgua

e ao final do processo essa dgua € pura.
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Para se intensificar o desenvolvimento do processo foram geradas duas plantas

uma com uso de solvente para separar o acetato de etila do etanol e outra apenas
adicionando 4gua com o principal objetivo de mostrar que, além de produzir o acetato de
etila, um dos derivados diretos do etanol de maior valor comercial, também se consegue a
producao do etanol anidro. Assim, definimos a planta €2 como sendo a que usa o solvente

para separar o etanol e a planta £ como a planta que opera com excesso de agua.

A planta £ pode ser operada com a retirada de agua de outras fontes e
eficientemente reciclada; isso implica apenas no arranjo do modo de operagdo da coluna e
fluido refrigerante do reator que também ¢ a agua em ambas as plantas. Em resumo,
adequando todo o processo de producdo de acetato etila, foi estudado um vasto leque de
possibilidades distintas de operagdo na busca de qualidade e que atenda a necessidade de

preservar o meio ambiente (emissdo zero de poluentes).

O Capitulo 4 apresenta a Planta de desidrogenacdo e desidratagdo do etanol
produzindo o hidrogénio, acetaldeido, acetato de etila e, também, a desidratagdo na
formacgao do etileno, éter etilico e dgua utilizando catalisadores de 6xidos mistos de cobalto
e aluminio derivados da calcinagdo de materiais do tipo hidrotalcita. Sdo assumidas
algumas hipodteses para esse catalisador e com a utilizagdo do software Aspen Plus ¢
possivel encontrar as taxas de reacdo de modo satisfatorio, vale ressaltar o objetivo ¢ a

proposicao de plantas conceituais que ainda ndo existem nem em escala de demonstragao.

O Capitulo 5 apresenta as conclusdes finais e as sugestdes para trabalhos futuros.
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Capitulo 2 Revisao Bibliografica.

O Capitulo 2 trata a revisdo da literatura, a qual apresenta alguns conceitos
essenciais de reatores, de colunas de destilacdo, de simulacdo e de sintese de processos.

Além disso, traz informacgdes sobre as rotas de producdo para alguns derivados do etanol.
2.1 Reator de Leito Fixo

Os reatores de leito fixo sdo equipamentos muito utilizados na industria quimica,
principalmente em reacdes cataliticas. O controle efetivo desses reatores ¢ fundamental
para se obter operacdes seguras, especialmente quando alto desempenho ¢ desejado. Desta
forma, deve-se conhecer muito bem o reator a ser controlado e, para tanto, necessita-se de
um modelo que descreva o seu comportamento da melhor maneira possivel, sendo capaz,

inclusive, de prever seu comportamento dindmico.

A formulagao dindmica deterministica de reatores de leito fixo consiste de
equacdes diferenciais parciais para o balanco de massa, energia, momento ¢ da
continuidade com apropriadas condigdes iniciais e de contorno. As variaveis independentes
consistem de uma ou mais dimensdes espaciais, dependendo da dimensionalidade do
modelo, e do tempo. Além disso, os modelos utilizados incorporam a variacdo das
propriedades fisicas e sua influéncia na velocidade de escoamento e nos parametros de

transferéncia como descrito em Toledo, 1999.

Modelos confiaveis necessitam do conhecimento de como os mecanismos fisico-
quimicos e fatores externos afetam o desempenho geral do sistema. Entretanto, quando

aplicagdes on-line sao requeridas modelos simplificados devem ser usados.

O essencial ¢ obter um modelo representativo, o qual mantenha as caracteristicas
essenciais do sistema. Para projetos conceituais, modelos simplificados, como os propostos
nesta Tese, podem ser usados. Os reatores experimentais e catalisadores utilizados no

projeto conceitual das Plantas foram:

1. Pentoxido de Nidbio hidratado Nb,OsnH,O (Oliveira e Nascimento, 1991). As

plantas desenvolvidas para este catalisador foram Q e X.

2. Hidrotalcita cobalto/aluminio calcinada a 650°C (Aratjo e Sprung, 2003). As

plantas desenvolvidas para este catalisador foram a e f3.
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Na forma mais basica, um reator de leito fixo consiste em um tubo cilindrico
preenchido de forma compacta e imovel por particulas de catalisador e o reagente em fase
gasosa escoa através deste meio poroso, como mostrado esquematicamente na Figura 2.1.
Reatores do tipo leito fixo sdo de grande aplicacdo na industria quimica, devido a sua

facilidade operacional e custos de fabricagao.

SAIDA FLUIDO
REFRIGERANTE

REAGENTES PRODUTOS

T PARTICULA @
CATALISADOR

ENTRADA FLUIDO
REFRIGERANTE

Figura 2.1: Esquema de um reator catalitico de leito fixo

O reator de leito fixo possui vantagens em relagdo a outros tipos de configuragoes.
Simplicidade de operagdo devido a fixacdo das particulas no leito, com baixo custo de
constru¢do e manutengdo, pouca necessidade de equipamentos auxiliares, por ndo exigir
unidades custosas de separagdo do catalisador a jusante, e larga flexibilidade de operagao

figuram entre estas vantagens.

As dificuldades usualmente relacionadas ao emprego de reatores de leito fixo
referem-se, principalmente, a transferéncia de calor. Isto se deve ao fato de que a taxa de
liberagdo de energia ao longo do comprimento do reator nao ¢ uniforme e a maior parte da

reacdao normalmente ocorre nas proximidades da entrada do reator.

Em reagdes exotérmicas, a taxa de reagdo pode ser relativamente maior na entrada
do reator devido a maior concentragdo dos reagentes. Logo, a temperatura do reator tende a
elevar-se repentinamente em direcdo a um maximo ou hot spot. Em reatores ndo
adiabaticos com reagdes exotérmicas, a temperatura no eixo do leito pode ser muito
diferente do que ocorre na parede, o que tende a aumentar a taxa de reagdo local e reforcar

cada vez mais esta diferenca até o esgotamento local dos reagentes. A Figura 2.2 mostra,



Revisdo Bibliografica 10

para uma reacao exotérmica, os tipos de movimento térmico e massico que ocorrem quando

o reator ¢ resfriado nas paredes (as cores indicam a variacdo de temperatura radial).

as paredes sao resfriadas o reagente escoa o produto escoa
pelo fluide refrigerante para dentro para fora

escoamento do reagente calor flui
na linha central para fora

Figura 2.2: Campos de temperatura em um reator catalitico de leito fixo, para uma

reacdo exotérmica, criando movimento radial de calor e massa (Levenspiel, 1999).

Alguns artificios para superar estas dificuldades sdo conhecidos. Um deles ¢ o
emprego de reatores multitubulares, tal como utilizado por McGreavy e Maciel Filho
(1988), sendo apenas uma das formas de modificar apropriadamente a condicdo fisica do
leito. Alguns artificios sdo usados para reduzir os efeitos térmicos da reacdo, tais como o
uso de diluentes inertes na alimentagdo, ¢ também a diluicdo do catalisador com material
solido inerte. O controle da temperatura do refrigerante externo e a divisdo do leito em
secdes independentes permitem também controlar adequadamente a temperatura interna do

reator (Domingues, 1992; Maciel Filho e Domingues, 1992).
2.1.1 Modelos de Projetos de Reatores

Modelos matematicos de reatores de leito fixo sdo necessarios para a descri¢ao dos
comportamentos estaciondrio ¢ dinamico para fins de estudo de projeto, com vistas a
otimiza¢do e controle do processo. Caso o detalhamento proposto seja insuficiente, isso
pode levar a um modelo incapaz de representar precisamente a resposta do reator e as
mudangas nas variaveis de operacdo ndo responderdo satisfatoriamente. Por outro lado, o
detalhamento excessivo pode gerar modelos que sao computacionalmente impraticaveis
e/ou contém parametros cujos valores ndo podem ser determinados precisamente pelos
dados de operagdo. Portanto, o tipo de modelo e seu nivel de complexidade na
representacdo do sistema dependem do uso para o qual o modelo serd desenvolvido

(Khanna e Seinfeld,1987).
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O conceito de modelagem do reator tem sido empregado por diferentes

pesquisadores para diferentes propositos. Entretanto, ¢ possivel reconhecer a existéncia de
certa metodologia para a classificagdo dos modelos que podem ser geralmente aplicadas
para reatores cataliticos de leito fixo. Uma classificagao dita simples ¢ aquela que se
distingue entre modelos “preditivos” e “de aprendizagem”. Ambos os tipos incluem
informagdes obtidas pela aplica¢do de principios fisico-quimicos na inten¢ao de representar

o verdadeiro processo (Azevedo et al.,1990).

O modelo preditivo ¢ caracterizado como sendo tdo simples quanto possivel,
contendo um minimo de informacdo necessdria, envolvendo a estimag¢do de poucos
parametros e isso ¢ muito importante, & medida que possibilita um tempo de computagdo
minimo para sua solugdo e avaliagdo de processos quando ha falta de dados experimentais

disponiveis na literatura aberta.

Os modelos preditivos sdao mais de uso industrial e sdo empregados para

determinar:
1. O scale-up do piloto para a escala final da planta.
2. O estudo de comportamento de novas alimentagdes € novos catalisadores.
3. A predigao de efeitos de diferentes regimes de operacdo no rendimento do reator.
4. A andlise de tendéncia dindmica para propoésitos de controle.
5. A otimizag¢ao das condi¢des de operagao.

No caso dos modelos de aprendizagem, o tempo de computagdo ndo ¢ o principal

fator, e suas primicias podem ser sumarizadas como:

1. Prover uma relacdo estrutural entre parametros, os quais sdo caracteristicas dos mais

elementares mecanismos.

2. Ajudar no entendimento dos modelos mais simples pela indicagao de suas relagdes

com os modelos mais complexos.

3. Prover um procedimento de diagndstico para determinar as causas elementares de

comportamentos inesperados do sistema.

4. Prover um caminho para experimentagao pela sugestao de qual parametro domina

na predi¢do do comportamento do reator.
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5. Prover um melhor entendimento do sistema, o qual pode levar a novos

desenvolvimentos e/ou melhoramentos no processo e no seu projeto.

Na modelagem dos reatores cataliticos de leito fixo sdo geralmente usadas
estruturas que apresentam um cardter deterministico, como os modelos classicos
“Fickianos”, um nome conveniente para os modelos baseados nas leis de Fick e Fourier em
casos ligados a dispersdo de massa e calor, respectivamente, tdo amplamente discutidos na
literatura. A Tabela 2.1 mostra os problemas a serem enfrentados na modelagem e projeto

dos reatores de leito fixo, relacionando os aspectos em microescala e macroescala.

Tabela 2.1:- Aspectos tratados na modelagem de um reator catalitico de leito fixo

Escala Abordagem Consideracao
Sitio Catalitico Cinética da Reagao
Microescala Interfacial AC, AT

Particula Catalitica

Intraparticular AC, AT

Tipos de transferéncia de calor e massa convectivas

Macroescala Reator Plug flow : dispersdo radial e ou axial

Velocidade nao uniforme e dispersdo radial

Um outro agrupamento também interessante dos modelos usados para descrever o

comportamento do reator ¢ dado dentro das seguintes categorias (Doraiswamy e Sharma,

1984):
+ Continuos.
+ (Célula de Mistura.
+ Canal.
+ Fluxo Cruzado.

Os modelos continuos sdo os modelos do tipo “Fickianos” descritos anteriormente,
os quais sdo classificados entre modelos pseudo-homogéneos e heterogéneos. Duas outras
classes diferentes sdo os modelos de célula de mistura e canal, os quais foram propostos

como alternativas aos modelos continuos.
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No modelo de célula, cada particula de catalisador ao longo de seu ambiente ¢

considerada um pequeno reator. Uma seqiiéncia de tais células ¢ conectada na direcdo do

fluxo e/ou lateralmente em uma representacao dos modelos heterogéneos.

O chamado modelo de canais ¢ baseado na observada distribuicao de volumes
locais de vazios no leito. O volume de vazio passa através de zonas alternadas de maxima e
minima na dire¢do axial. O modelo de canais na sua forma mais simples assume que o leito
¢ composto de um conjunto de superficies cilindricas coaxiais passando através de regides

de minimo vazio.

Mais recentemente, o modelo de fluxo cruzado foi proposto, e este divide o fluido

em zonas estagnadas e fluidas, com troca entre as mesmas.

Para estabelecer uma melhor nocdo entre os modelos, estes sdo classificados em
duas amplas categorias, pseudo-homogéneos e heterogéneos. Modelos pseudo-homogéneos
ndo consideram explicitamente a presenca de catalisador, em contraste com modelos

heterogéneos, os quais apresentam equacdes de conservacao para o fluido e catalisador.

Existem, ainda, abordagens pseudo-homogéneas modificadas, as quais incluem
implicitamente a presenca do soélido. Dentre cada categoria, os modelos sdo classificados
em ordem de crescimento de complexidade, conforme mostra a Tabela 2.2 (Froment e

Hofmann, 1987).

O modelo da categoria peseudo-homogéneo basico I, postula escoamento plug
flow através do leito, e ¢ unidimensional por assumir uniformidade na se¢ao perpendicular
ao fluxo, exceto a uma camada fina proxima a parede, onde calor ¢ trocado com a
vizinhanga. A primeira complica¢do leva ao modelo II, que ¢ a consideracdo por desviar do
plug flow pela superposi¢ao da dispersdo na dire¢ao axial. Quando a dispersdo também ¢
considerada na direg¢ao radial, por causa da ocorréncia de gradientes de concentragdo e

temperatura, o modelo torna-se bidimensional, modelo III.

O modelo da categoria heterogénea basica I ¢ derivado do modelo basico pseudo-
homogéneo I pela consideracdo de gradientes de temperatura (AT) e concentragcdo (AC)

sobre o filme que cerca as particulas de catalisador.

O segundo modelo heterogéneo II, ainda unidimensional, adiciona gradientes

dentro da particula de catalisador ao modelo anterior. Finalmente, o0 modelo heterogéneo III
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considera gradientes axial e radial no reator como também gradientes locais entre e

intraparticulas.

Tabela 2.2: Classificacdo dos modelos para um reator catalitico de leito fixo.
Pseudo-Homogéneos Heterogéneos

T = Tsélido, C = Csoélido T # Tsolido; C # Csélido

Uni-dimensional

| Basico, Ideal | + Gradientes Interfaciais
I + Dispersao Axial I + Gradientes Intraparticular

Bi-dimensional

I + Dispersdo Radial I + Dispersdo Radial

\J

Os parametros de dispersdo massica utilizados sdo efetivos, os quais possibilitam
simplificagdo do modelo e facilidade relativa na determinacdo de correlagdes para os
parametros envolvidos. Para as situa¢des ndo isotérmicas, a transferéncia de calor ¢ incluida
no modelo. No modelo pseudo-homogéneo basico I, o calor é considerado ser somente
transferido por conveccao global. Quando dispersao axial e/ou radial ¢ adicionada, resulta

nos modelos II e III, respectivamente, e o calor ¢ também transferido por condugdo efetiva.

Nos modelos heterogéneos, a transferéncia de calor e massa do meio fluido para a
superficie do catalisador ¢ descrita em termos de mecanismos convectivos. Mecanismos de
transporte dentro da particula sdo expressos em termos de difusdo (difusividade) efetiva e

conducao (condutividade) efetiva.

No modelo III, a dispersdo no leito é considerada por um caminho analogo ao
usado no equivalente modelo pseudo-homogéneo, III, mas os mecanismos sdo separados
dentro deste ocorrendo na fase fluida e soélida, respectivamente (Froment e Holfmann,

1987).
2.1.2 Métodos Numéricos para Reatores de Leito Fixo.

Modelos dindmicos do tipo "Fickianos" de um reator catalitico de leito fixo
representam um sistema rigido de equagdes diferenciais parciais parabolicas/elipticas

(EDPs) devido a grande razdo de capacidade térmica sélido/fluido, tipicamente ao redor de
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100. A solucdo numérica deste tipo de sistema envolve normalmente uma discretizacdo das
varidveis espaciais, tal que as EDPs sejam convertidas em um sistema de equagdes
diferenciais ordinarias (EDOs). As técnicas de discretizagdo mais populares sdo diferengas

finitas e colocagdo ortogonal (Toledo, 1999).

As vantagens de se empregar diferencas finitas encontram-se na sua facilidade de
implementagdo computacional e na confianca e estabilidade da solugdo correspondente.
Entretanto, para descrever o comportamento dinamico de um reator catalitico de leito fixo é
necessario empregar muitos pontos de malhas para alcancar a requerida estabilidade e
convergéncia. Isto ¢ muito dispendioso em termos de tempo computacional e impraticavel

para estudos de controle/otimizagao (Toledo, 1999).

A despeito da existéncia de algumas modificacdes, as quais reduzem o nimero de
pontos da malha significativamente, os mais populares métodos de diferencas finitas
propostos por Crank-Nicolson para modelos estacionarios e o da Dire¢do Alternada (DA)

implicito/explicito para modelos dindmicos.

Com relagdo a colocagdo ortogonal, este método esta contido na classe geral de
técnicas de aproximagao conhecidas como método dos residuos ponderados, o qual também
inclui os métodos de Galerkin, Integral, Minimos Quadrados e Momentos como casos
especiais. As varidveis envolvidas sdo expandidas em termos de uma funcdo tentativa
polinomial e as EDPs sdo satisfeitas nos pontos discretos ou pontos de colocagdo, os quais
resultardao num conjunto de EDOs. Estas EDOs sdo expressas normalmente em termos do
valor da solug@o nos pontos de colocagdo, e a colocagdo ortogonal pode ser aplicada em

uma das duas ou em ambas dire¢des espaciais (Toledo, 1999).

Para modelos de estado estacionario, para o qual a dispersdo axial ndo ¢
normalmente considerada, a variavel espacial radial ¢ discretizada e as equacdes, agora um
sistema de EDOs, podem ser integradas ao longo da direcdo axial. Se a dispersdo axial ¢
incluida, a colocag¢do ortogonal pode ser aplicada em ambas as dire¢des, radial e axial, a
chamada colocagdo dupla, e as equacdes do modelo sdo transformadas em um sistema de
equagdes algébricas nao-lineares. Para a simulagdo do comportamento dindmico ha
necessidade da aplicagcdo da colocacdo dupla, transformando o modelo num conjunto de

EDOs, as quais sdo integradas no tempo (Método das Linhas) (Toledo, 1999).
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Obter a solucdo por colocacdo ortogonal ¢ geralmente mais rapido do que pelo

método das diferengas finitas para equivalente precisdo, devido ao uso de um numero
reduzido de pontos de malha, pontos de colocacdo. Entretanto, se polindmios de alta ordem
sdo empregados como fungdes tentativas, a solugdo computada pode oscilar e, desde que as
formulas da colocacdo ortogonal sdo usadas para aproximar as derivadas. Os problemas

com este comportamento podem ser significantes.

Carey e Finlayson (1975) desenvolveram o método da colocagdo ortogonal em
elementos finitos, o qual permite aplicar polindmios de ordem menor para se¢des finitas do
dominio. A principal vantagem deste procedimento ¢ sua habilidade para computar perfis
de gradientes agudos empregando aproximacdo de ordem baixa, entdo precavendo

oscilagdes artificiais na resposta.

Normalmente, o termo de dispersdo axial ¢ negligenciado em muitas situacdes € o
modelo estacionario pode ser resolvido tanto pela aplicacdo de colocacdo ortogonal na
dire¢do radial e integra¢do ao longo da dire¢do axial, ou pelo emprego da colocagdo dupla.
A primeira estratégia ¢ preferida uma vez que ¢ geralmente mais facil de resolver do que
um sistema de equagdes algébricas nao-lineares. Além do mais, qualquer variacao radial de
parametros de transporte, propriedades fisicas, perfil de velocidade e porosidade do leito

sdo facilmente incluidas no esquema colocac¢do radial/integracao axial (Toledo, 1999).

O maior problema da técnica da colocacdo ortogonal em elementos finitos € que
esta ¢ somente efetiva se os elementos, se¢des, sdo escolhidos otimamente. Esta selegdao
ndo ¢ trivial e pode levar a técnica a ser ineficaz em situagdes onde a localizagdo dos
gradientes agudos ¢ desconhecida ou ndo permanece fixa. A colocacdo ortogonal tem a
vantagem adicional de que os pontos de colocacdo sdo escolhidos otimamente e
internamente pelo proprio método. Problemas com oscilagdo quando colocacgdo ortogonal ¢é
aplicada em equagdes diferenciais podem ser resolvidos aplicando conjuntamente o método
de colocacdo e o método das caracteristicas. Alternativamente, é possivel a utilizagdo de

filtros (Acrivos, 1956; Vasconcelos, 1997).

Por fim, ¢ importante avaliar a adequacao do método numérico com respeito ao

modelo e a taxa de reacdo, sendo imprescindivel, estudo de minima realizagdo, isto &,
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geracdo de malhas de discretizagdo com o minimo de pontos de colocagdo e que

reproduzam adequadamente o comportamento do reator (Toledo, 1999).

2.1.3 Operacio dos Reatores

A simulacao estacionaria dos modelos do reator catalitico de leito fixo ¢ estudada
para determinar as condigdes de operacdo. Possibilita conhecer quais pardmetros que
afetam de forma significativa o desempenho do reator tanto no regime estacionario como
no dinamico. Este conhecimento ¢ fundamental para definir estruturas de controle e

procedimentos operacionais que levem a um alto desempenho do reator.

O estudo das simulagdes do reator € iniciado pela avaliagdo do seu comportamento
estacionario, objetivando conhecer quais parametros mais o influenciam para uma
determinada condi¢cdo de operacdo. Este conhecimento ¢ de grande importancia quando se
deseja um alto rendimento do reator e uma base solida para melhor compreender os efeitos

destes parametros no comportamento dindmico do mesmo.

Para analisar o comportamento estacionario do reator faz-se necessario o estudo da
sensibilidade do modelo do reator frente a variagdes nas propriedades fisicas, coeficientes
de transferéncia de calor e massa, temperatura de refrigeracdo, pressdao, parametros de

projeto do reator (Toledo, 1999).
2.1.4 Sistema de Controle dos Reatores

Uma parte muito importante na etapa do projeto de um reator quimico e da
definicao da sua estratégia de controle ¢ a analise do comportamento dindmico do reator em
malha aberta. Esta andlise permite determinar quais varidveis devem ser escolhidas para
serem controladas e/ou manipuladas com a finalidade de manter ou alterar o ponto de
operagdo do reator. Esta andlise ¢ feita sobre varidveis importantes do reator e que podem
variar conforme modificagdes nas condigdes operacionais, ocasionadas por mudangas nas

variaveis de entrada.

Frente a isto, fazem-se, entdo, variagdes degrau nas varidveis de entrada escolhidas
para analisar-se o comportamento das varidveis dependentes, tais como temperatura do
reator, conversdo, temperatura do fluido refrigerante e pressdo do reator, a fim de se
determinar o efeito e a sensibilidade destas varidveis dependentes frente as variacdes

impostas. Esta andlise possibilita a identificacdo do comportamento critico de algumas
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variaveis dependentes frente a variagdes nas condi¢des de entrada, tais como apresentar um

comportamento de resposta inversa ou fortemente ndo-linear.

Quando o sistema apresenta estas caracteristicas, certamente dificultard o
desempenho do controlador, portanto, exigindo estratégias de controle sofisticadas. De fato,
se a varidvel escolhida para manipulacdo resultar neste comportamento complexo para as
variaveis controladas do reator, a estratégia de controle deverd ser projetada com muito
mais cuidado para evitar tais instabilidades. Obviamente, nesta situagdo, passa a ser
questionavel a escolha de variaveis manipuladas que levem a um comportamento dindmico

complexo.

Certamente, o fendmeno de resposta inversa ¢ o que causa maiores problemas para
a implementagdo de uma malha de controle. Este fendmeno ocorre principalmente devido a
diferenca das capacidades térmicas do sélido e do fluido reagente no reator catalitico de
leito fixo. Este ¢ um fendmeno fisico observado na pratica. O nome resposta inversa se
deve ao fato de que ao se introduzir uma perturbacdo numa variavel de entrada do reator, o
comportamento dinamico da varidvel dependente analisada inicialmente ¢ contrario do
esperado, no entanto, na seqiiéncia da analise, o comportamento dindmico muda e volta a

ter a trajetoria esperada.

Por exemplo, se ha um aumento da temperatura de alimentacdo do fluido reagente,
Tfo, espera-se um aumento da temperatura do reator numa determinada posi¢ao axial do
reator. No entanto, inicialmente, a temperatura do reator diminui contrariando o
comportamento esperado. Depois de algum tempo, a temperatura do reator comeca a
aumentar até atingir um valor superior ao da temperatura do reator neste ponto antes do
aumento em Tfo. Este comportamento é chamado de resposta inversa, ¢ ¢ uma
caracteristica do comportamento dindmico de muitos reatores cataliticos de leito fixo

reportado tanto na literatura como na pratica.

Este fenomeno, resposta inversa, pode ser explicado por que o catalisador, tendo
uma capacidade térmica, (pCp)s, maior que a do fluido refrigerante, (pCp)f, inicialmente
absorve o calor introduzido no reator pelo aumento em Tfo e promove a diminuicdo da
temperatura do reator, comportamento ndo esperado. Entretanto, na seqiiéncia, devido a

reacdo quimica extremamente exotérmica que ocorre dentro da particula de catalisador, ha
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uma libera¢do de energia para o meio fluido e ha o esperado aumento de temperatura do

reator (McGreavy, 1983; McGreavy e Maciel Filho, 1989; e Maciel Filho, 1989).

A elaboracdo de uma adequada estratégia de controle para um sistema de estudo
deve levar em conta a técnica de planejamento fatorial que permite compreender os efeitos
dos parametros de um determinado sistema, possibilitando conhecer ndo s6 os valores dos
efeitos principais, como também os efeitos de interacdo entre estes parametros, efeitos
secundarios. Outro fator importante deste método é que ele possibilita o conhecimento do

efeito ao longo do tempo, permitindo observar o comportamento dindmico dos efeitos.

Finalmente, pode-se concluir que, o0 método do planejamento fatorial completo ¢
uma ferramenta adequada para andlise dos efeitos e também das interagdes dos pardmetros
operacionais de um processo quimico, mas que ndo deve ser generalizado para regides de

operagao nao estudadas (Toledo, 1999).
2.2 Colunas de Destilacao

Uma corrente pode ser uma mistura de compostos quimicos que, por exigéncia do
processo quimico da qual faz parte, deseja-se separar em seus componentes individuais.
Quando a corrente ¢ constituida por apenas dois componentes, a mistura ¢ denominada
mistura binaria, enquanto as misturas com mais de dois componentes sdo denominadas
misturas multicomponentes. As separacdes de substancias constituem uma fase importante
de quase todos os processos de Engenharia Quimica e sdo necessarias porque as espécies
quimicas de uma corrente, em geral, sdo conduzidas a multiplos destinos com
concentragdes especificadas. A alimentagdo destas colunas: ¢ liquida, ou vapor ou liquido

mais vapor.

As colunas podem ser construidas com varios tipos de internos, sendo as de pratos
ou bandejas as mais comuns, mas esta escolha depende das condi¢des operacionais, do tipo
de sistema. Um estagio real ¢ uma concepgao do processo de separagdo, caracterizada pelo
fato de nele ocorrer a mistura de duas ou mais correntes de tal forma que se permita a
ocorréncia das transferéncias de massa e calor entre as fases presentes, fazendo com que as

correntes que saem do estagio ndo estejam em equilibrio.

Um estagio ideal, também denominado de estagio de equilibrio ou estagio teorico,
¢ uma etapa do processo onde duas ou mais correntes sdo colocadas em contato; ocorre

transferéncia de massa entre as fases até que o equilibrio seja alcancado e as novas fases
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formadas sdo separadas. Mesmo que as condic¢des de equilibrio sejam raramente alcancadas

em um equipamento real, o estagio de equilibrio ¢ um modelo fisico util para a andalise das

operagdes em estagios.

Embora o modelo fisico do estdgio seja conveniente para os calculos, o numero de
estagios de equilibrio calculado deve ser relacionado ao nimero de estigios reais
necessarios a separa¢do. Exprime-se esta relacao pela eficiéncia de estagio, definida como a
razdo entre a modificacdo de composi¢do num estagio real e a modificacdo de composicao

em um estagio de equilibrio (Foust et al., 1982).

Alguns equipamentos industriais podem ser constituidos por um Unico estagio,
(flash) mas, em geral, empregam-se equipamentos com varios estagios, com escoamento
em contracorrente entre as duas fases. A operagdo em estagios multiplos (ou multiestagios)
possibilita maiores variagdes na composi¢ao das duas fases do que as variagdes que se pode

obter em um so estagio.

O equipamento para separagdes multiestagios, freqiientemente, consiste de pratos
horizontais para promover o contato entre as fases, arranjados em uma coluna vertical. A
diferenca de composicao obtida apds o contato entre as fases, seja em um ou varios

estagios, ¢ denominada grau de separagao.

O grau de separacdo depende do nimero de pratos e da eficiéncia dos estagios. A
area da segdo transversal da coluna determina a capacidade dos pratos em permitir a
passagem das correntes que devem entrar em contato (Henley e Seader, 1981; Wankat,

1988).

As colunas de fracionamento podem ser de pratos ou recheadas, mas em ambos os
casos devem possuir um refervedor na base ¢ um condensador no topo. A fun¢do do
refervedor ¢ produzir o vapor que sobe pela coluna. O liquido retirado do refervedor ¢ o
produto de fundo. O condensado vai para um acumulador (tambor de refluxo) do qual parte
retorna para o topo da coluna como refluxo e o restante ¢ retirado como produto destilado.

O refluxo origina a corrente liquida que desce de prato em prato pela coluna.

A Figura 2.3 apresenta o esquema de uma coluna de pratos, onde cada prato ¢
considerado como um estagio, ¢ também apresenta o esquema de uma coluna recheada

(Gomide, 1988; Holland, 1963; Holland, 1975).
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Figura 2.3: Esquema das colunas de destilacdo (Gomide, 1988; Holland, 1963; Holland,
1975).

2.2.1 Modelos de Projetos de Colunas

Uma coluna de destilagao tipica ¢ formada pelos equipamentos auxiliares basicos,
o condensador e o refervedor. A Figura 2.4 mostra o esquema onde a corrente F designa a
taxa de alimentagdo da coluna, enquanto as correntes D e B designam os produtos destilado

e residuo (produto de fundo), obtidos como resultado da operagao.
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Figura 2.4:  Representacdo esquematica de uma coluna de destilacao
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A introducdo da alimentacdo, em geral, ocorre em um prato intermedidrio,

dividindo a coluna fracionadora em duas secdes, denominadas se¢do superior ou de

enriquecimento (ou retificacao) e secdo inferior ou de esgotamento.

A razdo entre a quantidade de liquido retornada como refluxo (L) e a quantidade

retirada como destilado ¢ denominada razao de refluxo, R.

A razdo de refluxo ¢ inversamente proporcional ao nimero de pratos necessarios a
separagdo. Assim, a operacdo da coluna de destilagio com uma razao de refluxo minima.
Implica em um numero infinito de pratos. Enquanto, a operagao com refluxo total (mas sem
retirada de produtos) corresponderiam ao nimero minimo de pratos. Além disso, uma
alteracdo no valor da razdo de refluxo determina alteragdes nas taxas de calor trocadas no
condensador e refervedor, implicando em maior ou menor consumo de agua de refrigeracao

(no condensador) e vapor de aquecimento (no refervedor).

As colunas de destilagdo sdo modeladas em fun¢do do tipo de contato promovido
entre as fases liquido e vapor: contato continuo ou contato descontinuo. No contato
continuo, as fases liquidas e vapor escoam em contracorrente ao longo da coluna e

permanecem em contato durante toda sua extensao.

Este ¢ o caso das colunas recheadas, cujo recheio ¢ selecionado de forma a
promover maior area e tempo de contato entre as fases. Ja no contato descontinuo, o
modelo de projeto baseia-se no conceito de estagio, onde as fases de liquido e vapor entram
em contato, transferem massa entre si e sao separadas. Este ¢ o caso das colunas de pratos,

que podem ser perfurados, valvulados ou com borbulhadores (Henley e Seader, 1981).

Os modelos de projeto para colunas de contato continuo baseiam-se na diferenca
da taxa de transferéncia de massa dos constituintes da mistura, enquanto que no contato
descontinuo fundamentam-se na diferenca de composicao das fases em equilibrio (Foust et

al., 1982).

Os modelos de projeto denominados rigorosos envolvem as equagdes de balango
material e entalpico, além das relagdes de equilibrio e de restri¢des (equacdes MESH). Ja os
modelos simplificados (Métodos Shortcut) estabelecem algumas hipoteses simplificadoras
para reduzir o numero de equagdes envolvidas e fornecer resultados menos precisos, mas

mais rapidamente obtidos (Foust et al., 1982; Henley e Seader, 1987; GOMIDE, 1988).
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2.2.2 Critérios de Otimizaciao para Colunas.

Os trabalhos desenvolvidos na area de destilacdo sdo essencialmente voltados a
simulagdo na busca das melhores condigdes de operagdo do equipamento ou da melhor
seqliéncia de colunas necessarias a separagao. Como exemplo, pode-se analisar o trabalho
de Wolf Maciel e Carvalho (1994), onde o projeto 6timo de seqiiéncias de destilagdo ¢é
realizado através de um simulador comercial. No entanto, os autores precisaram recorrer a
métodos simplificados, como o de Fenske-Underwood-Gilliland (Wankat, 1988), para obter

os parametros basicos solicitados como entrada pelo simulador.

J& no trabalho de Vasconcelos (2006), foi desenvolvido um método de otimizagao
heuristica usando Simulador Comercial. A grande vantagem desta metodologia ¢ a robustez
dos modelos dos equipamentos que podem ser usados. Esta foi a metodologia de trabalho

usada nessa Tese.

Em ambos os casos, a descricdo inicial exigida pelo simulador foi obtida de
maneira indireta por calculos manuais (métodos simplificados) ou obtidos na operagdo do
equipamento como forma de superar a necessidade de conhecimento dos modelos internos

do simulador.

Virias s@o as propostas de algoritmos encontrados na literatura para a otimizagao
de projeto de colunas de destilagdo. Como critério de otimizacdo, os diversos autores

consultados indicam essencialmente critérios econdOmicos para constituir a fungdo objetivo.

A exigéncia de maxima separagdo por prato nao poderia ser usada como critério de
otimalidade, pois implicaria numa razdo de refluxo infinita. Estes autores indicam, como
funcdo a otimizar, o critério de minimizacdo da soma dos custos devido a perda do
componente mais volatil no fundo, custos com a perda do componente mais pesado na

corrente de topo e custos dos gastos de energia no refervedor (Waller e Gustafsson, 1978).

Moura (1981) afirma que, tragando-se uma curva de custo anual total (soma do
custo das utilidades (4gua, vapor de aquecimento, etc.) e investimento) contra a razdo de
refluxo, pode-se constatar que ela passa por um minimo para razao de refluxo de 1,1 a 1,25
vezes o refluxo minimo, a partir da analise de 70 destilagdes de hidrocarbonetos. No caso
de refluxos acima deste "6timo", King (1980) recomenda o projeto considerando uma razao
de refluxo 20 a 30 % superior ao minimo, ja que o custo total ¢ de apenas 2 a 6 % acima do

custo 6timo. Estas recomendacdes baseiam-se em experiéncias prévias dos autores, mas
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ndo podem servir como regra para a determinagdo da razdo de refluxo mais adequada a uma

determinada separag¢@o. Na Engenharia das Separacdes cada caso ¢ um caso.

Douglas (1988) propde a minimizagdo do custo anual, expresso em funcdo do
custo de capital (custo da coluna, refervedor e condensador, nimero de pratos) e custo das
utilidades (geracdo de vapor de aquecimento), enquanto Logsdon et al. (1990) baseiam-se
no critério proposto por Douglas, relacionando o custo anual com a quantidade de destilado

produzido e custo da alimentagao.

Pelo exposto, pode-se inferir que existem varias abordagens quanto a fungado
objetivo, dentre os autores estudados, mais adequada para otimizar o projeto de colunas de
destilagdo. Além disso, alguns autores mencionam a existéncia de um conjunto de
heuristicas de projeto, derivadas de dados empiricos, indicando que a complexidade do

problema nao permite o estabelecimento de uma tnica estratégia de solucgao.

A maioria dos métodos de estimativas de custos usa correlacdes de custos
baseadas em dados historicos ou projetados. Tais correlagdes sdo usualmente expressas em
termos das varidveis de operacdo ou de projeto, as quais, por sua vez, podem corresponder

as variaveis independentes que podem ser otimizadas.

As correlagdes para estimativas de custos, geralmente, sdo utilizadas nas
estimativas denominadas preliminares (projeto basico), envolvendo uma precisdo que recai
na faixa de -15 a +30%. Ja as estimativas definitivas, que envolvem o desenvolvimento de
desenhos e especificacdes completas (projeto detalhado), recaem numa faixa de precisao

entre -5 a +15 % (Edgar e Himmelblau, 1988).

Guthrie (1969) publicou um conjunto de correlagdes de custo que incluiam
informagdes tanto sobre custos de aquisicdo quanto de instalacdo dos principais
equipamentos utilizados nas industrias quimicas. Estas correlagcdes foram inicialmente
propostas com o objetivo de apoiar a avaliagdo econdmica durante a fase de projeto basico
de plantas de processos quimicos. O método foi desenvolvido baseado em dados de

quarenta e dois projetos de plantas de processo.

Outro conjunto de correlagcdes foi desenvolvido pelo Projeto ASPEN, usando
dados da empresa PDQS$ Inc. Estas correlagdes sdo partes de um programa de projeto
auxiliado por computador e, portanto, as correlacdes estdo todas em forma numérica, ao

invés de graficos como na maioria das outras fontes (Evans, 1979).
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A formulacdo das funcdes objetivo ¢ uma das etapas cruciais na aplicagdo da

otimiza¢do a um problema pratico. Deve-se ser capaz de traduzir uma afirmacao verbal ou

conceito do objetivo desejado em termos matematicos.

Nas industrias de processos quimicos a funcao objetivo ¢ expressa em unidades
monetarias porque a meta do empreendimento ¢ minimizar custos ou maximizar lucros

sujeitos a uma grande variedade de restrigdes.
2.2.3 Operacao das Colunas

A formacao de regimes transientes em uma coluna de destilagdo ocorre quando o
processo € perturbado e as caracteristicas destes limitam a eficiéncia do sistema de controle

ou quando um fator externo induz a modificacdo do ponto de operacdao da unidade.

No primeiro caso, encontram-se fatores como o acoplamento das varidveis, nao

linearidades, atrasos e constantes de tempo elevadas e restrigdes do processo.

No segundo caso, existem aspectos como o sistema a ser destilado, mudancas na
composicao de alimentacdo e transientes de operagdo necessarios em virtude das alteragdes

de mercado.

O comportamento dinamico de processos de destilacao ¢ lento. Embora o atraso e
a constante de tempo sejam pequenos para cada prato (da ordem de segundos), a dindmica
da coluna toda ¢ longa e, dependendo das caracteristicas das unidades pode variar na ordem
de horas e dias. A separagdo ¢ realizada em estagios e, quando o processo ¢ perturbado sao

exercidas mudangas em cada prato, conferindo-lhe um novo ponto de equilibrio.

Esse comportamento ¢ transferido por toda a coluna pelas fases liquida e vapor, de
forma que o resultado final consiste em um tempo de resposta muito elevado. Por este
motivo, a destilagdo pode ser representada por um processo acoplado em série (Shinskey,

1996).

A etapa de partida (Start-up) de uma coluna de destilagdo apresenta uma serie de
problemas operacionais. Estes interferem quase sempre no tempo empreendido para que se
atinja o regime permanente e comece a operar conforme desejado. Devido a natureza de
transi¢do, elevado tempo morto e fortes iteragdes entre as variaveis, a partida de um
processo de destilagdo ¢ uma das operagdes mais dificeis da industria quimica. Esta deve

ser cuidadosamente realizada de forma a alcangar rapidamente o estado estacionario.
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2.2.4 Sistema de Controle das Colunas

E importante entender como um sistema de controle pode ser concebido para se
usar estas informagdes no projeto da coluna. O controle de uma coluna de destilagao deve
atender a trés necessidades basicas: manter o balango de massa, atingir a qualidade desejada
e atender as restrigdes do processo. Primeiro, busca-se manter os niveis na base e no

acumulador de maneira que ndo ocorra nem “inunda¢do” nem o “esvaziamento” da coluna.

No controle de qualidade, espera-se garantir a qualidade dos produtos, através de
uma ou mais composigdes. Restricoes impdem limitagdes em virtude da dindmica do

processo, como o uso de temperatura, vazdes e pressoes elevadas ou baixas.

O principal objetivo da destilacdo ¢ separar um dado volume em produtos mais
valiosos. O valor dos produtos depende exclusivamente de sua qualidade. Portanto, este € o
ponto mais estudado na operagdao de uma coluna. Dessa maneira, a proposta principal de
um sistema de controle torna-se rejeitar ou minimizar os efeitos das variagdes nao

controladas e restabelecer a qualidade de um ponto desejado (Seborg et al., 1989).

4

O comportamento ndo linear é caracteristico e interagdes entre dois (ou mais)
controladores podem ser minimizadas parcialmente através do ajuste dos controladores.
Além da possibilidade de uso de desacopladores, uma das alternativas estd na combinagao
entre as variaveis que resultam de pouco grau de interacdo. Um aspecto importante na
definicao do sistema de controle destas unidades ¢ a sintese da estrutura, ou seja, a selecao

das variaveis manipuladas e dos pares de varidveis controladas com varidveis manipuladas.
Remberg et al. (1984) diz que o controle de uma coluna de destilacao ¢ feito na:
+ Especifica¢do do produto.
+ Variagio na qualidade
+ Recupera¢io do produto.
+ Custo das utilidades.
+ Praticas de operagio.

A definicdo de um sistema de controle requer o conhecimento da dinamica do

processo. Entdao, o procedimento ¢ o estudo das variaveis do processo que se deseja manter
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em um ponto de operagdo constante e quais variaveis podem ser ajustadas dentro de uma

faixa. Também ¢ preciso identificar quais variaveis atuam como perturbagdes no processo.
2.3 Simulacio e Sintese.

A simulagdo consiste em se utilizar modelos matematicos ¢ métodos de solucao
que possibilitem predizer o comportamento de processos. Outras defini¢des referem-se ao
uso de modelos matematicos para avaliar numericamente uma descri¢do e a reunido dos
dados assim obtidos para estimar as verdadeiras caracteristicas da descricdo sob estudo

(Law e Kelton,1991).

A simulacdo ¢ usualmente feita através de modelos gerados a partir de
simplificagdes e procura capturar o maximo do comportamento real do sistema, suficiente
para fornecer progndsticos precisos dentro de uma tolerancia aceitavel (Silva e Muntz,

1992).

Estes mesmos autores afirmam que simulacdo ¢ a forma mais popular de se
descrever sistemas reais e que, virtualmente, pode-se simular qualquer sistema desde que
seja realizado esfor¢o suficiente para representar os detalhes do mesmo. Silva e Muntz
consideram a simulagdo como a implementa¢do de uma descri¢gdo detalhada, enquanto Law

e Kelton consideram a simulagdo como uma forma de validar uma configuragao.

A simulagdo pode ser “um projeto de processo com uma descri¢do operacional de
um sistema e a conducdo de experimentos com esta descri¢do com o proposito de adquirir
conhecimento sobre seu comportamento ou avaliar estratégias alternativas para seu
desenvolvimento ou operagdo. Esta descricdo deve ter a capacidade de reproduzir aspectos
selecionados do comportamento do sistema descrito com certo grau de precisdo”. Esta
definicao acrescenta a possibilidade da simulacdo ser utilizada como fonte de informagdes

sobre o sistema em estudo. (Carneiro, 1996).

Na érea de Engenharia Quimica, o termo simulacdo refere-se a criagdo de um
modelo abstrato para representar um processo quimico. Esta descricdo pode ser resultado
de uma analise rigorosa de uma operagao unitaria ou de um conjunto de equagdes empiricas

(Perry e Chilton, 1973).

Uma segunda abordagem para o processo de projeto ¢ aquela conduzida sob o
enfoque de sintese automatizada. O processo de projeto requer do projetista as habilidades

de sintese e analise (Rudd et al, 1973).
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A sintese é a “reunido de elementos concretos ou abstratos em um todo” e analise

¢ “o exame de cada parte de um todo, tendo em vista conhecer sua natureza, suas
proporgdes, suas fungdes, suas relagdes, etc.”. A sintese trata da criagdo de abstragdes de
sistemas que devem possuir determinadas propriedades, envolvendo desde a agregacao de
informagdes sobre o objeto em estudo até a obtencdo de uma descricdo detalhada que

permita sua construcao fisica.

A sintese pode ser vista como uma série de transformacdes realizadas sobre o
conjunto de especificacdes iniciais até a obtengdo do produto desejado, através de

alteragdes sobre a representagdo funcional, estrutural e geométrica (Gajski e Kuhn 1983).

Os conceitos de corregdo e otimizagcdo do sistema a projetar sdo conceitos
fundamentais a serem considerados durante o projeto de processo. A descricdo € correta se
ela atende a todos os requisitos da descri¢do inicial e pode ser construida. Uma descrigao
final ¢ 6tima se ela € correta e possui custo mais baixo e melhor desempenho que qualquer

outra solugdo correta.

O projeto de processo deve ser conduzido pela busca da ou de uma das solugdes
Otimas. Porém, na maior parte dos casos, a solu¢do 6tima nao ¢ conhecida (ou facilmente
determinavel) e deve ser estabelecido algum compromisso entre custo e desempenho a ser

obtido (Calazans, 1995),(Carneiro e Calazans, 1996).

O projeto de processo, conduzido com o auxilio de ferramentas de projeto
desenvolvidas sob o enfoque de simulagdo, permite a otimizacdo de equipamentos através

da alteracdo manual e sucessiva dos valores das varidveis de projeto.

O estilo de projeto estabelecido pelas ferramentas de sintese é centrado ndo apenas
no talento criativo do ser humano, mas também no fato de parte deste talento poder ser

capturado por ferramentas computacionais e usado para guiar o processo de projeto.

Na Engenharia Quimica, sdo inimeros os estudos de sintese de processo
envolvendo a selecdo da seqiiéncia otimizada de operagdes unitarias (equipamentos) que

produzam um produto especificado a partir da disponibilidade de matéria-prima.

A sintese de processo envolve certo grau de abstragdo, onde os equipamentos sao
projetados por métodos simplificados, j& que o objetivo fundamental ¢ verificar a

viabilidade da seqiiéncia escolhida (Carneiro e Calazans, 1996).
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2.4  Rotas Alcoolquimicas.

Cré-se que o alcool etilico ou o etanol como um composto puro tenha sido obtido
pela primeira vez no século XII na Europa, provavelmente na Italia. A primeira referéncia ¢
certa receita num manuscrito do século XIV do livro “Chave de Indicagdo para fazer
Ouro”. Diz ali que cozinhando em vasos proprios uma mistura de vinho puro e fortissimo
com um ter¢o de sal, produz-se uma acqua que acessa, flameja sem queimar a matéria
sobre a qual ¢ colocada (Blower, 1977). A partir do etanol muitos produtos quimicos
podem ser feitos e esta rota ¢ chamada de alcoolquimica. Convém ressaltar que pela grande
disponibilidade de etanol de baixo custo no Brasil, este pode de fato ser uma matéria-prima

interessante para competir ou complementar as rotas petroquimicas.

A Figura 2.5 apresenta algumas rotas para os derivados do etanol.

Etilena

Degidratgao Intramolecular

Eter etilico

Dezidratagac Intermolecular

Butanol ——— Butiraldeido

Etancl |Desidratagac Intermoclecular Desidrogenag¢ao Intramolecular

Acetato de etila

Dezsidrogenagac Intermelecular

Acetaldeido —m8 —— p-Hidroxibutanal Crotonaldeido

Dezidrogenagido Intramolecular Condensag¢so alddlica Desidratgso Intramoslecular

Alcool Crotilico & Butiraldeido)

Hidrogenagdc Intramoelecular

Butanol
Hidrogenagdc intramoelecular

Figura 2.5: Rotas cataliticas para conversao do etanol.
2.4.1 Desidratacao do Etanol.

Em 1904, Vladimir Ipatieff catalisou a desidratacdo de etanol usando um 6xido
misto de silica e alumina. A seletividade da desidratacdo do etanol a etileno e éter dietilico

depende da estabilidade do etoxido de superficie.

A desidratagao do etanol sobre alumina contendo quantidades crescentes de sodio,
mostrou que a atividade total de desidratacdo decresceu e a seletividade em favor do éter

dietilico aumentou com o incremento das quantidades de so6dio na alumina. O aumento da
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seletividade para a formagdo de éter ¢ explicado pela reacdo de duas moléculas de etanol,

uma das quais ¢ adsorvida sobre o ion sodio, e a outra sendo retida por forgas fracas do tipo
Van der Waals. A troca dos prétons da hidroxila por ions s6dio é acompanhada de um

decréscimo na atividade da desidratacao (Rossi e Urbano, 1967).

A desidratagdo sobre catalisadores metalicos foi bem estudada e sob y-Al,O3
mostrou producdo de éter etilico abaixo de 270 °C, sendo que etileno e 4gua comegavam a
aparecer em 250 °C. Propostas de mecanismos surgiram apontando que o éter produzido na

desidratacao se dividia em dois caminhos:
+ Ftanol + Etileno;
+ Etileno + Agua.

Surgia, entdo, o mecanismo de superficie, onde apareceria um intermediario

etoxido de superficie.

A seletividade da desidratagdo de etanol a etileno e éter etilico depende da
estabilidade térmica deste etoxido de superficie, sendo que a influéncia de diferentes metais
na estabilizacdo do etdxido foi bastante discutida e foram apresentados trés esquemas de

desidratacao do etanol:

+ Esquema Paralelo

HsCz=- O — C2Hs + HzQ 2.1
= CzHsOH :Z
& HzC = CHz + HzO 2.2

4+ Consecutivo

— Hz©O - HzQ _ 23

= CgHsOH =——= HsC2z2 - O - C2Hs ———— & HzC = CHz

4+ Simultaneo

E—-_;:-':-' HstCz — QO —C2Hs + H=z=0

-
E2CzHsOH & -1 *

\\3\,
\z"\-ae HzC = CHz + 2 HzO/f

CzHsOH + HzC = CHz + H=20 2.4
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A acidez/basicidade do catalisador passou a ser utilizada como base de explicagdes

de atividade/seletividade na desidratagao de alcoois primdrios.

Em geral, a cinética de reagdes de superficie determina que a reacdo quimica ¢é a
determinante da velocidade de reagdo. A velocidade de reagdo, por sua vez, ¢ diretamente
proporcional a fragdo da superficie aberta (0) poros, sendo que o 0 ¢ obtido das isotermas

de Langmuir.

A conversdo de etanol a etileno e agua ¢ uma reacdo de eliminagdo tipica.
Dependendo da natureza do intermedidrio de reacdo e do tempo relativo de quebra das

ligagdes quimicas dentro da molécula, existem trés mecanismos para reacao de eliminacao:

1. Mecanismo de Eliminacdo Bimolecular (E,): As quebras das ligagdes C-H e C-OH sao

quase simultaneas; os sitios acido-basicos sao de forgas semelhantes.

2. Mecanismo de Eliminacdo Unimolecular (E1): Os sitios acidos eliminam a hidroxila do

alcool gerando um ion carbénio e a remocdo do préton do ion carbdnio € rapida,

acompanhada da formacao do etileno.

3. Mecanismo de Eliminacdo Unimolecular da Base Conjugada (E;bc): O proton ¢

removido primeiro para formar o carbanion intermediario ¢ o grupo OH ¢ perdido na

etapa rapida (Jewur, 1984).

Para alguns catalisadores como os zeoliticos utlizados na conversdo do etanol em
alcanos, geralmente com a remog¢ao das moléculas de agua, a atividade catalitica ¢ atribuida
aos sitios acidos devido aos ions AlO4, em toda a sua superficie; a acidez pode ser do tipo
Bronsted ou Lewis. Na zeélita, o contra-ion Na™ anula o efeito da carga dos tetraedros
AlOy4 do esqueleto; por troca idnica com solugdo de ion NHy4", seguido de aquecimento, ¢
gerada a acidez de Bronsted. Aquecendo o material a uma temperatura mais elevada B
(500°C), a 4agua ¢ removida da estrutura expondo o aluminio e, portanto, gerando a acidez

de Lewis (Jr Bernardi, 1989).

Dependendo da forma de sintese, a zeolita pode exibir simultaneamente os dois
tipos de acidez e evidéncias fortes indicam que as principais propriedades derivadas de sua
atividade catalitica s6 podem ser discutidas a luz das duas espécies de acidez (Jr Bernardi,

1989).
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A desidratagdo catalitica sobre zeolitas-cation-substituidas ¢ inversamente

. ~ . ;. + , .
relacionada ao tamanho e estado de valéncia do cation. Portanto, a forma H'-Z, ¢ o mais

ativo catalisador para a desidratacdo (Jr Bernardi, 1989).

Os processos da Mobil foram os primeiros a demonstrarem a transformacao de
metanol em gasolina, sob leito de ZSM-5. Com as propriedades das zeolitas, pode-se
“sintonizéa-las” através de: diametro de poros, nimero de sitios acidos, tipo de acidez
exibida, relagdo Si/Al, campo elétrico nos canais e outras, de forma que atuassem de forma
altamente direcionada para determinados processos e, assim, elas funcionariam quase como

uma enzima s6 que com um maior grau de liberdade (Jr Bernardi, 1989).
2.4.2 Desidrogenacio do Etanol.

Com o aumento da basicidade do catalisador, a seletividade para desidrogenagdo e
producdo de acetaldeido cresce. A ligacdo metal - oxigénio nos Oxidos basicos ¢,
geralmente, i6nica, a principio, enquanto Oxidos metalicos 4cidos exibem ligag¢des
covalentes. As grandes diferengas na eletronegatividade entre cations e anions podem ser
favoraveis a desidrogenacao de alcoois. Em geral, os catalisadores com pequenas areas
superficiais exibem maior seletividade para desidrogenacdo. Varios investigadores
presumem que a desidrogenagdo se processaria nas superficies planas, enquanto a

desidratagdo ocorreria no interior de poros, fendas e canais (Jewur, 1984).

Carvalho et al. (1987) estudaram catalisadores de niobio e cobre suportado em
niobio para a producdo de acetaldeido. O catalisador de cobre sobre niobio gera

rendimentos elevados e obtém-se compostos de condensacio oxigenados.
2.4.3 Desidrogenacio e Desidratacio do Etanol.

A teoria multipla desidrogenagao/desidratacdo ¢ baseada na geometria superficial
do catalisador e se relaciona a distancia entre os ions oxigénio e metalicos, determinando,
assim, a seletividade de conversao catalitica de alcoois. Uma distancia maior entre os ions

oxigénio e os ions metalicos favorecem reagdes de desidrogenagdo (Jewur, 1984).

E proposto, entdo, que os o0xidos de ligagdes predominantemente idnicas produzam
acetaldeido e hidrogénio; os de ligacdes covalentes desidratem o etanol e aqueles anfoteros
como o Cr,O3 promovam tanto a desidratagdo como a desidrogenagdo. Veja a seqiiéncia de

atividade para 0xidos metélicos na Figura 2.6 (Saunders, 1973).



Revisdo Bibliografica 33

DESIDRCGENAGRO ¢ .
Cal0 MgC Zno FeO FezOsa Crz0a TiCz AlzO3 Si0= WOa
: v DESIDRATAGCAQ

Figura 2.6: Oxidos e sua atividade para desidrogenacio e desidratacio(Saunders, 1973).

O acetaldeido, principal produto da desidrogenagdo do etanol, pode atuar como
substrato para reagdes de condensacao alddlica em catalisadores basicos. Neste mecanismo,
o acetaldeido, o crotonaldeido, o butiraldeido e o butanol também podem ser vistos como
intermediarios na producdo de 4lcoois e aldeidos de seis carbonos. No entanto, analisando-
se este mecanismo para catalisadores basicos sobre zeolitas na condensacdo do etanol, e
verificando a formagdo destes intermediarios com a sua adi¢do na alimentagdo, como
reagentes juntamente com o etanol, foram observadas algumas variagdes na reatividade, o

que leva a acreditar que essa reacao ocorra de uma forma direta (Yang e Meng, 1993).
CH;CH,0OH > CH;CHO + H, 2.5

2CH;CHO - CH3;CH=CHCHO [Crotonaldeido] [Condensac¢ido Aldolica] + H,O 2.6

CH3;CH=CHCHO + H, > CH;CH,CH,CHO [ Butiraldeido] 2.7
CH3CH2CH2CHO + Hz > CH3CH2CH2CH20H [Butanol] 2.8
C, Alcool ou Aldeido + CH,CHO = C¢ Alcool ou Aldeido 2.9

O efeito quando o butiraldeido era adicionado sem mudar as quantidades de etanol
na alimentacdo, foi que as quantidades de butanol e Cs aumentaram bastante. Entretanto,
quando se cessou a adi¢do de butiraldeido, as quantidades de cada produto voltaram ao
nivel inicial. E de modo bastante semelhante, a adicdo na alimentacdo de butanol fez com

que as quantidades de butiraldeido e Cs aumentassem consideravelmente.

Estes resultados mostram a reversibilidade que pode ocorrer nas mesmas
condicdes de reacdo, entre o butanol e o butiraldeido. Entretanto, a adi¢ao de crotonaldeido
na alimentacdo, nas mesmas condi¢des, aumentou a concentracdo de etanol, mas todos os
outros produtos sofreram uma diminuicdo, e a concentracdo de butanol foi rapidamente
para zero e o butiraldeido também decaiu. Estes resultados indicam que a conversdo do
etanol ¢ reduzida com a adi¢do do crotonaldeido, e a hidrogenacdo do crotonaldeido a
butiraldeido e butanol ¢ um passo extremamente dificil. Portanto, o crotonaldeido ndo pode

ser um intermedidrio na condensacdo do etanol. Também foi observado que os produtos
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ndo retornaram para o nivel inicial apos cessar a adi¢do de crotonaldeido na alimentagdo,

indicando que o crotonaldeido seja um veneno na condensacdo do etanol sobre zeodlitas
basicas. Isto demonstra, mais uma vez, que a condensacdo carbono-carbono nio ocorre
através da condensacao aldolica. Entdao, outros mecanismos para condensacao do etanol

foram propostos e sdo apresentados na Figura 2.7 (Yang e Meng, 1993).

OH H
.

CH;CH, + CH,CH,0H - H,0 = CH;CH,CH,CH,0H - H, & CH;CH,CH,CHO + H, (A)

OH H
.

CH;CH; + CH,CHO - H,0 = CH;CH,CH,CHO + H, & CH;CH,CH,CH,O0H - H, B)

Figura 2.7: Rotas de condensag¢do a partir do etanol (Yang e Meng, 1993).

A ligagdo C-H na posi¢do o para o acetaldeido ¢ uma posi¢do mais reativa, o que €
observado na Figura 2.7(B) do que a posicao [3 para outra molécula de etanol Figura 2.7(A),
mas os resultados contradisseram. Quando o acetaldeido foi adicionado a alimentagdo, a
atividade foi menor se comparada com aquela encontrada quando s6 o etanol era
alimentado e as taxas de forma¢ao do butanol e dos produtos Cs cairam para zero ¢ um

pouco de etanol se converteu a crotonaldeido.

Em outros testes Yang e Meng (1993) constataram que se variando a taxa de
alimentagdo, que o butanol, ¢ mais facilmente produzido que o butiraldeido. Entdo, conclui-
se que, a condensacdo do etanol para n-butanol ocorre via desidratagdo de duas moléculas
de etanol através da desidrogenacdo da ligagdo C-H na posi¢ao B. Lusvardi et al. (1995),
estudaram a formacao de produtos a partir do etanol sobre 6xidos de titdnio, encontraram
somente tragos de alcool crotilitco e crotonaldeido nos estudos de quimissor¢ao e dessor¢ao

a temperatura programada, em temperaturas de dessor¢@o superiores a 400°C.

Matérias do tipo hidrotalcita calcinados a 500 e 650 °C formam 6xidos mistos
mesoporosos, sendo os de maior area superficial os compostos de 100% de Mg com Al (
Figura 2.8) tendo como produtos: éter etilico > butanol > acetaldeido > etileno ¢ a medida
que se incorporou Cobalto em propor¢des de 10%, 20 % e 33%, as quantidades de éter
etilico e butanol foram diminuidas e as quantidades de acetaldeido e etileno aumentaram
com o surgimento de acetato de etila e butiraldeido. As superficies formadas nas estruturas

octaédricas dos materiais do tipo hidrotalcita tendem a ficar mais planas com a adi¢dao do
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cobalto, que apresenta maior raio idnico que o magnésio, por ter o cobalto o raio i6nico

mais proximo ao do aluminio (Araujo, 2003).

Nos estudos de adsor¢do de nitrogénio para observar a distribuicdo de poros foram
encontradas duas regides de formacdo de poros para os materiais com 100% de cobalto que
a medida que vao sendo calcinados a temperaturas mais altas apresentam apenas uma
distribuicdo de diametro de poros, ou seja a 650 °C, e nesta calcinagdo ja ndo se apresentou
a formagdo de butanol e butiraldeiddo e tracos de éter etilico com quantidade maiores de
acetaldeido > acetato de etila > etileno. Provavelmente, entdo, estes poros cilindricos ou
esféricos mais largos tendem a gerar a desidrogenacdo e a maior proximidade do cobalto e

aluminio a caracteristica acida para a formacao do etileno nestes materiais (Aradjo, 2003).

350
300
250
200
150
100

Area superficial [m?/g]

50

0+ : :
HMgAl HMC10 HMC20 HMC33 HCOAI

[-=- 110°C = 500°C = 650°C — 900°C|

Figura 2.8: Variacdo da éarea superficial com o teor de cobalto para os HDLs ndo

calcinados (110°C) e calcinados (500, 650 e 900°C) (Araujo, 2003)
2.4.4 Esterificacdo do Etanol.
A esterificacdo do etanol pode ocorrer das seguintes maneiras:
CH;-CH,0OH + CH3-COOH - CH3-COO-CH,-CHj3 + H,O [2.10]

A facilidade de ocorrer reacdes de oxidagdo obedece a seguinte seqiiéncia para os

carbonos ligados ao grupo funcional: primarios > secunddrios > terciarios.

A facilidade de ocorrer reagdes de desidratacdo obedece a seguinte seqiliéncia para

o carbono ligado ao grupo funcional: terciarios > secundarios > primarios.

Ciola (1983) cita a formacdo de acetato de etila a partir da desidrogenagdo do

etanol em catalisadores de Lel Chuck, cujo mecanismo ¢ descrito da seguinte forma:
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CH;-CH,OH > CH;-CHO + H, [2.11]
CH;-CHO + H,0 = CH;-COOH + H, [2.12]
CH;-COOH + CH3-CH,OH - CH3-COO-CH,-CH; + H,0 [2.13]

Este mecanismo foi comprovado pela passagem de acetaldeido e 4gua sobre o
catalisador [Cu,Co,Cr,Os/asbesto] que produziu: etanol, acetato de etila, metano, monoxido
de carbono e hidrogénio, enquanto que a passagem de acetaldeido somente leva a formacao

de: metano e monoxido de carbono, que provém da decomposicao térmica do acetaldeido.

A reagdo de etanol sobre uma série de oxidos (Fe,Os, Fe,03/Ca0, Fe;04, TiO,,
Ca0, e SiOy) foi investigada. O principal produto de reacdo em todos os casos ¢é
acetaldeido, com acetona e acetato de etila como produtos secundarios. A temperatura de
reacdo foi de 200°C, a constante da taxa k diminui de acordo com a série Fe;O3 > Fe;O4 >

CaO TiO, >> Si0O, (Idriss e Seebauer, 2000)

A analise de sitios basicos por adsor¢do de CO, em temperatura ambiente mostrou
que a taxa de reag¢do pode ser normalizada adequadamente pela densidade de sitios basicos
através da adsorcdo de CO; exceto para o CaO. A producao de acetona, presumivelmente,
ocorre por cetonizagdo do acetato, e € mais alta sobre o TiO,, enquanto a formacao de
acetato de etila ocorre através da reacdo de Tishchenko, sendo mais alta sobre de Fe,O;

(Idriss e Seebauer, 2000).

A Reagdo de Tishchenko para formacao do acetato de etila requer a transferéncia
de H de um acetaldeido adsorvido tornando-se oxidado para outro acetaldeido adsorvido
que ¢ reduzido tornando-se um alcéxido. Este processo pode formar um complexo em
estado de transi¢do que requer participagdo do oxigénio de superficie conforme equacao

2.14.

S g cHs W cH,

WA Y gt 2.14
Ul - e .14
M-0-M-o0 ZE\r'l—l:EJAJl/IfO

Convencionalmente, o acetaldeido vem sendo produzido pela via petroquimica,
utilizando-se como catalisador as telas de prata e de suas ligas. No entanto, além do alto
custo, a prata exige temperaturas de 500°C a 570°C e apresenta rendimentos inferiores a

95% em acetaldeido e conversdes nunca superiores a 75% (Tresmondi, 1995). O
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acetaldeido constitui um importante componente em muitos processos quimicos,

principalmente para a producao de acetona via acido acético.
2.4.5 Ocxidac¢ao do Etanol.

A oxidacao catalitica de etanol tem sido estudada desde o século XIX, com os
trabalhos classicos de Davy (1817). Catalisadores a base de metais nobres (Ru, Rh, Pd, Ir,
Os) aditivados com estanho foram usados na desidrogenacdo oxidativa de etanol para
formacgao de acetaldeido. Os catalisadores de Mo, Ni ¢ Mn suportados em Al,O3; também
produzem acetaldeido a partir do etanol e foram patenteados (Wymore, 1980) (Windawi e

Oakdale, 1984).

A etapa determinante da velocidade de reacdo ¢ a desidrogenacdo do intermediario
etoxi adsorvido. Para catalisadores de CuO/Al, O3 e em catalisadores de platina suportados

em silica (Ismagilov et al., 1983) (Nagal e Gonzalez, 1985).

Em reatores isotérmicos os testes de catalisadores de ferro-molibidénio revelaram
que a velocidade de reacdo independe da concentracdo de oxigénio, ou seja, a ordem da

reacdo com respeito ao oxigénio € proxima de zero (Evmenko e Gorokhovastskil, 1970).

O catalisador de cobre oxidado e o catalisador de ferro-molibdénio podem ser
utilizados para a obten¢do do acetaldeido via oxidag¢do do etanol. Os resultados foram
bastante favoraveis com relativa estabilidade, atividade e seletividade dos catalisadores. As
temperaturas de operacao do reator para o catalisador de cobre foram entre 300°C e 400°C,
enquanto as do catalisador de Fe-Mo foram relativamente baixas, entre 180°C e 240°C,

obtendo-se altas conversdes e seletividade total (Moura, 1984) (Maciel Filho, 1985).

A preparacdo de catalisadores de ferro-molibdénio com adi¢do de promotores de
Co, Mn, e Cr ndo ocasionou mudangas significativas na seletividade dos catalisadores.
Entretanto, essas adi¢des aumentam a area especifica e isso gera um aumento na atividade,
e ainda existe uma relacdo linear entre atividade e area especifica. A area especifica estd

vinculada a temperatura de calcinagdo do catalisador (Pereira e Coifman, 1987).

Finalizando, nesta revisdo da literatura foram introduzidos conceitos de reatores,
colunas e reagdes envolvidas com os processos que serdo descritos nos Capitulo 3 e 4 com
as plantas propostas neste trabalho. As plantas propostas sdo inéditas na literatura

publicada.
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Capitulo 3 PLANTA DE PRODUCAO DE ACETATO DE ETILA

Neste capitulo, ¢ proposta a planta de producao de acetato de etila nas
configuragdes de plantas denominadas Q e X simuladas no Aspen Plus™(2006). Sao
descritos o modelo do reator desenvolvido a partir de dados experimentais, a cinética

utilizada, as misturas binarias envolvidas e as respectivas caracterizagdes termodinamicas.
3.1 Esterificacao do Etanol com Acido Acético: Reator Experimental.

A reacdo de esterificacdo do etanol com acido acético em fase vapor empregando
o pentoxido de nidbio hidratado (nome comercial 4cido nidbico) como catalisador ¢ uma
boa alternativa para o processo de obtencdo de acetato de etila, pois permite um maior
controle da temperatura de reacdo e apresenta boa atividade catalitica e seletividade.

(Oliveira e Nascimento,1991) e (Chen et al., 1984).

Chen et al. (1984), em escala de laboratorio, obtiveram conversdes entre 57 e 86 %
e seletividade de 100%. Ja Oliveira e Nascimento (1991) trabalhando com o mesmo
catalisador e otimizando o processo encontraram uma maxima conversdo de acido acético
de 97% (ensaio 17), obtida com uma relagdo molar alcool/acido de 1,85 com uma
temperatura de entrada da mistura reacional de 131°C e catalisador com um didmetro
médio de 3 mm. O reator, em escala de bancada, tem as dimensdes 27,7cm de

comprimento, 2,5cm de didmetro e 200g de catalisador.

Oliveira e Nascimento (1991) fizeram uma ressalva quanto a seletividade em
determinadas condigdes para a possivel formagao de um subproduto, em pequena
quantidade, que ndo foi identificado experimentalmente, mas afetava a seletividade. O
mesmo ocorreu no ensaio 03 com uma relagdo molar 4lcool/acido de 1,2; temperatura de
entrada da mistura reacional de 120°C e catalisador de diametro médio de 3 mm. Nestas
condig¢des, apesar de se ter uma boa conversao de acido acético 88%, a seletividade nao foi

de 100% .

O projeto de experimentos foi a ferramenta utilizada nos experimentos de bancada,
realizados por Oliveira e Nascimento (1991) por ser de facil analise e por terem conseguido
atingir uma regido otima facilmente, o que permitiu obter um modelo de superficie de

resposta nesta regido que poderia ser empregado numa ampliagdo de escala. O modelo
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matematico também apresentou bons resultados quando comparados com os dados

experimentais.

O modelo cinético proposto por Oliveira e Nascimento (1991) para a velocidade
da reacao utilizou a lei de poténcias para o ajuste do modelo cinético na forma de pressoes

parciais de etanol (PA) e 4cido acético (Pg), apresentada na equacao 3.1.
r =k .P,“Pg’ (3.1
onde os parametros representam:
k =k . exp (-E/RT)
E, = energia de ativagdo (aparente)
R = Constante dos gases
a e P os coeficientes.

Os parametros operacionais escolhidos na proposi¢cdo da planta e nas simulagoes,
para a taxa de reagdo, foram os do ensaio 17, que de acordo com Oliveira e Nascimento
(1991) apresentaram melhores resultados. Algumas das informagdes sobre os dados
cinéticos obtidos neste ensaio sdo reproduzidas na Tabela 3.1, onde se apresenta o nimero
do ensaio, o fato pré-exponencial (ko), a relagdo da energia de ativacao E,/R, os coeficientes

a e P e o coeficiente global de troca térmica U.

Tabela 3.1:Dados do projeto de experimentos de Oliveira e Nascimento (1991)

ko U
Ensaio A i EJ/R B
g o _
Nimero : 7 e 1x10* K 1x10"' k]
kg.s.(mmHg) m2.s.°C
17 1,2993 1,6592 1,0244 0,8531 0,9547

A partir dos dados acima e de informacdes dos experimentos de bancada de
Oliveira e Nascimento (1991), como a massa de catalisador utilizada, o tamanho do reator e
de graficos como o de perfil molar do ensaio 20 foi elaborado um conjunto de dados

operacionais para a proposi¢ao da Planta de obtencao de Acetato de Etila.

A equacdo 3.2 representa a equagdo da taxa para o ensaio 17, na forma que deve
ser escrita para ser inserida no Simulador Aspen Plus. Os calculos s3o apresentados logo a

seguir.
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r = [palko Po" Py’ (3.2)
Onde: ps = 1470,89 kg/m3
_ 11 kgmol K
PB k() = 1,956X10 m

Ea = 137946 kJ/kmol

A temperatura de entrada ¢ de grande importdncia nessa reacdo. Assim, o

coeficiente de temperatura no Aspen Plus serd igual a n=-1.
3.2  Determinacio da Densidade Aparente para o Catalisador de Niobio.

A massa de catalisador utilizada no experimento foi de 200 g. O didmetro do
reator ¢ de 2,5 cm, que pode ser tipico de um tubo em uma unidade multitubular fazendo-se

os calculos para o volume de reator, tem-se:

£ V,=2nr’h

+ Onder=125[cm]eh=277 [cm]

+ Logo o volume do reator é de 135,972 cm’
+ Entdo, a densidade aparente pg =200 g /135,972 cm® = pg = 1470,89 kg/m’

3.3  Unidades do Fator de Freqiiéncia no Simulador Aspen Plus.

Para a simulagdo do processo fazendo-se uso do simulador Aspen Plus™(2006), as

seguintes unidades devem ser consideradas para pressoes parciais:

kgmol K
b= sm®  _  kgmol.K
N iai im‘
[—1' m’.s.Pa’
m
kgmol K (mmHg)"*""

1,2933x107"°

X
kg.s(mmHg)"*""” ~ (133,32.Pa)"*""

1,2993x107"  kgmol K
9761,2497 " kg.s.Pa""""

kgmol K

1,8775

1,33x107
kg.s.Pa
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No Aspen Plus™(2006) ¢ possivel trabalhar com o volume do reator em um modelo

pseudo-homogéneo ou seja sem a necessidade de se atribuir a massa de catalisador. Basta
multiplicar a densidade aparente pelo fator de freqiiéncia. Entdo se optou por esse

tratamento do fator de freqiiéncia.

14 kgmol K kg
14
1,33X10 WX1470,89—3
g.sPa m
_ 11 kgmol K
PB k() = 1,956X10 W

Com estes valores e com as dimensdes do reator, foi simulado o reator de bancada
de Oliveira e Nascimento (1991) para procurar reproduzir os dados de conversdo obtidos
experimentalmente e se ter informagdes adicionais para propor um processo completo

(planta) a partir das simulacdes.

A Figura 3.1 mostra o perfil de composicdo molar encontrado no reator para
relacdo molar de etanol/acido acético de 1,85 e conversdo de 97% de acido acético. Para
obter-se a conversao experimental através das simulagdes, foi necessario fazer a adigcdo de
nitrogénio na corrente de alimentagdo do reator, pois a informacao da vazao volumétrica de
nitrogénio utilizada na alimentagdo a temperatura ambiente e na temperatura de entrada do

reator ndo € apresentada para o ensaio 17.

A vazao volumétrica do nitrogénio encontrada na simulacdo, depois de varias
tentativas, foi de 195 I/h. O perfil de temperatura ¢ mostrado na Figura 3.2 e possui a

mesma tendéncia que os dados obtidos por Oliveira e Nascimento (1991) no ensaio 20.

o Leito Fixo NIOBIO Ensaio 17
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Figura 3.1: Composi¢ao molar do reator x comprimento do reator experimental simulado.
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Leito Fixo NIOBIO Ensaio 17
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Figura 3.2: Perfil de temperatura obtido para o reator.

Comparando-se os resultados obtidos através da simulagdo com os resultados
tedricos (calculados) obtidos no ensaio 20 que ¢ apresentado na dissertagao de Oliveira
(1991), quando a relagdo etanol/acido acético ¢ de 1,73, a conversdo encontrada foi menor,
em torno de 88%. Provavelmente, isso esteja relacionado com a presenca de dgua no reator,

pois pelos calculos teoricos apresentados na Figura 3.3, havia 4gua no inicio da reagdo.

Um outro fator decisivo ¢ a temperatura de alimentagdo do nitrogénio que
influencia na vazdo molar; quanto mais alta for a temperatura de alimentagdo, maior sera a
vazdo molar para uma mesma vazdo volumétrica de nitrogénio, implicando em uma
conversao menor. Pode-se observar, no entanto, que o comportamento da composi¢ao ao
longo do reator e da temperatura se mostrou semelhante ao simulado para o ensaio 17. Esta
avaliacdo ¢ importante para servir como uma validacdo do modelo de reacdo simulado no

simulador Aspen Plus™(2006) em relacdo a cinética da reagdo de esterificagdo do etanol .

Fracao Molar
0.5

Temparatura (C)
0

30
ETOH cale [

0.4}
250 / EXP
0.3 o
& i 1
ACOOH calc e 200 \1
™ 4 — 5 e \
150 | /ﬁ/ cald
o1k - —
ACLTATO cale ooy 5./
° I / i —T L. PRI [ A S A et \cgli/
Q 0.05 0.1 0.15 0.2 0.25 0.3 0.35 0.4
Z (m)
50 L 1 . L L MR AR,
O ETOH exp ¥ ACOOH exp X ACETATO exp 4 AGUA exp o 0.05 0.1 0.15 0.2 0.25 0.3 0.35 0.4
Z (m)

Figura 3.3: Perfis de composi¢do e temperatura para o Ensaio 20 ao longo do reator

(OLIVEIRA & NASCIMENTO, 1991)
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Oliveira e Nascimento (1991) fizerem as interpretagdes citadas abaixo das quais

algumas puderam ser constatadas via simulagdo. Outras observacdes foram também obtidas

como fruto da simulacdo, conforme apresentado a seguir.

1. A relagdo molar alcool/acido acético ¢ a mais significativa para a conversao de
acetato de etila; quando se aumenta a relagao molar de 0,8 para 1,2, verifica-se um

aumento de cerca de 11% na conversao.

4+ Comentério a partir das simulac¢des : depois de substituir apenas a vazio molar do

acido acético para a relacao proposta etanol/acido acético de 0,8, verificou-se através

da simulacdo um aumento da conversao de 96,70% para 98,2%.

2. Redugdo do tamanho do catalisador para " do tamanho original do pelet aumenta,

em aproximadamente, 8% a conversao.

3. O aumento da temperatura na entrada do reator de 120°C para 127°C, contribui com

um aumento de 3% na conversao.

4+ Comentdrio a partir das simulag¢des: de fato, ao se aumentar a temperatura de entrada

no reator de 123 °C para 127°C, a conversao que era de 97% passa a 100%.

4. Diminuindo-se a vazdo de nitrogénio de arraste para 190 l/h, verifica-se um

aumento de 2% na conversao.

4+ Comentério: nesse caso, é preciso tomar cuidado com a temperatura ambiente. Se

esta for mais alta, maior sera a vazio volumétrica para uma mesma vazao molar e
isso tem um efeito bastante significativo na conversdo, bem como na temperatura de

entrada no reator, como foi possivel observar pelos resultados da simulagao.

#+ Comentario: Para uma mesma vazdo volumétrica quanto maior for a temperatura

ambiente, menor serd a vazao molar do nitrogénio.

Oliveira e Nascimento (1991) ainda acrescentaram que possivelmente a
temperatura de entrada e a vazdo de nitrogénio ndo representaram efeitos significativos.
Fizeram, porém, a seguinte ressalva: “Esta observa¢ao ndo ¢ conclusiva, pois existem duas
interpretagdes plausiveis, como as sugeridas por Box ¢ Wilson (1951): ou realmente estas
variaveis nao sao significativas para a conversao de acetato de etila, ou seria a extensao dos

niveis utilizados, para estas variaveis, ainda muito pequenos”.
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Com a Simulagdo, foi possivel constatar que estas varidveis sdo realmente de

grande importancia na conversdo do etanol e 4cido acético em acetato de etila. Quanto

menor a quantidade de gas de arraste e maior a temperatura de entrada no reator, maior ¢ a

conversdao. Na Figura 3.4, tem-se a planta de bancada de Oliveira e Nascimento (1991)

simulada no Aspen Plus™(2006). A Tabela 3.2 apresenta as correntes de entrada e saida no

reator de nidbio experimental.

5"

() Temperatura [°C)

() Pressao (am)

)] { Vazdo Massica [kg/h)
' Vazgo Volmétrica (V]
/| Vazio bolar [mal/h}

| Fragn de Yapor

@ Calor [watt]

Figura 3.4: Planta de bancada de Oliveira e Nascimento (1991) simulada no Aspen Plus™.

Tabela 3.2: As correntes de entrada e saida no reator de nidbio experimental simulado.

REATORE AGUARI REATORS AGUAR?2
ETANOL [mol/h] 5,44 0 2,59536876 0
ACIDO ACETICO [mol/h] 2,94 0 0,09536875 0
AGUA [mol/h] 0 2,94 2,84463124 2,94
ACETATO DE ETILA [mol/h] 0 0 2,84463124 0
NITROGENIO [mol/h] 7,6404832 0 7,64048322 0
Vazio molar total [mol/h] 16,020483 2,94 16,0204832 2,94
Vazdo massica total [kg/h] 0,6412066 0,0529649 0,64120663 | 0,05296492
Vazdo volumétrica total [1/h] 420,45431 103,19006 618,141092 113,437568
Temperatura [°C] 123 130 170,038127 170,03565
Pressdo [atm] 1,2385887 0,9425117 0,94251172 | 0,94251172

Na Tabela 3.3, ¢ possivel conferir a conversdo obtida para a relagdo etanol/acido

acético de 1,85 e as condigdes de operacdo para o reator foram as mesmas da relacio




Planta de Producdo de Acetato de Etila 45
anterior, 1,85. E importante destacar a temperatura de entrada do reator 131°C. A vazdo

volumétrica € maior, 428,95 1/h, entdo a conversao foi maior chegando a 100% para o acido

acético.

Tabela 3.3: As correntes de entrada e saida no reator de nidbio experimental simulado.

REATORE AGUARI REATORS AGUAR2
ETANOL [mol/h] 5,44 0 2,49991953 0
ACIDO ACETICO [mol/h] 2,94 0 0 0
AGUA [mol/h] 0 2,94 2,94008047 2,94
ACETATO DE ETILA [mol/h] 0 0 2,94008047 0
NITROGENIO [mol/h] 7,64048322 0 7,64048322 0
Vazio molar total [mol/h] 16,0204832 2,94 16,0205637 2,94
Vazdo massica total [kg/h] 0,64120663 0,05296492 0,64121146 0,05296492
Vazdo volumétrica total [I/h] | 428,945115 103,190064 629,47323 115,517149
Temperatura [°C] 131 130 178,160654 178,160301
Pressdo [atm] 1,2385887 0,94251172 0,94251172 0,94251172

Na Tabela 3.4, ¢ possivel conferir a conversdo obtida para a relacdo etanol/acido
acético de 0,8. A equacdo cinética e as condi¢cdes de operacdo para o reator foram as

mesmas da relagdo de 1,85. E importante destacar a temperatura de saida do reator que foi

de 197°C.

Tabela 3.4: As correntes de entrada e saida no reator de nidbio experimental simulado.

REATORE AGUARI REATORS AGUAR?2
ETANOL [mol/h] 544 0 2,0343¢-05 0
ACIDO ACETICO [mol/h] 6,528 0 1,08802034 0
AGUA [mol/h] 0 2,94 5,43997966 2,94
ACETATO DE ETILA [mol/h] 0 0 5,43997966 0
NITROGENIO [mol/h] 7,6404832 0 7,64048322 0
Vazio molar total [mol/h] 19,608483 2,94 19,6084832 2,94
Vazao massica total [kg/h] 0,85667521 0,0529649 0,85667521 | 0,05296492
Vazdo volumétrica total [1/h] 525,013071 103,19006 802,999429 | 120,397607
Temperatura [°C] 131 130 197,228377 197,227607
Pressdo [atm] 1,2385887 0,9425117 0,9425117 0,9425117
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Como ¢ possivel observar, o nitrogénio na pratica ndo seria necessario em um

processo de escala industrial, contudo ird ser mantido na estrutura do projeto da planta X e a
justificativa ¢ fundamentada na possivel utilizagdo da corrente de nitrogénio na manutencao
e limpeza do leito reativo, bem como uma forma de auxiliar na remoc¢ao do calor da reacao

quimica por convecgao, possibilitando a operagdao em altos niveis de conversao.

O proximo passo serd a caracterizagdo termodinamica do processo de separacdo
das misturas formadas. Entdo ¢ importante ressaltar a necessidade de se avaliar a adequagao
dos modelos termodindmicos para a realizagdo destes estudos (caracterizacdo

termodindmica).

Antes de dar inicio a proxima sec¢do vale a pena ressaltar a necessidade de se
observar que ao trabalhar com simulagio no Aspen Plus™(2006) ¢ bom averiguar se o
modelo de equilibrio devera ser o liquido vapor (ELV) ou equilibrio liquido-liquido-vapor
(ELLV) do contrario, os resultados podem estar errados, veja o exemplo da mistura bindria
entre agua e acetato de etila na Figura 3.5, isto ocorre porque a mistura binaria acetato de
etila e dgua apresenta miscibilidade parcial na fase liquida, para ambos os modelos de
coeficiente de atividade caracterizando  uma

usados, separagdo de fases

liquido/liquido/vapor.

Na proxima se¢ao também podera ser visto que dependendo do modelo adotado os
resultados podem ser bem distintos como vai ser o caso para mistura bindria, acido acético
e acetato de etila, onde quando se analisa o resultado pelo modelo NRTL ndo se verifica a
existéncia de azeotropia enquanto no modelo UNIQUAC existe a formagao de azeotropia
de maximo ponto de ebuli¢do, nestes casos somente com ajuda de resultados experimentais

encontrados na literatura € possivel determinar qual modelo ¢ o indicado.
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Figura 3.5: Estudo dos binarios formados nos métodos NRTL e UNIQUAC planta de

esterificagdao do etanol a acetato de etila.
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3.4 Estudo das Misturas Binarias das Plantas Q e X

A lei de Raoult ¢ a relacdo de equilibrio de uma mistura bindria de um componente
na fase vapor com outro componente na fase liquida onde a solucdo ideal ¢ definida pela
relacdo entre a pressdo parcial de cada componente da mistura em determinada temperatura
como o produto entre a pressdo de vapor do componente puro a esta temperatura pela

fragdo molar deste componente na mistura.

yi.P = x;.P%, & ou seja, a pressdo de vapor do liquido saturado multiplicada pela fragio

molar do liquido ¢ igual a pressdo total do sistema multiplicada pela fragdo molar do vapor.

Para misturas com comportamento ideal, a diferenga de volatilidade entre os
componentes ¢ suficiente para que a adicdo de calor possibilite a separagao através do
processo de destilagdo convencional. Para estabelecer uma relacao levando-se em conta as
interrelacdes intermoleculares, ¢ conveniente introduzir algumas fungdes auxiliares como o
coeficiente de fugacidade e o de atividade no modelo de equilibrio. Estas fungdes sdo uteis
para levar em conta a ndo idealidade da fase vapor e da fase liquida, respectivamente, sendo

a equacao definida da seguinte forma:

(Pi-Yi-P = ’Yi.Xi.fOi

Onde: y; € a fracdo molar do componente i na fase vapor;
@i ¢ o coeficiente fugacidade do componente i na fase vapor;
P ¢ a pressdo de vapor total;
vi € o coeficiente de atividade do componente 1 na fase na fase liquida;
x; ¢ a fragdo molar do componente i no liquido;

1% ¢ a fugacidade do componente(i) no estado padrio (fugacidade do

componente i liquido nas condi¢des de temperatura e pressao do sistema).

Quando a mistura vapor ¢ dita ideal, ¢ = 1 e quando a mistura liquida ¢ ideal, a
baixas pressdes, y = 1, na equagio de equilibrio. No Aspen Plus™(2006), o coeficiente de
fugacidade pode ser considerado igual a 1 (dependendo do sistema e das condigdes
operacionais), fase vapor ideal, @ = 1, e o coeficiente de atividade (y;) esta relacionado com
o modelo adotado, caso seja NRTL (Non Random Two Liquid) ou de outra forma, o

modelo UNIQUAC (Universal Quasi-Chemical). Para f% tem-se a equacdo de Antoine.
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Nos diagramas de temperatura (T,Xx,y), a curva superior ( em verde) corresponde a

curva de ponto de orvalho e a curva inferior (em azul) a curva do ponto de bolha. Os pontos
da curva de bolha correspondem ao estado de liquido saturado, e todos os pontos abaixo
dessa curva estdo no estado de liquido sub-resfriado. Analogamente, a curva de ponto de
orvalho corresponde aos pontos para o estado de vapor saturado, enquanto que os pontos
acima desta curva, correspondem a vapor superaquecido. Qualquer ponto entre as duas

curvas apresenta comportamento de liquido + vapor.

Uma mistura azeotropica ocorre quando a composi¢do da fase liquida ¢ igual a
composicdo da fase vapor para um determinado ponto da curva de equilibrio. Quando a
temperatura de ponto de bolha ¢ igual a temperatura do ponto de orvalho e corresponde ao
menor valor para temperatura do diagrama, o azeotropo ¢ denominado de azeoétropo de
minimo ponto de ebulicdo. Caso contrario, ou seja, maior valor para a temperatura no

diagrama, o azedtropo, ¢ denominado de azeotropo de maximo ponto de ebuli¢ado.

Ocorrem também casos em que a mistura apresenta alto desvio positivo em relagao
a idealidade. Isso faz com que os componentes ndo sejam completamente soluveis na fase
liquida (miscibilidade parcial), ou seja, para determinadas condi¢des de temperatura e
pressdo tem-se uma separa¢ao na fase liquida e o sistema pode apresentar até trés fases: a

fase vapor mais duas fases liquidas.

Quando isso ocorre ¢ gerada nos diagramas de equilibrio a formagdo de um
patamar, porque para diferentes valores de composicdo da fase liquida global, o valor da
composicao da fase vapor permanece constante, como ¢ o caso apresentado anteriormente
da mistura bindria acetato de etila e dgua, caracterizando uma separacdo de fases

liquido/liquido/vapor como apresenta os graficos da Figura 3.6.
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Figura 3.6: Estudo dos bindrios formados com os modelos de coeficiente de atividade

NRTL e UNIQUAC para planta de esterificagdo do etanol a acetato de etila.
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Existem casos em que as curvas de equilibrio ficam muito proximas uma da outra

devido a baixa volatilidade relativa entre os componentes. Estas misturas sdo, geralmente,
classificadas como ndo ideais e sdo conhecidas também como misturas azeotropicas. Logo
ao avaliar o comportamento dos bindrios agua e acido acético, através dos modelos de
coeficiente de atividade NRTL e UNIQUAC (veja a Figura 3.7), nota-se que a dificuldade

em separar a dgua do acido acético estd ligada ao fato da volatilidade relativa ser baixa.
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Figura 3.7: Estudo dos bindrios formados com os modelos de coeficiente de atividade

NRTL e UNIQUAC para planta de esterificagdo do etanol a acetato de etila.

No caso da mistura binaria, acido acético ¢ acetato de etila, fazendo-se uso do
modelo de coeficiente de atividade da fase liquida NRTL, esta mistura ndo apresenta
azeotropo de maximo. No entanto, para o modelo UNIQUAC se percebe perfeitamente o
azedtropo. Por outro lado, analisando os dados experimentais obtidos para a mistura, acido
acético e acetato de etila no DECHEMA, conclui-se que, este ndo apresenta azeotropia de
maximo ponto de ebulicdo. Este ¢ um exemplo que mostra a necessidade de se avaliar as
misturas por pelo menos dois métodos como apresentado nos graficos da Figura 3.8. No
Apéndice 1 s3o apresentadas tabelas através das quais podem ser apreciadas
detalhadamente os pontos experimentais fornecidos pelo Dechema e os pontos do

simulador Aspen Plus™(2006).
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Figura 3.8: Estudo dos bindrios formados com os modelos de coeficiente de atividade

NRTL e UNIQUAC para planta de esterificagdo do etanol a acetato de etila.
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Etanol e acetato de etila formam uma mistura azeotrdpica de minimo ponto de

ebulicdo, que estd localizada proximo a metade da concentracdo molar de ambos. Para o
sistema etanol e acido acético tem-se um comportamento ideal e este comportamento
independe do modelo de coeficiente de atividade usado. Por outro lado, os sistemas etanol e

agua, exibem azeo6tropo de minimo ponto de ebulicdo, veja a Figura 3.9.
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Figura 3.9: Estudo dos bindrios formados com os modelos de coeficiente de atividade

NRTL e UNIQUAC para planta de esterificacao do etanol a acetato de etila

A andlise do comportamento dos binarios com o nitrogénio e acido acético, etanol,
acetato de etila e 4gua através do modelo de coeficiente de atividade NRTL e UNIQUAC,
levando-se em conta o modelo de equilibrio liquido-vapor (ELV) ou liquido-liquido-vapor
(ELLV) proporciona graficos semelhantes. Na Figura 3.10, tem-se o modelo de coeficiente

de atividade UNIQUAC no equilibrio liquido-vapor para as combinagdes com nitrogénio.
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Figura 3.10: Estudo dos binérios formados com nitrogénio no modelo UNIQUAC

A andlise do comportamento dos binarios formados entre o &cido acético nos

modelos de coeficiente de fugacidade para a fase vapor de Hayden O’Connell, que descreve

o comportamento de misturas 4cidas quando estas tendem a formar dimeros, com o etanol,

o acetato de etila e a dgua através do modelo de coeficiente de atividade NRTL-HOC e

UNIQ-HOC nos modelos de equilibrio liquido-vapor (ELV) ou liquido-liquido-vapor

(ELLV) se mostram semelhantes (veja a Figura 3.11). Ressalta-se a presenca de azedtropos

de maximo ponto de ebulicdo para UNIQ-HOC entre o acetato de etila e o acido acético e,

como anteriormente afirmou-se, o melhor comportamento dos pontos experimentais ¢ para

o modelo de atividade NRTL-HOC que ndo apresenta azeotropia.

Existe, também, a formagdo de azeotropia de maximo ponto de ebulicdo para a

mistura bindria entre a d4gua e o acido acético, sendo esta mais significativa para o modelo

UNIQ-HOC. Também aqui se conclui através dos dados experimentais que o modelo de

coeficiente de fugacidade para a fase vapor de Hayden O’Connell, ndo se adequou aos

dados experimentais fornecidos pelo DECHEMA para estes binarios.

Durante as simulacdes, a planta proposta foi implementada com o modelo de

coeficiente de atividade UNIQUAC, embora se fez o desacoplamento da coluna 1 que

apresenta acetato de etila e acido acético para o modelo de coeficiente de atividade NRTL.
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Figura 3.11: Estudo dos bindrios formados nos modelos NRTL-HOC e UNIQUAC-HOC

para a planta de esterificagdo do etanol a acetato de etila.

Os pontos de ebuli¢do dos compostos, sendo os da literatura (Prausnitz et al.,
2001) e os fornecidos pelo simulador a uma atmosfera, e os pontos de ebulicdo das plantas

simuladas a pressao atmosférica de Campinas SP (0,955 bar) estdo na Tabela 3.5.

Tabela 3.5: Pontos de ebuligdo (Prausnitz et al., 2001) (1,01325 bar), Aspen
Plus™(2006) (1,01325 bar) e Aspen Plus™(2006) (0,955 bar).

Composto Tesurigao LIT[°C] Tesurigao [°Cl TeguLigao [°C][0,955 bar]
Nitrogénio [°C] -195,80 -195.80 -196,30
Etanol [°C] 78,65 78,31 76,81
Acido Acético [°C] 117,89 118,01 116,09
Acetato de Etila [°'C] 77,06 77,20 75,42
Agua [°C] 100,00 100,02 98,37

TepuLicao LIT: Temperatura de ebuli¢do dos compostos encontrados na literatura a 1,01325 bar. (Prausnitz et al, 2001)
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3.5 Projeto Conceitual da Planta de Obtencio de Acetato de Etila

A preocupagdo em se obter o produto puro ¢ uma demanda dos novos projetos de
planta e da adequag¢do das plantas ja existentes. E, valendo-se da versatilidade do
catalisador e, por outro lado, sabendo-se da importancia da obtengdo de agua dentro das
especificagdes ambientais, foram concebidas duas configuragdes de planta conceitual para
esterificacdo do etanol em fase vapor que se diferem apenas no processo de separacao
empregado para separar o acetato de etila do etanol. Na configuracdo Q2 da planta, foi
empregado um solvente enquanto que na configuracdo X ndo € necessario o uso de solvente

para separar o etanol do acetato de etila.

Nas plantas desenvolvidas, foi necessaria a utilizagdo de um solvente para separar
o acetato de etila da agua e promover a separacdo dos azeotropos. Entdo, a corrente com
solvente, também foi utilizada, para remover parte da agua remanescente no etanol
passando de 89% de pureza, etanol hidratado, para 99,98%, ou seja, colaborou também na

producdo do etanol anidro.

Todas as simulagdes foram realizadas supondo-se um modelo pseudo-homogéneo,
logo a massa de catalisador esta diretamente vinculada ao volume do reator. A densidade

aparente do catalisador de niobio é ps=1470,89 kg/m’

O reator NIOBIO1 opera com excesso de acido acético em relagdo ao etanol.

Sendo a relagdo etanol/acido acético de 0,83, o etanol aqui alimentado ¢ o anidro.

O reator NIOBIO2 opera com excesso de etanol hidratado em relagdo ao acido
acético, o elevado teor de dgua para o reator NIOBIO2 ¢ para caracterizar um reagente
tipicamente disponivel a precos comercialmente compativeis, todavia foi mantida a relagao
de aproximadamente 1,85 (etanol/acido acético) equivalente com o modelo do reator

experimental.

O reator de NIOBIOI1, para atender aos niveis de producdo desejados (=19 mil
toneladas/ano de acetato de etila) possui 691 tubos, cada um apresenta dimensdes de (Im
x17). As vazdes molares de entrada no reator estdo a uma temperatura de 121°C e pressdo
de 1,255 bar e se constituem de: etanol igual a 24,63 kmol/h, acido acético igual a 29,40
kmol/h e sem vazdo de nitrogénio. A queda de pressdo ao longo do reator é de 0,3 bar.
Nesse reator, o etanol alimentado ¢ o anidro, mas também poderia ser o hidratado, pois

como no reator NIOBIO2, o catalisador ndo foi afetado pela presenga de agua.
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Na Figura 3.12, encontra-se a composi¢do molar ao longo do comprimento do

reator de leito fixo NIOBIO1; a 4gua também ¢ o fluido refrigerante para o reator. A dgua
depois de refrigerar o reator NIOBIO1 ¢ parcialmente usada para refrigerar o reator

NIOBIO2 39% e 61% sendo do inventario da planta e pode ser lancada em corpos d’ 4gua.
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Figura 3.12:Composi¢ao molar do reator NIOBIO1 com 691 tubos de Im x 1”.

O grafico de temperatura na dire¢@o axial do reator ¢ apresentado na Figura 3.13. e
apresenta um perfil semelhante ao do reator experimental (OLIVEIRA & NASCIMENTO,

1991) no ensaio 20, reveja a Figura 3.3.
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Figura 3.13: Comportamento da temperatura ao longo do reator de NIOBIO1.

No projeto do reator industrial NIOBIO2 proposto, também foi suposta uma queda
de pressao no reator de 0,4 bar. O equipamento ¢ constituido de 139 tubos sendo que cada
tubo do arranjo multitubular apresenta dimensdes de 1,3 m x 1”. As vazdes molares de

entrada no reator de NIOBIO2 estdo a temperatura de 131°C e pressdo de 1,355 bar. A
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corrente de alimentacdo do etanol hidratado ¢ composta de 16,302 kmol/h de etanol, e

4,598 kmol/h de dgua. O 4cido acético foi alimentado a 8,820 kmol/h. Na Figura 3.14

encontra-se a composi¢ao molar ao longo do reator de leito fixo.
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Figura 3.14: Composi¢ao molar do reator NIOBIO2 com 139 tubos de 1,3 mx 1”

A Figura 3.15 apresenta o perfil de temperatura ao longo do reator. Pode ser visto
que, praticamente, apés 80 cm de reator, a temperatura se estabiliza indicando que este
comprimento ja seria suficiente para promover a reagdo. No entanto, sugere-se da pratica
industrial, que o reator seja projetado entre 10 a 30% a mais do comprimento minimo para

garantir um maior tempo de campanha. Na Figura 3.16, tem-se a configuracdo de planta Q.

190
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Figura 3.15: Comportamento da temperatura ao longo do reator de NIOBIO2.
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3.5.1 Configuragao Q.
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Figura 3.16: Planta Q de esterificacio do etanol com 4cido acético em fase vapor no simulador Aspen Plus™ (2006)
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Um dos processos que mais consome energia em uma Planta Quimica, com
certeza, sdo os processos de separacdo das misturas formadas, e caso apresentem
azeotropos de minimo ou de maximo, ainda devem ser acrescentados o uso de solventes,
pressdao, novas colunas e refluxos. Além disso, a escolha do solvente deve ser tal que
garanta a ndo toxidade da planta. O objetivo das colunas foi a alta pureza dos produtos e
todas as colunas foram consideradas apresentando eficiéncia de 100% onde o condensador

¢ parcial.

A coluna 1 ¢ uma coluna de destilagao azeotropica tipica, o acetato de etila e agua
que apresentam azeotropia de minimo ponto de ebulicdo saem no topo da coluna na
corrente TOPO1 e no fundo da coluna na corrente FUNDOI tem-se o acido acético e a
agua. Um fator interessante ¢ a quantidade de dgua que pode ser retirada no fundo da

coluna juntamente com o acido acético.

A Figura 3.17 mostra a composi¢do de vapor da coluna 1. Esta coluna ird
apresentar trés fases: duas liquidas e uma vapor. As fases adotadas nos célculos de
convergéncia foram vapor/liquido/liquido e a equagao para o coeficiente de atividade foi do
modelo NRTL que apresenta melhor adequacao a mistura acetato de etila e acido acético,

como foi visto no estudo das misturas binarias.
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Figura 3.17: Composi¢ao molar do vapor nos estagios da coluna 1.

Na Figura 3.18, tem-se a queda de pressao e a Figura 3.19 mostra a variacao na
temperatura da coluna 1. Esta ¢ uma coluna com 30 estdgios onde o prato de alimentacao ¢
o 17° tendo uma razao de refluxo de 0,877, sendo esta a coluna que mais consome energia

na planta, estando presente nas duas configuragdes de plantas conceituais adotadas (Q2 e ¥).
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Figura 3.18: Comportamento da pressao ao longo da coluna 1.
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Figura 3.19: Comportamento da temperatura ao longo da coluna 1.

A coluna 2 ¢ uma coluna de destilacdo convencional, esta coluna tem o objetivo de
separar o acido acético da dgua. A corrente de topo AGUA1 apresenta dgua pura com uma
vazao de 232 kg/h e uma corrente de fundo ACCT de acido acético com 99,99% de pureza
e uma vazao de 286,5 kg/h. A Figura 3.20 mostra o composi¢do molar de vapor da coluna

2, sendo que o modelo de coeficiente de atividade NRTL também foi o adotado para esta

coluna 2.

Na Figura 3.21, tem-se a variagdo da temperatura ao longo da coluna 2. A pressao
¢ a atmosférica e ndo ha variacao de pressdao. A coluna 2 apresenta 42 estagios e o prato de
alimentagdo ¢ o 20° com uma razao de refluxo de 2,66. Esta coluna se faz presente nas duas

configuracdes de plantas conceituais propostas (Q2 e X).
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Figura 3.20: Composi¢ao molar do vapor nos estagios da coluna 2.
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Figura 3.21: Comportamento da temperatura ao longo da coluna 2.

A coluna 3 ¢ uma coluna extrativa especial, diferenciada. Pode-se dizer que se
trata de uma coluna extrativa, porque o solvente, neste caso, rompe a azeotropia acetato de
etila/dgua devido a formagdo das duas fases liquidas distintas na mistura capturando a dgua
que permanece no fundo da coluna juntamente com o solvente na corrente COLUNAE4 e,
assim, seguindo para uma coluna de retificagdo para a recuperagdo do solvente puro. O
acetato ¢ obtido puro (100%) na corrente de topo ACETATO!1 e as composi¢des de vapor

ao longo da coluna 3 sdo apresentadas na Figura 3.22.

O modelo de coeficiente de atividade adotado na coluna 3 ¢ o UNIQUAC com a
existéncia das fases vapor/liquido/liquido. A variagdo da temperatura ao longo da coluna 3

¢ apresentada na Figura 3.23. A coluna possui 73 estagios, o prato de alimentacao ¢ o 61° e
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o solvente ¢ alimentado no prato 18°, com uma razao de refluxo 0,6 e ndo ha variacdo de

pressao.
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Figura 3.22: Composi¢ao molar do vapor nos estagios da coluna 3.

130

COLUNA3: TEMPERATURA

| |—=— Temperatura [°C]

o i i i ;
oIt :

— i
()= ;
e =
Sl H

@ | i
ey H
S o ;
T O i
pagps i
(] i
g— r :
oS
= :
2

i

1 6 11 16 21 26 a1 36 41 46 51 56 61 686 71 716
ESTAGIOS

Figura 3.23: Comportamento da temperatura ao longo da coluna 3.

A coluna 4 ¢ uma coluna de destilagdo convencional para a retificagdo do solvente
apresentando 22 estdgios; o prato de alimentacdo ¢ 12° e opera com razao de refluxo de
0,44. A corrente de topo AGUA2 apresenta dgua pura (veja a composi¢do de vapor ao
longo da coluna 4 na Figura 3.24) e o comportamento da temperatura pode ser observado

na Figura 3.25.

O solvente puro obtido no fundo da coluna 4 ¢ conduzido através da corrente
FUNDO4 ao trocador TROC11, assim aproveita-se a energia térmica liberada e ¢ facilitada
a separagdo na proxima unidade, dai ¢ conduzido pela corrente SOLVENTE2 para a

proxima coluna a 5.
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A coluna 3 e a coluna 4 desempenham a mesma fun¢do nas duas configuragdes

conceituais de plantas (Q2 e X). O processo se torna distinto nas duas configuragdes a partir

da coluna 5, na configuragdo € apresenta-se o uso do solvente e na configuracdo X ndo se

faz uso do solvente.
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Figura 3.24: Composi¢ao molar do vapor nos estagios da coluna 4.
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Figura 3.25: Comportamento da temperatura ao longo da coluna 4.

A coluna 5 ¢ uma coluna de destilagdo extrativa; o acetato de etila e o etanol que
apresentam azeotropia de minimo ponto de ebuli¢do saem no topo da coluna na corrente

TOPOS e no fundo da coluna na corrente FUNDOS tem-se o solvente e a agua.

A Figura 3.26 mostra a composicao de vapor da coluna 5. A coluna ird apresentar
trés fases: duas liquidas e uma vapor, entdo as fases validas adotadas nos calculos de
convergéncia foram vapor/liquido/liquido e a equagdo para o coeficiente de atividade foi a
do modelo UNIQUAC.
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A coluna 5 ndo apresenta variacdo de pressdo, possui 48 estidgios e o prato de

alimentac¢do ¢ o 36°. O solvente ¢ alimentado no 12° prato e a razdo de refluxo ¢ de 0,77. A

Figura 3.27 apresenta a distribuicdo de temperatura nos estagios.
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Figura 3.26: Composi¢do molar do vapor nos estagios da coluna 5.

COLUNAS: TEMPERATURA

0 |—0—Temperatura [°C] ‘

120

100 _ 110

Temperatura [°C]
o

ESTAGIOS

Figura 3.27: Comportamento da temperatura ao longo da coluna 5.

A coluna 6 ¢ uma coluna de destilagcdo convencional para a retificacao do solvente
apresenta 21 estagios sendo o prato de alimentacdo o 12°. A razdo de refluxo ¢ de 0,426. A
corrente de topo AGUA3 apresenta dgua pura, veja a composicdo de vapor ao longo da
coluna 6 mostrada na Figura 3.28 e a varia¢do da temperatura ao longo da coluna na Figura

3.29. A coluna 6 ndo apresenta variagao de pressao.

O solvente puro obtido no fundo da coluna 6 ¢ conduzido através da corrente
SOLVENTE3 ao trocador TROC13 onde ¢ adicionado um maior volume de solvente

através da corrente SOLVENTE4, para também se aproveitar a energia térmica liberada
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com a reducdo da temperatura que facilitard a separacdo na proxima coluna, dai ¢

conduzido pela corrente SOLVENTES para coluna 7.
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Figura 3.28: Composicao molar do vapor nos estagios da coluna 6.
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Figura 3.29: Comportamento da temperatura ao longo da coluna 6.

A coluna 7 é uma coluna de destilagdo extrativa. O acetato de etila é obtido no
topo da coluna na corrente ACETATO2 com uma pureza de 99,9% e no fundo da coluna na
corrente FUNDQO7 tem-se o solvente e o etanol. Nesta coluna, a carga de solvente foi 2,6
vezes maior em relacdo a usada para separar o acetato de etila da dgua para se obter a
separagdo dos azedtropos de minimo ponto de ebuli¢do; também foi necessaria uma maior

razdo de refluxo de 2,1.

A Figura 3.30 mostra a composi¢do de vapor da coluna 7. Esta coluna apresenta 72
estagios e o prato de alimentagdo ¢ 51° com o solvente sendo alimentado no 10° prato. A

equacdo usada para o coeficiente de atividade foi a do modelo UNIQUAC. A coluna 7 nao
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apresenta variacdo de pressdo e a distribuicdo da temperatura ao longo da coluna se

encontra na Figura 3.31.
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Figura 3.30: Composicao molar do vapor nos estagios da coluna 7.
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Figura 3.31: Comportamento da temperatura ao longo da coluna 7.

A coluna 8 ¢ uma coluna de destilagdo convencional para a retificagdo do solvente
apresenta 21 estagios e o prato de alimentacdo ¢ o 12° com razdo de refluxo de 0,34. A
corrente de topo ETANIDRO apresenta etanol com uma pureza de 99,9%. O solvente
permanece no fundo da coluna na corrente SOLVENTE6 com uma pureza de 100%, como

pode ser observado pela composicao de vapor ao longo da coluna 8 na Figura 3.32.

A Figura 3.33 mostra a variacdo da temperatura ao longo da coluna 8 sendo que

esta coluna ndo leva em conta variagdo de pressao.

O solvente puro obtido no fundo da coluna 8 ¢ re-circulado pela corrente

SOLVENTE?7 para um separador de correntes que leva parte do solvente para a corrente
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SOLVENTE4 logo para coluna 7 e a outra parte para corrente SOLVENTEI] e

consequentemente para a coluna 3.
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Figura 3.32: Composi¢ao molar do vapor nos estagios da coluna 8.
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Figura 3.33: Comportamento da temperatura ao longo da coluna 8.

Na configuragdo de planta X, a novidade ¢ o uso da dgua para separar o azedtropo
acetato de etila e agua do etanol e agua. O fator preponderante € o excesso de agua utilizado
nesta separacdo. As colunas 1 e 2 sdo as mesmas ja abordadas na configuragdo €2, portanto

ndo serdo novamente analisadas.

Dessa forma o solvente sera utilizado somente na separacao etanol/agua e na
separacgdo acetato de etila/agua. Nao sendo mais usado para a separacdo do acetato de etila
do etanol. Isto representa um gasto bem menor para a produ¢do do acetato de etila, contudo

eleva sobre maneira o valor em termos de energia para separa¢do do etanol anidro da agua.
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3.5.2 Configuracao 2.
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Figura 3.34: Planta ¥ de esterificacdo do etanol com 4cido acético em fase vapor no simulador Aspen Plus™(2006).
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A coluna 3 também ¢ semelhante a coluna da configuracao €2, desta forma ¢ bom
fazer-se um estudo para explicitd-la ainda mais. A coluna 3 ¢ uma coluna extrativa especial
um pouco diferenciada das tradicionais, porque como foi dito anteriormente, esta promove
a quebra da azeotropia acetato de etila/agua, removendo dgua com o solvente no fundo da

coluna.

A Figura 3.35 mostra o comportamento da fase liquida na coluna 3. Assim, pode-
se ver que abaixo do prato de alimentacdo (61) na secdo de esgotamento da coluna tem-se
acetato de etila, solvente e agua na fase liquida e na secdo de retificagdo tem-se acetato de
etila e o solvente até o estagio de alimentagdo do solvente (18) e nos estdgios anteriores

tem-se apenas o acetato de etila na fase liquida.

O comportamento na fase vapor também pode ser visto na Figura 3.35. Trata-se de
uma coluna com 73 estagios o prato de alimentagdo da corrente COLUNAE3 ¢ 61° ¢ o da

corrente SOLVENTEI o prato 18°, com razao de refluxo de 0,45.
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Figura 3.35: Composi¢ao molar do liquido e do vapor nos estagios da coluna 3.
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O modelo de coeficiente de atividade adotado na coluna 3 ¢ o UNIQUAC. As

fases validas sdo vapor/liquido/liquido, € o modelo de convergéncia azeotrdpico. Na Figura

3.36, tem-se a variagdo da temperatura ao longo da coluna 3, e ndo ha variagao de pressao.
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Figura 3.36: Comportamento da temperatura ao longo da coluna 3.

Na coluna 3, a miscibilidade parcial entre a 4gua e o acetato de etila vai sendo
desfeita a medida que a temperatura na coluna vai aumentando, conforme pode ser visto na

Figura 3.37, seguindo o envelope liquido/liquido para o ternario solvente/acetato de

etila/adgua..

Figura 3.37: Comportamento envelope liquido/liquido para o ternario com a temperatura.

E interessante notar que do prato de alimentagio do solvente, que ¢ o 18°, até antes
do prato de alimentacdo da corrente que contém o acetato de etila e a dgua, no 60° a
temperatura na coluna ¢ de 80°C, regido onde a miscibilidade parcial ja se apresenta bem
pequena entre o acetato e dgua. Importante também salientar que a temperatura do solvente

na alimentacdo deve estar em um valor 6timo para promover a separagao desejada.
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A coluna 4 ¢ uma coluna de destilacdo convencional para a retificacdo do solvente,

apresentando 22 estagios com a alimentacdo no 12° prato e razdo de refluxo de 0,50. A
corrente de topo AGUA1 apresenta agua pura, conforme pode ser observado seguindo-se a
composi¢ao de vapor ao longo da coluna 4 na Figura 3.38. O comportamento do perfil de

temperatura pode ser acompanhado na Figura 3.39.

O solvente puro obtido no fundo da coluna 4 é conduzido através da corrente
FUNDO4 ao trocador TROC14 para se aproveitar a energia térmica liberada e se facilitar a

separacao na proxima unidade, dai ¢ conduzido pela corrente COLUNAE? para a coluna 7.
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Figura 3.38: Composi¢ao molar do vapor nos estagios da coluna 4.
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Figura 3.39: Comportamento da temperatura ao longo da coluna 4.

A quantidade de 4gua enviada para coluna 4 na configuragdo X ¢ maior que na
configuracdo Q motivo pelo qual se aumentou um pouco mais a razdo de refluxo da

configura¢ao X contudo a razao de refluxo esta um pouco acima do necessario em ambas as
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configuragdes isto ¢ visto nos graficos pela cintura formada nas curvas de composigio. E

uma margem de seguran¢a que ndo aumenta muito o consumo de energia. E aumenta a

margem de controle da pureza do produto final.

A coluna 5 ¢ uma coluna de destilagao azeotropica. O acetato de etila e a d4gua que
apresentam azeotropia de minimo ponto de ebuli¢do saem no topo da coluna na corrente
COB e no fundo da coluna na corrente COLUNAEG6 tem-se o etanol e a agua. O acetato de
etila e o etanol apresentam azeotropia de minimo ponto de ebuli¢do, entdo ¢ adicionada
mais dgua a coluna através da corrente AGUARS para que o etanol nao va para o topo da
coluna juntamente com o acetato de etila. A coluna 5 necessitaria de uma estratégia de
controle para manter a quantidade de dgua suficiente para promover a separagdo do acetato

de etila do etanol.

E uma proposta interessante porque os processos fermentativos produzem etanol
com agua, contudo ha de se ressaltar a dificuldade de opera-la otimamente. A Figura 3.40
mostra a composicdo de vapor da coluna 5. A coluna ird apresentar trés fases: duas liquidas
e uma vapor sendo que as fases validas adotadas nos calculos de convergéncia foram
vapor/liquido/liquido e a equagdo para o coeficiente de atividade foi do modelo

UNIQUAC.
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Figura 3.40: Composi¢ao molar do vapor nos estagios da coluna 5.

A coluna 5 apresenta variagdo de pressao veja a Figura 3.41, possui 52 estagios € o
prato de alimentacdo ¢ o 33°(COLUNAES) e a agua ¢ alimentada no 7° prato (AGUARS).
A razdo de refluxo ¢ de 0,815 e a Figura 3.42 apresenta a distribuicdo de temperatura ao

longo da coluna.
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Figura 3.41: Comportamento da pressdao ao longo da coluna 5.
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Figura 3.42: Comportamento da temperatura ao longo da coluna 5.

A miscibilidade parcial no topo (COB) e fundo (COLUNAE®) ¢ apresentada no

mapa ternario (latm) para 70°C e 88°C veja o envelope liquido/liquido na Figura 3.43.

COLUNAES

0 04 05 06 07 s 09
AGUA

Figura 3.43: Envelope liquido/liquido com a temperatura da coluna 5 no topo e no fundo.
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A coluna 6 ¢ uma coluna de destilagdo extrativa para a remover o excesso de dgua

e obter o etanol com uma composi¢ao de 89% no topo da coluna(TOPO6), visto que etanol
e agua apresentam azeotropia de minimo ponto de ebuli¢do; no fundo da coluna, na
corrente AGUA2, tem-se agua a 99,998% , sendo o residuo etanol e dez vezes menos acido
acético devido a corrente advinda da separacdo da 4dgua do acido acético da coluna 2 na
corrente TOPO2. Essa corrente ¢ introduzida na coluna 6 no estigio 48° proxima do
refervedor em fase vapor a 98°C, fato que gerou uma retirada de calor no condensador

maior, em tono de 40 kW, que o calor fornecido no refervedor.

A coluna 6 apresenta 52 estagios sendo que o prato de alimentagdo(COLUNAEG6)
¢ 0 41° com razdo de refluxo de 6,46. Na Figura 3.44 tem-se a composicao de vapor € na

Figura 3.45 a variagdo da temperatura ao longo da coluna e ndo ha variagao de pressao.
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Figura 3.44: Composi¢do molar do vapor nos estagios da coluna 6.
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Figura 3.45: Comportamento da temperatura ao longo da coluna 6.
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A coluna 7 também ¢ uma coluna de destilacdo extrativa, o etanol ¢ obtido no topo

da coluna na corrente ETANIDRO com uma pureza de 99,97% e no fundo da coluna na
corrente FUNDO7 tem-se o solvente e agua. Nota-se que na configuragdo X foram
necessarias duas colunas para obtencao do etanol anidro, contudo menores quantidades de
solvente foram necessarias para se fazer a separagdo tanto do etanol quanto do acetato da

agua em relacdo a configuragao Q.

Nesta coluna o solvente foi alimentado no 10° estagio ¢ a corrente com etanol e
agua (ETOHS89) no 19° estagio para a separacdo dos azedtropos de minimo ponto de
ebulicdo. A razdo de refluxo ¢ de 0,44 e o numero de estagios 24 com a composi¢do de
vapor sofrendo as variagdes mostradas na Figura 3.46. A Figura 3.47 apresenta a variacao

de temperatura ao longo da coluna e ndo houve variag@o na pressao.
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Figura 3.46: Composi¢do molar do vapor nos estagios da coluna 7.
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Figura 3.47: Comportamento da temperatura ao longo da coluna 7.
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A coluna 8 ¢ uma coluna de destilagdo convencional para a retificagdo do solvente

apresentando 21 estagios e o prato de alimentagdo ¢ o 7°, com razdo de refluxo de 6,22.

A corrente de topo AGUA3 apresenta agua 99,9%, o solvente permanece no fundo
da coluna na corrente SOLVENTE2 com uma pureza de 100%. A composicao de vapor ao
longo da coluna 8 pode ser visto na Figura 3.48 e a variagdo da temperatura ¢ apresentada

na Figura 3.49.
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Figura 3.48: Composicao molar do vapor nos estagios da coluna 8.
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Figura 3.49: Comportamento da temperatura ao longo da coluna 8.

Para se avaliar o quanto a proposta conceitual das plantas Q e X esta coerente com
as plantas utilizadas na industria foi necessaria uma comparacdo em termos de energia
consumida nos processos para a producdo de acetato de etila pela esterificagdo do etanol
com &cido acético, e € isto o que serd tratado na proxima sec¢do. No entanto ndo foram

encontrados muitos dados na literatura, apenas a planta de produgio de firmacos na india.
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3.5.3 Consumo Energético Planta Q.

De um pool de industrias da India, mais precisamente, a Rallis India Limited ou a
TATA Group of Company ¢ uma das empresas do grupo a IOL CHEMICALS AND
PHARMACEUTICALS LIMITED que produz acido acético, acetato de etila, anidrido
acético e o Ibuprofen foi possivel obter informagdes sobre o consumo de energia anual em

graficos que serviram para comparar os gastos energéticos da planta Q e X .

Na Tabela 3.6, a IOL apresenta a producao em tonelada por ano de seus produtos.
Na Figura 3.50 sdo apresentados os graficos com os kWh/tonelada para cada ano de
produgdo, consumidos por produto, bem como o consumo global entre os anos de 2004 a

2007, mas ndo sendo descriminada a energia gasta com a produg¢ao do Ibuprofen.

Tabela 3.6: Toneladas por ano dos produtos produzidos durante os anos de 2005 a 2007.

Toneladas
Produtos
2004-05 2005-06 2006-07
Acido Acético 16737 29659 39566
Acetato de Etila 9112 14009 17127
Anidrido Acético 4224 5095 9492
Ibuprofen 350 622 873
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Figura 3.50: Dados da IOL para consumo de energia por tonelada hora ano.

Na Tabela 3.7, sdo apresentados os gastos energéticos da planta QQ e na Figura
3.51, tem-se o grafico com o consumo de energia em kWh/tonelada ano para cada produto
da planta Q e também o consumo total por tonelada anual. A planta () encontra-se nos
mesmos padrdes de consumo de energia de uma planta voltada a producdo de farmacos, ou

seja, uma planta que busca a qualidade e a pureza dos produtos.
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Tabela 3.7: Producdo da Planta Q2 por tonelada ano e o consumo energético.
Produto Toneladas Ano kW kWhano
Acetato de Etila 25809 185,75 1627170
Etanol Anidro 3019 37,5 328500
Acido Acético 2507 416,75 3650730
Agua 6004 310 2715600
Total 37340 950 8322000

Pode-se observar na Figura 3.51, que o 4cido acético e a 4gua consomem uma
grande quantidade de energia em sua separagdo. No entanto, isso se deve a opgao por alta
pureza dos compostos e a quantidade de colunas usadas na obtengao destes. Vale lembrar
também que os gastos energéticos da d4gua também contemplam ao final a recuperagao do
solvente. Da mesma forma, o etanol ¢ beneficiado pela recuperacao do solvente em termos
de temperatura ambiente. A producao total da planta ¢ de 37340 toneladas que ¢ proximo
do valor para produc¢do de 4cido acético da IOL, cerca de 39500 toneladas, e esta consome

uma quantidade de energia em torno de 300kWh/tonelada e a planta Q2 223kWh/tonelada.
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Figura 3.51: Consumo de energia kWh/tonelada por produto e global na planta Q.

A produgdo de dgua praticamente pura ¢ um fator positivo que levaria a economia
da mesma no setor de producao de etanol nas usinas de alcool, uma vez que, a perda de

pequenas quantidades de etanol nas correntes ocasiona consideraveis reducdes na
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capacidade de produg¢do para sistemas de larga escala de produgdo, além, ¢ claro, da

produgdo de acetato de etila, um produto extremamente interessante quanto ao seu valor,

superando o valor do etanol anidro.

Na configuragdo Q nao foi adicionada dgua entdo existe um quantidade menor de
agua para ser purificada, logo, os gastos com sua purificacdo sao mais elevados em relagdo
a configuragdo Z, contudo por outro lado existe a necessidade de uma quantidade alta de
solvente na configuragdo Q em relagdo a configuragdo X e isso também ¢ refletido nos

gastos de energia para purificar a 4gua na configuracao Q.

Na Figura 3.52, tem-se os gastos de energia com eficiéncia aproveitando toda troca
de calor e também os gastos sem levar em conta o calor gerado, ou seja, somente

fornecendo-se energia ao sistema.
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Figura 3.52: Consumo de energia kWh/tonelada total com e sem eficiéncia.

Outra questdo a ser levantada € por que razao a quantidade de energia gasta para se
obter o acido acético € menor na configuracao €, veja a Figura 3.51 e a Figura 3.53, se as
colunas um e dois eram as mesmas nas duas configuragdes e também a quantidade de acido
acético produzido como mostram a Tabela 3.7 e a Tabela 3.8. Porque a energia fornecida

pela agua amortiza a energia consumida na produ¢do do 4cido acético na configuragdo Q.
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3.5.4 Consumo Energético Planta X.

Na Tabela 3.8, sdao apresentados os gastos energéticos da planta ¥ e na Figura

3.53, tem-se o grafico com o consumo de energia em kWh/tonelada para cada produto da

planta ¥ e também o consumo total por tonelada.

Tabela 3.8: Producdo da Planta X por tonelada ano e o consumo energético.
Produto Toneladas Ano kW kWhano
Acetato de Etila 25811 17,333 151840
Etanol Anidro 3019 289,167 2533100
Acido Acético 2508 469,333 4111360
Agua 17051 626,167 5485220
Total 48389 1402 12281520

A planta X separa o acetato de etila em uma tnica coluna o que reduz os gastos de
energia e a quantidade de solvente utilizada para separar o acetato de etila da d4gua é a
mesma para separar o etanol da dgua e assim obter o etanol anidro. Contudo sdo necessarias
duas colunas para remover a agua do etanol o que torna os gastos de energia para obtencao
do etanol anidro maiores. O consumo de energia total ¢ relativamente proximo nas duas

configuracdes, embora as quantidades produzidas sejam diferentes.
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Figura 3.53: Consumo de energia kWh/tonelada por produto e global planta Q.
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O acréscimo de agua na planta Z ¢ significativo, contudo essa dgua ¢ re-circulada

no circuito da planta X e o que ela produz pode ser utilizado ou ser enviado a corpos de
agua porque ¢ praticamente pura 99,997%, sendo os residuos 0,00234% de etanol,

0,0000981% de acido acético ¢ 0,000282% de acetato de etila, isto em fracao molar.

Na Figura 3.54, tem-se os gastos de energia com eficiéncia aproveitando toda troca
de calor e também os gastos sem levar em conta o calor gerado, ou seja, somente

fornecendo-se energia ao sistema.
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Figura 3.54: Consumo de energia kWh/tonelada total com e sem eficiéncia.

Nos registros de patentes da atualidade se percebe o grande ntimero de depdsitos
de patentes Chinesas e isso se explica pelo grande nimero de produtos que usam o acetato
de etila em sua fabricagdo. E importante finalizar este capitulo reforcando a idéia de se ter
no Brasil grandes polos Alcoolquimicos, sem esquecer de mencionar o fato de que os

biocombustiveis reduzem os males do efeito estufa.

No préximo capitulo serdo apresentadas duas novas plantas para a produgao da
energia do futuro que pode ser armazenada em seguranca nas moléculas do etanol, a saber,

o hidrogénio, e também produzem o acetato de etila, etileno e acetaldeido.
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Capitulo 4 Planta Muti-proposito na Obtencio de Acetaldeido, Acetato
de Etila, Hidrogénio e Etileno

E descrita neste capitulo, a proposta de uma planta multi-propésito para a obtengéo
de hidrogénio, acetaldeido, acetato de etila e etileno. No processo proposto sdo, ainda,
detectados tracos de éter etilico. Para a proposta conceitual sdo utilizadas informagdes de
um trabalho experimental (Aratjo, 2003). E proposto, entdo, um modelo cinético para o
reator experimental. Faz-se, também, um estudo das misturas bindrias e azeotrOpicas
formadas. Com estes dados e analises, foi possivel compor duas configuracdes de plantas
de operagao multi-proposito. Assim, a planta conceitual proposta ¢ sub-dividida em Planta
a e Planta B, com diferentes arranjos operacionais de alimentacdo e numero de tubos do
reator e também diferentes rotas de separagdo dos produtos. Ao final do capitulo também ¢
apresentado o consumo de energia por tonelada produzida. E os gastos de energia em todas

as plantas propostas. Bem como o custo, em dolar por tonelada de todas as plantas.

4.1  Desidrogenacio e Desidratacio do Etanol por Oxidos Mistos

Aratijo (2003) sintetizou e testou para a conversdo do etanol, compostos do tipo
hidrotalcita calcinados em trés temperaturas 500°C, 650°C, e 900°C que originaram
catalisadores de oOxidos mistos de magnésio/aluminio, magnésio/cobalto/aluminio, e
cobalto/aluminio. Obteve experimentalmente, como produtos acetaldeido, acetato de etila,

éter etilico, etileno, butanol e butiraldeido, na Figura 4.1 tem-se a conversao total e parcial.

Conversao Média de Etanol x Catalisador
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Figura 4.1: Conversao total e parcial dos produtos para cada catalisador.
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O esquema simplificado de todo o equipamento e instalacdo podem ser observados

na Figura 4.2, que consiste de um sistema de alimentag¢do de nitrogénio com uma pressao
inicial de 5 bar e de etanol liquido, alimentado por uma bomba de fluxo pistonada,
termopares acoplados a controladores de temperatura, que controlam e monitoram a
temperatura da linha. Tém-se um forno para o aquecimento do reator, o reator, as valvulas

de controle e o cromatdgrafo para andlise de resultados.
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Figura 4.2: Esquema simplificado dos equipamentos e da instalagdo utilizados no

[=l=)

trabalho experimental Aratjo (2003)

O leito catalitico foi montado com 0,350g de particulas do solido a ser testado com
diametro na faixa de 0,149-0,297mm. O leito de catalisador foi suportado em uma camada
de 13 de quartzo sobre uma tela de aco. Acima do leito, separado por outra camada de 13 de
quartzo, o restante do tubo foi preenchido com carbeto de silicio. O carbeto de silicio evita
a formacdo de caminhos preferenciais, facilitando a vaporizacdo do etanol e o pré-

aquecimento da mistura reagente.

O reator consiste de um tubo de aco inoxidavel com diametro nominal 1/4” e
comprimento de 460 mm e o diametro interno ¢ de 4,5 mm. O reator opera na posicao
vertical, com fluxo descendente. As medidas de temperatura ao longo do reator foram
realizadas na parede externa do reator. O reator era mantido em um forno constituido de um
bloco de aluminio, aquecido por resisténcias elétricas. A temperatura era controlada por um

controlador PID, que comandava as resisténcias elétricas do forno.
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Somente com todos os cations ocupando as suas posi¢des octaédricas nas camadas

do tipo brucita, tem-se a condi¢do necessdria para obtencdo das fases tipicas destes
compostos nos difratogramas. Os difratogramas sdo caracteristicos de compostos do tipo
hidrotalcita ou HDLs veja a Figura 4.3(a). No HCoAl pode se observar a formagao dos
espinélios nas calcinagdes a 500°C e 650°C, como foi descrito por Pérez-Ramirez et al.
(2001b). Em temperaturas de calcinagdo de 250°C em ar, o Co*" oxida para Co’" formando
fases de Co0304, C0,AlO04 ¢ CoAl,O4. Como estes difratogramas sdo extremamente

semelhantes nao ¢ possivel distinguir uma fase espinélica da outra veja Figura 4.3(b).

Hidrotalcita HCoAl () 650HCOAI (b)

1000

a
S
S

IS
S o
S o

350 1

@
S
S

Intensidade
Intensidade
NI
S X
8 8

@
S

51,8
54,5
57,3

60
62,8
65,5
68,3

Figura 4.3: Difratograma precursor (a) difratograma precursor calcinado a 650°C (b).

A formula estrutural e as perdas observadas na andlise termogravimétrica, como
também a segunda perda tedrica foi obtida através de célculos e obedecem as etapas de
decomposicdo sugerida por Reichle (1986¢). A Figura 4.4 apresenta a decomposicao

térmica para o precursor hidrotalcita cobalto.

_

HCoAl
Co o 55 Al g 13 (OH), (CO), .. 0,845 H,0
T< 2I0°C
U
Co o 555y Al g 13 (OH), (CO),, .. 0,845 H,0

T > 250 °C + 0,0835 0,
U
0,333 Co(Co,Al), 0, + 0,167C0, + 1H,0

Figura 4.4: Formula estrutural e decomposicdo térmica para o precursor hidrotalcita

cobalto, verificadas nas analises termogravimétricas.
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As andlises para cada catalisador foram realizadas ao longo de cento e oitenta

minutos de operacdo do reator, perfazendo um total de 14 anélises na PORAPAK Q. Trés
analises finais foram realizadas na PORAPAK N para determinagdo da area do etileno. O
etanol (Merck, com grau de pureza 99,8%) foi injetado a vazdo de 2,27-g/h por meio de
uma bomba de infusdo e diluido por um a corrente de N, (White Martins, grau de pureza

99,999%) com uma razao molar N»/Etanol igual a 2:1 na entrada do reator.

O catalisador calcinado a 650°C composto de cobalto e aluminio foi o mais
seletivo em relagao aos produtos obtidos (etileno, acetaldeido e acetato de etila e éter

etilico) e apresentou uma conversao total de etanol em torno de 8,47%.

A energia de ativacdo foi a minima energia gasta na quebra das ligagdes da
molécula de etanol como sugere Idriss (2004) (veja a Figura 4.5) e supondo as ligagdes
quebradas para a formagao do produto obtido ¢ considerada a energia de ativagcdo na hora
dos ajustes, sendo mutiplicativo para o fator de freqiiéncia e quociente na energia como um
ajuste de ordem de temperatura. Assim, obteve-se a conversdo encontrada nos testes de

laboratorio, simulando varias vezes até convergir nos valores esperados.

kd mol™! 22330 395 kJ mal™

| oye e

':H;r "“'CH} =0 —H

4
; - )
435 KJ mol

390 kJ mal”

Figura 4.5: Energias minimas para quebra da molécula de etanol (IDRISS, 2004).

Todo o processo aqui aplicado ¢ simples supondo ordem de reagdo 1 para produtos
simples como acetaldeido e etileno, e ordem de reacdo igual a 2 para produtos de

condensagdo do etanol, como o acetato de etila e éter etilico.

Entdo, com base nos dados experimentais, supo-se que o reator fosse um reator
diferencial, para encontrar os valores do fator de freqiiéncia para todas as reacdes e estes se
tornarem uma primeira aproximag¢do do reator experimental. A conversdo para este reator

foi de 0,84% o que mostra que a estimativa inicial foi boa.
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Determinacio da Pressao de Etanol no Reator Isotérmico.

*_ Para: CETOH — FETOH _ 1 l
CTOTAL FTOTAL 1+2 3

Entao: 3.Cegton =CroraL

Logo: 3.Ceron = 3x4,9281x10™ kmol/h = Crorar

P
Para: CTOTAL = 0 seT= T() eP= Po
RT,

Entdo Py = 7,6596 bar € Peron = 7,6596/3 = 2,553 [bar] = 255300 [Pa]

84

Onde: R= constante universal dos gases 83,14 [cm’.bar/mol K] e T=350[°C] = 623,15[K].

4.3

Determinacido da Taxa de Formacao de Etanol em Produtos para o Reator

Hidrotalcita Cobalto Diferencial.

% Para reator diferencial —Tumedia = (Faentrada — Fasaida)/w

1.

O etanol que reagiu para formar o acetaldeido com conversao de 4,21% :
1Etanol =» 1Acetaldeido + 1 H,

-reton = (2,07473x10°%/0,000350) = 0,0059278 [kmol/h.kg.cat]
O etanol que reagiu para formar o etileno 1,17%:

1Etanol =» 1Etileno + 1 H,O

-reton = (5,76588x107/0,000350) = 0,0016474 [kmol/h.kg.cat]
O etanol que reagiu para formar o acetato de etila 3,03 %:
2Etanol =» 1Acetato de etila + 2 H,

-reton = (7,46605x107/0,000350) = 0,0021332 [kmol/h.kg.cat]
O etanol que reagiu para formar o éter etilico 0,06 %

2Etanol = 1Eter etilico + 2 H,0

-reron = (1,47843x107°/0,000350) = 0,00042241 [kmol/h.kg.cat]
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Determinacio do Fator de Freqiiéncia Reator Hidrotalcita Cobalto Diferencial.

Escrevendo a equacdo da taxa em termos de pressdo parcial:

. ACETALDEIDO

-Teton = Ko.Pgton , Entdo kg = 2,32173){10'3 [kmol/h.kgcat.bar]

. ETILENO

-TETOH = kO-PETOH . El’ltﬁO ko = 6,4523 1X10-4 [kmol/h.kgcat.bar]

. ACETATO de ETILA

-reron = ko.(Peron)” , Entdo ko = 3,27288x10™ [kmol/h.kgcat.bar]

. ETER ETILICO

-TETOH = kO-(PETOH)2 , Entao k() = 6,48086X10-6 [kmol/h.kgcat.bar]

Determinacio do fator de freqiiéncia do reator hidrotalcita cobalto diferencial

pseudo-homogéneo e com as unidades do Aspen Plus.

Para ter-se um modelo de reator que responda por volume de reator e ndo por massa de

catalisador e assim obter um modelo pseudo-homogéneo tem-se que multiplicar o fator de

freqiiéncia pela densidade aparente do sélido.

+ A densidade média aparente das particulas foi de 478,405 [kgcat/m’]
. ACETALDEIDO

ko=2,32173x10”[kmol/h.kgcat.bar]x478,405[kgcat/m’]x(1h/3600s)x(1bar/100000Pa)

ko= 3,08535x10” [kmol/s.m’.Pa]

2. ETILENO

ko= 8,57450x10™'° [kmol/s.m’.Pa]

3. ACETATO de ETILA

ko= 4,34934x10™"° [kmol/s.m’.Pa’]

4. ETER ETILICO

ko= 8,61234x10™"" [kmol/s.m’ Pa’]
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O reator de Aragjo (2003) ndo ¢ diferencial e este procedimento foi adotado

somente para se obter valores para uma estimativa inicial no Aspen Plus™(2006). Com os
valores da Energia de quebras de ligagdes na molécula de etanol propostos no artigo de
Idriss (2004) e supondo as ligacdes quebradas para formar os produtos do reator
hidrotalcita cobalto 650, simulou-se varias vezes até atingir os valores de conversiao
proximos dos dados experimentais. O fator de freqliéncia encontrado para o reator
diferencial foi a primeira estimativa, encontrando-se uma conversao de etanol de 0,84%
sendo que a conversdo experimental foi de 8,47%. Entdo, se dividiu o valor esperado
(experimental) de vazao molar pelo encontrado (simulado) para cada produto. Com esse
valor de corre¢do, multiplicou-se o fator de freqiiéncia e dividiu-se a energia de ativagao
supondo essa corre¢do uma relacdo de temperatura. A Tabela 4.1 ilustra todas as corregdes
para o fator de freqiiéncia, encontrados. Os ultimos valores foram os valores 6timos usados

na Planta de desidrogenacado e desidratacdo do etanol.

Tabela 4.1: Os valores encontrados nas simula¢des para encontrar o fator de freqiiéncia e a

energia de ativagao

HDL Reator Diferencial | ko Fator de Freqiiéncia | Energia de Ativagao Valores corrigidos

Acetaldeido 3,08535E-09 825000 6,973172093
Etileno 8,57450E-10 785000 6,973281926
Acetato de Etila 4,34934E-15 1650000 48,19387156
Eter Etilico 8,61234E-17 830000 48,19500587

HDL 1° Estimativa ko Fator de Freqiiéncia Energia de Ativacao Valores corrigidos
Acetaldeido 2,15147E-08 118310,575 1,048304785
Etileno 5,97924E-09 112572,5316 1,048278746
Acetato de Etila 2,09612E-13 34236,71821 1,094760843
Eter Etilico 4,15072E-15 17221,7014 1,094760304

HDL 2° Estimativa ko Fator de Freqiiéncia Energia de Ativacao Valores corrigidos
Acetaldeido 2,25539E-08 112858,9478 1,003259251
Etileno 6,26791E-09 107387,9749 1,003290418
Acetato de Etila 2,29474E-13 31273,23965 1,006303846
Eter Etilico 4,54404E-15 15731,02472 1,006303846

HDL 3° Estimativa ko Fator de Freqiiéncia Energia de Ativacao Valores corrigidos
Acetaldeido 2,26274E-08 112492,3072 1,000260346
Etileno 6,28853E-09 107035,7824 1,000239395
Acetato de Etila 2,30921E-13 31077,33292 1,000434153
Eter Etilico 4,57269E-15 15632,47997 1,000433079

HDL 4° Estimativa ko Fator de Fregliiéncia Energia de Ativacéo Valores corrigidos
Acetaldeido 2,26333E-08 112463,0278 1,00001E+00
Etileno 6,29004E-09 107010,1646 9,99636E-01
Acetato de Etila 2,31021E-13 31063,84646 1,000034826
Eter Etilico 4,57467E-15 15625,7128 1,000027056
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Na Figura 4.6, tem-se a composi¢do molar do reator experimental simulado no

Aspen Plus™(2006). Foi possivel reproduzir os dados obtidos experimentalmente através
do simulador e a planta proposta faz uso destas condi¢cdes na simulagdo do processo,
procurando fazer uso das condi¢des experimentais nas quais foram obtidos os dados de

conversdo e cinéticos.

REATOR HIDROTALCITA COBALTO 650

£ 0 + + L]
i i i ! |—o—ETANGL

—5— NITROGENIO
—e— ACETALDEIDO |
——ETILENO d
—— ACETATO

—— AGUA
—e—ETER

02 03 04 05 06 07

Composicéo Molar

0.1

02 4% 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24 26 D8 30 32 34 36 38 40 42 44 46
COMPRIMENTO REATOR PFRHIDRO [mm]

Figura 4.6: Simulagdo com os ajustes do fator de freqiiéncia e energia de ativacao.

Na Tabela 4.2, tém-se as correntes de entrada e saida do reator simulado inclusive
com os produtos formados. Os resultados obtidos estdo em concordancia com os dados
obtidos experimentalmente. Deve ser considerado que experimentalmente estava disponivel
somente um ponto de operacdo e que o regime era puramente cinético, ou seja, ndo foram

considerados fendOmenos de difusao.

Tabela 4.2: Dados obtidos para as correntes de entrada e saida do reator hidrotalcita.

Entrada Reator Saida Reator
Etanol [mol/h] 0,049281 0,045107
Nitrogénio [mol/h] 0,0985621 0,0985621
Acetaldeido [mol/h] 0 2,07468E-03
Etileno [mol/h] 0 5,76580E-04
Acetato de Etila [mol/h] 0 7,46579E-04
Hidrogénio [mol/h] 0 3,56784E-03
Agua [mol/h] 0 5,91363E-04
Eter Etilico [mol/h] 0 1,47839E-05
Vazao Total [mol/h] 0,1478432 1,51241E-01
Vazao Total [g/h] 5,031398 5,031398
Vazao Total [I/h] 6,103477 8,20514
Temperatura [°C] 350 350
Pressao [atm] 1,238589 0,9425117

Na Figura 4.7 apresenta-se a planta simulada para os testes realizados por Aradjo (2003).
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Figura 4.7: Planta simulada no 4spen Plus™(2006) para os testes de Aratjo (2003).

Na Figura 4.8, se vé os produtos obtidos para série calcinada a 650°C, com os seus

respectivos rendimentos globais apos trés horas de reacdo, obtidos por Aratjo (2003).
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Hhdg8l HMC 20 HMCE2 HCoA

@ Etileno M Acetaldeido @ Eter Etilico
O Butiraldeido B Acetato de Etila O Butanol

Figura 4.8: Os produtos e seus respectivos rendimentos na série de catalisadores 650

apos 3 horas de reagdo.
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Na Tabela 4.3, tem-se a conversao quando a vazdo de nitrogénio ¢ zero. Nessas

condi¢des, verifica-se que a conversdo que estava em torno de 8,5% eleva-se para 30% nas

mesmas condi¢des de temperatura e pressao.

Tabela 4.3: Dados obtidos com ajustes do fator de freqiiéncia e energia de ativagao.

Entrada Reator Saida Reator
Etanol [mol/h] 0,04928105 0,0343066
Nitrogénio [mol/h] 0 0
Acetaldeido [mol/h] 0 4,86869E-03
Etileno [mol/h] 0 1,35307E-03
Acetato de Etila [mol/h] 0 4,29136E-03
Hidrogénio [mol/h] 0 1,34514E-02
Agua [mol/h] 0 1,43805E-03
Eter Etilico [mol/h] 0 8,49780E-05
Vazao Total [mol/h] 0,04928105 5,97942E-02
Vazao Total [g/h] 2,27033066 2,27033066
Vazao Total [I/h] 2,03449245 3,24395917
Temperatura [°C] 350 350
Pressao [atm] 1,2385887 0,94251172

E na Figura 4.9 a composi¢cao molar ao longo do reator sem a adi¢cao do nitrogénio ao meio

reacional.
REATOR HIDROTALCITA COBALTO 650
S — o ETANCL
— — o ACETALDEIDO
O — | —— ETILEND
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(=] H H H H H H H H H H H H H H H
© —e— AGUA
5 )
X —a—ETER
Q O
'@
2
W
Q=
ED
S
O
o
(]
e S = e e S SO S S 0~ S S N SRS S S SO N o=
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24 26 28 30 32 34 36 38 40 42 44 46

COMPRIMENTO REATOR PFRHIDRO [mm]

Figura 4.9: Simulagdo sem adi¢do de nitrogénio no meio reacional.

Entre as caracteristicas destes catalisadores, pode-se notar que existe uma redugdo
do éter etilico, em favorecimento do acetaldeido na série 650, como observado quando
existe mais compostos do tipo MgAl,O4 e Co(Co,Al),O4 nos catalisadores. Porém a
pequena quantidade de éter etilico produzida formara uma mistura azeotropica com o

acetaldeido como vai ser apresentado no préximo topico.
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4.6  Estudo das Misturas Binarias das Plantas a e .

A planta apresenta muitos produtos, porém, aparentemente estes sdo facilmente

separaveis como apresenta os estudos dos componentes binarios realizados usando-se os

métodos NRTL e UNIQUAC para o etanol e os demais produtos (veja Figura 4.10).
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T-xy PARA ETANOL / ACETALDEIDO [UNIQUAC]
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Figura 4.10: Estudo dos bindrios formados nos modelos NRTL e UNIQUAC planta de

desidrogenac¢ao e desidrata¢do do etanol para os pares formados com etanol.
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Os pares de compostos formando as misturas bindrias, segundo o comportamento

liquido-vapor apresentado na Figura 4.10, mostra que, em termos de modelo do coeficiente
de atividade, ambos apresentaram aproximadamente o mesmo desempenho. Porém a tnica
dificuldade de separacdo ¢ o sistema etanol e agua apresenta o ponto azeotrdpico de

minimo ponto de ebuli¢do.

Para a planta de desidrogenagao e desidrata¢do do etanol a separagdo do acetato de
etila do etanol apresenta a maior dificuldade como visto anteriormente para a planta de
esterificacao do etanol a acetato de etila. Devido a formagao do azeotropo de minimo, como
foi ressaltado no capitulo anterior, esta azeotropia torna o problema da separagdo mais
complexo. J& o etileno ndo apresenta nenhuma dificuldade de separacdo, qualquer que seja
a sua concentragdo. Pode ser observado também, da andlise dos graficos que, quanto

maiores as concentragdes de acetaldeido no etanol, mais facilmente estes vao ser separados.

Entdo como existe a possibilidade de se reagir todo ou quase todo etanol nas
plantas propostas para os catalisadores oriundos destes materiais do tipo hidrotalcita
calcinados a 650°C aumentando-se o nimero de tubos de reator, essa vai ser a estratégia nas
plantas aqui propostas, justamente para se evitar os ternarios azeotropicos: etanol/acetato de
etila/agua. A agua se origina da desidrata¢do do etanol para a formacdo do etileno, visto
que a formacao do acetaldeido e do acetato de etila é proveniente da desidrogenacdo. Isto
vai implicar na formagao de azedtropos entre o acetato de etila e a agua, mas esta mistura

azeotropica também ja foi muito discutida no capitulo anterior.

Outro problema ¢ a separagdo do hidrogénio dos demais produtos, para isso sera
necessario utilizar um Flash. A temperatura para essa separa¢ao sera muito baixa -187°C a -
192°C. A separagdo mais interessante seria utilizar um reator com membranas que
permitisse somente a passagem do hidrogénio, contudo nao sendo possivel fazer isto no

Aspen Plus™(2006) optou-se pelo Flash.

A Figura 4.11 apresenta os graficos da fragdo molar versus temperatura para os
diversos binarios formados pelos componentes presentes, usando os métodos NRTL e
UNIQUAC para todas as combinagdes com o acetaldeido, e os demais produtos a pressao
de 1 atm. Como ird ocorrer a formagdo de azeotropia de minimo ponto de ebuli¢dao entre o

acetaldeido e o éter etilico a melhor separagdo de ambos deve ocorrer utilizando-se peneiras
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moleculares visto a grande diferenca no tamanho de ambas as moléculas e ndo através do

uso de solventes.

T-xy PARA ACETALDEIDO / ETILENO [NRTL]
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Figura 4.11: Estudo dos binarios formados nos modelos NRTL ¢ UNIQUAC para os pares

formados com acetaldeido.

Nestas combinagdes, para o acetaldeido, podem ser vistos dois azedtropos, um

para a mistura acetaldeido e éter etilico que apresenta um azedtropo de minimo para
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pequenas concentracdes de éter etilico. Para o caso das plantas propostas esta informacao ¢

relevante, pois, como pode ser observada, a separacdo do acetaldeido do éter etilico implica
em uma complexidade operacional e como as quantidades de éter sio minimas ndo se
propoe esta separacao neste trabalho. Tem-se também um azedtropo quando as quantidades
de acetaldeido sdo grandes e a quantidade de dgua ¢ minima, isto ¢ mais bem visualizado

pelo método UNIQUAC.

A Figura 4.12 apresenta as combinacdes para a mistura binaria, éter etilico, e os
demais produtos. Ambos os modelos de coeficiente de atividade tiveram desempenho
semelhantes. A mistura bindria éter etilico e 4gua, apresenta miscibilidade parcial na fase
liquida, para ambos os modelos de coeficiente de atividade usados, caracterizando uma

separagdo de fases liquido/liquido/vapor.
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Figura 4.12: Estudo dos bindrios formados nos modelos NRTL e UNIQUAC para as

combinacdes do éter etilico e demais produtos.
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A Figura 4.13 apresenta as combinagdes para a mistura bindria, etileno, e os

demais produtos. Ambos os modelos de coeficiente de atividade tiveram desempenho

semelhantes.
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[}

Tem peratura
-50

-100

0 005 04 015 02 0.25 0.3 035 04 045 05 055 06 065 07 05 08 085 09 035
FRAGAO MOLAR ETILENO LIQUIDO 1 LIQUIDO | VAPOR

T-xy PARA ETILENO | ACETATO de ETILA [UNIQUAC]

“c

[}

Tem peratura
-50

-100

0 005 0 0.5 02 025 0.3 035 04 045 05 055 06 065 07 05 08 085 09 035
FRAGAO MOLAR ETILENO LiQUIDO | VAPOR

T-xy PARA ETILENO | AGUA [NRTL]

-100

FRAGAO MOLAR ETILEND LiQUIDO | LQUIDO | VAPOR
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FRAGAQ MOLAR ETILENO LIQUIDO | VAPOR

Figura 4.13: Estudo dos binarios formados nos modelos NRTL e UNIQUAC para as

combinacdes do etileno e demais produtos.

Os pontos de ebuli¢do dos compostos, sendo os da literatura (Prausnitz et al.,

2001) e os fornecidos pelo simulador a uma atmosfera, e os pontos de ebulicdo das plantas

simuladas a pressao atmosférica de Campinas SP (0,955 bar), estdo na Tabela 4.4.

Tabela 4.4: Pontos de ebulicdo (Prausnitz et al., 2001) (1,01325 bar), Aspen Plus™(2006)
(1,01325 bar) e Aspen Plus™(2006) (0,955 bar).

Composto Tesurigao LIT[°C] Tesurigao [°Cl TeguLigao [°C][0,955 bar]

Hidrogénio 252,88 -252,76 -252,96
Etanol 78,65 78,31 Aspen
Acetaldeido 21,06 21,06 19,43
Acetato de Etila 77,06 77,20 75,42

Etileno -103,73 -103,84 -104,84
Eter Etilico 34,44 34,39 32,73
Agua 100,00 100,02 98,37

TeguLicao LIT: Temperatura de ebuli¢do dos compostos encontrados na literatura a 1,01325 bar. (Prausnitz et al, 2001)
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4.7  Projeto Conceitual Planta de Obtencao de Acetaldeido, Acetado de Etila e
Etileno

O reator proposto ¢ multitubular com cada tubo tendo dimensdes de 2 metros de
comprimento e didmetro de 5,08 cm (2”). A temperatura do reator foi admitida constante
como no reator experimental, sendo necessario para tanto o projeto e operacional de um
sistema de refrigeracdo adequado. A simulacdo pressupde um modelo pseudo-homogéneo,
logo a massa de catalisador ¢ diretamente proporcional ao volume do reator. A densidade

aparente do catalisador de 6xido misto é pg=478.,41 [kg/m’].

Na Planta multi-proposito foram propostos duas configuracdes, ambas propondo o
consumo total do etanol para se evitar os problemas de azeotropia com etanol e o acetato de
etila, pois os demais produtos ndo sdo de dificil separagdo. Deve ser observado, porém, que

o acetaldeido vai ser a chave da diferenca entre as duas rotas.

As plantas de desidrogenacdo e desidratacdo do etanol foram projetadas com um
misturador para eventuais etapas de manuten¢do do leito, visto que, nas plantas aqui
propostas ndo havera alimentagdo de nitrogénio, mas este pode ser usado em casos de start-
up de operagao para uma estabiliza¢ao da temperatura do leito fixo do reator. O etanol sera

alimentado com duas vazoes distintas, a saber:

+ Planta Configuragdo o =» 32 kmol/h com 10000 tubos para o reator
o A massa de catalisador 19.375,6 kg
o A energia consumida no reator 412 kW
o Consumo anual de energia da planta a: 542 kWh/Tonelada

+ Planta Configuragdo B = 50 kmol/h com 15000 tubos para o reator.
o A massa de catalisador 29.063,4 kg
o A energia consumida no reator 655 kW
o Consumo anual de energia da planta : 653 kWh/Tonelada

O reator a tem pressdo de entrada de 1,355 bar e sofre uma queda de pressdao de
0,4 bar. O reator 3 tem pressao de entrada de 1,255 bar e sofre uma queda de pressao de 0,3
bar. A pressdao atmosférica de Campinas-SP ¢ de 0,955 bar. O volume do reator para cada

tubo é de 4,05)(10'3 m’.
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4.7.1 Configuracio o.

Nesta configuracao a, tém-se quatro trocadores de calor, sendo um para aumentar
a temperatura até a temperatura de reagdo, dois em torno do FLASH]1 para de certa forma

este ndo influenciar no consumo energético e um trocador antes da coluna2.

A Tabela 4.5 apresenta as correntes de entrada e saida do reator hidrotalcita
cobalto para a planta a. E possivel verificar também a temperatura de operagdo e a queda de

pressao no reator.

Tabela 4.5: Dados obtidos para as correntes de entrada e saida reator hidrotalcita planta o.

EREATOR SREATOR

ETANOL 32 0,00221618
ACETALDEIDO 0 14,6930743
ETILENO 0 4,0833932
ACETATO DE ETILA 0 6,48229459
HIDROGENIO 0 27,6576635
AGUA 0 4,21175678
ETERETILICO 0 0,12836358
Vazdo molar total [kmol/h] 32 57,2587621
Vazdo massica total [kg/h] 1474,20928 1474,20928
Vazdo volumétrica total [1/min] 22017,8472 51773,4587
Temperatura [°C] 350 349,999992
Pressdo [atm] 1,2385887 0,94251172

A Figura 4.14 apresenta as composi¢des molares ao longo do reator hidrotalcita cobalto

para a planta a. A configuragdo da Planta a € mostrado na Figura 4.15.

REATOR HIDROTALCITA COBALTO 10000 TUBOS
: 3 3 3 ——ETANOL
: : —o— ACETALDEIDO)
© ——ACETATO
=9 i i ——HIDROGENIO
@ : i
2 ; ; == ETILENO
=« i i
[eX=] i i —a—ETER
w0 H H
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O i — & & & i
o ; ; ; ; ; ; ; ; ;
o : :
i k i i i i H i i
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Figura 4.14: Composicdo molar do reator multitubular para a desidrogenacdo e

desidratagao do etanol 10000 tubos configuragdo o .
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Figura 4.15: Planta, configuracio o simulada no Aspen Plus™(2006) para catalisador hidrotalcita.
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A coluna 1 ¢ uma coluna de destilacdo azeotropica que ird apresentar trés fases:
duas liquidas e uma vapor. As fases validas adotadas nos célculos de convergéncia foram

vapor/liquido/liquido. A equagdo para o coeficiente de atividade foi do modelo UNIQUAC.

Anteriormente na caracterizacao das misturas binarias na Figura 4.11 e Figura 4.12
foi visto que o acetaldeido e o éter etilico apresentam azeotropia de minimo ponto de
ebulicdo e também que o éter etilico e a 4gua apresentam o patamar que caracteriza a
miscibilidade parcial entre eles, bem como a 4gua e o acetato de etila vistos nas plantas de
esterificacdo do etanol com acido acético para produgdo de acetato de etila e apresentados

na Figura 3.6.

Assim, pelo fato do éter etilico, do acetaldeido e o etileno apresentarem pontos de
ebuli¢do inferiores ao do acetato e dgua estes sairam no topo da coluna (veja a Tabela 4.4) e
a mistura azeotropica acetato de etila e 4gua permanecem no fundo da coluna como pode
ser visto na Figura 4.16 da composi¢cdo molar de vapor e também da Figura 4.17 da
temperatura ao longo da coluna onde, nota-se a temperatura de azeotropia (em torno de

69,1°C ) para acetato de etila e 4gua a pressdo atmosférica de Campinas-SP.

COLUNA1: COMPOSIGAO DE VAPOR
% f
O w -
a o 5
<€ i
> i i B i
@ | [——ETANOL §
< of |—=—ACETALDEIDO
% ——ETILENO ;
S < [ ACETATO
2<Ci7 —V—AGUA
) :
< i
w S
> :
T3 3% 4 5 & 7 & § 10 11 12 13 14 15 16 47 18 19 20 21 22 23 24
ESTAGIOS

Figura 4.16: Composi¢do molar do vapor nos estagios da coluna 1.

As quantidades de éter etilico e a d4gua que saem no condensado (topo da coluna)
vao se apresentar como residuos no corrente de acetaldeido da coluna 2 e ndo ¢ viavel
separa-los como foi dito acima pela azeotropia formada entre estes. Nao foi proposta queda

de pressdo para as colunas das plantas a e f3.
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A coluna 1 contém 24 estagios sendo o prato de alimentacdo o 14° e a razdo de

refluxo de 0,8, sendo que 99,99% do acetaldeido junto com 100% do etileno saem no topo

da coluna.

COLUNA1: TEMPERATURA

Temperatura [°C]
1520 25 30 35 40 45 50 55 60 65 70

Bne B Ere
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24
ESTAGIOS

Figura 4.17: Comportamento da temperatura ao longo da coluna 1.

Na Figura 4.18, ¢ apresentada a composi¢do molar de vapor da coluna 2 onde se
v€ que o etileno ¢ separado no topo da coluna de destilagio com um pureza em termos de
composi¢do molar de 99,9%. O acetaldeido permanece no fundo da coluna de destilacao
com uma composi¢cdo molar de 99,1%. A coluna 2 ¢ uma coluna convencional com
convergéncia criogenia (para baixas temperaturas), composta de 16 estdgios e o prato de
alimentagdo ¢ o 8 ° com razdo de refluxo 1. Na Figura 4.19 tem-se a variagdo de
temperatura. O éter etilico apresenta azeotropia de minimo ponto de ebulicdo com o

acetaldeido e ndo pode ser separado permanecendo como residuo no acetaldeido.
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Figura 4.18: Composicdo molar do vapor nos estagios da coluna 2.
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COLUNA2: TEMPERATURA
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Figura 4.19: Comportamento da temperatura ao longo da coluna 2.

A Figura 4.20 apresenta a composi¢ao molar de liquido e também a composi¢ao de
vapor da coluna 3. Nesta coluna, existe a necessidade de um solvente como foi visto nas

sessOes anteriores, sendo o mesmo solvente, ja empregado nas plantas de esterificacao.
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Figura 4.20: Composicao molar do vapor nos estagios da coluna 3.
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O acetato de etila ¢é separado no topo da coluna de destilagdo com uma pureza em

termos de composicdo molar de 99,9%. A 4gua e o solvente permanecem no fundo da
coluna de destilacdo. A coluna 3 apresenta 52 estagios, o prato de alimentacdo da corrente

FUNDOI ¢é 0 43° ¢ o0 da corrente SOLVENTE, o 11°, com razdo de refluxo de 0,52.

A coluna 3 ¢ uma coluna extrativa especial, como foi dito anteriormente. Esta
promove a quebra da azeotropia acetato de etila/dgua, ou seja, o equilibrio das fases sera do
tipo liquido-liquido-vapor, o que configura uma coluna azeotropica, contudo sabe-se que,
neste caso, ndo seria necessario um decantador porque somente o acetato de etila
permanece no topo da coluna (veja a composi¢do molar da fase liquida na Figura 4.20) e a

agua ¢ removida com o solvente no fundo da coluna.

O modelo de coeficiente de atividade adotado na coluna 3 ¢ o UNIQUAC,; as fases
validas sdao vapor/liquido/liquido e tem-se a variagdo da temperatura ao longo da coluna 3,

conforme mostrado na Figura 4.21.
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Figura 4.21: Comportamento da temperatura ao longo da coluna 3.

E interessante notar que do prato de alimentagdo do solvente que é o 11°, ¢ deste
até antes do prato de alimentagdo da corrente que contém o acetato de etila e a 4gua, no 42°,
a temperatura na coluna ¢ de 80°C, regido onde a miscibilidade parcial ja se apresenta bem
pequena entre o acetato e agua conforme foi visto na Figura 3.37 nos diagramas ternarios

entre solvente, acetato de etila e agua.

Novamente ¢ bom salientar que a temperatura do solvente na alimentagdo deve
estar em um valor 6timo para promover a separacio desejada. Assim ¢ verificado, que nao

existe, mais a presenca de dgua nos pratos na se¢do de retificagao relativa ao solvente.
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A coluna 4 ¢ uma coluna de destilacio convencional para a retificagdo do

solvente, apresentando 22 estagios e o prato de alimentagdo ¢ o 7°, com razao de refluxo de
0,54. A corrente de topo AGUAP apresenta agua 100% , o solvente permanece no fundo da
coluna na corrente SOLVENTP com uma pureza de 100% (veja a composicao de vapor ao

longo da coluna 4 na Figura 4.22) e a varia¢do da temperatura ¢ apresentada na Figura 4.23.

COLUNA4: COMPOSICAO DE VAPOR
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Figura 4.22: Composi¢do molar do vapor nos estagios da coluna 4.

COLUNA4: TEMPERATURA

180 180 200

Temperatura [°C]
120 140

100

i i i i i i i i i i i i i i i —o— Temperatura [°C]
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11' 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22
ESTAGIOS

Figura 4.23: Comportamento da temperatura ao longo da coluna 4.

A 4gua nas plantas propostas ¢ considerada um produto nobre do processo, porque
se a agua sai pura ao final, o processo ¢ totalmente eficiente ¢ os gastos energéticos sio
computados 4 4gua, mesmo porque o solvente ¢ recuperado e re-circulado ao processo nesta

etapa.

Na préxima secao sdo apresentados os gastos de energia da configura¢do o como ¢

um custo ponderado, por produto, quanto menor a quantidade deste maior é o custo.
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4.7.2 Consumo Energético Planta o.

Na Tabela 4.6 sdo apresentados os gastos da planta o e na Figura 4.24, tem-se o
grafico com o consumo de energia em kWh/tonelada para cada produto da planta o e

também o consumo total por tonelada.

Tabela 4.6: Producdo da Planta o por toneladas ano e o consumo energético.

Produto Toneladas ano kW kWhano
Acetato de Etila 5001 206,75 1811130
Etileno 1003 136,25 1193550
Acetaldeido 5702 136,25 1193550
Agua 664 192,75 1688490
Hidrogénio 488 123 1077480
Total Global 12858 795 6964200

Considerou-se a energia fornecida na producdo do hidrogénio e dos demais
produtos somente até o trocador de calor TROC2 que abaixa a temperatura de saida do
reator até a temperatura de 10°C e a energia fornecida ao sistema pelo FLASHI1 nao foi
computada. Esta energia ¢ fornecida para abaixar a temperatura até -192°C para separar o
hidrogénio do restante dos produtos; isso foi feito, porque hoje ja existem membranas que
podem substituir o FLASH1 no reator. Entdo, o TROC3 eleva a temperatura de -192 a 10

°C; esta energia consumida também ndo foi considerada no balango energético do sistema.

A Figura 4.24 também mostra que o acetaldeido possuindo apenas uma coluna
para sua obtencdo apresenta um consumo de energia menor, por outro lado, o custo de
separacdo do acetato de etila e 4gua, com o solvente torna o consumo de energia maior para

obtencdo da dgua pura, bem como do solvente para o reciclo.

O hidrogénio mesmo com a sua pequena producdo em torno de 488 toneladas ano

pode ser utilizado para gerar a energia consumida na planta.

A planta o multi-proposito tem um consumo energético semelhante as plantas de
esterificacdo do etanol com écido acético quando analisada apenas a energia fornecida ao
sistema, mesmo porque nao se ganha energia na produgdo de acetaldeido que ja sai liquido
e, praticamente, a temperatura ambiente, ou seja, 19°C e também nao se fornece energia ao
etileno que deixa a coluna em uma temperatura de -105°C; o maior ganho ¢ a diversidade
de produtos com alta pureza, a partir do etanol. A Figura 4.25 apresenta a energia

consumida com eficiéncia térmica, ou seja, aproveitando o calor fornecido, e também o
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consumo de energia somente fornecendo-se energia ao sistema, ou seja, sem eficiéncia

térmica.
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Figura 4.24: Consumo de energia kWh/tonelada por produto e global planta a.
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Figura 4.25: Consumo de energia kWh/tonelada total com e sem eficiéncia Planta a.
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4.7.3 Configuracao f.

Na configuracdo B, tem-se 5 trocadores de calor, sendo um para aumentar a
temperatura até a temperatura de reacdo, dois em torno do FLASH1 para, de certa forma,
este nao influenciar no consumo energético e um trocador antes da coluna2, para aumentar
a temperatura da coluna2 com mudang¢a de fase, ¢ um para diminuir a temperatura sem
mudanga de fase para a coluna3. Cinco colunas operam nessa planta, o reator ¢ isotérmico e
opera a 350 °C, o Flash opera com temperatura de -187°C. A Tabela 4.7 apresenta as

correntes de entrada e saida do reator hidrotalcita cobalto para a planta 3.

Tabela 4.7: Dados obtidos para as correntes de entrada e saida reator hidrotalcita planta .

EREATOR SREATOR
ETANOL [kmol/h] 50 0,00679512
ACETALDEIDO [kmol/h] 0 23,5839031
ETILENO [kmol/h] 0 6,55426813
ACETATO DE ETILA [kmol/h] 0 9,73474757
HIDROGENIO [kmol/h] 0 43,0533983
AGUA [kmol/h] 0 6,74703737
ETER ETILICO [kmol/h] 0 0,19276924
Vazdo molar total [kmol/h] 50 89,8729188
Vazdo massica total [kg/h] 2303,452 2303,452
Vazdo volumétrica total [I/min] 34402,8863 81263,2293
Temperatura [°C] 350 350
Pressdo [atm] 1,2385887 0,94251172

A Figura 4.26 apresenta as composicoes molares ao longo do reator hidrotalcita cobalto

para a planta . A configuragdo 3 ¢ apresentada na Figura 4.27.

REATOR HIDROTALCITA COBALTO 15000
——ETANOL
—o— ACETALDEIDO|
0| —— ACETATO
o —=—HIDROGENIO
g ——ETILENO
=
s —=—ETER
2
7]
ol
E o
o]
Q - o = = a
o :
S ;
5 20 40 60 80 100 120 740 1680 180 200
Comprimento do reator [cm]

Figura 4.26: Composicdo molar do reator multitubular para a desidrogenacdo e

desidratacao do etanol 15000 tubos configuracao 3
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Figura 4.27: Planta configuragio B simulada no Aspen Plus™(2006) para catalisador hidrotalcita.
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A Figura 4.28 apresenta a composi¢ao molar de vapor da coluna 1, onde se vé que
o acetato de etila e boa parte do acetaldeido e também toda 4gua saem na corrente de fundo
da coluna de destilagdo e no topo tem-se um pouco do acetaldeido, o etileno e quase todo
éter etilico. A coluna 1 ¢ uma coluna de destilacdo convencional com 32 estagios, o prato
de alimentacdo ¢ o 11°, a razdo de refluxo 3,01 ¢ uma coluna que consome mais energia
para fazer com que uma pequena quantidade de acetaldeido leve consigo a maior parte de

éter etilico. Na Figura 4.29, tem-se a variagdo de temperatura.

COLUNA1: COMPOSICAO DE VAPOR
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Figura 4.28: Composi¢do molar do vapor nos estagios da coluna 1.

© COLUNA1: TEMPERATURA
o i i i i i
oL
(a2
el
(o]
O'g
2.
Se
®
o=
o
§ ol
'_
9 : i i i
i i i i i i i i i i i i —— Temperatura [’C] |
1 3 5 7 9 11 13 15 17 19 21 23 25 27 29 31 33
ESTAGIOS

Figura 4.29: Comportamento da temperatura ao longo da coluna 1.

A analise do bindrio: agua e éter etilico configura azeotropia de minimo ponto de
ebulicdo com patamar liquido-liquido-vapor a 34,18 °C (veja Figura 4.12) e do binario
acetaldeido e éter etilico, a azeotropia de minimo ponto de ebulicdo a 19,74°C, conforme

mostrado na Figura 4.11.
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A Figura 4.30 apresenta a composi¢do molar de vapor da coluna 2, o etileno

permanece no topo da coluna de destilagdo com um pureza em termos de composi¢do molar
de 99,9% e no fundo da coluna tem-se a maior parte éter etilico que permanece junto com o
acetaldeido com uma composi¢ao molar de 95,5% devido a azeotropia de minimo ponto de

ebulicdo como visto anteriormente entre acetaldeido e o éter etilico.

COLUNA2: COMPOSICAO DE VAPOR
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Figura 4.30: Composi¢ao molar do vapor nos estagios da coluna 2.

Na Figura 4.31, ¢ apresentada a variagdo de temperatura ao longo dos estagios da
coluna 2. E uma coluna convencional com convergéncia criogénica e apresenta 16 estagios,

o prato de alimentagdo ¢ 8° e a razdo de refluxo 1.

COLUNA2: TEMPERATURA

~20
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Figura 4.31: Comportamento da temperatura ao longo da coluna 2.

A coluna 3 ¢ uma coluna de destilacdo azeotrdpica. A coluna ird apresentar trés
fases: duas liquidas e uma fase vapor, entdo as fases validas adotadas nos célculos de

convergéncia foram vapor/liquido/liquido. O modelo azeotrdpico para a equacgdo do
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coeficiente de atividade foi do modelo UNIQUAC. A coluna 3 apresenta 50 estagios, o

prato de alimentacdo o 39° e a razdo de refluxo 1. A Figura 4.32 apresenta a composi¢ao
molar de vapor da coluna 3. O acetaldeido permanece no topo da coluna de destilacdo com
uma pureza em termos de composi¢do molar de 99,87%, sendo o residuo de éter etilico a
impureza, ¢ no fundo da coluna tem-se o acetato de etila e a agua. Na Figura 4.33, ¢
apresentada a variacdo de temperatura ao longo dos estagios da coluna 3. Os azedtropos:

acetato de etila e 4gua saem no fundo da coluna.
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Figura 4.32: Composi¢do molar do vapor nos estagios da coluna 3.
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Figura 4.33: Comportamento da temperatura ao longo da coluna 3.

A composi¢do molar de vapor da coluna 4 ¢ semelhante ao da coluna 3 da
configuracdo o, uma coluna extrativa especial, conforme mostra a Figura 4.34. No topo da
coluna de destilagdo o acetato de etila com uma pureza em termos de composi¢ao molar de

99,9%. A Figura 4.35 mostra o comportamento da temperatura ao longo dos estagios.
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A coluna 4 apresenta 52 estagios, o prato de alimentagdo da corrente SOLVENTE

¢ 011°, e o prato de alimentagdo da corrente FUNDO?3 ¢ o0 44° e a razdo de refluxo 0,54.
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Figura 4.34: Composicao molar do vapor nos estagios da coluna 4.

COLUNA4: TEMPERATURA

—o— Temperatura [°C]

Temperatura [°C]
75 80 85 90 95 100105110115120

1 5 9 13 7 21 25 29 33 37 41 45 49 53
ESTAGIOS

Figura 4.35: Comportamento da temperatura ao longo da coluna 4.
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A coluna 5 ¢ uma coluna de destilacdo convencional para a retificacdo do solvente,

apresentando 22 estdgios e o prato de alimentagdo ¢ o 7°, com razdo de refluxo de 0,54. A
corrente de topo AGUA apresenta dgua 100%; o solvente permanece no fundo da coluna na
corrente SOLVENTE com uma pureza de 100% (veja a composi¢do de vapor ao longo da

coluna 5, Figura 4.36) e a variacdo da temperatura ¢ apresentada na Figura 4.37.

Esta coluna 5 ¢ exatamente igual a coluna 4 da planta a, logo a 4gua sai pura ao
final, o processo ¢ totalmente eficiente e os gastos energéticos sdo computados 4 agua, € o

solvente ¢ recuperado e re-circulado ao processo nesta etapa.
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Figura 4.36: Composicao molar do vapor nos estagios da coluna 5.
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Figura 4.37: Comportamento da temperatura ao longo da coluna 5.

Na proxima se¢cdo sdo apresentados os gastos de energia da configuracdo 3 a
pureza molar do acetaldeido na coluna dois foi de 95,5% devido a presenca do éter etilico

como contaminante, entdo a massa em tonelada sofreu a corre¢do nos calculos.
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4.7.4 Consumo Energético Planta f.

Na Tabela 4.8, sdo apresentados os gastos da planta B e na Figura 4.38, tem-se o

grafico com o consumo de energia em kWh/tonelada para cada produto da planta e

também o consumo total por tonelada anual.

Tabela 4.8: Producdo da Planta § por toneladas ano e o consumo energético.
Produto Toneladas ano kW kWhano
Acetato de Etila 7509 339,93 2977816
Etileno 1609 223,10 1954356
Acetaldeido 9149 631,03 5527852
Agua 1065 140,93 1234576
Hidrogénio 760 162 1419120
Total 20093 1497,00 13113720

O balango de energia da planta B na simula¢do fornece um valor final de (1497

kW), e da mesma forma da apresentada para a planta a, determinou-se a energia consumida

para os produtos formados. A pureza do acetato na planta ficou em torno de 99,9% em

fracdo molar, contudo o acetaldeido ficou em torno de 99,9% e 95,5% e no calculo das

toneladas produzidas ja se levou em conta a fragdo molar do produto para se chegar a

valores reais de energia consumida.
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Figura 4.38: Consumo de energia kWh/tonelada por produto e global planta 3.
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A Figura 4.39 mostra como seria o gasto de energia da planta B sem o

aproveitamento do calor fornecido pelo sistema, ou seja, com a planta sendo apenas

consumidora de energia sem trocadores ao final do processo e daqueles que retiraram calor.

1155

1200« .-t

10004 T BT
S 883 | B
& 800
e e B
o 600
= p
< P E I EEEEEEEEEE A R

400-

200+

0

Total Global Total S/Eficiéncia
Consumo Energia

Figura 4.39: Consumo de energia kWh/tonelada total com e sem eficiéncia 3.

Com base nas andlises da producdo de acetaldeido nas configuragdes a e 3, pode-
se ver que a planta o produz 5702 toneladas ano e a planta f produz 9149 toneladas ano.
Contudo, o consumo de energia por tonelada que ¢ apresentado na Figura 4.40 mostra que o
consumo de energia da planta B ¢ maior, mesmo porque sdo usadas duas colunas para se
obter o acetaldeido, e com maior pureza na coluna que separa a maior parte do acetaldeido
em torno de 99,9%, enquanto na configuragdo o ¢ de 99,1%. Assim, os consumos
energéticos dependem das especificagdes pretendidas, e estas influenciam na definicao de

qual a configuragdo seria ideal.

A producdo de acetato de etila na planta QO e X foram de, respectivamente, 25809 e
25811 toneladas anuais. Na planta o, 5001 toneladas por ano e na planta B de 7509
toneladas por ano. O consumo de energia por tonelada é aproximado nas plantas o ¢ f3,
respectivamente, 362 e 397 kWh/tonelada, mas bem maior em relagdo as plantas Q e Z, 63

e 6 kWh/tonelada, como mostra a Figura 4.40.
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O etileno na planta a apresenta uma producao de 1003 toneladas ano e na planta 3

uma producdo de 1609 toneladas ano e o consumo de energia um pouco maior que na
planta a. Assim, se o interesse for produzir etileno, tanto as configuragdes o e f§ seriam uma

boa alternativa como ¢ visto na Figura 4.40.

O hidrogénio produzido na planta 3 apresenta um menor consumo de energia por

tonelada, sdo produzidas 488 toneladas ano planta a 760 tonelada ano planta 3.

A 4gua sem duvida nenhuma ¢é produzida com vantagem na planta X, conforme
mostrado na Figura 4.40, onde 6004 toneladas ano sdo produzidas e 11047 toneladas re-

circuladas, enquanto que na planta o sdo produzidas 664 toneladas e na planta B 1065

toneladas.
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Figura 4.40: Consumo de energia kWh/tonelada por produto e global planta a, , Q ¢ X.

A energia consumida nas quatro plantas propostas neste trabalho, sem levar em
conta a energia fornecida ao processo, ¢ equivalente como pode ser observado na Figura
4.41, o que favorece as configuracdes de planta o e B, uma vez que, estas também

produzem hidrogénio, a energia do futuro.

No BIOEN Workshop on Processes For Ethanol Production (Setembro de 2009)

foram dados valores para a produ¢do de etanol quando comparados aos custos em termos
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de energia elétrica para os Estados Unidos da América e foi bastante salientado que os

gastos com transporte tornam elevado, o valor do produto no mercado americano e, que
hoje ¢ uma barreira significativa em termos de energia renovavel. Entdo, avaliando-se um
pouco mais essa informagao para se ter um valor monetario das plantas propostas nessa
tese, chega-se aos valores em dolares da producdo em termos de kWh/Tonelada das plantas
a partir da matéria-prima etanol veja a Figura 4.42. No apéndice II tem-se parte de um

estudo do BNDES de 2003 com alguns pregos ¢ estratégias praticados para o etanol.
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Figura 4.41: Consumo de energia kWh/Tonelada global sem eficiéncia.
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Figura 4.42: Custos de energia kWh/Tonelada global sem eficiéncia em dolares.
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Capitulo 5 Conclusdes e Sugestoes

O capitulo 5 apresenta as conclusdes e as sugestdes de novos trabalhos.

51 CONCLUSOES

A partir da revisao bibliogréafica, foram definidos 2 experimentos para usar como
base para a proposta de plantas conceituais para producao de alguns produtos quimicos a
partir de etanol. A partir da reproduc¢dao dos reatores de bancada foram obtidos dados
cinéticos e de operacdo no formato requerido para o simulador Aspen Plus™(2006),
servindo como uma etapa de validacdo para a proposi¢do da etapa reacional das plantas
inteiras propostas. A partir das investigagdoes da literatura e das simulagdes foi possivel
escolher os pontos de operagao mais adequados que foram aqueles de maior conversao.
Assim, da planta de esterificacdo do etanol, o modelo consistia de uma planta de bancada
com varios pontos de estudo e dentre estes se escolheu o ponto que apresentou maior

conversdo do acido acético.

Para as plantas de desidrogenacdo e desidratagdo do etanol, como ndo havia o
estudo cinético, se gerou um modelo com a ajuda do simulador Aspen Plus™(2006) que

representasse os dados obtidos experimentalmente.

As plantas de esterificacdo do etanol a acetato de etila apresentam os mesmos
padroes do reator experimental com relagdo ao diametro do tubo do reator com 2,54 cm. O

comprimento foi estabelecido de 1,3 m (reator niobio2) para e de 1 m (reator niobiol).

As propostas das plantas conceituais para a producdo de acetato de etila através da
reacdo em reator de leito fixo de nidbio mostrou-se ser uma alternativa viavel com as
unidades de separagdo, possibilitando a obtengdo dos produtos com bons niveis de

especificagdo a destacar:
Configuracdo Q
+ Acetato de Etila: 25.809 toneladas ano com uma composi¢do molar 99,98%.
+ Agua: 6004 toneladas ano com uma composigio molar 100%.
+ Acido Acético: 2.507 toneladas com uma composigao molar de 99,95%.
+

Etanol Anidro: 3.019 toneladas com uma composi¢do molar de 99,9%, note que

a especificacdo do etanol anidro da Merck, tem grau de pureza 99,8%.
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Configuragao X

+ Acetato de Etila: 25.811 toneladas ano com uma composi¢do molar 99,98%.
+ Agua: 17051 toneladas ano com uma composi¢io molar 100%.

+ Acido Acético: 2.508 toneladas com uma composigao molar de 99,95%.

+ Etanol Anidro: 3.019 toneladas com uma composi¢ido molar de 99,9.

As analises energéticas comparativas com dados industriais permitiram concluir
que a planta proposta ¢ também vidvel neste quesito. A diferenca de cada configuragdo Q e
¥ esta na separagdo do acetato de etila do etanol uma usa solvente ({2) e outra acrescenta

agua (X).

Outra relevante contribui¢do deste trabalho foi conseguir estes resultados quanto a
alta pureza dos produtos utilizando-se um tnico solvente. Para a separacdo do acetato de
etila do etanol com agua usou-se apenas favorecer as condigdes operacionais da coluna,
para com a azeotropia de minimo ponto de ebulicdo do acetato com agua separa-los do
etanol. Estes processos podem ser empregados com vantagens nos processos fermentativos,

que geralmente ocorrem em meios hidratados.

Nas configuragdes Q e X foi adicionada a corrente de nitrogénio, a fungdo deste
consiste na limpeza da linha e ajuste de temperatura de reagdo no reator em casos de Start-
up do reator e acompanhar a queda de pressdao no leito catalitico, visto, ser esse um ponto
chave de operagdo do reator e também pode ser usado na limpeza ou ativacao do leito

catalitico.

A planta multi-propo6sito de configuragdes o e B que sdo as de desidrogenagao e
desidratacdo do etanol representam dois modelos distintos de obtencao dos produtos. A
planta o apresenta quatro colunas de destilagdo e também menor quantidade de massa de

catalisador. A planta 3 apresenta um gasto maior de energia por possuir cinco colunas.

Por outro lado, o fato de se propor rotas diferentes colabora no processo de sintese
de processos por permitir conhecer melhor, as variaveis, a serem otimizadas e por apontar
novas alternativas. Estas plantas foram geradas a partir de um modelo cinético gerado com

ajuda do software Aspen Plus™(2006) dos dados experimentais obtidos por Aratjo (2003).
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A Planta o separa o acetaldeido em apenas uma coluna permitindo sem uso de

solventes a obtencdo do mesmo com uma pureza de 99,1 % , pois o catalisador tem uma
produgdo residual de éter etilico que permanecera no acetaldeido devido a azeotropia

existente entre ambos, como visto nos graficos de componentes binarios.

O etileno ¢ obtido na mesma coluna que separa o acetaldeido sendo este
recuperado no fundo da coluna e o etileno no topo da coluna. A separacdo de ambos ndo
apresenta nenhuma dificuldade, visto que o etileno ¢ obtido com 99,9% de pureza tendo

apenas a presenca do hidrogénio residual.

O acetato de etila e a dgua sdo separados com o uso de um solvente. O solvente
entra na coluna praticamente nas mesmas quantidades da 4gua formada no processo. A
separacdo ¢ muito boa, visto que o acetato de etila deixa a coluna no topo com uma pureza
em termos molares de 99,9%, sendo a agua e o solvente, obtidos no fundo da coluna de

destilagao.

O solvente ¢ recuperado na ultima coluna da planta oo com pureza de 100% e a

agua apresenta uma pureza de 100%.

O gasto energético ¢ um pouco maior visto a planta ser do tipo multi-proposito.
Assim, foram acrescentados trocadores de calor ao final de cada corrente salvo as correntes
de acetaldeido e etileno para se obter um melhor balango energético. No entanto, mesmo
que ndo fossem acrescentados trocadores de calor ao final das colunas que separam o
acetato de etila, o solvente e a 4gua como foi o objetivo para recuperar parte da energia
gasta na planta a que ¢ de cerca 542 kWh/tonelada, o consumo seria de 1027 kWh/tonelada

para uma producdo de 12858 toneladas por ano distribuidas assim:
+ Acetaldeido: 5702 toneladas ano com uma composi¢do molar 99,1%.
# Acetato de etila: 5001 toneladas ano com uma composi¢do molar 99,93%.
+ Agua: 664 toneladas ano com uma composi¢io molar 100%.
+ Etileno: 1003 toneladas ano com uma composi¢do molar 99,91%.
+ Hidrogénio: 488 toneladas ano com uma composi¢do molar 100%.

A Planta 3 separa o acetaldeido em duas colunas permitindo sem uso de solventes
a obtencdo do mesmo com uma pureza de 99,87 % para a coluna que separa a maior parte

do acetaldeido e 95,5% para a coluna onde foi encaminhada a maior parte do residuo de



Conclusoes & Sugestoes 119
éter etilico produzido. Isto em toneladas ano. Se considerada a fragdo molar do acetaldeido

para cada coluna, tem-se, respectivamente, 7751 toneladas ano e 1398 toneladas ano. No

entanto, para se obter estas 1398 toneladas puras, hd que se fazer uso de solvente.

O etileno ¢ obtido na mesma coluna que separa o acetaldeido residual, ou seja, o
obtido com o éter etilico. O etileno fica no topo da coluna; a separagdo de ambos ndo
apresenta nenhuma dificuldade, visto que o etileno ¢ obtido com 99,91% de pureza tendo

apenas a preseng¢a do hidrogénio residual.

O acetaldeido ¢ obtido na coluna 3, no entanto, tem-se um gasto maior de energia
na coluna 1 para separar o éter etilico da coluna 3 e assim garantir a pureza do acetaldeido.
Na coluna 3, o acetaldeido ¢ obtido com uma pureza molar de 99,87% sendo a impureza o
restante do éter etilico e dgua que também forma azeotropia com o éter etilico. O
acetaldeido ¢ obtido no topo da coluna, o acetato de etila e a 4gua permanecem no fundo da

coluna.

O acetato de etila e a 4gua sdo separados com o uso de um solvente. O solvente
entra na coluna praticamente nas mesmas quantidades da agua formada no processo, a
separagdo ¢ muito boa, visto que o acetato de etila deixa a coluna no topo com uma pureza
em termos molares de 99,9%. A agua e o solvente sdo obtidos no fundo da coluna de

destilacao.

O solvente ¢ recuperado na ultima coluna da planta B com pureza de 100% e a

agua apresenta uma pureza de 100%.

O gasto energético ¢ um pouco maior na planta B onde foram acrescentados
trocadores de calor ao final de cada corrente salvo as correntes de acetaldeido e etileno da
coluna 2. Para se obter um melhor balango energético, no entanto, mesmo que nao fossem
acrescentados trocadores de calor ao final das colunas que separam o acetaldeido, o acetato
de etila, o solvente e a agua como foi o objetivo para recuperar parte da energia gasta na
planta B que ¢ de cerca de 653 kWh/tonelada, o consumo seria de 1155 kWh/tonelada para

uma producao de 20093 toneladas por ano assim distribuidas:
+ Acetaldeido: 9148 toneladas ano com uma composi¢do molar de 95,45 € 99,87%
+ Acetato de etila: 7509 toneladas ano com uma composi¢do molar de 99,90%.

+ Agua: 1065 toneladas ano com uma composi¢io molar de 100%.
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+ Etileno: 1609 toneladas ano com uma composi¢do molar de 99,91%

+ Hidrogénio: 760 toneladas ano com uma composigdo molar de 100%

Lembrando que o hidrogénio ¢ produzido pela desidrogenacdo do etanol a
acetaldeido e desidrogenacdo do etanol a acetato de etila. O fato de o hidrogénio ser uma
energia limpa torna estas plantas, tanto a configuracdo a e [, modelos interessantes na
producdo do acetaldeido, do acetato de etila e do etileno. Vale a pena ser ressaltado que a
energia consumida nas quatro plantas propostas neste trabalho, sem considerar um modelo

com eficiéncia térmica, é equivalente:
+ Planta Omega=>» 1067 kWh/tonelada
+ Planta Sigma=» 812 kWh/tonelada
+ Planta Alfa=» 1027 kWh/tonelada
+ Planta Beta=» 1155 kWh/tonelada

As duas propostas de plantas conceituais sdo interessantes para a obtencao dos
produtos com as caracteristicas desejadas, sendo que a diferenca basica entre elas ¢ a
pureza do acetaldeido com a presenga de mais uma coluna. Os resultados mostram que a
configura¢do com 5 colunas (aquela com maior numero de unidades de separagdo) ¢ mais

eficiente e, portanto, apresenta um maior potencial.

52 SUGESTOES

Levando-se em conta os resultados obtidos nesta pesquisa, acrescentam-se

algumas sugestoes:

1. Gerar o modelo dindmico para as plantas propostas
2. Aplicar as estruturas de controle Plantwide.

3. Novas propostas de otimizagao das plantas.

4. Uma planta nova para produ¢do de butanol, acetaldeido e éter etilico com o catalisador

hidrotalcita magnésio calcinado a 900 °C.

5. Um projeto piloto para a planta de esterificagao do etanol a acetato de etila.
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Apéndice |
APENDICE I
Tabela A1.1 Etanol e acido acético.
LIQUIDO1 VAPOR VAPOR Y-x ETANOL/ACIDO ACETICO
MOLEFRAC | MOLEFRAC | MOLEFRAC - e it e .
ETANOL ETANOL ETANOL
NRTL UNIQUAC o
0 0 0 (i R B
0,025 0,0923006 | 0,092256 2
0,05 0,1727198 | 0,1726477 Z.
0,075 0,2433997 | 0,2433118 T Y A St B S
0,1 0,3059996 | 0,3059042 <
0,125 0,3618246 | 0,3617272 o [
0,15 04119142 | 04118188 S
0,175 04571067 | 0,4570158 : : |
0,2 0,4980852 | 0,4980005 L - [——r1Lp0am) !
0,225 0,5354118 | 0,5353346 0 02 04 06 o088 1
0,25 0,5695535 | 0,5694842 eSS
0,275 0,6009009 | 0,6008398 ) :
0,3 0,6297835 | 0,6297306 F-..Y..'.’.‘..ET.%“J‘.'.?H&?'P?.ﬁ‘?ET..'E?..,.
0,325 0,6564811 | 0,6564363
0,35 0,6812328 | 0,6811957 -
0,375 0,7042441 | 0,7042144 R R
0,4 0,7256926 | 0,7256698 y
0,425 0,7457326 | 0,7457162 =5
0,45 0,7644987 | 0,7644881 T I A v S B—
0,475 0,7821089 | 0,7821037 .
0,5 0,7986671 | 0,7986668 o [/
0,525 0,8142652 | 0,8142692 S
0,55 0,8289847 | 0,8289924 | 5 | |
0,575 0,8428979 | 0,8429089 / . [——uwouac0atm]
0,6 0,8560697 | 0,8560834 0 0z >E1'4ETA|\?£L 08 1
0,625 0,8685581 | 0,868574
0,65 0,8804151 | 0,8804327 DECHEMA DECHEMA
0,675 0,8916877 | 0,8917066 0,940 [bar] 0,940 [bar]
0,7 0,0024182 | 0,902438 X1 v X1 v
0,725 0,9126451 | 0,9126653 0 0 0,5870 | 0,8540
0,75 0,0224033 | 0,9224234 | 0,0550 | 0,1070 | 0,6590 | 0,9000
0,775 09317243 | 09317441 | 0,0730 | 0,440 | 0,7280 | 0,9340
0,8 0,0406372 | 0,9406562 | 0,1030 | 0,1970 | 0,8160 | 0,9660
0,825 0,0491684 | 0,9491861 | 0,1330 | 02740 | 0,9240 | 0,9900
0,85 0,957342 | 0,9573582 | 0,1660 | 0,3120 1 1
0,875 0,9651801 | 0,9651944 | 0,2070 | 0,3930
0,9 0,0727033 | 0,9727154 | 0,2330 | 0,4370
0,925 0,0799302 | 0,9799397 | 0,2820 | 0,5260
0,95 0,0868782 | 0,9868848 | 0,3470 | 0,5970
0,975 0,9935632 | 0,9935667 | 0,4600 | 0,7500
7 1 1 0,5160 | 0,7930
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Tabela A1.2  Etanol e 4cido acético Hayden O’Connell

LIQUIDOT | VAPOR | VAPOR Y-x ETANOL/ACIDO ACETICO
MOLEFRAC | MOLEFRAC | MOLEFRAC e st o Sttt
ETANOL ETANOL ETANOL : : f .
NRTL-HOC | UNIQ-HOC -
0 0 0 R e e e
0,025 0,0580944 | 0,0580653 .
0,05 0,114367 | 0,1143159 =
0,075 0,1687751 | 0,1687079 Lo
0,1 0,2212293 | 0,2211525 T
0,125 0,2716783 | 0,2715959 ©
0,15 0,3200573 | 0,319973 N A
0,175 0,3664313 | 0,3663485 : | | :
0,2 0,410762 | 0,4106833 / | |._ Ul ol ) |§
0,225 0,4530576 | 0,4529849 0 02 04 06 08 1
0,25 0,4933357 | 0,4932704 X1 ETANOL
0,275 0,5316842 | 0,5316271 Y-x ETANOL/ACIDO ACETICO
0,3 0,5680225 | 0,5679744 R — — e
0,325 0,602439 0,6024 5 5 5 .
0,35 0,6349768 | 0,634947 o
0,375 0,6656834 | 0,6656624 = D B A R
0,4 0,6946096 | 0,6945969 :
0,425 0,7218091 | 0,7218041 =
0,45 0,7473401 0,747342 ol T
0,475 0,771255 | 0,7712629 T
0,5 0,7936145 | 0,7936277 < AR R W W
0,525 0,8144777 | 0,8144952 s
0,55 0,8339037 0,8339248 - . — UNIQL:IAC-HOC:[LD atm]\é
0,575 0,8519185 | 0,8519421 e ;
0,6 0,8686788 | 0,8687043 R S
0,625 0,8841455 | 0,884172
0,65 0,8983836 | 0,8984104 DECHEMA DECHEMA
0,675 0,9115024 | 0,9115288 1,013 [bar] 1,013 [bar]
0,7 0,923525 | 0,9235506 x1 y1 x1 y1
0,725 0,9345045 | 0,9345287 | 0,0850 0,1610 0,7790 0,9490
0,75 0,9444924 | 0,9445148 | 0,1110 0,2110 0,8460 0,9720
0,775 0,9535387 | 0,9535589 | 0,1540 0,2800 0,9310 0,9910
0,8 0,9616917 | 0,9617097 | 0,1950 0,3730
0,825 0,9689984 | 0,9690138 | 0,2900 0,5030
0,85 0,975508 | 0,9755209 | 0,3210 0,5470
0,875 0,9812522 | 0,9812625 | 0,3770 0,6310
0,9 0,9862809 | 0,9862887 | 0,4470 0,6920
0,925 0,9906334 | 0,9906388 | 0,5570 0,8160
0,95 0,0943469 | 0,9943502 | 0,6070 0,8470
0,975 0,9974577 | 0,9974591 0,6670 0,8920
1 1 1 0,7250 0,9250
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Tabela A1.3 Etanol e acetato de etila

LIQUIDO VAPOR VAPOR Y-x ACETATO de ETILA/ETANOL
MOLEFRAC | MOLEFRAC | MOLEFRAC e R oo e
ACETATO | ACETATO | ACETATO
NRTL UNIQUAC <
0 0 0 EAEE e
0,025 0,055162 | 0,0550385 .
0,05 0,1041172 | 0,103975 .
0,075 0,1477616 | 0,1476594 e R ot B S
0,1 0,1868635 | 0,1868299 to
0,125 0,2220676 | 0,2221114 2 0
0,15 0,2539202 | 0,2540386 To /T r e
0,175 0,2828866 | 0,2830695 | | ; |
0,2 0,3093647 | 0,3095983 [ [——rTL[10atm] |
0,225 0,3336948 | 0,3339681 0 02 04 06 08 1
0.25 0.3561748 | 0.3564636 X1 ACETATO de ETILA
062;5 063379760567288 gg;;ggz Y-x ACETATO de ETILA/ETANOL
0,325 0,414918 | 0,4151854
0,35 0,4322585 | 0,4324967 <o
0,375 0,448757 | 0,4489581 il T I B s
04 0,4645561 | 0,464714 .
0,425 0,4797863 | 0,4798968 S
0,45 0,4945685 | 0,4946291 b G
0,475 0,5090166 | 0,5090266 H
0,5 0,5232395 | 0,5231996 S
0,525 0,537343 0,5372555 T P
0,55 0,56514321 | 0,5513005 | | | |
0,575 0,5656127 | 0,5654419 L {[—— uniauAc [1.0 atm)|:
0,6 0,5799939 0,57979 0 02 04 06 08 1
0,625 0,5946903 | 0,5944604 X1 ACETATO de ETILA
0,65 0,6098244 | 0,6095766 | DECHEMA 0,967 [bar] | DECHEMA 0,967 [bar]
0,675 0,6255295 | 0,6252725 x1 v
0,7 0,6419529 | 0,6416963 0,0620 0,1340
0,725 0,6592607 | 0,6590142 0,1380 0,2410
0,75 0,677642 | 0,6774158 0,2420 0,3480
0,775 0,6973158 | 0,6971197 0,2620 0,3690
0,8 0,7185388 | 0,718382 0,3080 0,4130
0,825 0,7415978 | 0,741493 0,3820 0,4610
0,85 0,7669213 | 0,7668694 0,4210 0,4840
0,875 0,7949021 | 0,7949051 0,4840 0,5180
0,9 0,8260925 | 0,8261169 0,5840 0,5740
0,925 0,8611836 | 0,8612526 0,6600 0,6290
0,95 0,9010533 | 0,9011646 0,7350 0,6820
0,975 0,0468322 | 0,9469204 0,7760 0,7090
1 1 1 0,9260 0,8790
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Tabela A1.4 Etanol e 4gua

LIQUIDO1 VAPOR VAPOR e
MOLEFRAC | MOLEFRAC | MOLEFRAC -
ETANOL ETANOL ETANOL
NRTL UNIQUAC o
0 0 0 &
0,025 0,21692 0,2156005 3
0,05 0,3301829 | 0,3284187 Y. v T e
0,075 0,3993789 | 0,3970878 e
0,1 0,4458097 | 0,4430065 T
0,125 0,4790498 | 0,4758271 (5 Y S NS S R N
0,15 0,5040625 | 0,5005414 °
0,175 0,5236864 0,5199904 , : ‘— NRTL [1.0 atm]|
0,2 0,5396661 | 0,5359088 RV T VR
0,225 0,5531347 | 0,5494154 X1 ETANOL
0,25 0,564861 0,5612631
0,275 0,5753853 | 0,5719765 Y-x ETANOL/AGUA
0,3 0,5850988 | 0,5819266 e — = P ;
0,325 0,5942921 | 0,5914046
0,35 0,6031861 | 0,6006107 o
0,375 0,6119521 | 0,6097054 BEE e
0,4 0,6207246 | 0,6188586 5
0,425 0,6296375 | 0,628051 = L J
0,45 0,6386848 | 0,6374487 el /7T
0,475 0,6480746 | 0,6471207 T
0,5 0,6577908 | 0,657126 3 I A O W N
0,525 0,667909 | 0,6675168 s
0,55 0,6784802 | 0,6783903 : : i
, , {|—— UNIQUAC [1.0 atm]|:
0,575 0,6895519 | 0,689691 e
0,6 0,7011685 | 0,7015081 R
0,625 0,7133731 | 0,7138834
0,65 0,7262082 | 0,7268584 | DECHEMA 1,013 [bar] | DECHEMA 1,013 [bar]
0,675 0,7397179 | 0,7404405 X1 y1 x1 y1
0,7 0,7539421 | 0,7547487 | 0,0210 0,1990 0,6430 0,7130
0,725 0,7688923 | 0,7697879 | 0,0330 0,2720 0,6890 0,7410
0,75 0,7846922 | 0,7856056 | 0,0500 0,3530 0,8050 0,8140
0,775 0,8013498 | 0,8022526 | 0,0850 0,4110 0,9260 0,9170
0,8 0,8189173 | 0,8197833 | 0,1050 0,4580 0,9870 0,9850
0,825 0,8374509 | 0,8382559 | 0,1250 0,4880
0,85 0,8570111 | 0,8577337 | 0,1350 0,4840
0,875 0,8776629 | 0,8782852 | 0,3150 0,5710
0,9 0,8994771 | 0,8999847 | 10,3210 0,5720
0,925 0,9225304 | 0,9229134 | 0,4030 0,6190
0,95 0,9469064 | 0,9471595 | 0,4030 0,6250
0,975 0,9726964 | 0,9728198 | 0,5560 0,6750
1 1 1 0,6020 0,6950
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Tabela A1.5 Acido acético e acetato de etila

LIQUIDO1

VAPOR

VAPOR

Y-x ACETATO de ETILA/ACIDO ACETICO
MOLEFRAC | MOLEFRAC | MOLEFRAC Sty i e St -
ACETATO | ACETATO | ACETATO
NRTL UNIQUAC <
0 0 0 e B < I s B
0,025 0,0776523 | 0,00986409 |
0,05 0,1485382 | 0,024186 S
0,075 0,2133637 | 0,0437194 = I AR B St R
0.1 0,272736 | 0,0690687 I
0,125 0,327209 | 0,1006024 2
0,15 0,377271 | 0,1383782 o A S E
0,175 0,4233559 | 0,1820954 a : :
0,2 04658495 | 0,231 [ 1 [=nriLi0am]:
0,225 0,5050953 | 0,2844365 0 02 04 06 08 1
0,25 0,5413994 | 0,3408029 X1 ACETATO de ETILA
0,275 0,5750349 | 0,3988251 Y-x ACETATO de ETILA/ACIDO ACETICO
0,3 0,6062457 | 0,4570782 e e S e .
0,325 0,63525 0,5142222
0,35 0,662243 | 0,5690949 <,
0,375 0,6874 0,6207751 =
0.4 0,7108782 | 0,6686106 v
0,425 0,7328193 | 0,7122151 o
0,45 0,7533505 | 0,7514384 Eo
0,475 0,7725869 | 0,7863236 m
0,5 0,7906324 | 0,8170577 < a
0,525 0,8075808 | 0,8439241 To
0,55 0,8235172 | 0,8672622 | | | |
0,575 0,8385191 | 0,8874354 ’ | |—— uNiQUAC [1.0 atm]] |
0,6 0,8526564 | 0,9048068 0O 02 04 06 08 1
0,625 0,8659931 | 0,9197237 XTACETATO de ETILA
0,65 0,8785873 | 0,932508 | DECHEMA 1,013 [bar] | DECHEMA 1,013 [bar]
0,675 0,8904923 | 0,9434508 x1 v
0,7 0,9017564 | 0,9528109 0,1380 0,3270
0,725 0,9124242 | 0,9608155 0,1820 0,4220
0,75 0,9225362 | 0,9676619 0,2860 0,5890
0,775 0,9321298 | 0,9735203 0,4200 0,7320
0,8 0,0412393 | 0,9785366 0,5610 0,8540
0,825 0,0498963 | 0,9828352 0,8720 0,9780
0,85 0,0581296 | 0,9865222
0,875 0,0659662 | 0,9896878
0,9 0,0734308 | 0,9924084
0,925 0,0805434 | 0,9947489
0,95 0,0873321 | 0,9967644
0,975 0,9938116 | 0,9985015

1

1

1
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Tabela A1.6  Acido acético e acetato de etila Hayden O’Connell

LIQUIDO1

VAPOR

VAPOR

Y-x ACETATO de ETILA/ACIDO ACETICO
MOLEFRAC | MOLEFRAC | MOLEFRAC e e - e
ACETATO | ACETATO | ACETATO %
NRTL-HOC | UNIQ-HOC <
0 0 0 EAE—E—— e
0,025 0,0475474 | 0,00589294 "
0,05 0,0952831 | 0,0148757 .
0,075 0,1429789 | 0,0277866 = 7 S R
0,1 0,1904088 | 0,045519 m
0,125 0,2373529 | 0,0689239 Qol Ji
0,15 0,2836012 | 0,0987607 o ' ' ”
0,175 0,3289568 | 0,1355719 | | | |
0,2 0,3732395 | 0,1795734 / 5 [ —— NRTLHOG[1.0 atm)]
0,225 0,416352 0,2305493 0 02 04 06 08 1
0,25 0,4580388 | 0,2877773 X1 ACETATO de ETILA
0,275 04982289 | 03500129 |  y.y ACETATO de ETILAJACIDO ACETICO
0,3 0,536823 | 0,4155244 e _— — .
0,325 0,5737429 | 0,4823809
0,35 0,608931 | 0,5484155 <
0,375 0,6423487 | 0,6116598 e s 7 e
0,4 0,6739755 | 0,6704942 o
0,425 0,7038068 | 0,7237767 .
0,45 0,7318524 | 0,7708814 o Ty
0,475 0,7581347 | 0,8116563 m
0,5 0,7826869 | 0,8463249 Qg [
0,525 0,8055511 0,8753679 >0
0,55 0,8267772 | 0,8994008 f f i
|[—— UNIQUAG-HOC [1.0 atm]|:
0,575 0,8464207 | 0,9191272 v
0,6 0,8645419 | 0,9351841 o ACETATO o R
0,625 0,8812043 | 0,9481926
0,65 0,8964737 | 0,9586937 | DECHEMA 1,013 [bar] | DECHEMA 1,013 [bar]
0,675 0,910417 | 0,9671511 x1 v
0,7 0,9231017 | 0,9739534 0,1380 0,3270
0,725 0,0345949 | 0,9794218 0,1820 0,4220
0,75 0,0449627 | 0,9838181 0,2860 0,5890
0,775 0,9542701 | 0,9873543 0,4200 0,7320
0,8 0,9625803 | 0,9902011 0,5610 0,8540
0,825 0,0699545 | 0,9924955 0,8720 0,9780
0,85 0,0764516 | 0,9943468
0,875 0,0821282 | 0,9958419
0,9 0,0870383 | 0,9970526
0,925 0,9912331 | 0,9980333
0,95 0,0947614 | 0,9988288
0,975 0,0976692 | 0,9994748

1

1

1
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Tabela A1.7 Acido acético e agua

LIQUIDO1 | VAPOR VAPOR Y-x AGUAJACIDO ACETICO
MOLEFRAC | MOLEFRAC | MOLEFRAC S R e e
AGUA AGUA AGUA
NRTL UNIQUAC .
0 0 0 IS_ ..................................................................
0,025 0,0449385 | 0,0390657 -
0,05 0,088007 | 0,0772427 =
0,075 0129327 | 01145688 | <o
0,1 0,1690093 | 0,1510651 >
0,125 02071554 | 0,1867549 <
0,15 0,2438583 | 0,2216597 S B A
0,175 0,2792036 | 0,2557995 | | |
0,2 0,3132701 | 0,2891928 | | [=rrLi0am]:
0,225 0,3461303 | 0,3218567 0 02 04 06 0&8 1
0,25 0,3778513 | 0,3538069 XTAGUA
0,275 0,4084953 | 0,3850578 T G
03 04381197 | 04156225 R -~ e
0,325 0466778 | 0,4455128
0,35 0,4945198 | 0,4747395 o
0,375 05213912 | 0,5033118 = I R R G R
0.4 054743556 | 05312378 | .
0,425 05726926 | 05585244 | @ : ‘ J
0,45 0,5972004 | 0,5851773 b I S
0,475 0,6209938 | 0,6112005 | =
05 0,6441058 | 0,6365971 I A N N .
0,525 06665673 | 0,6614109 =
0,55 0,6884073 | 0,6855456 . NGRS 10 s
0,575 0,709653 | 0,7090543 e
06 0,7303301 | 0,731934 ‘53 acus
0,625 07504626 | 0,7541796
0,65 0,7700733 | 0,775784 | DECHEMA 1,013 [bar] | DECHEMA 1,013 [bar]
0,675 07891838 | 0,7967378 x1 y1 x1 y1
0.7 0,8078142 | 0,8170292 0.0 0.0 10 10
0,725 0,8259838 | 0,8366435 | 0,1881 | 0,3063
0,75 0,8437106 | 0,8555632 | 0,3084 | 0,4467
0,775 0,8610118 | 0,8737673 | 04498 | 0,5973
0.8 0,8779037 | 0,8912315 | 05195 | 0,6580
0,825 0,8944017 | 0,9079274 | 05824 | 0,7112
0,85 09105204 | 0,9238227 | 06750 | 0,7797
0,875 0,9262738 | 0,9388806 | 0,7261 | 0,8239
0,9 0,9416749 | 0,9530595 | 0,7951 | 0,8671
0,925 0,9567364 | 0,9663078 | 0,8556 | 0,9042
0,95 0,9714703 | 0,9785881 | 08787 | 0,9186
0,975 0,9858879 | 0,98984 09134 | 0,9409
1 1 1 09578 | 0,9708
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Tabela A1.8 Acido acético e 4gua Hayden O’Connell

LIQUIDO1 | VAPOR VAPOR Y-x AGUA/ACIDO ACETICO
MOLEFRAC | MOLEFRAC | MOLEFRAC e - e e
AGUA AGUA AGUA
NRTL-HOC | UNIQ-HOC o
0 0 0 .
0,025 0,0292457 0,02539 -
0,05 0,0592505 | 0,0518949 ="
0,075 0,0899698 | 0,0794991 = {1 B R
0,1 0,1213293 | 0,1081504 >
0,125 0,1532655 | 0,1378058 o T
0,15 0,1857048 | 0,168407 S
0,175 0,2185682 | 0,1998851 | | : |
0,2 0,251772 | 0,2321606 . |=—"rrLHoci1 0am]|
0,225 0,2852763 | 0,2651819 0 0z 04 06 1
0.25 0,3189168 | 0,2987928 2SIl
0,275 0,3526296 | 0,3329293 e e e
0,3 0,3863218 | 0,3674015 e e e e n
0,325 0,4199007 | 0,4021566
0,35 0,4532186 | 0,437029 o
0,375 0,4862411 | 0,4718863 P vt S
0,4 0,5188454 | 0,5065827 <
0,425 0,5509346 | 0,5409697 oo : ‘ ;
0,45 0,5824144 | 0,5748971 oA
0,475 0,6131936 | 0,6082153 >
0,5 0,6431848 | 0,6407768 2 N
0,525 0,6723056 | 0,6724387 S
0,55 0,7004787 | 0,7030642 = | = 5
0,575 0,7276331 | 0,7325253 | [—— uniouac-Hoc 1.0 atm|
0,6 0,7537044 | 0,7607043 N 1
0,625 0,7786354 | 0,7874754
0,65 0,8023847 | 0,8127894 | DECHEMA 1,013 [bar] | DECHEMA 1,013 [bar]
0,675 0,8248907 | 0,8365478 X1 v X1 v
0,7 0,8460967 | 0,8586927 0,0 0,0 1,0 1,0
0,725 0,8660542 | 0,8791816 | 0,1881 0,3063
0,75 0,8847019 | 0,8979887 | 0,3084 0,4467
0,775 0,9020285 | 0,9151138 | 0,4498 0,5973
0,8 0,0180302 | 0,9305451 | 0,5195 0,6580
0,825 0,932716 | 0,9443157 | 0,5824 0,7112
0,85 0,0460695 | 0,9564894 | 0,6750 0,7797
0,875 0,9581468 | 0,9671095 | 0,7261 0,8239
0,9 0,0689471 | 0,976252 0,7951 0,8671
0,925 0,0784988 | 0,9840032 | 0,8556 0,9042
0,95 0,0868355 | 0,9904733 | 0,8787 0,9186
0,975 0,0939889 | 0,9957647 | 0,9134 0,9409
1 1 1 0,9578 0,9708
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Tabela A1.9 Acetato de etila e agua.

LiQUIDO1 | _VAPOR VAPOR Y-x ACETATO de ETILAAGUA
MOLEFRAC | MOLEFRAC | MOLEFRAC S P —— e ———
ACETATO | ACETATO | ACETATO
NRTL UNIQUAC <
0 0 0 =0
0,025 0,6734122 | 0,6879381 ”
0,05 0,6734111 | 0,6879421 S
0,075 0,6734123 | 0,6879399 Eo
0,1 0,6734133 | 0,6879403 m
0,125 0,6734124 | 0,6879392 Qo
0,15 0,6734123 | 0,687939 so|
0,175 0,6734157 | 0,6879426 | | a |
02 06734135 | 0,6879401 S . [=rrrLit0am|
0,225 0,6734127 | 0,6879393 0 02 04 06 08 1
0,25 0,6734124 | 0,687939 TSI o SIS
0,275 0,6734076 | 0,6879354 Y-x ACETATO de ETILA/AGUA
0,3 0,6734117 | 0,6879386 e o e R S j
0,325 0,673412 | 0,6879387
0,35 0,6734122 | 0,6879388 o
0,375 0,6734122 | 0,6879388 Fo
04 0,6734122 | 0,6879388 °
0,425 0,6734122 | 0,6879388 oo | rE
0,45 0,6734122 | 0,6879389 <9
0,475 0,6734122 | 0,6879388 @
0,5 0,6734122 | 0,6879388 <9l
0,525 0,6734173 | 0,6879388 >
0,55 0,6734133 | 0,6879453 T
0,575 0,6734133 | 0,6879406 L e
0,6 0,6734136 | 0,6879405 o ACETATO de ETILA
0,625 0,6734139 | 0,6879407
0,65 0,6734143 | 0,6879409 | DECHEMA 1,013 [bar] | DECHEMA 1,013 [bar]
0,675 0,6734145 | 0,6879411 x1 y1
07 0,6734145 | 0,6879411 0,7920 0,7150
0,725 0,673414 | 0,6879407 0,8450 0,7500
0,75 0,6734126 | 0,6879394 0,9180 0,8480
0,775 0,6762758 | 0,6879364 0,9540 0,8880
0,8 0696197 | 0,6879355
0,825 0,7189774 | 0,7023668
0,85 0,7450049 | 0,7227902
0,875 0,7746717 | 0,7476307
0,9 0,8085592 | 0,7781122
0,925 0,8472333 | 0,8157621
0,95 0,8914256 | 0,8628089
0,975 0,9420056 | 0,9225274

1

1

1
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Tabela A1.10 Nitrogénio e hidrogénio.

LIQUIDO1 VAPOR VAPOR Y-x HIDROGENIO/NITROGENIO
MOLEFRAC | MOLEFRAC | MOLEFRAC - 1 : : S
HIDRO-01 | HIDRO-01 | HIDRO-01
NRTL UNIQUAC .
0 0 0 L am e e e
0,025 0,9999828 | 0,9999765 | =
0,05 09999939 | 0,9999918 | ©
0,075 0,0999968 | 0,9999957 | o b
0,1 09999991 | 0,9999978 | =
0,125 0,9999997 | 0,9999993 | =,
0,15 0,0999999 | 0,9999997 S
0,175 1 0,9999999 | | |
0,2 1 0,9999999 S L [—— NRTL[1.0atm]] !
0,225 1 1 0 02 04 06 08 1
0.25 y 1 X1 HIDROGENIO
0.275 1 1 Y-x HIDROGENIO/NITROGENIO
0,3 1 1 - : ; : Siaht
0,325 1 1
0,35 1 1 -
0,375 1 1 e
0.4 1 1 Z
0,425 1 1 O
Qw ‘ e
0,45 1 1 e e B S
0,475 1 1 2
0,5 1 1 So L
0,525 1 1 a4 ' ‘ 7
0,55 1 1 | | | |
0,575 1 1 . , |[—— uniquac (1.0 atm)]
06 1 1 0 02 04 06 08 1
0,625 1 1 X1 HIDROGENIO
0,65 1 1 DECHEMA | DECHEMA
0,675 1 1 Temperatura 77,35 T/K
0,7 1 1 X1 v
0,725 1 1 0,000 0,7490
0,75 1 1 0,0180 0,8580
0,775 1 1 0,0360 0,9130
0,8 1 1 0,0420 0,9260
0,825 1 1 0,1070 0,9330
0,85 1 1 0,1560 0,9250
0,875 1 1 0,1900 0,9110
0,9 1 1 0,1960 0,9030
0,925 1 1 0,2140 0,8890
0,95 1 1 0,3370 0,8760
0,975 1 1 0,3470 0,8430
1 1 1 0,3620 0,8310
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Tabela A1.11 Nitrogénio e etileno.

LIQUIDO1 VAPOR VAPOR Y-x NITROGENIO/ETILENO
MOLEFRAC | MOLEFRAC | MOLEFRAC s 1 : :
NITRO-01 | NITRO-01 | NITRO-01 (
NRTL UNIQUAC -
0 0 0 L [N I R S
0,025 0,9601823 | 0,9558807 =
0,05 0,9926539 | 0,9917718 O
0,075 0,9975265 | 0,9972293 23
0,1 0,098894 | 0,0987646 =
0,125 0,9994161 | 0,9993508 T
0,15 0,0996562 | 0,9996197 L
0,175 0,0997816 | 0,9997597 | : : |
0,2 0,0998534 | 0,9998395 , , - [—nRTL0am)]
0,225 0,9998973 | 0,9998882 0 02 04 06 08 1
0,25 0,9999256 | 0,9999194 X1 NITROGENIO
0,275 0,9999447 | 0,9999404 Y-x NITROGENIO/ETILENO
0,3 0,999958 | 0,9999549 —r : ; :
0,325 0,9999675 | 0,9999653 (
0,35 0,0999744 | 0,9999729 -
0,375 0,9999797 | 0,9999785 oS
0,4 09999837 | 09999828 | =
0,425 0,0999867 | 0,9999861 Q.
0,45 0,9999891 | 0,9999887 [ G
0,475 0,9999911 | 0,9999908 =
0,5 0,9999926 | 0,9999924 S
0,525 0,9999939 | 0,9999937 o T
0,55 0,0999949 | 0,9999948 : | : :
0,575 0,9999957 | 0,9999957 , | [—— umouac 1o am],
0,6 0,0999964 | 0,9999964 0 02 04 06 08 1
0,625 0,999997 0,999997 X1 NITROGENIO
0,65 0,9999975 | 0,9999975 DECHEMA DECHEMA
0,675 0,9999979 | 0,9999979 x1 v
0,7 0,9999982 | 0,9999982
0,725 0,9999985 | 0,9999985
0,75 0,9999988 | 0,9999988
0,775 0,999999 0,999999
0,8 0,9999992 | 0,9999992
0,825 0,9999993 | 0,9999994
0,85 0,9999995 | 0,9999995
0,875 0,9999996 | 0,9999996
0,9 0,9999997 | 0,9999997
0,925 0,9999998 | 0,9999998
0,95 0,9999999 | 0,9999999
0,975 0,9999999 | 0,9999999

1

1

1
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Tabela A1.12 Etanol e acetaldeido.

LIQUIDO1 VAPOR VAPOR Y-x ACETALDEIDO/ETANOL
MOLEFRAC | MOLEFRAC | MOLEFRAC N — —— —
ACETAL ACETAL ACETAL
NRTL UNIQUAC o
0 0 0 S I 7 A A
0,025 0,1502457 | 0,1487877 @
0,05 0,2514909 | 0,2470816 =N
0,075 0,33011 0,3240942 5o
0,1 0,3961168 | 0,3897215 Q
0,125 0,4541118 | 0,4481587 o I AR N
0,15 0,5064516 0,5014 S
0,175 0,5544105 | 0,5504466 : : |
0,2 0,5987759 | 0,5959028 a i [—— NRTLI10 atm)] ;
0,225 0,6399138 | 0,6379527 0 U-2x1 ,L‘?C4ETAL%(ISE iDoD'8 1
0,25 0,6780217 | 0,6768929
0,275 0,71324 0,7126886 Y-x ACETALDEIDO/ETANOL
0,3 0,7456503 | 0,7454802 e e T o —
0,325 0,7753223 | 0,7753653
0,35 0,8023331 | 0,8024581 o
0,375 0,8267776 | 0,826892 2= R N R
0,4 0,8487713 | 0,8488179 o
0,425 0,8684304 | 0,8683809 2
0,45 0,8859493 0,8858 5°
0,475 0,001464 0,0012252 Q
0,5 0,9151428 | 0,9148341 T9
0,525 0,9271551 | 0,9267999 °
0,55 0,9376664 | 0,9372885 % 5 : i
|—— UNIQUAC [1.0 atm]|
0,575 0,9468353 | 0,9464563 . :
0,6 0,9548111 | 0,9544489 S N
0,625 0,961732 0,9614002
0,65 0,9677247 | 0,9674324 DECHEMA DECHEMA
0,675 0,9729034 | 0,9726559 x1 v
0,7 0,9773711 0,97717
0,725 0,981219 0,9810633
0,75 0,9845278 | 0,9844145
0,775 0,9873698 | 0,9872935
0,8 0,9898068 | 0,9897615
0,825 0,9918935 | 0,9918734
0,85 0,9936774 | 0,9936761
0,875 0,9952001 | 0,9952114
0,9 0,9964975 | 0,9965157
0,925 0,997601 0,9976207
0,95 0,9985372 | 0,998554
0,975 0,9993303 | 0,9993403

1

1

1
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Tabela A1.13 Etanol e etileno.

LIQUIDO1 VAPOR VAPOR Y-x ETILENO/ETANOL
MOLEFRAC | MOLEFRAC | MOLEFRAC FT : : : :
ETILENO ETILENO ETILENO
NRTL UNIQUAC o

0 0 0 P
0,025 0,9858377 | 0,9842128 el

0,05 0,0984699 | 0,9982822 W

0,075 0,0996184 | 0,9995725 L U S S S
0,1 0,9998614 | 0,9998453 -

0,125 0,9999377 | 0,9999308 o

0,15 0,9999679 | 0,9999645 P A
0,175 0,9999818 0,99998 | ; | |
0,2 0,9999889 | 0,9999879 ) | | [="r1L00am] |
0,225 0,9999929 | 0,9999923 0 02 04 06 08 1
0,25 0,9999953 | 0,9999949 X1 ETILENO

0,275 0,9999967 | 0,9999965 Y-x ETILENO/ETANOL

0,3 0,9999977 | 0,9999975 ‘-T ; : : ;
0,325 0,9999983 | 0,9999982

0,35 0,9999987 | 0,9999987 o

0,375 0,9999991 0,999999 15 /AN S R B R
0,4 0,9999993 | 0,9999992 o

0,425 0,9999994 | 0,9999994 Wl i
0,45 0,9999996 | 0,9999995 i A R
0,475 0,9999997 | 0,9999996 ~

0,5 0,9999997 | 0,9999997 I N N A N
0,525 0,9999998 | 0,9999998 = :

0,55 0,9999998 | 0,9999998 | —— uniaUAC {10 sl
0,575 0,9999999 | 0,9999999 S 1;
0,6 0,9999999 | 0,9999999 Rl S v
0,625 0,9999999 | 0,9999999

0,65 0,9999999 | 0,9999999 DECHEMA DECHEMA
0,675 0,9999999 | 0,9999999 x1 y1
0,7 0,9999999 | 0,9999999

0,725 1 1

0,75 1 1

0,775 1 1

0,8 1 1

0,825 1 1

0,85 1 1

0,875 1 1

0,9 1 1

0,925 1 1

0,95 1 1

0,975 1 1

1 1 1
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Tabela A1.14 Etanol e éter etilico.

LIQUIDO1 | VAPOR VAPOR Y-x ETER ETILICO/ETANOL
MOLEFRAC | MOLEFRAC | MOLEFRAC e o e e
ETER ETER ETER ‘
NRTL UNIQUAC -
0 0 0 QN
0,025 0,2360132 | 0,2354631 ©
0,05 0,3961968 | 0,396338 B
0,075 0,5051547 | 0,5057612 T I A A
0,1 05812564 | 0,5821955 | I
0,125 0,6363342 | 0,6375065 sl
0,15 0,6776312 | 0,6789754 P
0,175 0,7095973 | 0,7110688 | : |
0,2 0,7350364 | 0,7365985 , | | [="rL1.0am] |
0,225 0,7557727 | 0,7573934 0 02 04 06 08 1
0,25 0,7730015 | 0,7746838 X1 ETER ETILICO
0,275 0,7876383 | 0,7893226 Y-x ETER ETILICO/ETANOL
0,3 0,8002506 | 0,8019055 S . e e
0,325 0,8112813 | 0,8129061
0,35 0,8210616 | 0,8226437 o
0,375 08298445 | 08313738 | g = [ A R R R
0,4 0,8378272 | 0,8392959 | =
0,425 0,8451655 | 0,8465682 | [u.
0,45 0,8519853 | 0,8533186 Qe o
0,475 0,8583896 | 0,8596523 | Ij]
0,5 0,8644643 | 08656567 | T/ i 4 4
0,525 0,8702823 | 0,8714061 =
0,55 0,8758948 | 0,8769648 g | j g
0,575 0,8813812 | 0,882389 T = uniauAc 1.0 atm|
0,6 0,8867778 0,887729 0 0.2 1 I%‘I‘ER E%-‘El co 0.8 1
0,625 0,8921299 | 0,893031
0,65 0,8974801 | 0,8983262 DECHEMA DECHEMA
0,675 0,9028693 | 0,9036814 x1 y
0,7 0,908338 0,0091228
0,725 0,9139274 | 0,9146913
0,75 0,9196802 | 0,9204286
0,775 0,9256348 | 0,926379
0,8 0,9318585 | 0,9325903
0,825 0,9383969 | 0,9391178
0,85 0,9453137 | 0,9460076
0,875 0,9526822 | 0,9533481
0,9 0,9605856 | 0,9612077
0,925 0,9691344 | 0,9696794
0,95 0,9784466 | 0,9788743
0,975 0,9886733 | 0,9889265

1

1

1
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Tabela A1.15 Acetaldeido e acetato de etila.

LIQUIDO1 | VAPOR VAPOR Y-x ACETALDEIDO/ACETATO de ETILA
MOLEFRAC | MOLEFRAC | MOLEFRAC e e -
ACETAL | ACETAL | ACETAL
NRTL UNIQUAC -
0 0 0 Q (S s R R
0,025 0,1234499 | 0,1093482 | I
0,05 02287282 | 02056466 | o,
0,075 0,3189355 | 0,2005963 | o 7 i
0,1 0,3966031 | 0,3656636 | O
0,125 04637813 | 04321143 | ¢w [ 1 1+
0,15 05221443 | 0,4910421 S
0,175 05730654 | 0,5433928 | | 5
0,2 06176763 | 0,5899846 F [ wrrLp10am)| |
0,225 0,6569135 | 0,6315264 U e i R
0,25 0,6915556 | 0,6686326 X1 ACETALDEIDO
0.275 07222143 | 0,701836 Y-x ACETALDEIDO/ACETATO de ETILA
03 0,7495133 | 0,7315998 S e
0,325 0,7738689 | 0,7583266
0,35 0,7956677 | 0,7823668 o
0,375 08152379 | 0,8040261 | Qo iy
0,4 08328584 | 08235714 | W
0,425 08487676 | 08412121 | 2o /.
0,45 086317 | 08572045 | [5°
0,475 08762413 | 08716992 | <2
05 08881332 | 08848541 | T / . o
0,525 0,8989772 | 0,8968079 ©
0,55 0,0088874 | 0,9076831 ) e
0,575 0,9179632 | 0,9175876 AN : . ‘ :
0,6 0,9262917 | 09266172 O 0 Ao
0,625 0933949 | 0,9348568
0,65 0,9410021 | 0,9423816 DECHEMA DECHEMA
0,675 0,9475101 | 0,9492586 x1 y1
0,7 0,9535251 | 0,9555475
0,725 0,9590935 | 0,9613016
0,75 0,9642562 | 0,9665686
0,775 0,0690498 | 0,9713911
0,8 0,073507 | 0,9758073
0,825 0,9776569 | 0,9798516
0,85 0,9815257 | 0,9835549
0,875 0,9851369 | 0,9869452
0,9 0,9885116 | 0,9900475
0,925 0,9916688 | 0,9928833
0,95 0,0946258 | 0,9954764
0,975 0,9973979 | 0,9978429

1

1

1
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Tabela A1.16 Acetaldeido e dgua.

LIQUIDO1 VAPOR VAPOR Y-x ACETALDEIDOIAGUA
MOLEFRAC | MOLEFRAC | MOLEFRAC . — el mfateatiuisli
ACETAL ACETAL ACETAL
UNIQUAC -
0 0 0 8;- -------------------------------------------------------------------
0,025 0,7527334 | 0,6025762 il
0,05 0,8658781 0,853425 = -
0,075 0,9078199 | 0,9045041 E N SN (. R
0,1 0,9291669 | 0,9268547 0
0,125 0,9419534 | 0,9395391 sl
0,15 0,9504071 | 0,9477846 S ! : :
0,175 0,9563765 | 0,9536244 i 1 1
0,2 0,9607928 | 0,9580045 ) | | \—INRTLUM'“]H
0,225 0,9641742 | 0,9614356 0 02 04 06 08 1
0,25 0,0668314 | 0,9642121 X1 ACETALDEIDO
0,275 0,9689615 0,9665222 Y- ACETALDEiDOﬁ'AGUA
0,3 0,9706957 | 0,9684846 A — oo e
0,325 0,9721242 | 0,9701838
0,35 0,9733125 | 0,9716759 ©
0,375 0,9743081 | 0,9730021 QG
0,4 0,9751463 0,974193 o
0,425 0,9758513 | 0,9752692 2ol e
0,45 0,976455 0,9762541 ne
0,475 0,9769661 | 0,9771563 2
0,5 0,977401 0,9779867 S| S NS VRS VY N
0,525 0,9777732 | 0,9787555 ° | :
0,55 0,9780947 | 0,9794612 S [ UNIGUAC [10 2t |
0,575 0,9783769 | 0,9801221 e :
0,6 0,9786309 | 0,9807329 X1 ACETALDEIDO
0,625 0,9788684 | 0,9812995
0,65 0,9791023 0,981825 | DECHEMA 1,013 [bar] | DECHEMA 1,013 [bar]
0,675 0,9793473 0,982312 x1 y1
0,7 0,9796206 | 0,9827636 0,0 0,0
0,725 0,9799429 | 0,9831831 0,0050 0,2500
0,75 0,9803393 | 0,9835751 0,0100 0,5000
0,775 0,9808443 | 0,9839461 0,0400 0,7500
0,8 0,9814874 0,984306 0,1000 0,8900
0,825 0,9823215 | 0,9846708 0,2000 0,9300
0,85 0,9834025 | 0,9850669
0,875 0,9847997 | 0,9855407
0,9 0,9865967 | 0,9861759
0,925 0,9888946 | 0,9871449
0,95 0,9918038 | 0,9888158
0,975 0,9954569 | 0,9921238

1

1

1
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Tabela A1.17 Acetaldeido e etileno

LIQUIDO1 | VAPOR VAPOR Y-x ETILENO/ACETALDEIDO
MOLEFRAC | MOLEFRAC | MOLEFRAC e ——
ETILENO | ETILENO | ETILENO
NRTL UNIQUAC o
0 0 0 g_ ....................................................................
0,025 07584471 | 07537431 | Q
0,05 0,916258 | 09139892 | O
0,075 0,9621569 | 0,9610466 | o T
0,1 09797522 | 09791533 | ¢
0,125 0,9879013 | 0,9875482 of
0,15 0,9921947 | 0,9919745 S
0,175 0,994677 | 0,9945331 5 :: |
0,2 09962145 | 0,9961173 S | [=wr1Li100m] |
0,225 09972188 | 0,9971513 0 02 04 06 08 1
0,25 0,097903 | 0,9978552 X1 ETILENO
0.275 0,9983852 | 0,9983508 Y-x ETILENO/ACETALDEIDO
0,3 0,0987348 | 0,9987098 e : : =
0,325 0,0989943 | 0,098976
0,35 0,9991908 | 0,9991773 o
0,375 0,9993422 | 0,9993323 e S
0,4 09994607 | 0,9994534 | ©
0,425 0,0995545 | 0,9995492 | 4, : J J
0,45 09996298 | 09996259 | | | T
0,475 0,9996907 | 0,9996879 | T
05 0,9997405 | 0,9997386 <! I I A N
0,525 0,9997816 | 0,9997803 S
0,55 0,9998156 | 0,9998148 = =
) ; || —— UNIQUAG [1.0 atm] ;
0,575 0,0998441 | 0,9998436 EE . . . .
0,6 0,9998681 | 0,9998679 ° 92 St 2%
0,625 0,0998883 | 0,9998883
0,65 0,0999055 | 0,9999056 | DECHEMA 1,013 [bar] | DECHEMA 1,013 [bar]
0,675 0,9999202 | 0,9999204 x1 y1
0.7 0,0999327 | 0,999933 0,0000 0,0000
0,725 0,0999435 | 0,9999439 0,0050 0,2500
0,75 0,9999529 | 0,9999532 0,0100 0,5000
0,775 0,999961 | 0,9999613 0,0400 0,7500
0,8 0,099968 | 0,9999683 0,7000 0,8900
0,825 0,9999741 | 0,9999743 0,2000 0,9300
0,85 0,9999794 | 0,9999796
0,875 0,999984 | 0,9999842
0,9 0,0999881 | 0,9999883
0,925 0,9999917 | 0,9999918
0,95 0,0999948 | 0,9999949
0,975 0,9999976 | 0,9999976

1

1

1
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Tabela A1.18 Acetaldeido e éter etilico.

LIQUIDO1 VAPOR VAPOR Y-x ACETALDEIDO/ETER ETILICO
MOLEFRAC | MOLEFRAC | MOLEFRAC A . e e :
ACETAL ACETAL ACETAL
NRTL UNIQUAC o
0 0 0 Q g
0,025 0,0681142 | 0,0678952 |
0,05 0,1289104 | 0,1285813 Qm : J :
0,075 0,1834442 | 0,1830562 5o
0,1 0,2325852 | 0,2321565 Q
0,125 0,2770551 | 0,2765866 ot A s N T
0,15 0,3174578 | 0,3169419 S
0,175 0,3543021 | 0,3537291 s s
0,2 0,3880202 | 0,3873811 [ ; |—, NRTLITO st
0,225 0,4189813 0,41827 0 02 04 06 08 1
0.25 04475029 | 04467174 X1 ACETALDEIDO
0.275 04738603 | 0,4730022 Y-x ACETALDEIDO/ETER ETILICO
0,3 0,4982932 | 0,4973681 e e St P :
0,325 0,521012 | 0,5200288
0,35 0,5422025 | 0,5411731 -
0,375 0,5620303 | 0,5609687 Q g
0,4 0,5806438 | 0,5795659 0
0,425 0,5981776 | 0,5971001 g -
0,45 0,6147544 | 0,6136948 Ic I A D B B
0,475 0,630488 | 0,6295094 o
0,5 0,6455125 | 0,6445298 o /o
0,525 0,6598492 | 0,6589362 S
0,55 0,6736525 | 0,6728242 ; : : ;
0,575 0,6870185 | 0,6862873 [ {E=ETI]
0,6 0,7000888 | 0,6994184 0 02 04 06 08 1
0,625 0,7128777 | 0,7123576 10 SISO
0,65 0,7255219 | 0,7251123 | DECHEMA 1,013 [bar] | DECHEMA 1,013 [bar]
0,675 0,7381308 | 0,7378303 x1 v
0,7 0,7508244 | 0,750625 0,0580 0,1550
0,725 0,763734 | 0,7636294 0,0990 0,2370
0,75 0,7770169 | 0,7769889 0,1940 0,3810
0,775 0,7908481 | 0,7908756 0,2930 0,4910
0,8 0,805438 | 0,8054783 0,3910 0,5740
0,825 0,8210182 | 0,8210921 0,5390 0,6740
0,85 0,8379618 | 0,8379958 0,6580 0,7390
0,875 0,8566202 | 0,8565827 0,8010 0,8140
0,9 0,8774897 | 0,8773632 0,8420 0,8380
0,925 0,90123 0,9010063 0,9260 0,9040
0,95 0,0287048 | 0,9284132
0,975 0,0610864 | 0,9608255
1 1 1
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Tabela A1.19 Acetato e etileno

LIQUIDOA VAPOR VAPOR Y-x ETILENO/ACETATO de ETILA
MOLEFRAC | MOLEFRAC | MOLEFRAC Fr \ \ ; ;
ETILENO ETILENO ETILENO
NRTL UNIQUAC o
0 0 0 | S R BT E—
0,025 09722694 | 0,9523627 | 2
0,05 0,9957283 | 09921354 | W _
0,075 0,9986967 | 0,9975915 |
0,1 09994545 | 0999003 | ¢
0,125 0,9997265 | 0,9995082 % I O N T
0,15 0,999846 | 0,9997283 o
0,175 0,9999059 | 0,9998374 | ; ;
0,2 0,999939 | 0,9998968 - | | ——NRTLp1Oatm|
0,225 0,9999586 | 0,9999316 0 0z 04 06 08 1
0.25 0,9999709 | 0,999953 X1 ETILENO
0,275 0,9999789 | 0,9999667 Y-x ETILENO/ACETATO de ETILA
0,3 0,9999844 | 0,9999759 7 : ‘ ‘ : 7
0,325 0,9999882 | 0,9999823 (
0,35 0,9999909 | 0,9999867 0 _ B _
0,375 0,9999929 | 0,9999899 S
0,4 0,0999944 | 0,9999922 | 2
0,425 0,0999955 | 0999994 | S| ¢ i
0,45 0,9999964 | 0,9999953 | [ °
0,475 0,9999971 | 0,9999963 | &
0,5 0,9999976 | 0,999997
0,525 0,9999981 | 0,9999976 | .
0,55 0,9999984 | 0,9999981 ) | §| IR atm]|§
0,575 0,9999987 | 0,9999985 N T !
0,6 0,9999989 0,9999988 X1 ETILENO
0,625 0,9999991 0,999999
0,65 0,9999992 | 0,9999992 DECHEMA DECHEMA
0,675 0,9999994 | 0,9999994 x1 y1
0,7 0,9999995 | 0,9999995
0,725 0,9999996 | 0,9999996
0,75 0,9999997 | 0,9999997
0,775 0,9999997 | 0,9999997
0,8 0,9999998 | 0,9999998
0,825 0,9999998 | 0,9999998
0,85 0,9999999 | 0,9999999
0,875 0,9999999 | 0,9999999
0,9 0,9999999 | 0,9999999
0,925 0,9999999 1
0,95 1

0,975

1

1

1

1
1
1
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Tabela A1.20 Acetato e éter

LIQUIDO1

VAPOR

VAPOR

Y-x ETER ETILICO/ACETATO de ETILA
MOLEFRAC | MOLEFRAC | MOLEFRAC S— —— — e —
ETER ETER ETER
NRTL UNIQUAC m
0 0 0 o e % e T S
0,025 0,0910934 | 0,091945 g
0,05 0,1720134 | 0,1733742 [
0,075 0,2441953 | 0,2458276 D of AT
0,1 0,3088369 | 0,3105782 0
0,125 0,3669427 | 0,3686842 sl /T
0,15 0,4193592 | 0,4210301 S
0,175 0,4668019 | 0,4683586 | | | |
0.2 0,509879 | 0,5112968 [ =T
0,225 0,5491093 | 0,5503766 0 02 04 06 08 1
0,25 0,584937 | 0,5860514 ST SIS STl
0,275 06177441 | 0,6187091 Y-x ETER ETILICO/ACETATO de ETILA
0,3 0,6478605 | 0,6486835 R — S — g o
0,325 0,6755719 | 0,6762627
0,35 0,7011269 | 0,7016965 .
0,375 0,7247423 | 0,7252024 e e R s
0,4 0,7466082 | 0,7469702 =
0,425 07668913 | 07671665 | i _
0,45 0,7857389 | 0,785938 o
0,475 0,8032809 | 0,8034141 E
0,5 0,8196329 | 0,8197093 .
0,525 0,8348974 | 0,8349257 I s e e N
0,55 0,849166 0,849154 : | : |
0,575 0,8625207 | 0,8624754 [ {[—— uniQuAC [1.0 atmi]
0,6 0,8750348 | 0,8749628 0 02 04 06 08 1
0,625 0,8867744 | 0,8866814 X1 ETER ETILICO
0,65 0,8977992 | 0,8976904 DECHEMA DECHEMA
0,675 0,0081628 | 0,9080429 x1 v
0,7 0,017914 | 0,9177873
0,725 0,9270971 | 0,9269674
0,75 0,9357523 | 0,9356229
0,775 0,0439164 | 0,9437902
0,8 0,9516227 | 0,9515026
0,825 0,0589019 | 0,9587905
0,85 0,0657823 | 0,9656816
0,875 0,0722896 | 0,9722016
0,9 0,0784476 | 0,9783742
0,925 0,0842781 | 0,984221
0,95 0,0898015 | 0,989762
0,975 0,9950358 | 0,9950155

1

1

1
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APENDICE II
Tépicos do estudo do BNDES de 2003 sobre titulo: “Ampliacdo da Producdo de

Etanol e Co-Geracao de Energia Elétrica.”. Dentre eles discrimina as formas de exportagdes

do etanol que sdo feitas da seguinte forma sendo geralmente o alcool hidratado:
4 Alcool Carburante = Grandes Distribuidoras Costa Oeste EUA.
# Para Produgdo de Bebidas =» Japdo e Coréia

# Para Fins Industriais = Principal utilizagdo producdo de Acetato de

etila (Rhodia, Dow, BASF, Celanese).

Segundo os exportadores, o total de transagdes internacionais envolvendo etanol ¢
da ordem de 2 milhdes de metros cubicos ao ano, ou aproximadamente 2 milhdes de

toneladas, sendo que o Brasil participa com um ter¢o das exportagdes.

Santos ¢ o principal porto de embarque, mas ha embarques em Paranagua e nos
portos do Nordeste Suape, Maceid e Cabedelo. O transporte utilizado até o porto ¢ sempre

rodoviario.

A estocagem do etanol, no porto, ¢ feita nos tanques dos terminais privados que
tem na movimentacdo de produtos quimicos a sua principal atividade. Citam-se, a titulo de
exemplo, a Stolt e a Unido. Os tanques dessas empresas variam de 20.000m’ a 30.000m’.
Os navios transportadores sao também dessa ordem. Sabe-se que pelo menos um grupo de

produtores, a Cosan, projeta implantar seu proprio terminal de liquidos, no porto de Santos.

Segundo os exportadores consultados, para as quantidades até aqui exportadas, ndo
se apresentam grandes problemas de logistica. Reclamam eles, entretanto das limitagdes
para ampliacdo, como capacidade de recepcdo, descarga, tancagem e bombeamento.
Afirmam, também que o pequeno numero de terminais existentes estimula uma atuacio
cartelizada, que torna caros os custos de tancagem (inclui recepcdo, descarga e
bombeamento), cerca de 12 dolares/m’ o que equivale a 12 dolares/tonelada. J4 o custo do

transporte atinge cerca de 45 R$/m’, no itinerario Ribeirdo Preto até o porto de Santos.

Nao ha registros dos contratos de exportacdo, mas a operacdo ¢ obrigatoriamente

registrada no sistema Siscomex.

O preco obtido pelo etanol exportado pode ir de US$ 170 a US$ 280/ m’,

dependendo do tipo de alcool. As empresas exportadoras reclamam que os produtores de
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alcool, acostumados ao mercado de acucar, que costuma ser mais lucrativo, ndo valorizam

muito a exportacdo de etanol.

Consultados sobre a possibilidade de um programa de ampliacdo da producdo de
alcool destinado & exportagio, da ordem de 5 milhdes de m’/ano, exportadores e
especialistas indicaram como gargalo principal a falta de sistemas de armazenagem

suficientes.

Para um programa do porte mencionado, os embarques se fariam em navios de
capacidade de 50.000 a 60.000 toneladas e os sistemas de armazenagem nos portos
exigiriam uma maior capacidade. Haveria de investir na ampliagdo da capacidade dos

terminais para o escoamento do etanol.

Alguns sugeriram que a participagdo da Petrobrds em tal programa seria muito
benéfica, chegando a crer que os custos de transporte do alcool seriam reduzidos a menos
da metade. Indicam, eles que ndo s6 o sistema de tancagem da Petrobras ¢ inteiramente
apropriado para grandes quantidades, como ¢ possivel evitar o caminho para santos
entregando o etanol por meio de dutos, em Paulinia. Como hé oleodutos da Petrobras que ja
transportam alcool de Paulinia, em Sao Paulo, para o Rio de Janeiro, estaria também aberta
a possibilidade de embarque poder ser feito pelo porto do Rio de Janeiro. Alguns
especialistas consultados fizeram, entretanto, reparos a essa suposta disponibilidade ampla
de armazenagem e transporte da Petrobras para uso de etanol. Segundo eles, a capacidade
de dutos e armazenagem da Petrobras também terd de ser ampliada, caso grandes volumes
de etanol tenham de ser levados aos portos por intermédio da Petrobras. Lembraram,
também, que o transporte de 4lcool por dutos em que transitam produtos originarios do

petrdleo tem sido responsavel por freqilientes casos de contaminagao.

No Brasil ha 284 usinas de agticar e alcool, com um processamento de mais de 300
milhoes de toneladas de cana por ano. No Estado de sdo Paulo as 128 usinas processam 1,5

milhdo de toneladas por ano, em média.

Cada tonelada de cana produz 140 kg (matéria seca) de bagaco, das quais 90% sao
usados para produzir energia (térmica e elétrica) na usina; adicionamente contém 150 kg de
sacarose (usado para agucar, etanol e em menor escala outros produtos); e 140 kg (matéria

seca) de palha, que hoje ¢ perdida (queimada no campo).O bagaco € equivalente a 11,0
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milhdes de toneladas de o6leo combustivel; se apenas 25% da palha fossem utilizados,

seriam equivalentes a 3,2 milhdes de toneladas de 6leo combustivel.

As usinas brasileiras evoluiram, desde a década de 80, de uma posi¢do em que
eram auto-suficientes em energia térmica e geravam apenas 60% de sua energia elétrica,
para a posicao em que sdo quase auto-suficientes também em energia elétrica. Praticamente
toda a energia térmica e cerca de 95% da energia elétrica, sdo produzidos na propria usina
com sistemas de co-geracdo a bagago. Embora o bagaco disponivel tenha potencial para ir
muito mais além, esses sistemas foram implementados para gerar apenas o necessario para
uso interno, pela impossibilidade, até recentemente, de vender os excedentes de energia no

mercado.

Nas condigdes de hoje, o autoconsumo de energia elétrica da usina (12
kWh/tonelada de cana) e o uso de energia mecanica (16 kWh/tonelada de cana)
correspondem a uma poténcia instalada de cerca de 2,4 GW. Além disto, as usinas utilizam

cerca de 330 kWh/tonelada de cana de energia térmica.

Vale registrar que a energia renovavel produzida pelas usinas para uso externo
hoje principalmente etanol, ¢ cerca de nove vezes maior que o insumo fossil utilizado em
sua produ¢do, em grande parte por causa dessa autonomia energética. Isto torna o etanol de
cana no Brasil o mais atraente entre os usos comerciais de energia alternativa no mundo,
sob o ponto de vista da sustentabilidade, com a reducdo de emissdes de gases do efeito

estufa em cerca de 12,7 milhdes de toneladas de carbono.
E desejavel que a evolugdo das usinas ocorra de forma a:
#+ Aumentar-se a eficiéncia no uso do bagago;
+ Desenvolver a colheita/utilizagdo da palha para gerar mais energia;
+ Buscar produtos (alto volume) de fermentagio do agtcar;

+ Buscar novas opcdes (energéticas) para o etanol.

O aumento da eficiéncia do uso do bagago implica em evolugdo nos sistemas de
co-geracdo; o caminho normal ¢, além das melhorias simples nos ciclos de vapor com baixa
pressdo (21 kgf/cm?, usados hoje em dia) para usar ciclos de alta pressio com extragdo
condensagdo e reduzir o consumo nos processos. As mudancgas de pressao, porém exigem

investimentos significativos.



