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RESUMO

A Engenharia Quimica busca sempre o aumento da qualidade alinhado com a reducéo
dos custos de producdo, com isso surgem métodos como a Destilacdo Reativa, que
vem sendo adotada pelas industrias. Esse tipo de operagdo, conhecida como
intensificacdo de processos, estd ganhando relevancia por unir, a0 menos, dois
equipamentos em um s6 e por também permitir a obtencdo de conversfes ainda
maiores. Diferente do processo comum que conta com um reator e uma coluna de
destilacdo, este novo processo conta apenas com a coluna de destilacdo, pois a
reacao ocorre na propria coluna, o que torna o processo mais complexo de ser
estudado e simulado, mas simplifica a operacdo. O presente trabalho teve como
objetivo realizar a modelagem de uma coluna de destilacdo reativa em estado
estacionario para a producdo de acetato de metila. A modelagem foi realizada
utilizando o programa Coco Simulator. Foram verificados os efeitos de parametros
como pressao, temperaturas das alimentacoes, razao de refluxo e vazéao de produto
de base sobre a conversdo. Com as devidas modificacdes e estudos, foi verificado
gue é possivel chegar a uma pureza de 99,9996% do acetato de metila no topo, porém
este é um resultado que na pratica € de dificil aplicacdo devido a dificuldades com

colunas com alta taxa de refluxo.

Palavras-Chaves: Destilacdo Reativa, Equilibrio Liquido-Vapor, Equilibrio Quimico,

Coco Simulator, Modelagem, Simulagéo.



ABSTRACT

Chemical Engineering always seeks to increase quality in line with the reduction of
production costs, with which methods such as Reactive Distillation, which has been
adopted by industries, have emerged. This type of operation, known as process
intensification, is gaining relevance by uniting at least two pieces of equipment in one
and also allowing to obtain even greater conversions. Unlike the common process that
has a reactor and a distillation column, this new process has only the distillation
column, because the reaction occurs in the column itself, which makes the process
more complex to be studied and simulated, but simplifies the process. operation. The
present work aimed to model a reactive distillation column in steady state for the
production of methyl acetate. The modeling was performed using the Coco Simulator
program. The effects of parameters such as pressure, feed temperatures, reflux ratio
and flow rate of base product on the conversion were verified. With the necessary
modifications and studies, it was verified that it is possible to reach a purity of
99.9996% of the methyl acetate at the top, however this is a result that in practice is

difficult to apply due to difficulties with columns with a high reflux rate.

Keywords: Reactive Distillation, Liquid-Vapor Equilibrium, Chemical Equilibrium,

Coco Simulator, Modeling, Simulation.



LISTA DE FIGURAS

Figura 1 - Esquemas de processamento paraareacdo A+B & C+ D, em que
C e D sao os produtos desejados, (a) Configuracao tipica de um processo
convencional; (b) configuracédo da destilacao reativa.

Figura 2 - Coluna de sintese de acetato de metila com a reacéo lateral de
desidratacéo do metanol.

Figura 3 - Estagio em Equilibrio Genérico e sem reacao.

Figura 4 - Equac6es MESH.

Figura 5 - Algoritmo de calculo da coluna de destilacéo reativa.

Figura 6 - Representagdo do célculo da entalpia com referéncia no estado do
componente.

Figura 7 - Diferenca de composicéo local.

Figura 8 - Lista de compostos da simulacao.

Figura 9 - Configuragbes da coluna — Operation.

Figura 10 - Configuracfes da coluna — Thermodynamics - Parte 1.

Figura 11 - Configuracfes da coluna — Thermodynamics - Parte 2.

Figura 12 - Configuragdes da coluna — Thermodynamics - Parte 3.

Figura 13 - Configuragdes da coluna — Reactions.

Figura 14 - Configuracfes da coluna — Column specs.

Figura 15 - Producéo de Acetato de Metila em coluna de destilacdo reativa.

15

19

21
21
22

25

28
31
31
32
32
32
33
33
34



LISTA DE TABELAS

Tabela 1 - Parametros de dependéncia da temperatura para 0s parametros
de interacao binaria do modelo UNIQUAC

Tabela 2 - Resultados da simulag&o de producéo do acetato de metila.
Tabela 3 - Variacao da pureza com o numero de estagios reacionais.

34

35
41



LISTA DE GRAFICOS

Gréfico 1 - Publicacdes ou patentes sobre Destilagdo Reativa no EUA no
periodo 1971-2000 listadas na Engineering Index e U.S. Patente Office.
Grafico 2 - Perfil de temperatura dos estagios.

Grafico 3 - Perfil de composi¢éo do liquido na coluna.

Gréfico 4 - Perfil de composicdo do vapor na coluna.

Gréfico 5 - Perfil dos fluxos molares das fases liquida e vapor na coluna.
Grafico 6 - Variacao da pureza de Acetato de Metila com a presséao.

Grafico 7 - Variacdo da pureza de Acetato de Metila com as temperaturas de
alimentacao.

Gréfico 8 - Variacdo da pureza de Acetato de Metila com as vazdes de
alimentagao.

Grafico 9 - Variacao da pureza de Acetato de Metila com a razé&o de refluxo e

vazao da base.

14

35
36
37
38
39

39

40

41



LISTA DE SIMBOLOS

nc — Numero de componentes;

Np — Numero de estagios;

kr — Coeficiente de tendéncia de a reacao ir para os produtos;
kg — Coeficiente de tendéncia de a reagéao ir para os reagentes;
R — Constante dos gases ideias;

T — Temperatura;

T,. — Temperatura do ponto de ebuli¢ao;

m.,; — Massa de catalisador;

a — Coeficiente de atividade na reacdo;

r — Taxa de reacdo;

R,, — Taxa de geracédo da reacao no estagio n;

V.t — Volume retido no estégio;

v — Coeficiente estequiométrico;

A — Parametro da equacgao de Antoine;

B — Parametro da equacao de Antoine;

C — Parametro da equacéo de Antoine;

V — Fluxo molar de vapor;

L — Fluxo molar de liquido;

F — Fluxo molar da alimentacéo;

D — Fluxo molar do topo;

B — Fluxo molar da base;

RR — Razéao de refluxo no topo;

RB — Razao de refluxo na base;

x — Fragcado molar na fase liquida;

y — Fracdo molar na fase vapor;

K — Razao de equilibrio entre as fases liquida e vapor;
Q — fluxo de calor

H — Entalpia da fase liquida;

h — Entalpia da fase vapor;



AH; — Entalpia de formacéo padrao
AH??? — Entalpia de vaporizacéao;

C, — Calor especifico a pressao constante;
gmistura _ Fygacidade da mistura;

@St — Fugacidade da substancia pura;

y — Coeficiente de atividade;

V! — Volume molar do liquido;



SUMARIO

1 INTRODUCAO

2 OBJETIVOS

2.1 OBJETIVOS GERAIS

2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 DESTILACAO REATIVA

3.2 TIPOS DE DESTILACAO REATIVA
3.3 LIMITACOES E FACILITADORES
3.4 SINTESE DE ACETATO DE METILA
4 METODOLOGIA

4.1 SIMULACAO DE UMA COLUNA DE DESTILACAO
4.1.1 ALGORITMO

4.1.2 METODO DE CALCULO

4.1.3 MODELO NRTL

4.1.4 MODELO UNIQUAC

4.1.5 COCO SIMULATOR

4.1.5.1 SIMULACAO DA COLUNA DE DESTILACAO REATIVA NO
COCO SIMULATOR

5 RESULTADOS

6 CONCLUSAO

REFERENCIAS

10
12
12
12
13
14
16
16
17
20
20
22
23
28
29
30
30

34
43
40



1 INTRODUCAO

As crescentes dificuldades de custos de matérias-primas e energia dificultam a
realizacdo de certos processos produtivos. Além desse fator, a sociedade vem
mudando seu padrdo de consumo, exigindo produtos que sejam mais sustentaveis,
evitando desperdicios e aumentando eficiéncia. Estas mudangas modificaram a
industria quimica, que precisou rever os processos existentes. E nesse contexto que
surgem métodos inovadores, como foi a juncdo da reacédo e destilacdo em uma Unica

operacéo, a destilagado reativa (Luyben e Yu, 2008).

Geralmente os processos de reacao e destilacdo ocorrem de forma separada
e em sequéncia nas industrias quimicas — ainda que sejam feitos reciclos de material
e energia —, porém na Destilacdo Reativa os dois processos ocorrem no mesmo
equipamento. A juncdo desses processos pode levar a um ganho global, porém é
necessario um estudo prévio que certifigue a possibilidade de fazer essa unido. De
forma geral, a forma que se tem para testar essa possibilidade é a modelagem e
simulacéo (Steffen, 2010).

Um dos primeiros processos criados foi o de DuPont, onde tereftalato de
dimetila reage com etilenoglicol numa coluna de destilagéo para produzir metanol e
tereftalato de etileno, com os reagentes sendo alimentados no meio da coluna, estagio
onde ocorre a reacao reversivel. Como o metanol é mais volétil, € removido pelo topo
da coluna, e o tereftalato de etileno é removido do fundo. Adicionar uma sangria de
produtos na zona de reacdo desloca o equilibrio para os produtos. E comum, na
destilacdo reativa, observar baixas constantes de equilibrio quimico, que podem ser
superadas através da remoc¢ao de produtos nos estagios de reacédo, resultando em

altas conversdes (Luyben e Yu, 2008).

O numero de publicacdes que lidam com a simulacdo e a avaliacao
experimental da destilacdo reativa aumentou rapidamente em varios processos de
esterificacdo e hidrolise envolvendo acetato de alquila (Suzuki et al., 1971; Chang e
Seader, 1988; Agreda et al. al., 1990), glicois (Ciric e Gu, 1994), a alquilacdo do
cumeno (Shoemaker e Jones, 1987) e a formacdo de oxigenados de combustivel
como MTBE (Smith, 1984; Zheng e Xu, 1992; Doherty e Buzad, 1992; Sundmacher e
Hoffmann, 1994, 1996).
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A separacdo de isbmeros também € uma aplicacdo muito conhecida na
Destilagdo Reativa. Porém, h& outros tipos de processo para a destilagdo de misturas
complexas, como a destilacdo extrativa, onde € adicionado solvente, aumentando a
volatilidade relativa entre os componentes. Mas é necessario que 0s componentes
possuam diferencas na natureza quimica, com intensidade suficiente, para que a
presenca do solvente crie efeitos diferentes em relagéo a cada um. A separacao de
xilenos (meta e para) € um caso em que a destilacdo extrativa ndo é efetiva. Além
desse tipo, ainda existem outros tipos de separacfes onde ocorre reacao e separacao
no mesmo equipamento: é o caso da esterificacdo com a producdo de acetato de
metila; torre de absorcéo de 4cido nitrico; polimerizagédo na producao do nylon; e ainda

cloracdes, hidratacdes e transesterificacdes (Bonifacio, 1999).

Neste trabalho, foi realizada a simulacdo da producdo de acetato de metila a
partir do metanol e acido acético. Apesar de Backhaus desenvolver em 1921 um
processo simples de destilacéo reativa, a implementacao industrial sé foi realizada em
1983 pela Eastman Chemical Company (Bessling, 1998). Esse produto € utilizado

como solvente e como reagente em diversas reacoes.

11



2 OBJETIVOS

2.1 OBJETIVOS GERAIS

Modelar e simular o processo de destilacéo reativa do Acetato de Metila para
buscar compreendé-lo e atingir niveis de exatiddo aceitaveis com base em dados da

literatura.

2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS
e Desenvolver os balangos de energia e massa do sistema por prato;
e Determinar o perfil de temperatura e pressao da coluna por prato;

o Verificar a influéncia dos principais parametros no desempenho da coluna.

12



3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Grande parte da energia consumida na inddstria quimica € utilizada para gerar
vapor, o qual é usado como fonte de calor em refervedores. Assim, 0s equipamentos
de destilacdo possuem um excessivo consumo energético. Esse consumo também
ocorre devido a sua baixa eficiéncia. Apesar disso, a destilagéo fornece boas taxas de
separacao, o que justifica sua ampla utilizacdo. Desta forma, integrar o processo de
destilacdo e de reacdo pode significar uma economia significativa para diversos

processos (Steffen, 2010).

A utilizacdo da destilacao reativa gera algumas vantagens, sendo elas (Malone
e Doherty, 2000):

e Reduzir os custos de investimento e de producdo combinando duas
unidades em uma;

e Aumento da conversao da reacao, superando as limitacées do equilibrio
guimico, pela remocéo dos produtos da reacao;

e Os custos térmicos podem ser reduzidos ao utilizar o calor da reacao
para evaporar 0s produtos;

e As limitacdes da mistura azeotropica podem ser superadas por reacao;

e Reducao dos custos de reciclagem do excesso de reagente - necessario
para um reator convencional para evitar reacdes colaterais e limitacéo
do equilibrio quimico.

Ao longo dos anos esse processo vem sendo mais estudado, porém é comum
gue muitos estudos utilizem simuladores como o Aspen®, a fim de estudar as
influéncias das variaveis do processo. O tipo mais comum de reacao € o de ETBE e
MTBE, apesar da existéncia de outros outros processos de separa¢ao por destilacao
reativa. O crescente estudo do assunto fica claro no Grafico 1, que mostra a relevancia

do tema nos Estados Unidos entre os anos 1970 e 2000.

13



Gréfico 1 - Publicacbes ou patentes sobre Destilacdo Reativa no EUA no periodo
1971-2000 listadas na Engineering Index e U.S. Patente Office.
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Fonte: Malone e Doherty, 2000.

Entre essas pesquisas é possivel encontrar diversos modelos matematicos e
algoritmos de célculos, como no trabalho de Xien e Hongfang (1988), que desenvolveu
um algoritmo baseado na técnica da matriz tridiagonal. Ja Doherty et al (1987) fez uma
simulacdo dinamica utilizando-se do método numérico de Runge-Kutta de 42 ordem

ou 0 método de Gear.

3.1 DESTILACAO REATIVA

A operacdo de uma coluna de destilacdo reativa exige que as condi¢cdes de
equilibrio quimico e de fases existam nos mesmos intervalos ou em intervalos
préximos. Por se tratar de uma destilacdo, é preciso que os produtos sejam mais leves
e/ou mais pesados que 0s reagentes. Sera considerado um sistema ideal com dois

reagentes e dois produtos, para exemplificar uma coluna de Destilagdo Reativa.

Na Figura 1 é ilustrado um processo de destilagdo reativa. Sendo a reacéo
reversivel do tipo A + B & C + D, as temperaturas de ebulicdo dos componentes
aumentam na seguinte ordem: A, C, D e B. Para obter C e D em um processo
convencional — Figura 1 (a) —, € posta uma etapa de reacdo seguida por uma
sequéncia de colunas de destilacdo. Correntes de A e B alimentam o reator, onde

ocorre a reacao, até que o equilibrio termoquimico seja atingido. Apés esta etapa, uma

14



sequéncia de colunas de destilacdo se faz necessaria para a obtencdo dos
componentes C e D puros. Os componentes A e B ndo reagidos séo, entéo, reciclados
de volta para o reator. Na pratica, tal sequéncia de colunas poderia ser muito mais
complexa do que a mostrada na Figura 1 (a) se um ou mais azeotropos se formassem

a partir dos componentes presentes na mistura efluente do reator (REIS, 2006).

Utilizando-se o processo de Destilacdo Reativa para tal sistema — Figura 1 (b)
—, 0 processo € simplificado. Caso a coluna seja hibrida, terd uma secéo reativa,
localizada na por¢do intermediaria da mesma, e duas se¢bes de separacdo nao
reativas, sendo uma de retificacdo e outra de esgotamento, localizadas no topo e no
fundo da coluna, respectivamente. O papel da secéo de retificacdo é a recuperacao
do reagente B da corrente de produto C. Na secdo de esgotamento, A é retirado da
corrente de produto D. Na secdo reativa, 0s produtos sdo separados in situ,
deslocando o equilibrio quimico no sentido de formacdo de produtos e evitando o
aparecimento de reacfes paralelas indesejaveis entre os reagentes A (ou B) e os
produtos C (ou D). Para uma coluna de destilacdo reativa projetada de forma
apropriada, uma conversao de 100% pode, praticamente, ser atingida (REIS, 2006).
Figura 1 - Esquemas de processamento paraareacio A+B < C+D,emque Ce

D sédo os produtos desejados, (a) Configuracéo tipica de um processo convencional;
(b) configuracdo da destilacéo reativa.

> p p3 >
Separagdo
B deBeC

Segan
1 Reativa

AB cD
Rnaai),
Reator Separagéo
deAeD
2 2 p =1
CDBE B b 5
(@) (b)

Fonte: Taylor e Krishna, 2000.

Apesar de alguns trabalhos considerarem que ndo hé diferenca de presséo na

coluna, essa € uma caracteristica importante na destilacéo reativa. Nela a temperatura
15



afeta o equilibrio de fases e a cinética quimica. Temperaturas baixas com altas
volatilidades geram taxas de reagcdo pequenas, que exigem grande retencdo de
liquido nas bandejas. Ja as altas temperaturas reduzem as constantes de equilibrio
quimico, o que pode dificultar o direcionamento da reacdo para os produtos em
reacfes exotérmicas. Altas temperaturas também podem resultar em reacdes
paralelas. Estes fatores aumentam a importancia da escolha da pressdo 6tima
(Luyben e Yu, 2008).

3.2 TIPOS DE DESTILACAO REATIVA

As colunas de Destilacdo Reativa podem ser de dois tipos: hibrido e ndo
hibrido. No primeiro caso a reacao ocorre apenas em estagios intermediarios, que sao
recheados com catalisador, j& que a mesma ndo € viavel sem a presenca desse
facilitador. No segundo caso a reacao pode ocorrer em todos os pratos, dependendo

das concentracdes dos reagentes (Steffen, 2010).

A destilagdo reativa ainda € classificada como uma ‘“intensificacdo de
processos”, o que significa que é uma tecnologia substitutiva a grandes equipamentos,
gue sdo onerosos. Esse € um conceito que emerge como filosofia de projeto, podendo
se aplicar a novos equipamentos ou técnicas de processamento. A mudanca causada
por essas inovacoes implica em reducdo de custos com terrenos, investimentos em
imobilizados, matérias-primas, utilidades e tratamento de residuos, além de poder

significar um aumento na seguranca (Santana, 2017).

Outro ganho da intensificacdo esta no controle dos processos, que pode, por
exemplo, remover de forma mais eficiente o calor proveniente de uma reacao quimica
fortemente exotérmica. Esse controle maior abre a possibilidade para obtencao de
novos produtos com mais seguranca, maiores rendimentos, conversoes e purezas dos
produtos (Reis, 2006).

3.3 LIMITACOES E FACILITADORES

Apesar das vantagens, a destilagcdo reativa possui certas limitagdes, pois
demanda a obtenc¢do de equilibrio quimico e termodinamico. Algumas delas estédo

descritas abaixo:

e Temperatura e pressao: € preciso haver compatibilidade entre os parametros

de reacéo e de separacéo (Taylor e Krishna, 2000);

16



e Volatilidades: as volatilidades relativas dos componentes devem ser tais que
0S reagentes possam estar contidos na coluna e os produtos possam ser
facilmente removidos do topo e/ou do fundo (Taylor e Krishna, 2000);

e Taxa de refluxo: ha certa dificuldade para projetar colunas com altas taxas de
refluxo devido a problemas de distribuicdo do liquido em colunas empacotadas
(Taylor e Krishna, 2000);

e Taxa de reacdo: € necessario que as taxas de reacdes sejam razoavelmente
altas, pois, se forem muito lentas, seria necessario o uso de bandejas grandes,
além de uma grande quantidade delas (Taylor e Krishna, 2000);

e Fase reativa: as reacfes sao limitadas a fase liquida, pois ha muito pouca
retencdo na fase de vapor (Luyben e Yu, 2008);

e Reacdes exotérmicas: uma reacdo altamente exotérmica pode secar

completamente as bandejas (Luyben e Yu, 2008).

Alguns fatores podem facilitar o0 uso desta intensificacdo de processos (Bonifacio,
1999):

¢ Reacdes rapidas, nas condi¢cdes da destilacdo, para que os reagentes estejam
presentes apenas no interior da coluna — baixissima contaminacdo das
correntes de saida;

e Reacdes reversiveis, onde a continua remocdo de um ou mais constituintes
presentes aumente significativamente a conversdo da reacdo no sentido
desejavel;

e Reacdes com calor de reacéo significativo, pois auxilia na etapa de vaporizacao
(exotérmica);

e No caso de misturas formadas por isbmeros, o solvente deve reagir
seletivamente com apenas um dos isémeros;

e O ponto de ebulicio do solvente liqguido deve ser maior do que o do
componente menos volatil, ou menor que do componente mais volatil, de

acordo com a seletividade da reacéo.

3.4 SINTESE DE ACETATO DE METILA

O acetato de metila (MeAc) pode ser produzido pela reacédo em fase liquida de

acido acético (HAc) e metanol (MeOH) na presenca de um catalisador acido (podendo

17



ser 4cido sulfdrico ou uma resina de troca iénica de acido sulfénico) a uma pressao

de 1 atm (Huss et al., 2002). A reacao é:

CH;COOH + CH,0H © C3H,0, + H,0

7

O acetato de metila é utilizado como um intermediario em uma ampla
variedade de sinteses, como por exemplo, no processo de preparacao de nitratos de
celulose. Geralmente, € produzido por esterificacdo do acido acético com o metanol
na presenca de um catalisador acido, onde se usa um reator e nove colunas de
destilacdo para se obter um produto com alta pureza. Essa dificuldade ocorre por
causa da formacao de misturas azeotropicas binarias e ternarias (Neto et al., 2018).

Ja Bessling (1998) relata que a producdo do acetato de metila € limitada
também pela razdo de equilibrio quimico (Keq = 5,2). Em um processo convencional,

€ preciso usar um excesso de reagente, dois reatores e oito colunas de destilagéao.

Em uma coluna de fluxo em contracorrente com &cido sulfirico como
catalisador homogéneo, as limitacdes de equilibrio quimico sdo superadas por uma
vaporizacao do produto desejado. Os azeotropos de ebulicdo minimos sdo quebrados
por reacdo do metanol e uma destilacao extrativa integrada com o acido acético do
arrastador reativo. As altas purezas dos produtos — acetato de metila como produto
superior e agua como produto inferior — também séo alcancadas pela separacéo de
produtos e reagentes nas se¢fes nao reativas abaixo e acima da secao reativa da

coluna (Bessling, 1998).

Além do problema com azeétropos, este processo ainda sofre com a
possibilidade de ter uma reacao lateral, na qual ocorre a desidratacao do metanol para
formar o éter dimetilico e agua. Abaixo esta a reacdo lateral e a Figura 2 mostra os

efeitos dessa reacdo em uma coluna de destilagdo reativa (Huss et al., 2002).

2CH,0H & CH3;0CH; + H,0
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Figura 2 - Coluna de sintese de acetato de metila com a reacdo lateral de
desidratacédo do metanol.

HiDAc: 0000339
| Sl (LT R43
SdeliAc D9RS0SS

. N o | H2O: 0.006690
* DME: 00004071

Reflux Ratio:1.9
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|

]
L~ —»D
280, 0kmal/h

281547 kmal'h

Catalyst o 10 Congdenzer Heat Duty:
24769107 kIh

Beactive tray
holdup: Im’

MeOH o 39 HOAE 0.009027
WleH: 0001081
280 kol MeDAe 0000012
R H200: 1), 988K
DLE: (.

Tehail Ratiac 1 986 | 5
4 rH

2THRAST kmall
Reboiler Heas Duty;
2.2863x 10 ki

Fonte: Huss et al., 2002.
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4 METODOLOGIA

A metodologia deste estudo se baseou inicialmente em uma revisdo
bibliografica sobre colunas de destilacdo reativa. Além de um estudo sobre a
modelagem e simulacdo de problemas envolvendo destilagdes reativa, a fim de
antecipar as necessidades e meios de implementar os métodos com o objetivo de
alcancar os resultados corretos.

Apos a revisao inicial, foi escolhido como base Steffen, 2010, para criacdo do
codigo — isto ocorreu devido a grande variedade de formas de trabalho, com graus de
dificuldades variados, especialmente para obtencdo dos dados necessarios e 0 uso
de conceitos nao vistos na graduacao. Com o trabalho definido, foi feito o cédigo para
simular uma coluna de destilacdo reativa. Porém, ao implementar o algoritmo no
software Matlab, o mesmo nédo rodou de forma satisfatoria, assim ndo obtendo os
resultados pretendidos.

Devido a impossibilidade de resolver o problema em tempo habil, optou-se por
utilizar um software indicado por um dos integrantes da banca durante a apresentacao
do Plano de TCC. Neste simulador, foram inseridas as informagfes necessérias para
se obter os resultados. Para entendimento da linha de célculo, abaixo seguem as
formulas utilizadas no codigo feito para o Matlab.

4.1 SIMULACAO DE UMA COLUNA DE DESTILACAO
Para fazer essa simulacdo, é necessario adaptar modelos ja existentes — que
tratam de colunas de destilagdo convencionais — adicionando um fator que considere

a reacao.

Uma coluna de destilacdo convencional pode ser compreendida como um
conjunto de unidades flash empilhadas, considerando que ha Equilibrio Liquido-Vapor
entre os fluxos que saem de cada unidade e estabelecendo os balancos massicos e
energéticos para cada unidade. Este esquema constitui as equacdoes de MESH
(Figura 4): balancos de massa (M), equacdes de Equilibrio Liquido-Vapor (E),
somatorio das fracoes molares igual a 1 (S) e balancos de entalpia (H). Cada uma

dessas unidades é um estagio em equilibrio (Figura 3) (Coimbra, 2018).
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Figura 3 - Estagio em Equilibrio Genérico e sem reacao.

Liquido
do andar acima
Purga de vapor 1
W Yji Xj -1,i (composicao)
Hj hj-1 (entalpia}
Tj Tj1 (temperatura)
Pj Pj-1 (pressao)

Alimentagao Calor Transferido

> ANDAR J >
Fj Q
xF’J" {+) se sai
hFJ y (-} se entra
TF] Yi+1. Xj,|
PFj Hj+1 hj

Tj+1 T

Pi+1 Pj

e

Purga de liquido Uj

VJ+1

™ o3

Vapor
do andar abaixo

Fonte: Coimbra, 2018.

Figura 4 - Equacdes MESH.
M:Ljarja:+ Vijayjne tFjrr e =
= (Lj + Uj)rji+ (Vi + W)y

By =k,

S:Yuvii=1 e Yizji=1

H:Ljahj o+ VigHj + Fihp, —Qf =
= (L; +Uj)h; + (Vi +W;1H;
1= 1,ne

Fonte: Coimbra, 2018.

Para facilitar as simulagfes, geralmente sdo feitas as seguintes suposicdes e
simplificagcdes:

e Regime permanente;
e Correntes de saida em equilibrio termodindmico e com composi¢des iguais as

do estagio de saida;
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e Equilibrio quimico;

e Presséo constante;

e Reacao apenas em fase liquida;

e Asreacdes ocorrem apenas na coluna, ou seja, nao ocorre no referverdor e no
condensador;

e Nao ha troca de calor com o ambiente externo.

4.1.1 ALGORITMO

O algoritmo apresentado Figura 5 mostra a sequéncia dos calculos sendo cada
passo do algoritmo apresentado separadamente. O algoritmo deve especificar as

razdes de refluxo do condensador e do refervedor (Steffen, 2010).

Figura 5 - Algoritmo de calculo da coluna de destilagdo reativa.

| Fomecer dados necessaros |
v
Obter a(s) constante(s) de equilibrio quimico ou
equacdo da cinética de reacdo

| Estimar temperaturas |

!

| Estimar correntes de destilado e fundo |

i

| Estimar correntes de vapor |

| Estimar comentes de liquido |

| Calcular fractes molares da fase liquida

[ Nommalizar fragfes molares da fase liquida |

{

| Calcular temperaturas |

| Calcular fracbes molares da fase vapor |

| Calcular entalpias e fluxos de calor |

| Calcular correntes da fase vapor |

[Calcular correntes de destilado e produto de fundo]

| Calcular correntes da fase liquida |

| Calcular balancos dos pratos |

Tsim
| Imprimir resultados

Fonte: Steffen, 2010.
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4.1.2 METODO DE CALCULO

Como o processo € descrito por diversas equacdes nao lineares, um método
que pode ser utilizado é o de relaxamento, onde se calcula as fracdes molares e 0s
perfis de temperatura em estado estacionario em toda a coluna. O método consiste
em usar as equacdes do modelo de estagio de equilibrio e modificar os dados até que
as variagdes cessem (Luyben e Yu, 2008).

As taxas de reacao especificas e a constante de reagcédo podem variar de acordo
com a reacdo, como exemplo, as Equacdes 1, 2 e 3 representam a cinética da reacéo
de producédo do Acetato de Metila (Luyben e Yu, 2008).

krp =2,961 * 10%e—49190/RT (1)
kg = 1,348 % 106¢~69230/RT (2)
T = Mear(KrApacAmeon — KpAmeacAuzo) (3)

A taxa de reacao liquida para o componente j na bandeja n na zona reativa é
dada pela multiplicacdo do coeficiente estequiométrico do componente j (v;) pelo
namero de moles de liquido no estagio N (V).

As pressbes de vapor dos componentes puros sao calculadas a partir da
equacao de Antoine (Equacao 4). Nela temos os parametros (A, B e C) do modelo, e
a temperatura do estagio (7).

In P = A; — B;/(T; + C}) (4)

Os acumulos das bandejas estédo descritos abaixo por secao da coluna com a
seguinte organizagcdo: massico global; massico por componente; e energético global.
Condensador (j = NT):

dM 5
df’“ =Vyp1 — D(1 +RR) ®)
d (Xnp,iMyp) (6)

% = VNp-1Ynp-1,i — D(1+ RR)xp;
d(MypHyp) 7
— = Vp-thwp-1 = D(1+ RR)Hp — Quy )

Estagios (j = 2, ..., Np — 1):
dM; S ®)
a j+1+Vj—1—Lj—Vj+Fj+RjZVi

i=1
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4C5M) _ ) +V, —Lixi;—Vy;,;+R;+F ©)
FT j+1Xj+1,i T Vi—1Vj—1,0 = LjXji = ViYji T Ry T Iz

d(M;H)) e (10
—ar = LeaHjea A Visahjoa — Ly — Vi + HiR; 2 vi + FHpj = Q;
i=1

Refervedor (j = 1):

dM
dtB =L,—B(RB +1) (11)
d(xg ;M
% = Lyxz; — B(RB + 1)xp; (12)
d(MgHp) (13)
% = L,H, — B(RB + 1)H, — Q,

Para determinar as entalpias podemos tomar como base o valor do estado
padrdo para calcular a entalpia do componente no estado atual. Esse procedimento
de calculo esta representado na Figura 6, na qual as equacdes de entalpias das
misturas séo representadas pelas Equacdes 14 e 15.
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Figura 6 - Representacdo do calculo da entalpia com referéncia no estado do
componente.

|'||"alnr da entalpia | & |E5tada do componente |

n'iHh

rEaK

#Cpe (T, 298K )= AH™ (T _ )+ C, (T, =T )| —5— Componente em estado liquido
T K)elam

AH S o + Co (T, — 298K ) - AH™¥ [IH | —— Componente em estado liquido saturado
T (E)elam

vl

-AH™ I:_Tw}

AHY ar +Co ":T,w - EDSK] ¢— Components em estade vapor saturado
- T (E)elam

Wc; (T, -208K)

A e +— Componente em estado vapor
298 Ko lam

S AH

FIEK

"— Estado de referéncia elementar

298 K ¢l am

Fonte: Steffen, 2010.

nc T ' (14)
B = Z v [(AH]?), + j clo ,dTl
e toJaogk !
nc e T (15)
H =in Hi(Tye) — AH“P (Tye) +fT Cp,dT
i-1 pe

Tendo em vista que ha uma relacao de equilibrio entre as fases liquida e vapor,
podemos usar a formulacdo gamma/phi, onde séo considerados os coeficientes de
atividade (y,,), fugacidade pura e fugacidade da mistura. A Equacéo 16 representa a
relacéo de equilibrio.

M) (16)
RT

yi(zﬂnisturap — xi)/i@fatpisateXp <

O coeficiente de fugacidade do componente puro pode ser calculado pela

equacao do virial (Equacéo 17). A Equacao 18 é a corre¢do de Tsonopoulos, que nos
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d& o valor para o coeficiente do virial. Para misturas, o calculo € o mesmo, porém a

temperatura reduzida (T,;;) € o 6mega (w;;) devem ser calculados por médias. Os

parametros “a” e “b” sdo constantes de cada componente (Krahenbuhl, 2018).

p ne 17)
@) =72, vBy—B
]=
BijPCij 0,422 0,172 a b (18)
U (0,083 - = )|+ w;; {0139 - 5 | + [ =— - —
RT; Ty Trij™ Trij”  Trij
nc nc 19
B = z Z YiyjBij (19)
=1 j=1
Teij = \TeiTej Vo= [Vcil/3 + ch1/3r Zej = Zeit Zej -IZ_ZCj
T
w; + w; 7 .:RT...
Wy =——— Peij = ————
cij

Ja a fracdo da fase liquida pode ser calculada pelas Equacdes 20 a 27. ApoOs
esse calculo, é preciso normaliza-las, pois a soma pode nao ser igual a 1, entdo o
modulo de x é dividido pelo somatério dos modulos dos x de todos os componentes
(Coimbra, 2018).

g u 0 0 0 X1 b
L, d, u 0 0 X, b,
0 o0 L o] i=1..N (20)
0 0 Iy, dya Uya||%wa| |Bva
0 0 0 Iy dy || xn by
L=L_, j=2.,Np (21)
dy = —[ViK;1 + Ly + D] (22)
dj=—[ViKi, +Lj] j=2,..,Np—1 (23)
dnpy = —[B + ViKinyp| (24)
w =Viy1Kijy1 j=1,..,Np—1 (25)
b= —Fz; j=1,..Np (26)
Yij Vil Pt J Fi v
1) xl',j @Z}lsturapj €Xp Pi}qt RT d (27)
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A temperatura inicialmente é estimada com uma equacéo linear, considerando
as temperaturas maximas e minimas de saturacdo dos componentes puros. Ja a

atualizacao pode seguir o método da secante, de acordo com as Equacdes 28 e 29.

F(T))=1- Zl(i,jxi,j =0 j=1,..,Np (28)

Tk = j=1,..,Np (29)

Tk 1
— F(Tf
( ) lF(Tk) F(Tk 1)
A fracdo molar da fase vapor é calculado pela Equacéo 30.
Vij = % ;K j (30)
Os fluxos de calor podem ser calculados pelas Equacgdes 31 e 32. Os fluxos

de calor dos estagios intermediarios podem ser considerados iguais a zero para

facilitar os calculos.

Q, = F1Hf1 + VoH, = ViHy — (Ly + D)hy (31)
Np Np-1
Qup =), Fiyj = Vit = Luphy = )"~ Q; (32)
j= j=

As correntes da fase vapor podem ser calculadas através das Equacdes 33 a

38.
ajVi+BiViszi=v; j=2,...Np—1 (33)
aNpVNp Ynp (34)

F(hj — hej) + Rk

[Z -y (R-Vi-D|(y-ho) @)

j=2,.,Np—-1
ayp =1 eyyp =RB =B (38)

As correntes da base e do destilado sdo calculadas pelas Equacgdes 39 e 40.

L,
= 39
RB+1 (39)
— VNp—l (40)
RR+1

As correntes da fase liquida sao calculadas pelas Equacgbes 41, 42 e 43.
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L= RR*D (41)

J J
Lj=1/j+1—V1—D+Z Fm+z R, j=2,.,Np—1 (42)
m=1 m=2
Ly, =B (43)

Por fim, a tolerancia é calculada através da soma das variacdes da
temperatura e dos balancos de massa e energia.

4.1.3 MODELO NRTL

O modelo NRTL (Non-Random Two-Liquid), que € bastante apropriado para
sistemas fortemente ndo ideais, é utilizado para determinar o coeficiente de atividade

da fase liquida.

Este modelo é aplicado em sistemas de miscibilidade parcial ou total e se
baseia na energia livre de Gibbs em excesso e no conceito de composi¢ao local, o
gual assevera que a composi¢cdo macroscopica, no interior de uma solucao liquida,
nao corresponde a composicdo microscopica, isto €, as moléculas dos dois
componentes ndo se distribuem uniformemente na mistura liquida. Dessa forma, na
Figura 7, a molécula 1 interage e é rodeada tanto pela molécula 1 quanto pela 2, assim
como a molécula 2 interage e € rodeada tanto pela molécula 2 como pela 1 (Sena,
2014).

Figura 7 - Diferenca de composicéao local.

)

Fonte: Sena, 2014.

Em uma mistura multicomponente com n compostos, a equagao do NRTL para
o coeficiente de atividade € dada pela Equacdo 44 e seus parametros sao
representados pelas Equacodes 45 e 46.

Zk 1kalekl x] ij Z’];L:l Xkakaj (44)
Iny; = Z T~ Sm o
k=

-1 Xk Gi 1 X1 G D=1k Gj
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Gij = e_a’ij'fij (45)
_Yij (46)
W= Rr

Os parametros g;; € gj; sdo independentes da temperatura, tendo relagdo com

as interacgdes i-j, € 0 a é puramente relacionado com a ndo aleatoriedade da mistura.

Quando a,, é zero, a mistura € completamente aleatéria (Krahenbuhl, 2018).

4.1.4 MODELO UNIQUAC

O modelo UNIQUAC (Universal Quase-Chemical Theory) € uma alternativa ao
NRTL, onde é possivel representar com mais exatiddo dados experimentais de
sistemas fortemente nado ideais e ainda pode ser aplicado em vérias misturas liquidas
nao eletroliticas contendo componentes polares e apolares. Além disso, este modelo
apresenta duas vantagens: possui apenas dois parametros ajustaveis e seus

parametros possuem uma dependéncia fraca em relacdo a temperatura.

Este modelo é formado por duas partes: uma combinatéria, que considera o
tamanho e a forma das moléculas, e outra residual, que depende das forcas
intermoleculares. Dessa forma, em uma mistura multicomponente com n compostos,
o coeficiente de atividade de uma espécie i é dado pela Equacédo 47 (Winiewska-

Goclowska e Malanowski, 2001).

6 n
Q; z i @i
| 1()_1()1__2.1.
n.yl n X, > n o X, L x] Ji (48)
. M Oy
In yl. — ql —In Hkal Z 0 Thi (49)
k i
. . B x-ri _ g
T = e R l; = E(Ti —q)— (i —1) b= T X o = j=1%4j
! n -
, xq [ i
j=1%4i k=1 k=1

A quantidade z possui valor fixo de 10. Os parametros binarios ajustaveis sao
7;; € T;;. As quantidades ¢;, 6; e 6; séo parametros das substancias puras, ja r; €

29



determinado pelo volume da molécula e g; junto com gq; sdo obtidos pela area da

molécula (V,Ei) € 0 numero de grupos do tipo k na molécula i). Na formulacéo original
— e até hoje mais utilizada deste modelo, q; = q;, exceto para 0s compostos agua e
alcool. Ry e Qi sédo parametros correspondentes ao volume e area superficial do grupo
k e, na grande maioria dos casos, 0S parametros r; e q; ja se encontram disponiveis

na literatura (Winiewska-Goclowska e Malanowski, 2001).

O modelo UNIQUAC possui vantagem em relacdo ao NRTL por ser aplicavel a

sistemas contendo moléculas pequenas e grandes, incluindo polimeros.
4.1.5 COCO SIMULATOR

O simulador COCO é um ambiente de simulacdo com representacao grafica de
processos quimicos em estado estacionario, com banco de dados de compostos
guimicos baseado no ChemSep LITE, um simulador de coluna de equilibrio livre. O
software abrange um conjunto de opera¢des unitarias, como divisores/misturadores
de fluxo, trocadores de calor, colunas de destilacdo, compressores, bombas e
reatores. Ainda dispdem de uma biblioteca termodinamica que exporta mais de 100
meétodos de calculo, seja para alimentar modelos simples de converséo, equilibrio,
CSTR, minimizacdo de Gibbs ou reatores de vazdo de plug, permitir que sejam
adicionadas novas operacdes unitarias ou pacotes termodindmicos e também criar
diagramas de fase, graficos de propriedade e curvas de residuos de sistemas ternarios
(Gonring, 2019).

O COCO destaca-se por ser uma licenca gratuita, apresentar uma interface
didatica, leve e ser compativel com arquivos CAPE-OPEN. E indicado para estudantes
e como ferramenta didatica em simulacdo de processos industriais, visto que €&
considerado um software basico quando comparado com os demais existentes no

mercado (Gonring, 2019).

4.15.1 SIMULACAO DA COLUNA DE DESTILACAO REATIVA NO
COCO SIMULATOR

Ao abrir um novo ambiente de simulacéo, € preciso clicar em “Settings” € em

“Property packages” para inserir a lista de compostos presentes na simulacéo.
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Figura 8 - Lista de compostos da simulacao.

K
Package Mode Configure Help

Marmne: Mabl

Description:

Model set: UNIGUALC ~| |

Compounds:

Methanol Add
Acetic acid

tethyl acetate
\Water Delete

oKk Cancel

Fonte: Autor, 2020.

Clicando na coluna, é preciso ir em “Operation” e configurar como segue na
Figura 9. Outras configuracdes devem ser seguidas de acordo com a Figura 10 a
Figura 14. Para configurar as alimentacdes, € preciso clicar nas linhas e inserir as

especificacdes de composicao, temperatura e pressao.

Figura 9 - Configuracfes da coluna — Operation.

o Operation l

Select Type of Simulation

" Flash
o' Equilibrium column
~

Configuration

Operation; |Simple Distillation j

Condenser: |T0tal [Liquid product) j

Rebailer: |F'artia| [Liquid product) j

Feed1
Mumber of stages [e.g. 10) an
Feed stagefs) [e.q. 5.7) |4.27
Feed2 Har

Fonte: Autor, 2020.



Figura 10 - Configuragdes da coluna — Thermodynamics - Parte 1.

" Themodynamics l\( Physical pmpertiesl o Heaclions]
Select Thermodynarmic todels

[Frauniz ]
|Chemical teory v
Activity coefficient ,m‘

Excess v

K-value
Equation of state

Surroundings T

Enthalpy

Select Thermodynamic Model parameters [when required)
UNIGUAC ] Chermical theary ] Estended Antaine ]

Heat of formation

Heat Capacity L

Enthalpy # E=ergy

Reference state  |Wapour = | |298.1 (K]

Exciuded

298150 (K]
Heat Capacity IG | 4th order polyne +

[ Henn's law companants

-

—

Units | - [~ BIF estimation  BIP T est. [K] 350,000 T dependence |A+DT+FTT =
Reset i- A A i |D-i |F-i |F-i |
Metharal - Acetic acid 0970390 -3157E-03 | 0.00306130 ¢ =
& Load Methanal - Methyl acetate[0.7100110 | 0724760 -1.167E-03 | 0.00235470 = "
Methanal - Water 374530 205850 |0.00607130 -7.014E-03 * =
Same Acetic acid - Methyl acetal 0436370 111620 |-2.723E-04 |0.00133309 * =
Acetic acid - Water 00510070 0.293550 | 2.4019E-04 | 7.6741E-05 * =
Aute-Load Methyl acetate - water |-0.0101430 | 0.962950 | 0.00216090 -2013E-04 * =
Fonte: Autor, 2020.
Figura 11 - Configuragdes da coluna — Thermodynamics - Parte 2.
Select Thermodynamic Maodel parameters [when required)
UNIQUAC  Chemical theory | Extended Antoine |
Reset i-] adj ~ o o
tethanol - Methanol
& Load Methanol - Acetic acd__| 2 50000 Methanol - fater {15500
Methanol - Methl acetate| 1.30000 G s T ) 4. 50000
Save Methanal - W aker 1.55000 Acetic acid - Methyl acetal] 200000
Acetic acid - Acstic acid_|4.50000 Acetic acid - \water 2.50000
Auto-Load Acetic acid - Methyl acetall 2.00000 Methyl acetate - Methyl ac{ 0850000
Arcetic anid - Waber 250000 v b ethyl acetate - Water 1.30000
Conelation | Water - Water 1.70000
Fonte: Autor, 2020.
Figura 12 - Configuragdes da coluna — Thermodynamics - Parte 3.
Select Thermodynamic Maodel parameters [when required)
UNIGQUAC | Chemical theory  Extended Antoine |
Feset Companent; A Bi |Ci D Ei [Fi |
Methanaol 126790 0000000 0137E10 -RRFR20 -h.945E-05
= Load Acetic acid 395 453 -18091.0 0000000 0EFF40  -BF.E420 .27 3E-0R
Methyl acetate 17.3704 -4973.30 0.000000 00326520 311570 1.7275E-05
Save water £8.5549 -F004.80 0000000 000358380  -6.66890 -8.605E-07
£ >
Avto-Load

Fonte: Autor, 2020.

32



Figura 13 - Configuragfes da coluna — Reactions.

v Thermodynamicsl + Physical properties ¥ Reactions |
rDefine Reaction:

Inzert I Remave | = Libramy | Save |
B |Reaction
1 h_

Reaction 1: Medc

¥ Reversible reaction .
Reactive zones:

Feaction type IPseudo-homogeneous ;I M ake MName |
Ingert Fiemove
Kinetic: basis Iactivities ;I Construct orders |

Reactive zone 1

Eom?onent | t ethanol ’Acetic ac‘ ethyl ac:l " aker | Begin stage

Stoichiometric coeff. -1 1 1 End stage 36
Forward orders 1 1 1] 0 Stage wolumne [m3] |10.0000
Backard orders i} a 1 1 Catalyst activity 1.00000
Reaction rate Eaqn # A |B |l: |D |E |

k-forward -B916.53 10,2959 O 1] a

k-backward 113 -8326.92 1411413 0 1] a

Fonte: Autor, 2020.

Figura 14 - Configuracfes da coluna — Column specs.

~ ﬁnah.laisl d F‘ressuael + Heatars.":mlarsl " Efficiencies ¥ Column ‘¥F'E'23|
Column Product Specifications

Top product name Top Condenzer duty name  |dcondenzer

Top specification | Rieflu ratio =] = [1.96600 i

Bottorn product name [ Botion Reboiler duty name  |[Heboder

Battom specification | Bottom product flow rate ﬂ = |"3-55U1 [kmolsh)

Fonte: Autor, 2020.
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5 RESULTADOS

Na Tabela 1 tem-se os dados para correcao dos parametros de interagao

binaria do modelo UNIQUAC, de acordo com a temperatura, que foram alimentados

no simulador.

Tabela 1 - Parametros de dependéncia da temperatura para os parametros de
interac&o binaria do modelo UNIQUAC

i- ] ai aj bij bji
MeOH — HAc 2,03460 -0,970390 -3,157E-03 3,0613E-03
MeOH — MeAc 0,710110 -0,724760 -1,167E-03 2,3547E-03
MeOH - H20 -3,14530 205850 6,0713E-03 -7,014E-03
HAc — MeAc 0,436370 -1,11620 -2,723E-04  1,33309E-03
HAc — H20 0,0510070 0,293550 2,4019E-04 7,6741E-05
MeAc — H20 -0,0101430 -0,962950 2,1609E-03 -2,013E-04

Fonte: Luyben e Yu, 2008.

A Figura 15 mostra os parametros iniciais para a producao de Acetato de Metila

em Coluna de Destilacdo Reativa. A reacao ocorre entre os estagios 4 e 36, sendo 10

m3 de volume dos estagios. Como resultado, foram obtidos os dados da Tabela 2.

Figura 15 - Produgéo de Acetato de Metila em coluna de destilagéo reativa.

Acido Acético

50 kmol/h

298 K| 1 atm
HAc  1.00000
MeCH 0.00000
MeAc  0.00000
H:O  0.00000

Metanol

50 kmolfh

298 K| 1 atm
HAc  0.00000
MeOH 1.00000
MeAc  0.00000
H:0  0.00000

Fonte: Autor, 2020.

Topo

RR=1.966

1 atm

B = 49.65 kmol'h

Destilagao Reativa
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Tabela 2 - Resultados da simulacéo de producéo do acetato de metila.

Parametro Topo Base Topo* Base* %Var Topo %Var Base
Temperatura (K) 329,88 373,92 - - - -
Presséo (atm) 1 1 - - - -
Vazao (kmol/h) 50,35 49,65 - - - -
Metanol 0,00560  0,00000 0,00556 0,00763 0,8 -100,0
Acido Acético 0,00054  0,00493 0,00087 0,01237 -37,7 -58,5
Acetato de Metila  0,98745  0,00000 0,98000 0,00000 0,8 0,0
Agua 0,00641  0,99507 0,01357 0,98000 -52,8 15

Fonte: Autor, 2020. *Luyben e Yu, 2008.
Quando comparados com os valores encontrados na referéncia, pode-se dizer
que a simulacdo € precisa, pois, apesar de a variagdo em porcentagem ser de até

100%, as diferencas sao encontradas quase todas na 32 casa decimal.

No Grafico 2 pode-se ver que existem dois picos de temperatura na coluna,
sendo um proximo da base, ou seja, proximo do refervedor, e outro nos estagios

reacionais, 0 que mostra que esta € uma reacao exotérmica.

Gréfico 2 - Perfil de temperatura dos estagios.
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Fonte: Autor, 2020.

No Gréfico 3 é possivel verificar as composi¢gfes do liquido em cada estagio.

Apesar das alimentac¢des serem iguais, € possivel ver que o Metanol sé possui fracdes
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relevantes proximo da alimentacdo. J& o Acido Acético permanece relevante em todos

0s estagios reacionais.

Gréfico 3 - Perfil de composicdo do liquido na coluna.

10

20

Stage

304

1 -8~ Methanol

4 Acetic acid

== Methyl acetate
40‘- | | | il Water i

0.0 0.2 0.4 086 na 1.0

Liquid mole fraction

Fonte: Autor, 2020.

No Grafico 4 verifica-se que as relevancias dos reagentes mudam bastante,
mas o Metanol continua sendo mais relevante préximo da alimentacao.
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Gréfico 4 - Perfil de composi¢éo do vapor na coluna.

Stage

a0k ' ' '

-8~ Methanol
== Acetic acid
== lMethyl acetate

Tl- Water

0.0 0.2 0.4 0.6
“apour mole fraction

Fonte: Autor, 2020.

0.2

1.0

No Grafico 5 temos os fluxos molares das fases liquido e vapor. A fase vapor

permanece em aproximadamente em 150 kmol/h ao longo da coluna, ja a fase liquida

tem um crescimento nos pontos de alimentacao.
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Grafico 5 - Perfil dos fluxos molares das fases liquida e vapor na coluna.
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Fonte: Autor, 2020.

Tendo como base os resultados da primeira simulacéo na Tabela 2, os dados
de alimentacéo e operacao foram alterados para verificar a influéncia dos parametros
na conversao total. Nota-se que a reacéo obteve 98,76% de Acetato de Metila no topo
— sendo 99,45% de conversao da reacdo —, um nivel bastante elevado, porém este

valor ainda pode ser mais elevado com alguns ajustes.

No Gréfico 6 verifica-se a influéncia da pressao na conversao, onde quanto
maior a pressao, menor é a pureza. Neste caso a vazao permaneceu constante (50,35
kmol/h) e aumentou a fracdo de agua no topo, desta forma, o aumento da pressao

reduz a eficiéncia e tornaria necessario um outro processo de separacgao.
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Gréfico 6 - Variacdo da pureza de Acetato de Metila com a presséao.

Pressdo x Acetato de Metila no Topo

20

18 y =-20,94In(x) - 0,0387

16 RZ=0,9898
14

12
10

Pressao (atm)

[T S AT ¢ <]

0% 20% 40% 60% 80% 100%
% Acetato de Metila

Fonte: Autor, 2020.

No Gréfico 7 tem-se a influéncia das temperaturas de alimentacdo na
conversdo. Pode-se ver que € uma tendéncia de crescimento com o aumento da
temperatura na alimentacédo do Acido Acético, porém ao chegar em 378 K a tendéncia
€ de queda. Também é possivel notar que a temperatura do Metanol ndo teve grande
influéncia nos resultados. Por fim, o ponto de maior pureza encontrado foi com Acido
Acético em 368 K e Metanol em 338 K, obtendo 98,89% de Acetato de Metila na
corrente de saida do topo.

Gréfico 7 - Variacdo da pureza de Acetato de Metila com as temperaturas de
alimentacao.

Temperaturas de alimentac¢do x Pureza no Topo

m
g 98,90%
o 98,80%
-
o 98,70% 268
o
]
£ 98,60% 508
< 98,50% _ s
R QR B w //

N2 B o /" 358

o m “

338
348
358
368
378

Acido Acético (K)

Fonte: Autor, 2020.
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No Gréfico 8 pode-se ver que a pureza tende a aumentar se as alimentacdes
tiverem vazdes parecidas e menores. Com 47,5 kmol/h de alimentagdo em cada
corrente, chegou-se a pureza de 99,98% (1,21 p.p. de ganho), porém a vazao do topo
caiu de 50,35 kmol/h para 45,35 kmol/h (ou 9,9% de reducéo).

Gréfico 8 - Variacdo da pureza de Acetato de Metila com as vazfes de alimentacgéo.

Vazdes de alimentacao x Pureza no Topo

m
=
g 100,0%
< 99,5%
o
£ 99,0%
D
g 985%
o =0 35,0
o S 40,0
TG oW - 50,0
RhP RV 55,0
P
My

Acido Acético (kmol/!

-_—
[—

60,0

60,0

Fonte: Autor, 2020.

Ao variar a vazao da base e a razéo de refluxo, foi encontrado o ponto de maior
pureza quando temos 52,5 kmol/h saindo na base e refluxo 6, atingindo 99,998% de
Acetato de Metila no topo da coluna. Se aumentarmos essa razéo até 14, ainda é
possivel chegar a 99,999%. Nos dois casos a vazao do topo é 47,5 kmol/h.
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Gréfico 9 - Variacdo da pureza de Acetato de Metila com a razéo de refluxo e vazao

da base.

Refluxo x Vazao da Base x Pureza

100,0%
99,5%
99,0%

98,5%

% Acetato de Metila

40,0
42,5
45,0
47,5
50,0
52,5
55,0

Vazdo da Base (kmol/h)

Fonte: Autor, 2020.
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Desta forma, € possivel otimizar a coluna através de um parametro que seria

de facil alteracdo e ndo demandaria um maior custo, como seria 0 caso do aumento

da temperatura, que necessitaria de algum processo térmico para aquecimento.

Por fim, foi analisado o comportamento da coluna de acordo com o tipo — hibrida

ou ndo-hibrida. Como nesta coluna a reacao ocorre entre os estagios 4 e 36, a mesma

€ considerada hibrida, se considerarmos uma coluna néo-hibrida — reacdo em todos

0s estagios, exceto condensador e refervedor —, tem-se o0s resultados da Tabela 3.

Tabela 3 - Variacdo da pureza com o numero de estagios reacionais.

R Hibrida (4-36) Hibrida (4-30) Nao-Hibrida
Parametro
Topo Base Topo Base Topo Base
Temperatura (K) 329,88 373,92 330,66 373,22 330,75 373,29
Metanol 0,00560 0,00000 0,00560 0,00000 0,01305 0,00000
Acido Acético 0,00054 0,00493 0,00054 0,00513 0,00104 0,01219
Acetato de Metila  0,98745 0,00000 0,98745 0,00000 0,98000 0,00000
Agua 0,00641 0,99507 0,00641 0,99487 0,00591 0,98781

Fonte: Autor, 2020.
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Como é possivel verificar pelos resultados, adicionar mais estagios reacionais nao
traria ganho para a pureza. O que ainda geraria um custo maior, pois demandaria o
uso de mais catalisador. Por outro lado, reduzir os estagios reacionais ndo gerou
diferenca significativa, o que pode indicar ser melhor reduzir para usar menos

catalisador.
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6 CONCLUSAO

Com a simulacéo realizada, podemos ver que o grau de conversao em uma
coluna de destilacéo reativa pode ser altissimo. E de fato simplifica a operacéo, pois,
segundo Neto et al. (2018) seriam necessarios um reator e nove colunas de destilacao
para obter um produto com alta pureza, sendo que uma coluna de destilagéo reativa
obteve 98,75% de pureza no topo. Isto também comprova a eficiéncia deste processo

guanto a presenca de azeotropos.

Ao modificar os parametros, foi possivel constatar a influéncia de cada um no
resultado final da pureza e vazéo. Cabe destacar que algumas modificacfes ndo sao
tdo simples, como o0s estagios reacionais, numero de estagios totais e locais de
alimentacao, por exemplo. Ja outras, como razéo de refluxo, podem ser modificadas
com a coluna em operacdo, 0 que permite ajustes mais finos de acordo com os

resultados obtidos empiricamente.

Ao realizar os ajustes na razéo de refluxo do topo, atingiu-se uma pureza de
99,99%, indo ao encontro do que disse Bessling (1998) pois o0 mesmo afirmou que

esse parametro tinha grande influéncia na pureza dos produtos.

Portanto, a simulacdo do processo € extremamente importante e devem ser
testados diversos cenarios para se obter o maior retorno, seja maximizando a

conversao, pureza ou a producao.
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