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Resumo

Com o presente trabalho pretendeu-se estudar um processo de producédo de acido acético
através de destilacdo azeotropica de solugdes aquosas, recorrendo ao software de simulacao
Aspen Hysys. Conseiderou-se uma corrente de alimentacdo de 100 kg/h com uma composicao
de 10 % (m/m) de acido acético e 90 % (m/m) de dgua com o objectivo de obter acido acético a
99.5 % (m/m).

Simulou-se o processo em estado estacionario, utilizando o modelo UNIQUAC, ao qual se
efectuou uma avaliagdo econdmica utilizando trés solventes, o acetato de n-propilo, MTBE e dietil
éter, obtendo-se um custo total de 51.03, 52.21 e 64.01 USD/h, respectivamente. Verificou-se
assim que o acetato de n-propilo € o solvente mais favoravel para o qual se dimensionou uma
coluna de destilagdo com um total de 25 pratos, com diamétro de 0.4 m do prato 1 ao prato 17
e 0.6 m do prato 18 ao prato 25, seguido de um separador trifasico na corrente de destilado, com

um volume de 0.08 m?, para recuperacéo e reciclo do solvente.

Ainda em estado estacionario identificou-se as variaveis manipuladas do processo e estudou-
se 0 melhor emparelhamento das respectivas variaveis de controlo. Seguidamente implementou-
se um total de dez controladores, do tipo PI, para efectuar o controlo do processo em modo
dinamico, para os quais se determinou os respectivos parametros Kc e Ti, através do algoritmo

do simulador.

Por fim, estando o processo devidamente em controlo, efectuou-se alteragdes ao set point
da composicdo de &cido acético no residuo, com o objectivo de verificar a capacidade de
resposta do sistema de controlo implementado, ao alterar as condigfes operatorias do processo.
Concluiu-se que este atinge facilmente a estabilidade, sendo o caudal de refluxo da coluna de
destilacdo a variavel manipulada mais critica no processo, uma vez que € a variavel que requer

mais tempo para atingir a estabilidade.

Palavras-Chave: Acido Acético, Destilacdo Azeotropica, UNIQUAC, Simulagdo, Controlo de

Processo.



Vi



Abstract

With the present work, the aim was to study an acetic acid production process through
azeotropic distillation of aqueous solutions, using the Aspen Hysys simulation software. A feed
stream of 100 kg/h with a composition of 10% (m/m) acetic acid and 90% (m/m) water was

considered with the aim of obtaining acetic acid at 99.5% (m/m).

The steady-state process was simulated using the UNIQUAC model, to which an economic
evaluation was carried out using three solvents, n-propyl acetate, MTBE and diethyl ether,
obtaining a total cost of 51.03, 52.21 and 64.01 USD/h, respectively. It was thus found that n-
propyl acetate is the most favorable solvent for which a distillation column was designed with a
total of 25 stages, with a diameter of 0.4 m from stage 1 to stage 17 and 0.6 m from stage 18 to
stage 25, followed by a three-phase separator in the distillate stream, with a volume of 0.08 m?,

for recovery and recycling of the solvent.

Still in steady state, the manipulated process variables were identified and the best pairing of
the respective control variables was studied. Then, a total of ten Pl-type controllers were
implemented to perform process control in dynamic mode, for which the respective Kc and Ti

parameters were determined through the simulator algorithm.

Finally, with the process properly under control, changes were made to the set point of the
acetic acid composition in the residue, with the aim of verifying the response capacity of the
implemented control system by changing the operating conditions of the process. It was
concluded that this easily reaches stability, with the reflux flow of the distillation column being the
most critical manipulated variable in the process, as it is the variable that requires the most time

to reach stability.

Keywords: Acetic Acid, Azeotropic Distillation, UNIQUAC, Simulation, Process Control.
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1. Enquadramento Tematico

A engenharia quimica € uma area dindmica e diversa que combina os principios da quimica,
da fisica, da biologia e da matemética para desenvolver e implementar processos que
transformam matérias-primas em produtos de maior utilidade, focando-se também em projectar,
optimizar e operar processos industriais que envolvam transformacao quimica, energética e de
materiais. Os engenheiros quimicos desempenham um papel fundamental em diversas
industrias, tais como, farmacéutica, petroquimica, alimentos e bebidas, producédo de energia,
protecdo ambiental, entre muitos outros, focando-se essencialmente para o desenvolvimento de
solucdes inovadores para enfrentar os desafios relacionados a sustentabilidade, eficiéncia e

seguranca.

A grande producdo e consumo de produtos quimicos a base de petrdleo e os efeitos
negativos associados ao nosso planeta levantaram preocupacdes em todo o mundo. Embora a
escassez de recursos tenha estado no topo da lista global de preocupacdes por décadas, de
acordo com o Acordo de Paris de 2015, a reducdo de emissGes assumiu a posicao de prioridade
maxima recentemente. Além disso, para reduzir o desperdicio e preservar a qualidade de vida
na Terra, a economia circular tornou-se um tépico popular de pesquisa. Na tentativa de reduzir
a pegada de carbono, a producdo de produtos quimicos a partir de recursos renovaveis, ou de
residuos, tem sido estudada intensivamente’=, um exemplo claro na procura de processos mais
verdes e sustentaveis € a sintese do acido acético, onde actualmente, cerca de 90% da producao
mundial deste composto deriva de compostos com origem fdssil, como o metanol, etileno ou

butano®”.

A fermentacdo permite a produgdo de produtos quimicos a partir de residuos e recursos
renovaveis, com alta eficiéncia e potencialmente a baixo custo, existindo numerosos tipos de
microorganismos disponiveis para serem usados na fermentacdo. Uma grande variedade de
produtos quimicos podem ser produzidos por esta via, variando de commodities quimicas a
intermediarios farmacéuticos.®® Existem varias fontes de carbono, tais como, aguas residuais da
industria de alimentos ou papel*®!! e fluxos ricos em aclcar isolados do 6leo de pirélise que
podem ser alimentados a um fermentador,'? contudo, apesar da diversidade de produtos e a
flexibilidade da matéria-prima estejam entre os principais beneficios da fermentacao, a baixa
concentracdo do produto é uma grande desvantagem devido aos custos de downstream

associados.!®






2. O Mercado do Acido Acético

O &cido acético € um acido carboxilico contendo dois carbonos, € um liquido claro e incolor
com um odor forte e pungente, como o vinagre. O mercado global de &cido acético foi avaliado
em cerca de 20 bilnGes de ddélares no ano de 2022 e espera-se que testemunhe uma taxa de
crescimento anual de aproximadamente 5% no periodo de 2023 a 2030, como ilustrado na figura
2.1. A pandemia da COVID-19 impactou negativamente o mercado em 2020, devido a diversas
restricbes impostas por governos de todo o mundo. Devido ao impacto negativo da pandemia, o
mercado do &cido acético assistiu ao encerramento de inddstrias quimicas em todo o mundo,
gue sdo os principais usuarios finais do produto. No entanto, o sector recuperou bem com o
relaxamento das restricbes comerciais transfronteiricas e a reabertura de varios setores em todo

o mundo, tendo crescido significativamente no periodo de 2021-22.14-18
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Figura 2.1 — Previsdo de mercado para o &cido acético entre 2022 e 2030.18

O crescimento é atribuido a sua importancia na construcéo de blocos para a fabricacao de
varios produtos quimicos e usabilidade em varias industrias, como plasticos, borrachas, tintas e
téxteis e prevé-se que o desenvolvimento de novas tecnologias de separacéo, para aumentar a
eficiéncia da producdo de &cido acético, crie novas oportunidades de mercado.®”48 O &cido
aceético € utilizado como reagente quimico para produzir varios compostos quimicos, sendo 0s
principais o acetato de vinilo, anidrido acético, ésteres e acido tereftélico, como ilustrado na figura
2.2.



8.9%
11.8%

=
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Figura 2.2 — Principais aplicactes do acido acético em 2022.1°

A aplicacdo de &cido acético para producdo do monémero de acetato de vinilo dominou o
mercado com uma participacdo de cerca de 45% em 2022. O seu alto contributo é atribuido a
crescente demanda por tintas, revestimentos de papel e produtos impressos que estdo a
impulsionar a procura de acetato de vinilo. O &cido acético € uma das principais matérias-primas
utilizadas na producdo de monémero de acetato de vinilo, que € posteriormente utilizado para a
producdo de acetato de polivinilo. As melhorias no estilo de vida do consumidor e o nimero
crescente de decoragbes de casas estdo também a impulsionar a procura por tintas e

revestimentos, influenciando diretamente a procura de acetato de vinilo.

O anidrido acético registou a segunda maior contribuicdo na aplicacdo de acido acético em
2022, com uma participacao de cerca de 19%. Esta procura é atribuida a sua ampla utilizacdo
em filmes fotograficos e varios outros materiais revestidos, na fabricacédo de filtros de cigarro e é
também uma matéria-prima fundamental para o desenvolvimento de medicamentos, como a

aspirina, que auxilia no tratamento de dores de cabeca.

Os ésteres de acetato sdo desenvolvidos a partir do acido acético e séo utilizados
principalmente na fabricagdo de tintas, revestimentos e tintas de impressdo, sendo que o
aumento do desejo dos consumidores de elevar a estética das suas casas esta a impulsionar a
demanda global por estes materiais. A indUstria automotiva também esta a elevar a procura por
tintas devido ao aumento das vendas de veiculos, 0 que impacta positivamente no mercado de

ésteres de acetato em todo o mundo.

O acido tereftalico purificado é geralmente consumido no desenvolvimento de revestimentos

de poliéster para aplicacdes em recipientes alimentares e para producéo de polietileno tereftalico,



utilizado na producdo de garrafas de plastico. Boa resisténcia quimica e a manchas, alta
resisténcia a intempéries e bom balanceamento de transi¢céo vitrea, juntamente com faixas de
temperatura apropriadas para alta flexibilidade, sdo algumas das caracteristicas que
impulsionam o mercado de acido tereftalico purificado globalmente. Também o crescimento
populacional aumentou a necessidade de alimentos e bebidas, o que gera maior necessidade de

garrafas plasticas e recipientes de poliéster.






3. Evolucéo da Sintese de Acido Acético

Embora a utilizacdo de acido acético esteja evidenciada a mais de 10000 anos'®, apenas em
1845 este composto foi sintetizado pela primeira vez, através de matéria inorganica, pelo quimico
alemao Hermann Kolbe?°. Kolbe utilizou como fonte de carbono o dissulfito de carbono (CS,), o
gual por reacdo de cloragao originou o tetracloreto de carbono, seguidamente a pirélise originou
o tetracloroetileno que por cloragcao aquosa resulta no &cido tricloroacético, sendo entao reduzido

a acido acético por electrolise, como apresentado na equacao 3.1.

Cl Cl Cl 0] O
Cl irélise lectrélise
cs, —= CCl, —> >—_< LAY H Sectteg H3c~/<
Cl Cl Cl ClI OH OH

Equacdo 3.1 — Esquema da sintese de &cido acético descoberto por Hermann Kolbe.20

A descoberta da hidrélise de alcinos pelo quimico russo Mikhail Kucherov em 1881, onde o
carbeto de célcio é primeiramente hidrolisado, obtendo-se o acetileno, e este é seguidamente
hidratado sob sais de mercurio (ll), gerando o acetaldeido, possibilitou o desenvolvimento de
processos baseados neste composto?l. Assim a 1914 veio surgir o primeiro grande processo de
producdo de acido acético, industrializado na Alemanha, que consistia na oxidagédo direta do
acetaldeido, o qual esta ilustrado na equacgéo 3.2. Operando a 150°C e 55 atm, sob catalise de
metais de cobalto ou crémio 223, apresenta um rendimento de 95%, sendo o acetato de etilo,

acido férmico e formaldeido os principais subprodutos.®

0
HC=CH + H,0 —“m H3C—</
H
0 0
H3c~/< + 0, = H3C—/\/
H OH

Equacéo 3.2 — Produgéo de acido acético a partir de acetileno.?!

Tendo em conta o preco reduzido do etileno comparativamente ao acetileno e as
problematicas ambientais face a utilizacdo de mercdrio, as industrias procuraram novas formas

de obter o acetaldeido a partir do etileno, assim a 1959 a houve a substituicdo da hidratagdo do



acetileno pelo processo de Wacker, onde o etileno é oxidado sob catalise de paladio e cobre,

como ilustrado na equacéo 3.3.24%

@)

H,C=CH, + O PdCl,/CuCl, HaC //
H

@) O

{ +o, < ne—4

H OH

Equagcéo 3.3 — Produgéo de acido acético a partir de etileno.b

Ainda na década de 50 novos processos de producéo de acido acético foram desenvolvidos,
como a oxidacdo do n-butano e a mais importante até aos dias de hoje, a carbonilacdo do
metanol. O processo de carbonilagdo do metanol, ilustrado na equacéo 3.4, foi introduzido pela
BASF a 1960 e requer uma pressdo de 600 atm para manter a estabilidade do catalisador de
cobalto a temperaturas de 230°C, conseguindo-se um rendimento de 90% em relacdo ao metanol
e 70% em relacdo ao mondxido de carbono?®. Novos complexos cataliticos foram estudados com
0 objectivo de optimizar as condigdes reacionais, destas pesquisas surgiram os dois processos

mais eficientes e importantes até a actualidade, o processo Monsanto e Cativa.

HCo(CO),
Fi;}x CHg?T
H,O
CH;COCo(CO); CH3Co(CO)s
g\ﬁgcocm CH;OH )

CHsCOCo( CO},

Equagéo 3.4 — Ciclo catalitico do processo de carbonilagdo do metanol & base de cobalto.?8

A companhia Monsanto a 1970 implementou pela primeira vez um catalisador homogéneo, a
base de rodio promovido por iodeto de metilo, que apresentou um grande desempenho, obtendo-
se um rendimento de 99%, baseado no metanol, em condi¢des de reacdo moderadas (150-200°C
e 30-60 atm)?”%8, sendo o ciclo catalitico deste processo ilustrado na equacéo 3.5. Este processo
necessita de uma concentracdo minima de 10% de agua no meio reacional para prevenir a

formacao de espécies inativa RH (lll) do catalisador, que em etapas com baixa pressao de CO

8



levam a formacdo de Rhls, uma espécie insollvel.?6%2° A dgua impede a perda do catalisador
por precipitacdo, pois reage com estas espécies inativas Rh (lIl) restaurando as espécies ativas
Rh (1), no entanto, a sua utilizagao torna o processo mais dispendioso devido & maior quantidade
de &gua a ser destilada. Além disso, ocorre também uma reacao lateral importante, a reacédo de
troca 4gua-géas, que reduz a quantidade disponivel de CO no meio reacional, reduzindo assim o

rendimento do processo.*

// \O Hz O H:;G |
e T *'\/

; /\ /\

\\ HiC” O
|
co /
h t:Hé

I?
.le
Mg co
H
/

Q=0

'\'/

J
(8]

Equac&o 3.5 - Ciclo catalitico do processo Monsanto.26

A 1986 a BP Chemicals comprou os direitos de carbonilacdo, até entdo exclusivos da
Monsanto, e a 1996 desenvolveu um novo processo, denominado de processo Cativa, o qual
utiliza um complexo catalitico a base de iridio ao invés de rédio.** O processo Cativa, ilustrado
na equacao 3.6, € muito semelhante ao processo Monsanto, sendo a principal vantagem a maior
estabilidade do complexo de iridio, permitindo reduzir a quantidade de agua no reactor sem o
inconveniente da precipitagdo do catalisador. Assim, a planta industrial pode ser reduzida no
namero de colunas de destilagéo, tornando o processo mais econdmico. Outras vantagens séo
também o preco reduzido do iridio em comparacdo ao rédio, a reducdo da formacdo de
subprodutos e a reducao da reaccdo agua-gas, com o consequente aumento do rendimento do

processo.31-33
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Equacéo 3.6 — Ciclo catalitico do processo Cativa.26

Actualmente cerca de 70% do acido acético € produzido por vias de carbonilagéo de metanol
e 90% da producdo mundial deriva de percussores de origem féssil,® contudo face aos desafios
actuais na reducao da pegada de carbono, a atencdo dos investigadores tem sido cada vez mais
direcionada para os processos de fermentagdo, os quais permitem obter acido acético a partir

fontes renovaveis.”
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4. Processos de Fermentacao Acética

O vinagre € a mais antiga aplicacédo de acido acético relatada, consiste numa solu¢édo aguosa
contendo 4 a 8% de acido acético, sendo actualmente produzido por fermentacdo de varios
substratos como o vinho, o malte e algumas frutas. O processo fermentativo compreende uma
primeira etapa de conversdo anaerdbia dos acucares em etanol por ac¢do de bactérias,
vulgarmente as Saccharomyces sp., e uma segunda etapa de oxidacdo aerdbica do etanol a

&cido acético por bactérias denominadas de bactérias do acido acético.”34-36

Existem trés tipos de processos de fermentacao acética, o método de Orleans, o método de
gotejamento e o método de cultura submersa.®” O processo de Orleans, ilustrado na figura 4.1,
teve origem na Franca e é um dos mais antigos e bem conhecidos métodos de producéo de
vinagre. E um processo lento e continuo, que utiliza vinagre de alta qualidade como cultura inicial,
a qual o vinho é adicionado em intervalos semanais. O vinagre é fermentado em barris de 200
litros, aos quais sdo adicionados aproximadamente 65 a 70 litros de vinagre de alta qualidade
juntamente com 15 litros de vinho, depois de uma semana séo adicionados mais 10 a 15 litros
de vinho, repetindo-se o processo em intervalos semanais. Apos cerca de quatro semanas, 0
vinagre pode ser retirado do barril (10 a 15 litros por semana) sendo o volume reposto com vinho.
A fermentagéo acética é lenta, tendo efeito apenas na superficie do liquido, onde ha oxigénio
dissolvido suficiente que garante a conversao de alcool em acido acético. Um dos problemas
encontrados neste método é o de como adicionar mais liquido ao barril sem perturbar a cultura
flutuante, este inconveniente foi resolvido usando um tubo de vidro, que chega ao fundo do barril,
para que o vinho seja adicionado sem perturbar a cultura de bactérias superficial. O tempo de
fermentacdo depende também de varios fatores, como a temperatura de fermentagéo, a
composicao inicial da solu¢do alcodlica, a natureza dos microrganismos e a suficiéncia de

oxigénio fornecido.3"~%°

Figura 4.1 — Método de Orleans para producio de vinagre.*!
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O método de gotejamento, desenvolvido na Alemanha em 1823 por Schutzenbach,*? utiliza
um reactor em formato de tanque cilindrico dividido em trés compartimentos, como ilustrado na
figura 4.2. Na parte superior, o vinho é introduzido no reactor por um borrifador e passa por um
material inerte, usualmente aparas de madeira de faia, onde as bactérias do acido acético estao
suspensas. O material inerte é suportado por um fundo falso perfurado, permitindo a passagem
de um fluxo de ar da base do cilindro para o topo e que separa a se¢ao intermediaria da se¢ao
final, onde o vinagre se deposita e pode ser retirado ou hovamente bombeado para o topo do
cilindro, iniciando outro ciclo de acetificacdo. Uma vantagem comparativamente ao processo de
Orleans é que apos cerca de uma semana ja € possivel obter-se vinagre de qualidade razoavel.
Os inconvenientes deste método incluem a acumulagdo de bactérias mortas sobre a material

inerte, as dificuldades de controlar a temperatura e a evaporacéo do substrato alcodlico.383942

Borrifador | oo

Ar—+—C

- | (X) Bomba
Vinagre «——

Figura 4.2 — Processo de gotejamento para produc&o de vinagre.*!

O método submerso foi introduzido a 1952 para a producdo de vinagre, este sistema
consiste na fermentagdo em tanques de acgo inoxidavel com capacidade de 10000 a 40000 L,
ilustrado na figura 4.3.” O processo é composto por trés etapas, primeiro o carregamento da
matéria-prima e a inoculacdo no meio de fermentacédo, a fermentacéo e finalmente a descarga
do meio fermentado. Neste processo, as bactérias acéticas encontram-se suspensas no meio
liquido, o ar € forgado a passar num difusor (placa perfurada) na base da coluna garantido assim
a boa oxigenacgéo e agitagdo do meio. A oxidagdo do etanol ocorre na interface liquido-ar das
bolhas formadas pelo fluxo de ar, possuindo também dispositivos para manter o meio a cerca de
30°C. Usualmente o processo opera em modo semi-continuo, ou seja, sdo feitos varios ciclos de
acetificacdo sendo que no final cada ciclo retira-se cerca de metade do vinagre produzido sendo
gue o restante fica no tanque como iniciador do processo fermentativo no novo ciclo. As suas

principais vantagens séo a rapidez, producao de vinagre em ciclos de 24 horas, e a acidez, pois

12



0 produto pode alcancar um maior teor de &acido acético comparativamente aos outros

processos.’:39:43-45

NS R RO

== e == e

S
L]

=}

Figura 4.3 — Reactor utilizado no processo submerso para producéo de vinagre.”

Ambos 0s processos acima descritos sdo utilizados para producgéo de vinagre, ou seja, uma
solucdo diluida de &cido acético em agua, contudo para a produgdo de acido acético glacial

através de fermentagdo € necesséario implementar um processo de downstream que seja

economicamente favoravel, sendo esta uma matéria estudada por longos anos.
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5. Processos de Separacao

A oportunidade que a fermentacdo oferece em produzir 4cido acético através de fontes
renovaveis e residuos industriais tem despertado o interesse dos investigadores por varias
décadas, tendo-se testado técnicas de separacdo tais como destilagdo simples, destilacdo

extractiva e azeotrépica, destilagédo reactiva, extracao liquido-liquido e membranas.

A destilacdo simples dada a sua simplicidade € um dos processos de separacdo mais
utilizados na industria quimica, apesar da mistura acido acético — 4gua nao resultarem num
azeOtropo a sua volatibilidade relativa é baixa, ou seja, possuem pontos de ebulicdo préximos
(100 °C para a agua e 118 °C para o acido acético, a pressao de 1 atm), resultando assim numa
coluna de destilagcdo com muitos andares de equilibrio e a operar com alta razéo de refluxo, o
gue torna o processo demasiado dispendioso. O facto de a agua ser também o composto mais
volatil e em maior quantidade, possuindo uma entalpia de vaporizacdo alta, € outro factor que

aumenta os custos de operacdo na destilacédo simples.”46-48

A destilagc&o extractiva e azeotropica tendem a ser uma alternativa a destilagcdo simples para
reduzir o nimero de andares de equilibrio e a razéo de refluxo, no qual é adicionado um terceiro
componente para perturbar o comportamento termodinamico da mistura inicial, de modo a
facilitar a sua separacao, contudo é necessario adicionar outra coluna de destilacdo de modo a
recuperar o solvente adicionado.*’#° A vantagem da destilagédo extractiva, comparativamente a
azeotrépica € que nao € necessario evaporar o solvente, uma vez que utiliza solvente de baixa

volatibilidade, apresentando grande eficacia para solugdes entre 30 e 70% de acido acético.*

A destilacdo reactiva é uma alternativa estudada recentemente para aproveitamento de acido
aceético em baixa concentracdo, no qual é adicionado um reagente da familia dos alcoois, tal
como o metanol ou etanol, de modo a produzir um éster, o qual vai sendo recuperado por
destilacdo a medida que é formado na coluna. Apesar de ndo ser recuperado o &cido acético,
este processo € uma alternativa para obter compostos de alto interesse econémico e com

elevada eficiéncia para concentragcdes muito diluidas de &cido acético.>-%3

A extracao liquido-liquido é um processo de simples implementagéo e o mais antigo utilizado
na recuperacdo de acido acético de solugbes muito diluidas. Neste processo é utilizado um
solvente, tipicamente um éster, o qual deve ter elevado coeficiente de distribuicdo e

selectividade, podendo ser um solvente de baixo ou alto ponto de ebulicdo. A utilizacdo de um

15



solvente de alto ponto de ebulicdo torna-se mais vantajosa devido ao facto do acido acético ser
0 composto em menor quantidade, assim ndo h a necessidade de vaporizar o solvente utilizado.
A extracgdo liquido-liquido, embora seja um processo eficiente na recuperacdo de acidos
carboxilicos diluidos, apenas deve ser utilizada para concentracdes abaixo de 30% de &cido

acético.”55

A separacdo por membranas é uma das técnicas mais recentes da industria quimica,
revelando elevada eficiéncia na recuperacdo de &cido acético de solucdes muito diluidas.
Contudo a degradacdo das membranas causadas pelo acido acético e colmatacdo pelo caldo
fermentativo tornam-se uma desvantagem no processo, devido ao seu tempo de paragem para

regeneracéo das mesmas.>¢-8
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6. Destilacao Azeotropica

A destilacdo azeotropica é um processo alternativo a destilacdo simples quando a mistura
apresenta um azeétropo ou uma volatibilidade relativa muito baixa, neste processo um terceiro
componente é adicionado a coluna, denominado de entrainer, o qual altera os coeficientes de
actividade liquido e consequentemente altera também o equilibrio vapor-liquido da mistura em
direccao favoravel a sua separacdo. A escolha de um solvente adequado é a chave deste

processo, pelo qual é necessario ter em conta os seguintes factores para a seleccdo do mesmo®®-
62.

Elevado coeficiente de distribuicdo
Elevada selectividade
Estavel e inerte

Disponivel no mercado e a preco acessivel

YV V. V V V

Nao toéxico
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6.1. Escolha de Solventes

Como primeiro critério para pré-selecao de solventes calculou-se o coeficiente de distribuicdo
do soluto (acido acético) pelas fases orgéanica e aquosa, e a selectividade dos seguintes
solventes, para 0s quais a curvas de equilibrio liquido-liquido disponiveis na literatura, em

fraccBes massicas, estdo representadas no Anexo 1:

> Esteres
o Acetato de etilo®
o Acetato de n-propilo®
o Acetato de iso-butilo®
o Dimetil Carbonato®®
o Acetato de sec-butilo®”

o 1-butanol®®
o 2-butanol®®
o Iso-butanol®®

o 2-metil 2-butanol™

» Cetonas
o MIBK™
o MIPK™?

o 3,3-Dimetil 2-butanona™
» Hidrocarbonetos
o Tolueno™
o Benzeno™
o Ciclohexano™
> Eteres
o Dietil éter””
o 2-Metoxi-2-metilbutano’®
o Ciclopentil metil éter’
o MTBE®
» Halogenados
o Cloroférmio”

o Tricloro etileno™

18



O coeficiente de distribui¢do e selectividade séo dados pelas equagdes 6.1 e 6.2898L;

- o Xsolut ani
Coeficiente de Distribuicio = ———1¢ fase orginica (6.1)

Xsoluto na fase aquosa

Xsoluto na fase orgéanica % Xsolvente na fase aquosa

Selectividade = (6.2)

Xsoluto na fase aquosa Xsolvente na fase organica
Com os dados de equilibrio liquido-liquido calculou-se e representou-se nas figuras 6.1 a
6.12, os coeficientes de distribuicéo e selectividade, em funcéo da concentragéo de 4cido acético

(soluto) na fase aquosa.

2.0
o
]
o
216
% —e— Acetato de Etilo a 20 °C
o112 .
° —e— Acetato de n-Propilo a 25 °C
©
% 0.8 —e— Acetato de i-Butilo a 20 °C
(]
o 0.4 Acetato de sec-Butilo a 25 °C
= 0.
8 Dimetil Carbonato a 25 °C

0.0

0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
XHAC na fase aquosa
Figura 6.1 — Coeficiente de distribuicdo para os ésteres.

80
[4) 60 —e— Acetato de Etilo a 20 °C
©
]
N —e— Acetato de n-Propilo a 25 °C
2 40
§ —e— Acetato de i-Butilo a 20 °C
]
"

20 \ Acetato de sec-Butilo a 25 °C
B Dimetil Carbonato a 25 °C
O \‘\ s
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

XHAC na fase aquosa

Figura 6.2 — Selectividade para os ésteres.
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Selectividade Coeficiente de Distribuicédo

Coeficiente de Distribuicéo

n
o

1.6
\A
12 —e— 1-Butanol a 30 °C
- o]
0.8 —e— 2-Butanol a 30 °C
i-Butanol a 10 °C
0.4 —e— 2-Metil 2-Butanol a 25 °C
0.0
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
XHAC na fase aquosa
Figura 6.3 — Coeficiente de distribuicdo para os alcoois.
80
60
0 —e— 1-Butanol a 30 °C
4
—e— 2-Butanol a 30 °C
20 i-Butanol a 10 °C
—e— 2-Metil 2-Butanol a 25 °C
o “%\\,
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
XHAC na fase aquosa
Figura 6.4 — Selectividade para os &lcoois.
2.0
1.6
1.2
—e—MIPK a 25 °C
o8 lf/w MIBK a 20 °C
0.4 —e— 3,3-Dimetil 2-Butanona a 25 °C
0.0
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

xHAC na fase aquosa

Figura 6.5 — Coeficiente de distribuicao para as cetonas.
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0
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Coeficiente de Distribuic&o
o o = = N
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o
o

0.0

Selectividade
D o2} ')
o o o

N
o

0.0

—e—MIPK a 25 °C
MIBK a 20 °C

\\‘\’.’w‘ —e— 3,3-Dimetil 2-Butanona a 25 °C

0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

XHAC na fase aquosa

Figura 6.6 — Selectividade para as cetonas.

—e—Tolueno a 25 °C
—e—Benzeno a 30 °C

Ciclohexano a 30 °C

.W“d_“'

0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
XHAC na fase aquosa

Figura 6.7 — Coeficiente de distribuicdo para os hidrocarbonetos.

—e—Tolueno a 25 °C
—e—Benzeno a 30 °C

Ciclohexano a 30 °C

0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
XHAC na fase aquosa

Figura 6.8 — Selectividade para os hidrocarbonetos.
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n
o

o)
5]
o
5 1.6
'g 1.2 —e— Dietil éter a 15 °C
(o) .\‘/\-—0 .
S —e— 2-Metoxi 2-metlbutano a 25 °C
©08 oo . N
S Ciclopentil metiléter a 25 °C
204 —s—MTBE a 20 °C
o
O
0.0
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
XHAC na fase aquosa
Figura 6.9 — Coeficiente de distribuicdo para os éteres.
80
o 80
B —e— Dietil éter a 15 °C
kel
2 40 —e— 2-Metoxi 2-metlbutano a 25 °C
(S}
% Ciclopentil metiléter a 25 °C
N 20
—e— MTBE a 20 °C
\‘\\
0 hd
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
XHAC na fase aquosa
Figura 6.10 — Selectividade para os éteres.
2.0
o
]
o
5 1.6
17
12
3
@08 —e— Cloroférmio a 15 °C
& —e— Tricloro etileno a 15 °C
2 0.4
)
o /‘
O .___._/o/‘
0.0

0.0 0.2 04 0.6 0.8 1.0
xHAC na fase aquosa

Figura 6.11 — Coeficiente de distribuicdo para os halogenados.
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80
60

40 ]
—e— Cloroférmio a 15 °C

o \‘—‘ —e— Tricloro etileno a 15 °C

O * -—=—O@——0
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
XHAC na fase aquosa

Selectividade

Figura 6.12 — Selectividade para os halogenados.

O acido acético e a 4gua sdo ambos compostos polares, exibindo varias interacdes entre si,
tais como reacgfes acido-base e ligagbes por pontes de hidrogénio, motivo pelo qual ndo é
possivel determinar um solvente que exiba alta selectividade e coeficiente de dispersdo em
simultdneo, como se pode verificar pelas figuras 6.1 a 6.12. A utilizacdo de solventes apolares
aumentam substancialmente a selectividade, uma vez que a solubilidade matua com a agua é
menor, por outro lado também exibem menor afinidade com o acido acético, comparativamente
a agua, reduzindo assim a transferéncia de massa deste composto para a fase organica,
conduzindo a coeficientes de dispersdo baixos. Para compostos mais polares a uma maior
transferéncia de massa de acido acético para a fase organica, no entanto aumenta também a
solubilidade mutua dos solventes com a agua, reduzindo assim o parametro de selectividade.
Assim optou-se por selecionar um cojunto de trés solventes que obtiveram parametros de
selectividade e coeficiente de distribuicdo intermédios, sendo estes o0 acetato de n-propilo, o
MTBE e o dietil éter.
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6.2. Modelo Termodinamico

Os modelos de coeficientes de actividade liquido, tais como Wilson, NRTL, UNIQUAC e
muitos outros, fornecem uma ferramenta Util de previsdo de equilibrio de fases no design e
controlo de processos de destilacédo, extraccdo e processos similares. O modelo UNIQUAC é
considerado um modelo de segunda geracao, pois a sua expressao para o calculo de excesso
de energia de Gibbs consiste num termo de entalpia e outro de entropia. O UNIQUAC ¢ aplicavel
a uma vasta gama de misturas, tendo como vantagem em relacdo ao NRTL o facto de recorrer
apenas a dois parametros ajustaveis, sendo este Ultimo mais indicado para calculos de entalpia
do que excesso de energia de Gibbs?®. Apesar do modelo UNIQUAC ndo acrescentar nada a
equacao do modelo de Wilson no que diz respeito a equilibrio vapor-liquido, para sistemas
completamente misciveis, tem a vantagem de representar também o equilibrio liquido-liquido
para misturas multicomponentes, assim o modelo UNIQUAC é mais indicado para o caso em

estudo. 8283

O desvio da idealidade é frequentemente expresso por coeficientes de actividade, numa
mistura o coeficiente de actividade do componente i, y;, esta relacionado com a energia livre de
Gibbs, ¢F, pela equacéo 6.3:

9~
T Z x;. Iny; (6.3)
=1
onde, x; é a fragdo molar do componente i. O modelo UNIQUAC subdivide o excesso de energia

de Gibbs, em dois termos, o termo combinatorio e o residual, pela equacgéo 6.4:
g% = gf (combinatério) + g* (residual) (6.4)

O termo combinatério diz respeito ao termo entrépico, baseado na forma e volume das
moléculas através do modelo de rede, no qual € utilizado parametros fixos como o volume relativo
de Van der Waals, r;, e as areas de superficie, q;. O termo residual é o termo entélpico o qual

possui um modelo empirico, 7;;, dependente da temperatura o qual € ajustado a partir dos dados

experimentais de equilibrio. Assim o modelo UNIQUAC é representado pela equacéo 6.5:

In(y;) = (q)L) + 5 qiln ( ) +L;— < )ZL X +q; — qllnz 0Ty — q’z <Zk61 9kaJ> (6.5)
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Para validagdo do modelo € necessario o ajuste do coeficientes de interacao binarios, a;; e

b;;, do modelo empirico, apresentado na equacéo 6.6, através de dados experimentais.

_aij+bijT
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6.3. Ajuste Coeficientes de Interacao Binarios

Para o ajuste dos coeficientes de interac¢ao binarios foi utilizado o software Aspen Hysys, o

gual permite estimar os coeficientes e representar o equilibrio de fases, assim comecou-se por

adicionar os trés sistemas em estudo, com 0s trés solventes selecionados anteriormente, e

comparar as curvas estimadas com as da literatura. Estas curvas séo o equilibrio vapor-liquido

para o sistema binario agua (1) / acido acético (2) e as curvas de equilibrio liquido-liquido para

0s sistemas ternarios dos solventes (3) anteriormente seleccionados, apresentadas nas figuras

6.13 e 6.14. Verificou-se que o simulador estimou os coeficientes bj= 0, isto significa que por

defeito o simulador estima os coeficientes na forma simplificada do modelo, apresentada na

equacgéo 6.7.

y1 H,O

¢ Experimental
* UNIQUAC

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
X; H,O

(6.7)

Figura 6.13 — Equilibrio vapor-liquido estimado e de literatura® para o sistema binario agua / acido acético a 1 atm.
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® Experimental
* UNIQUAC

® Experimental

b)
* UNIQUAC

Acetato de n-Propilo Agua MTBE Agua

Acido Acético

® Experimental

® UNIQUAC

Dietil Eter Agua

Figura 6.14 — Curvas de equilibrio liquido-liquido para o sistema agua - acido acético e: a) acetato de n-propilo a
25 °C; b) MTBE a 20 °C; c) dietil éter a 15 °C.

Pelas curvas apresentadas na figuras 6.13 e 6.14 observa-se que os equilibrios estimados
diferem substancialmente dos valores reais, assim € necessario reajustar os coeficientes de
interacao binarios. Para o reajuste procedeu-se a uma analise de sensibilidade aos coeficientes,
na qual se variou cada parametro individualmente de modo a perceber a influéncia nas curvas
de equilibrio. Comecou-se entdo por variar os coeficientes de interacdo binarios entre a agua e
0 acido acético, ai- € a1, e representou-se na figura 6.15 essas variacdes na curva de equilibrio

vapor-liquido.
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Figura 6.15 — Andlise de sensibilidade ao pardmetro: a) ai2 e b) azi.

Pelos graficos apresentados na figura 6.15 nota-se que € possivel ajustar a curva de
equilibrio variando qualquer um dos dois coeficientes, assim optou-se por reajustar o parametro
ai. Através de célculo integral calculou-se a area entre as curvas estimadas e a experimental, a

gual esta representada graficamente na figura 6.16.
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Figura 6.16 — Areas calculadas para o parametro azo.

Através de métodos regressivos de 32 ordem calculou-se a curva que descreve o
comportamento das areas calculadas, ilustrada na figura 6.16, e minimizando esta curva obtém-
se o0 parametro a2 ajustado, o qual corresponde a -522.836. Alterou-se este parametro no
simulador e representou-se novamente o hovo equilibrio vapor-liquido, o qual esta ilustrado na
figura 6.17, para o qual se obteve uma é&rea relativa de 0.0057.

¢ Experimental

y1 H,O

* Estimado

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
X; H,O

Figura 6.17 — Equilibrio vapor-liquido ap6s reajuste do parametro aiz.
Apébs o reajuste do pardmetro ai> nota-se que houve uma melhoria significativa na curva
estimada relativamente ao obtido experimentalmente. Seguidamente efectuou-se também uma
andlise de sensibilidade aos parametros ais, asi1, azs € as e verificou-se o impacto na curva de

equilibrio liquido-liquido do sistema ternario, os quais estao ilustrados na figura 6.18.
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Figura 6.18 — Andlise de sensibilidade a 25 °C ao parametro: a) ai3; b) as1; ¢) azs e d) as2.

Do mesmo modo utilizado anteriormente, calculou-se as areas entre graficos através de

calculo integral para os parametros ais, az: € as, 0S quais estdo apresentados na tabela 6.1 e

representou-se a curva de equilibrio obtida, a qual est4 apresentada na figura 6.19.



Tabela 6.1 — Coeficientes de interagdo binarios ajustados para o sistema agua — acido acético — acetato de n-

propilo.
aj Agua  Acido Acético  Acetato n-Propilo
Agua - -522.836 772.610
Acido Acético 398.009 - 457.689
Acetato n-Propilo | 251.964 -483.781 -

Acido Acético

e Estimada

e Experimental

Acetato de n-Propilo Agua

Figura 6.19 — Curva de equilibrio liquido-liquido ajustada para o sistema agua — acido acético — acetato de n-propilo
a25°C.

Pela analise da curva representada na figura 6.19, nota-se que também esta se conseguiu
diminuir consideravelmente a area entre a curva estimada e a curva experimental, sendo esta
uma aproximacao ja aceitavel para se iniciar uma simulagao. Para os restantes solventes (MTBE
e dietil éter) foi aplicado o mesmo método de reajuste dos coeficientes de interacdo binarios, as
andlises de sensibilidade estédo representadas no Anexo 2, os coeficientes de interacdo binarios
estdo apresentados na tabela 6.2 e 6.3 e as curvas de equilibrio liquido-liquido ilustradas na
figura 6.20.
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Tabela 6.2 — Coeficientes de interagdo binarios ajustados para o sistema dgua — acido acético — MTBE.

aj Agua Acido Acético  MTBE
Agua - -522.836 811.179
Acido Acético | 398.009 - 983.521
MTBE 298.791 -645.812 -

Tabela 6.3 — Coeficientes de interagéo binarios ajustados para o sistema agua — acido acético — dietil éter.

aj Agua Acido Acético  Dietil Eter
Agua - -522.836 1005.089
Acido Acético | 398.009 - -413.458
Dietil Eter 174.699 236.198 -
Acido Acético Acido Acético
b)

e Estimada

® Experimental

MTBE Agua

e Estimada

e Experimental

Dietil Eter

Agua

Figura 6.20 — Curva de equilibrio liquido-liquido ajustada para o sistema agua — acido acético e: a) MTBE a 20 °C;
b) dietil éter a 15 °C.
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7. Simulacao em Estado Estacionario

Iniciou-se a simulac¢do por implementar o processo apresentado na figura 7.1, no qual é
alimentado a uma coluna de destilagcdo uma corrente de 100 kg/h contendo 90% de 4gua e 10%
de acido acético e outra corrente contendo o solvente. Na base da coluna pretende-se obter
acido acético com uma pureza massica de 99.5%, a recuperacao e reciclo do solvente no
destilado é feita através do equilibrio de fases liquido-liquido. Devido a inexisténcia de
separadores bifasicos no simulador recorreu-se a um separador trifasico para este processo, no
gual ndo se obtém fase gasosa. Para minimizar perdas de solvente na fase aquosa, uma vez
gue a solubilidade do solvente na 4gua aumenta com a temperatura, o destilado é previamente

arrefecido, através de um cooler, antes de alimentar o separador trifasico.

Reciclo

N
Alimentacao — r
— - Cooler
Solvente
MakeUp
Separador
[ Trifasico
Acido
_q Pants
Acético ;
Coluna Agua
de
Destilacao

Figura 7.1 — Processo de producdo de acido acético implementado.

Este processo foi implementado para os trés solventes anteriormente selecionados e através
da ferramenta “Economic Analyzer” do simulador estimou-se os custos de capital (USD) e custo
de utilidades (USD/ano), para se optimizar as condi¢cdes operatérias e dimensdo da coluna.
Considerou-se um investimento a 10 anos e um funcionamento de 8000 horas por ano, deste
modo converteu-se 0s custos para USD/h através das equacdes 7.1 e 7.2, permitindo assim
obter o custo total pela equagéo 7.3.

Custo Capital (USD)
10 anos x 8000 horas

Custo Investimento (USD/h) = (7.2)
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Utilidades (USD /ano) Preco Solvente (USD /ton)

Custo Operagio (USD/h) = 8000 horas + MakeUp(kg/h) X 1000 kg

(7.2)

Custo Total (USD/h) = Custo Investimento + Custo Operagio (7.3)
Os precos dos solventes, listados na tabela 7.1, correspondem ao pre¢co médio na europa,

no periodo entre Maio de 2018 e Maio de 2019, uma vez que este parametro é muito flexivel e

dependente de varios factores politicos e econdmicos.

Tabela 7.1 — Precos dos solventes.

Solvente Preco (USD/ton)
MTBE® 683
Acetato de n-Propilo® 981
Dietil Eter®’ 3110

Estudou-se entéo a influéncia no custo total de modo a optimizar as condi¢bes operatorias
do processo, sendo estas 0 nimero de pratos da coluna, o prato de entrada da alimentacao, o
prato de entrada do solvente, a especificacdo de recuperacao de acido acético, a pressao de
funcionamento da coluna, o caudal de solvente e a temperatura de funcionamento do separador
trifasico. Para tal, utilizou-se como condi¢des iniciais as alimentacdes no prato a meio da coluna,
a especificacdo de recuperacao de 99 % de acido acético na corrente de residuo, a presséo de
1 atm, um caudal de 100 kg/h de solvente e uma temperatura de 20 °C a entrada do separador
trifasico e comecou-se por variar o numero de pratos da coluna. A condi¢édo Optima determinada
foi mantida sucessivamente para o estudo seguinte, estando os resultados obtidos representados

graficamente nas figuras 7.2 a 7.8.
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Figura 7.2 — Influéncia do nimero de pratos no custo total.
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Figura 7.3 — Influéncia do prato da alimentag&o no custo total.
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Figura 7.4 — Influéncia do prato do solvente no custo total.
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gura 7.5 — Influéncia da especificagdo de recuperacao de acido acético no custo total.
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Figura 7.6 — Influéncia do caudal de solvente no custo total.
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Figura 7.7 — Influéncia da presséo de funcionamento da coluna no custo total.
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Figura 7.8 — Influéncia da temperatura do separador trifdsico no custo total.

Analisando as figuras 7.2 a 7.8 observa-se que aumentando o niumero de pratos da coluna
permite reduzir 0s custos operacionais, uma vez que se reduz a razao de refluxo, por outro lado,
aumenta também o custo de capital da mesma. A posicao da alimentagéo e do solvente tendem
a minimizar os custos operacionais nas zonas da coluna em que a composi¢do do interior da
coluna seja mais semelhante com a corrente de entrada. Aumentando especificacdo de
recuperacao de acido acético aumenta também a razdo de refluxo da coluna, causando assim
consumos energeéticos superiores para recuperagfes mais altas. Para o caudal de solvente
observa-se que para caudais inferiores obtém-se custos mais elevados, estes devem-se a
maiores caudais de make-up, assim aumentando o caudal consegue-se reduzir o make-up, no
entanto para caudais mais elevados implica mais quantidade de solvente a ser evaporado, pelo
gue o custo operacional aumenta com o caudal de solvente. Para a pressao de coluna observa-
se gue 0s custos aumentam com a pressao, tal facto deve-se ao aumento do ponto de ebulicdo
dos componentes que implicam maior fornecimento de energia para evaporar a mistura. Para a
temperatura de funcionamento do trifdsico obtém-se custos inferiores para temperaturas mais
baixas, uma vez que a solubilidade mutua dos solventes baixa com a temperatura, resulta em
menores perdas de solvente para a fase aquosa, reduzindo assim o caudal necessario de make-
up. Assim, as condi¢cbes Optimas de funcionamento obtidas para cada solvente estédo

representadas nas tabelas 7.2 e 7.3.

37



Tabela 7.2 — Condigdes de operacao 6timas de acordo com o custo total.

Prato da Prato do Recuperacéo de Acido
Solvente Numero de Pratos
Alimentagéo Solvente Acético
MTBE 28 15 2 0.99
Acetato de n-Propilo 25 11 10 0.999
Dietil Eter 28 15 2 0.99

Tabela 7.3 — Condigdes de operacao 6timas de acordo com o custo total (Continuagao).

Solvente Caudal de Presséo da Temperatura do Caudal de Custo Total
Solvente (kg/h) Coluna (atm) Trif4sico (°C) Make-Up (kg/h) (UsSD/h)
MTBE 110 1 15 1.34 52.21
Acetato de n-Propilo 100 1 15 1.89 51.03
Dietil Eter 140 1 10 4.03 64.01

Analisando as condi¢des optimas de funcionamento conclui-se que o acetato de n-propilo é
0 solvente mais adequado, uma vez que permite operar com uma coluna de dimensofes
inferiores, menor caudal de solvente e permite obter uma recuperacao de acido acético superior,

tendo também obtido menores custos totais.
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8. Simulacdo em Modo Dinamico

ApoOs determinacdo das variaveis Optimas de funcionamento do processo, através da
simulacdo em estado estacionario, podemos dar inicio a simulacdo em modo dinamico, ou seja,
simular o comportamento do sistema em funcao do tempo para que se possa efectuar o controlo
do processo. Para tal, € ainda necessério definir o interior da coluna de destilacdo, determinar o
volume do separador trifasico, substituir o cooler utilizado por um permutador de calor e adicionar

ao processo as valvulas permitam o controlo do mesmo.

Para determinar o tipo de enchimento da coluna, e as respectivas perdas de carga
associadas, utilizou-se a fungéo “Auto Section” na configuragéo do interior da coluna, para uma
coluna de enchimento com anéis de Pall, tendo-se obtido uma coluna de mdltiplo diametro
composto por duas seccgdes. A primeira seccdo do prato 1 ao prato 17 com diametro de 0.4
metros e a segunda seccao do prato 18 ao prato 25 com didmetro de 0.6 metros, considerando
para ambas as sec¢des um espacamento de 0.5 metros por prato tedrico. Seguidamente
exportou-se para os parametros da coluna as perdas de carga associadas ao enchimento da
coluna, as quais estdo apresentadas abaixo na tabela 8.1.

Tabela 8.1 — Perdas de carga da coluna de destilagéo.

Presséo (atm) Presséo (atm) Presséo (atm)
Condensador 1.000 Prato 9 1.008 Prato 18 1.020
Prato 1 1.000 Prato 10 1.009 Prato 19 1.020
Prato 2 1.001 Prato 11 1.010 Prato 20 1.021
Prato 3 1.002 Prato 12 1.011 Prato 21 1.022
Prato 4 1.003 Prato 13 1.012 Prato 22 1.023
Prato 5 1.004 Prato 14 1.013 Prato 23 1.025
Prato 6 1.005 Prato 15 1.015 Prato 24 1.027
Prato 7 1.006 Prato 16 1.016 Prato 25 1.029
Prato 8 1.007 Prato 17 1.018 Ebulidor 1.029
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O cooler utilizado anteriormente, para efectuar o arrefecimento da corrente de destilado até
a temperatura de 15 °C, foi substituido por um permutador de calor utilizando &gua fria a 5 °C, a
qual atinge a temperatura de 10 °C a saida do permutador, com uma perda de carga de 0.01 atm
em ambos os fluidos. Para realizar esta troca de calor, o ideal seria efectuar o arrefecimento em
duas etapas, primeiramente utilizando dgua para arrefecer até cerca de 25 °C e seguidamente
utilizar um ciclo de refrigeracdo para o arrefecimento até 15 °C, no entanto por motivos de
simplificacao, utilizou-se apenas agua fria como fluido de arrefecimento. Foram introduzidas no
processo as valvulas necessarias ao controlo do processo, para as quais se definiu também uma
perda de carga de 0.01 atm e efectuou-se o dimensionamento das mesmas utilizando a funcao
“Size Valve” nas configuracbes das valvulas. O separador trifasico foi também dimensionado
através do simulador pela opgdo de “Quick Sizing”, no qual se obteve um volume de 0.08 m?® para
um separador do tipo esférico. Por ndo existir fase gasosa a saida do separador, foi colocado
nesta corrente uma valvula (V4) na qual se definiu com 0% de abertura, ou seja, a valvula esta
totalmente fechada. Por fim, foi adicionada uma bomba a corrente de reciclo do solvente, com o
objectivo de compensar todas as perdas de carga introduzidas no processo. O diagrama do

processo com as respectivas alteracdes esta ilustrado na figura 8.1.
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Sclvente de Calor
Make-Up Fase
?e_ arador Vs Orgénica
I rifasico
V2 o
P
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Destilagéo V6
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Figura 8.1 - Diagrama do processo de producgédo de acido acético implementado para simulagao dinamica.
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8.1. Emparelhamento das variaveis de controlo

Apbs as devidas alteracdes ao processo é necessario identificar as variaveis manipuladas do
processo bem como as possiveis variaveis de controlo, ou seja, identificar as variaveis que
podemos efectivamente manusear no processo para manter uma determinada variavel
controlada dentro de um limite desejavel. Assim, como variaveis manipuladas para a coluna de

destilacéo temos:

O caudal de refluxo no condensador
A energia removida no condensador
A energia fornecida no ebulidor

A abertura da valvula V1

YV V V V V

A abertura da valvula V2

Para o permutador de calor temos:
» A abertura da valvula V3

Para o separador trifasico temos:

> A abertura da valvula V5

> A abertura da valvula V6

Por fim, para o caudal de makeup temos:
» A abertura da valvula V7
Seguidamente foram identificadas as possiveis varidveis de controlo, para cada variavel
manipulada, e ainda em estado estacionario efectuou-se uma analise a sensibilidade das
mesmas para identificar o melhor emparelhamento. Para o caudal de refluxo foi estudado o efeito
na temperatura do prato 1 e do prato 2 e na frac¢do massica de agua e acetato de n-propilo na

corrente de destilado, estando os resultados apresentados na figura 8.2.
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Temperatura (°C)

Pelos gréficos obtidos na figura 8.2, verificou-se assim que a melhor varidvel de controlo para
o caudal de refluxo no condensador é a temperatura do prato 2, uma vez que para as restantes

variaveis ndo ha variacdo em torno do set point obtido no estado estacionario. Para a energia
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Figura 8.2 — Variaveis de controlo para o caudal de refluxo.

condensador verificou-se o efeito na fracgdo méassica de agua e acetato de n-propilo

e a pressdo do condensador, estando os resultados obtidos ilustrados na figura 8.3.
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Figura 8.3 — Variaveis de controlo para a energia removida no condensador.
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Pelos resultados apresentados na figura 8.3, conclui-se que a presséo é a melhor variavel de
controlo para a energia do condensador, uma vez que ndo ha sensibilidade nas variaveis de
composicdo do destilado. Para as aberturas das valvulas é necessério efectuar o estudo em
modo dindmico, uma vez que as valvulas em simulacdo no estado estacionario apenas servem
para introduzir perdas de carga, ndo permitindo controlar a abertura das mesmas. Para tal
estudou-se duas opcbdes de controlo, controlar o caudal a saida das valvulas V1 e V2 ou controlar
o nivel do ebulidor e condensador, de modo a verificar qual a opcéo de controlo mais eficiente.
Assim, colocou-se primeiramente controladores de caudal para ambas as valvulas e verificou-se
o efeito nos niveis do ebulidor e condensador, para o quais o0s resultados obtidos estéo ilustrados

nas figuras 8.4 e 8.5.
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Figura 8.4 — Controlo de caudal de: a) destilado a saida da vélvula V1 (a) e b) residuo a saida da valvula V2.
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Figura 8.5 — Niveis do condensador (a) e do ebulidor (b) com controlo de caudal.
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Analisando os gréficos das figuras 8.4 e 8.5, observa-se que é possivel o controlo dos caudais

a saida das valvulas sem grandes influéncias nos niveis dos reservatorios. Seguidamente

estudou-se a segunda opcao de controlo, introduzindo-se dois controladores de nivel para

regular a abertura das valvulas e verificou-se o efeito nos caudais a saida das mesmas. Os

resultados obtidos estao ilustrados nas figuras 8.6 e 8.7.
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Figura 8.6 — Controlo de nivel do: a) condensador e b) ebulidor.
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Figura 8.7 — Caudal de destilado (a) e residuo (b) com controlo de nivel.

Analisando os gréaficos das figuras 8.6 e 8.7, verifica-se que ao fim de 12 mil segundos de

simulacdo os caudais a saida das valvulas ainda ndo estabilizaram para os valores de set point,

obtidos na simulagdo em estado estacionario, assim concluiu-se que a melhor opcao para

44



manipulacao das valvulas V1 e V2 é o controlo do caudal a saida das mesmas. Para a abertura
da valvula V3 a Unica variavel que se pode controlar € a temperatura da corrente de destilado a
saida do permutador de calor, como se pode verificar na figura 8.8, a temperatura é inversamente

proporcional ao caudal de agua fria.

20
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16 Agua Fria
- - - - Set Point

14

Temperatura (°C)

12

10
1600 1625 1650 1675 1700 1725 1750 1775 1800

Caudal de Agua Fria (kg/h)

Figura 8.8 — Efeito do caudal de 4gua fria na temperatura da corrente de destilado a saida do permutador.

Para a abertura das véalvulas V5 e V6 temos como opc¢éo de variaveis de controlo os niveis
das fases ou o caudal a saida das valvulas, como em estado estacionario ndo se obtém os set
points dos niveis no separador trifasico optou-se por controlar o caudal a saida das valvulas. Por
fim, para a abertura da valvula V7, que ir4 estabelecer o caudal de makeup, a variavel que se
pode controlar é o caudal da corrente de solvente. Apés o emparelhamento das variaveis de
controlo com as respectivas variaveis manipuladas seguiu-se para a instalacdo dos respectivos

controladores, sendo estes do tipo PI.
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8.2. Sintonizacao dos Controladores

Para proceder a simulagdo em modo dinAmico comecgou-se por adicionar os 5 controladores
a coluna de destilacdo, como ilustrado na figura 8.9, os quais foram sintonizados recorrendo a

ferramenta “Autotuner” disponivel na configuracdo do controlador.

PIC-1
TIC-1
| FIC-1
Alimentacéo
- Vi
Solvente

TIC-2

V2 .
B Acido
Coluna de Acetico

Destilacéo {
FIC-2

Figura 8.9 — Diagrama de controlo da coluna de destilacéo.

Os parametros obtidos para os controladores estdo apresentados na tabela 8.2.

Tabela 8.2 — Pardmetros dos controladores da coluna de destilacao.

Controlador Variavel Manipulada Variavel Controlada Kc Ti Actuacao
PIC-1 Energia do condensador Presséo condensador 1.320 0.367 Directa
TIC-1 Caudal de refluxo Temperaturano prato2  0.217 4.670 Inversa
TIC-2 Energia do ebulidor Temperatura no prato 24 1.010 0.733 Inversa
FIC-1 Abertura da véalvula V1 Caudal de destilado 0.040 0.073 Inversa
FIC-2 Abertura da valvula V2 Caudal de residuo 0.163 0.073 Inversa

Com todos os controladores sintonizados iniciou-se a simula¢cdo em modo dindmico, estando

os resultados apresentados na figura 8.10.
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Figura 8.10 — Controlo de: a) presséo do condensador; b) temperatura no prato 2; ¢c) temperatura no prato 24;
d) caudal de destilado e e) caudal de residuo.
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Pelos resultados ilustrados na figura 8.10, nota-se que a coluna de destilagdo atinge
rapidamente a estabilidade, pelo que o controlo da mesma estd estabelecido com um
emparelhamento correcto. Seguidamente adicionou-se o permutador de calor e respectivo
controlador a valvula V3, como ilustrado na figura 8.11.

Agua
PIC-1 Fria

Alimentac&o
: . Permutador
Solvente de Calor

! Acido
Coluna de Aceético
Destilac&o [
FIC-2
Figura 8.11 — Diagrama de controlo da coluna de destilacéo e permutador de calor.
Os parametros do controlador associado ao permutador de calor estdo apresentados na

tabela 8.3, e os resultados obtidos na simulagcéo dindmica representados na figura 8.12.

Tabela 8.3 — Parametros do controlador do permutador de calor.

Controlador | Variavel Manipulada Variavel Controlada Kc Ti Actuacao

Temperatura do destilado a
TIC-3 Abertura da valvula V3 12.500 0.559

) Directa
saida do permutador
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Figura 8.12 — Controlo da temperatura do destilado a saida do permutador de calor.
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Pelo grafico ilustrado na figura 8.12, observa-se que também se alcanga a estabilidade no
controlo da temperatura do destilado apos o permutador de calor. Seguidamente adicionou-se o
separador trifasico ao processo, para o controlo deste equipamento comecou-se por introduzir
os dois controladores de caudal das vélvulas V5 e V6, lembrando que se tinha definido a valvula
V4 como fechada. No entanto ndo foi possivel o controlo do separador utilizando apenas os dois
controladores, para tal é necessario efectuar também o controlo da pressédo do equipamento,
assim foi necessario introduzir uma nova corrente ao processo, a qual € composta por uma
corrente de ar atmosférico que alimenta o separador trifdsico, com um caudal de 0.01 kmol/h, o
gual é o caudal minimo necessério que permite o controlo da presséo do separador, manipulando
a abertura da valvula V4, sem causar interferéncias no restante processo. O diagrama de controlo

implementado esta abaixo ilustrado na figura 8.13.
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Figura 8.13 — Diagrama de controlo da coluna de destilagéo, permutador de calor e separador trifasico.
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Os parametros dos controladores do separador trifasico estdo apresentados na tabela 8.4 e

0s respectivos resultados da simulacdo dindmica na figura 8.14.

Tabela 8.4 — Parametros dos controladores do separador trifasico.

Controlador | Variavel Manipulada Variavel Controlada Kc Ti Actuacao
PIC-2 Abertura da valvula V4 Presséo do separador  19.900 0.947 Directa
FIC-3 Abertura da valvula V5  Caudal da fase organica 0.183 0.073  Inversa
FIC-4 Abertura da valvula V6  Caudal da fase aquosa  0.198 0.073  Inversa
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Figura 8.14 — Controlo de: a) pressédo do separador trifasico; b) caudal da fase orgéanica e c) caudal da fase aquosa.

Pelos resultados apresentados na figura 8.14, observa-se uma vez mais a estabilidade no
controlo das variaveis associadas ao separador trifasico. Por fim, resta adicionar o controlador
associado a valvula do caudal de makeup, para tal € necessario proceder ao reciclo de solvente
e neste ponto é de notar que ao fechar o ciclo do processo os controladores passaram a estar
em interferéncia, pelo que é necesséario verificar se apos o reciclo, todo o processo se encontra
estavel e alterar os set points dos controladores para os resultados obtidos, com reciclo, na
simulagdo em estado estacionario. Assim, apés se efectuar o reciclo do solvente, introduziu-se

o respectivo controlador de caudal & valvula V7, como ilustrado na figura 8.15.
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Figura 8.15 — Diagrama final de controlo do processo implementado.

Os parémetros do controlador de caudal da corrente de solvente estdo apresentados na

tabela 8.5.
Tabela 8.5 — Parametros do controlador de caudal da corrente de solvente.
Controlador | Variavel Manipulada Variavel Controlada Kc Ti Actuacao
) Caudal da corrente de
FIC-5 Abertura da valvula V7 0.049 0.073 Inversa

Solvente

Apoés a sintonizagdo do controlador da valvula V7 inicializou-se a simulagdo no modo
dinamico e verificou-se a estabilidade de todos os controladores, estando os resultados ilustrados

nas figuras 8.16 e 8.17.
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Figura 8.16 — Controlo com reciclo de: a) caudal da corrente de solvente; b) pressédo do condensador; c) temperatura no prato 2;
d) temperatura no prato 24; e) caudal de destilado e f) caudal de residuo.
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Figura 8.17 — Controlo com reciclo de: a) temperatura do destilado a saida do permutador; b) pressao do separador
trifasico; c) caudal da fase organica e d) caudal da fase aquosa.

Analisando os resultados ilustrados nas figuras 8.16 e 8.17, verifica-se que apds se introduzir

o reciclo de solvente ao processo a uma maior oscilagéo no controlo das variaveis, tal facto deve-

se as interferéncias dos controladores por estarem a funcionar em reciclo, contudo, o processo

continua a atingir a estabilidade.
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8.3. Alteracdes ao Set Point

Apés se verificar a estabilidade do processo procedeu-se a alteragdo ao set point para
confirmar se o processo se mantém estavel ao alterar as condi¢des de funcionamento do mesmo.
Relembrando que este processo foi definido para produzir acido acético com uma fracgédo
massica de 99.5%, assim analisou-se o efeito ao alterar esta condi¢cdo em trés passos, de 99.5%
para 99%, seguidamente para 98.5% e por fim retornando novamente aos 99.5%. Para tal é
necessario recorrer novamente a simulagdo em estado estacionario para se obter 0s respectivos
set points de cada controlador, que permitem obter as diferentes fraccdes méassicas de &cido

acético, estes set points estéo apresentados na tabela 8.6.

Tabela 8.6 — Set points dos controladores para as diferentes fracces massicas de acido acético

SetPoint1l SetPoint2 SetPoint3 Set Point 4
(99.5 %) (99 %) (98.5 %) (99.5 %)
Presséo Condensador (atm) 1 1 1 1
Temperatura no Prato 2 (°C) 99.19 99.09 99.06 99.19
Temperatura no Prato 24 (°C) 117.24 115.75 114.64 117.24
Caudal de Destilado (kg/h) 192.18 192.12 192.07 192.18
Caudal de Residuo (kg/h) 10.04 10.10 10.16 10.04
Temperatura do Permutador (°C) 15 15 15 15
Presséo do Separador Trifasico (atm) 0.97 0.97 0.97 0.97
Caudal da Fase Orgéanica (kg/h) 100.31 100.31 100.31 100.31
Caudal da Fase Aquosa (kg/h) 91.87 91.81 91.75 91.87
Caudal da Corrente de Solvente (kg/h) 102.22 102.22 102.22 102.22

Note-se que a presséao de funcionamento da coluna de destilagdo néo esté sujeita a variagéo,
uma vez que esta é estipulada ao processo tendo-se concluido, pela andlise econémica, que
esta seria a pressao optima de funcionamento. No caso do separador trifdsico também se

manteve a pressao, esta variavel nao interfere no funcionamento do equipamento uma vez que
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esta variavel ndo tem efeito no equilibrio liquido-liquido e apenas se efectuou o controlo da
mesma devido a inexisténcia de separadores de duas fases no simulador, tendo-se recorrido
alternativamente a este tipo de separador o qual necessita de controlo de presséo para funcionar
em modo dindmico, como referido anteriormente. Repara-se também que o caudal da fase
organica nao sofre alteragao significativa no set point e consequentemente como esta corrente
€ a que recicla ao processo, o0 makeup associado também devera manter-se constante e como
tal ndo se observa também alteracdes significativas ao set point do caudal da corrente de
solvente. Determinados os respectivos set points dos controladores iniciou-se a simulacdo em
modo dindmico e apds estabilizacdo alterou-se os valores dos mesmos, ao mesmo instante de
tempo. Foi também adicionado um controlador de composi¢do, em modo “off’, a corrente de
acido acético, para se poder observar o comportamento desta variavel durante a simulagéo e os

resultados obtidos estao apresentados nas figuras 8.18 a 8.22.
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Figura 8.18 — Controlo da pressao do condensador com alteragdes ao set point.
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Figura 8.19 — Controlo de: a) temperatura no prato 2; b) temperatura no prato 24 e c¢) caudal de destilado com
alteracBes ao set point.
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Figura 8.20 — Controlo de: a) caudal de residuo; b) temperatura do destilado a saida do permutador e c) pressao do
separador trifasico com alteragdes ao set point.
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Figura 8.21 — Controlo de: a) caudal da fase organica; b) caudal de fase aquosa e c) caudal da corrente de solvente
com alteragfes ao set point.
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Figura 8.22 — Variagdo da composicéo de acido acético com alteragdes ao set point.

Pelos resultados ilustrados nas figuras 8.18 a 8.22, verifica-se que o sistema de controlo
implementado consegue alcancar a estabilidade para funcionar a diferentes condi¢es, ainda
assim repara-se que sao necessarios cerca de 60 minutos para 0 processo atingir o set point.
Esta demora é devido ao controlo da temperatura no prato 2, que esta representado na figura
8.19 grafico a), onde se observa que é a variavel que requer mais tempo para alcancar o set
point, condicionando assim a velocidade do processo em alcancar as diferentes composi¢cfes de

acido acético impostas.

59



60



9. Conclusoes

Com a realizacdo deste trabalho pretendeu-se explorar a simulacdo e optimizacdo de
processos, recorrendo ao software de simulacdo Aspen Hysys. Abordou-se um processo de
recuperacao de acido acético de solucdes diluidas, sendo este um topico de elevado interesse
na indastria quimica dada a larga disponibilidade em produzir este composto através de fontes
renovaveis e sustentaveis. A destilacdo azeotropica foi o método escolhido para proceder a
separacdo de uma mistura composta por 10% de &cido acético e 90% de agua, tendo-se
escolhido esta composicao uma vez que é o que facilmente se obtém através de processos de

fermentacédo, para se obter acido acético glacial com uma pureza massica de 99.5%.

A destilacdo azeotrépica € um dos métodos frequentemente utilizados na inddstria para
facilitar a separagdo de compostos onde ocorra a formagédo de um azeo6tropo ou, COmo No caso
em estudo, 0s componentes a separar possuam uma volatibilidade relativa baixa. O critério
fundamental para este processo é a selec¢do do agente de separacado a utilizar, pelo que se
analisou varias familias de solventes tendo em conta os critérios de selectividade e coeficiente
de disperséo, optando-se por selecionar inicialmente os trés solventes mais promissores sendo
estes 0 MTBE, o acetato de n-propilo e o dietil éter, seguindo-se para uma avaliagdo economica

mais detalhada, recorrendo & simulacado, para identificar qual o solvente mais favoravel.

Simular um processo envolve etapas importantes para que os resultados sejam os mais
precisos e concordantes com a realidade, assim, apés identificar o objectivo do processo a
implementar € necessario definir um modelo que consiga prever as propriedades essenciais ao
funcionamento do processo. De entre os modelos disponiveis selecionou-se o0 UNIQUAC devido
a versatilidade em prever o equilibrio vapor-liquido e equilibrio de fases liquido-liquido em
simultaneo, recorrendo apenas a dois parametros ajustaveis. O ajuste destes coeficientes,
utilizando dados experimentais, sdo de extrema importancia uma vez que os resultados da
simulacéo séo dependentes da previsdo de propriedades obtidas pelo modelo, assim para se
obter resultados mais rigorosos efectuou-se uma andlise de sensibilidade aos parametros do
modelo, conseguindo-se reduzir substancialmente os desvios, em relacdo aos dados

experimentais da literatura, resultantes da estimativa calculada pelo algoritmo do simulador.

Como etapa seguinte procedeu-se a simulacdo em estado estacionario, onde se dimensionou
0s equipamentos a utilizar e as condicbes oOptimas de funcionamento, para cada um dos

solventes, com o objectivo de identificar qual dos trés solventes sera o mais favoravel. Para tal,
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efectuou-se uma andlise econémica ao processo onde se teve em conta 0s custos de
investimento e custos operatorios, onde se verificou que para o dietil éter, o preco do solvente
foi o principal motivo de exclusdo, uma vez que para além de ter um custo relativamente alto,
comparado aos restantes, também resulta em perdas relativas no separador trifasico, devido a
maior solubilidade em agua, resultando assim em custos excessivos de makeup. O acetato de
n-propilo e MTBE, exibiram custos muito préximos, no entanto, para o acetato de n-propilo
obteve-se uma coluna de dimensoes inferiores e um caudal de solvente menor, concluindo-se
gue este seria 0 mais indicado. Um outro factor de deciséo foi que para o ajuste dos coeficientes
do modelo termodindmico conseguiu-se uma melhor aproximacao, comparativamente aos dados
experimentais, para o acetato de n-propilo em relagdo ao MTBE, assim os desvios associados
também serdo menores para este solvente, levando a um maior grau de confianca dos resultados

simulados.

Por fim, através da simulacdo em estado estacionario, obteve-se as condi¢des de equilibrio
do processo, as quais sao fundamentais para a transicdo a simulacdo em modo dindmico, ou
seja, para avaliar o comportamento do processo em fungao do tempo. Assim, é de salientar a
importancia de realizar primeiramente uma simulagdo em estado estacionario para avaliar a
sensibilidade das variaveis do processo, permitindo assim identificar o melhor emparelhamento
de variavel manipulada / variavel de controlo, bem como para obter os set points dos respectivos
controladores. ApGs a escolha de um possivel emparelhamento introduziu-se um sistema de
controlo composto por dez controladores do tipo PI, para o qual se determinou os respectivos
parametros Kc e Ti, recorrendo ao algoritmo disponivel no simulador. Com os resultados da
simulacdo em modo dinAmico concluiu-se que o sistema de controlo implementado garante a
estabilidade do processo e alterou-se também o set point do mesmo, de modo a produzir
diferentes composicdes de &cido acético. Para estas alteragbes ao set point observou-se
novamente a capacidade do processo em responder e alcancar as condi¢des impostas, onde se
concluiu que o controlo da temperatura no prato 2 € a variavel que condiciona a velocidade de
resposta em atingir o set point desejado, uma vez que é a variavel que requer mais tempo a

estabilizar.

A simulacao de processos desempenha assim um papel critico em varios setores ao fornecer
um ambiente virtual para modelar, analisar e otimizar processos antes da sua implementacéo,
permitindo identificar ineficiéncias e otimizar operacfes sem a necessidade de testes fisicos
dispendiosos. Isso permite que as empresas tomem decisdes informadas que levam a economia

de custos, ajudando também a identificar riscos e perigos potenciais em um sistema antes que

62



7

eles ocorram na vida real, essa capacidade preditiva € inestimavel para garantir seguranca,
conformidade e evitar acidentes. Permite testar diferentes cenarios e condicbes em ambiente
controlado, fornecendo dados necessérios para tomada de decisdes sobre design, operacdes e
solucédo de problemas. Para desenvolvimento de novos produtos ou processos, a simulagéao pode
ser usada para validar designs antes de se comprometer com protétipos dispendiosos.
SimulacBes podem ser usadas para avaliar o impacto ambiental de varios processos, ajudando
as empresas a desenvolver préticas sustentaveis minimizando o desperdicio, reduzindo o
consumo de energia e garantindo a conformidade com as regulamentacBes ambientais. Em
resumo, a simulacdo de processos é uma poderosa ferramenta para melhorar a eficiéncia,
reduzir custos, garantir a seguranca e otimizar as operagfes, permitindo que as empresas
planejem, testem e melhorem os processos antes de implementar mudancas no mundo real,

permitindo assim maior confianga para realizar investimentos.
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11. Anexos

Anexo 1 — Curvas de Equilibrio Liguido-Liquido

Acido Acético Acido Acético

Acetato de 0.2 0.4 06 0.8 Agua Acetato 0.2 0.4 0.6 0.8~ Agua
n-Propilo de Etilo

Acido Acético Acido Acético

iso-Butilo

Figura 11.1 — Curva de equilibrio liquido-liquido do sistema agua-acido acético e: a) acetato de n-propilo a 25 °C;
b) acetato de etilo a 20 °C; c) MTBE a 20 °C; d) acetato de iso-butilo a 20 °C.
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Acido Acético Acido Acético

Dimedl 02 04 06 0% Agua Acewode 02 04 06 08 Aga

Carbonato sec-Butilo

Acido Acético Acido Acético

2-Butanol

Acido Acético Acido Acético

iso-Butanol 0.2 0.4 0.6 0.8" Agua 2-Metil 0.2 0.4 0.6 0.8 Agua
2-Butanol

Figura 11.2 — Curva de equilibrio liquido-liquido do sistema agua-acido acético e: a) dimetil carbonato a 25 °C; b)

acetato de sec-butilo a 25 °C; ¢) 2-butanol a 30 °C; d) 1-butanol a 30 °C; e) iso-butanol a 10 °C; f) 2-metil 2-
butanol a 25 °C.
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Acido Acético Acido Acético

MIBK 0.2 0.4 0.6 0.8 " Agua

Acido Acético Acido Acético

3,3-Dimetil 0.2 0.4 0.6 0.8 Agua
2-Butanona

Acido Acético Acido Acético

0.4

0.2

Benzeno 0.2 0.4 0.6 0.8 Agua Ciclohexano 0.2 0.4 0.6 0.8 Agua

Figura 11.3 — Curva de equilibrio liquido-liquido do sistema agua-acido acético e: a) MIBK a 20 °C; b) MIPK a 25
°C; c) 3,3-dimetil 2-butanona a 25 °C; d) tolueno a 25 °C; e) benzeno a 30 °C; f) ciclohexano a 30 °C.
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Acido Acético Acido Acético

0.2 0.4 0.6 08 Agua 2-Metoxi 2. 0-2 0.4 0.6 0.8 }gua
Metilbutano

Dietil Eter

Acido Acético Acido Acético

Ciclopentil  0-2 0.4 0.6 0.8 Agua
Metiléter

Acido Acético

Tricloro 0.2 0.4 0.6 0.8 Agua
Etileno

Figura 11.4 — Curva de equilibrio liquido-liquido do sistema &gua - acido acético e: a) dietil éter a 15 °C; b) 2-
metoxi 2-metilbutano a 25 °C; c) ciclopentil metiléter a 25 °C; d) cloroférmio a 15 °C; e) tricloro etileno a 15 °C.
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Anexo 2 — Analises de Sensibilidade

Acido Acético Experimental
e HYSYS (78.921)
®3l13 =150
©3l13=225
®al3 =300

: al3 =375
 T—— \ 0.6

MTBE 0.2 0.4 0.6 0.8

Acido Acético e Experimental

® HYSYS (505.548)
® a23 =400

® a23 =300

®a23 =200

a23 =100

MTBE 0.2 0.4 0.6 0.8 Agua

Acido Acético e Experimental

e HYSYS (621.384)
® a31 =500

® a31 =550

®a31 =700

a3l =750

MTBE 0.2 0.4 0.6 0.8

Acido Acético Experimental

e HYSYS (-220.674)

® a32 =-300
(o)) A 08. a32 =-400
®a32 =-500

a32 = -600

0.2 0.4 0.6 0.8

MTBE

Figura 11.5 — Andlise de sensibilidade para o sistema agua — acido acético — MTBE a 20 °C para o parametro: a)
ais; b) as1; ¢) azs e d) asz.
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Acido Acético o Experimental
* HYSYS (1005.089)
© 313 =800
0.8 313 =650

© 313 =500
al3 =350

T S — \ 0.6

Dietil Eter  0-2 0.4 0.6 0.8  Agua

Acido Acético e Experimental
e HYSYS (-252.278)

® 323 =-350
oof ) 8 ® 323 = -450
® 323 = -550

a23 = -650

Dietil Eter ~ 0-2 0.4 0.6 0.8  Agua

Acido Acético Experimental
* HYSYS (268.885)
® a3l =225
02f 0.8 ®a31=200
/ ©a31 =175
a3l =150

ST 0.6

Dietil Eter  0-2 0.4 0.6 08  Agua

Acido Acético 4 Experimental
o HYSYS (393.631)
®a32 =350
(0} A—— 0.8 ® a32 =300

: ®a32 =250

a32 = 200

.........
.......
.o

.
.
0 g0

Dietil Eter ~ 0-2 0.4 0.6 0.8 Agua

Figura 11.6 — Analise de sensibilidade para o sistema agua — acido acético — dietil éter a 15 °C para o
parédmetro: a) ais; b) as1; c) azs e d) as2.
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