
 

 
 

Simulação de coluna de destilação azeotrópica para 
produção de ácido acético glacial  

 
 

ALBERTO MANUEL DE JESUS VALENTE GOMES 
(Licenciado em Engenharia Química e Biológica) 

 
 

Dissertação para obtenção do grau de Mestre em Engenharia Química e Biológica, na Área de 
Especialização de Processos Químicos 

 
 

Orientador: 
Doutor João Miguel Alves da Silva 

 

 
Júri: 

Presidente: Doutora Ana Maria Barreiros Grau e Nome 
Vogais: 

Doutor Teodoro José Trindade 
Doutor Rui Manuel Gouveia Filipe 
Doutor João Miguel Alves da Silva 
 

 
 

Março de 2025 

 

  



  



 

 
 
 
 
 
 
 

Simulação de coluna de destilação azeotrópica para 
produção de ácido acético glacial  

 
 
 
 

ALBERTO MANUEL DE JESUS VALENTE GOMES 
(Licenciado em Engenharia Química e Biológica) 

 
 
 
 

Dissertação para obtenção do grau de Mestre em Engenharia Química e Biológica, na Área de 
Especialização de Processos Químicos 

 
 
 
 
 
 

Orientador: 
Doutor João Miguel Alves da Silva, Instituto Superior de Engenharia de 
Lisboa, IPL 

 
 
 
 
 
 
 
 
 

Júri: 
Presidente: Doutora Ana Maria Barreiros, Instituto Superior de Engenharia de 

Lisboa, IPL 
Vogais: 

Doutor Teodoro José Trindade, Instituto Superior de Engenharia de 
Lisboa, IPL 
Doutor Rui Manuel Gouveia Filipe, Instituto Superior de Engenharia de 
Lisboa, IPL 
Doutor João Miguel Alves da Silva, Instituto Superior de Engenharia de 
Lisboa, IPL 
 
 

 
 
 

Março de 2025 
  



  



i 
 

Agradecimentos 

 

Alcançar esta etapa não seria possível sem a colaboração, auxílio, carinho e dedicação por 

parte de várias pessoas ao longo de todo o percurso da minha formação. Por esta mesma razão, 

não quero deixar passar a oportunidade para agradecer a todos aqueles que, directa ou 

indirectamente, contribuíram para o meu sucesso e à minha chegada até aqui. Assim agradeço… 

 

…ao meu orientador, por todo o conhecimento e apoio que me transmitiu e pelo tempo dedicado 

que permitiu concluir este trabalho. 

…à minha madrinha, Lurdes Dias, a quem dedico esta tese, por me ter representado o papel de 

mãe, por me incentivar e acreditar que seria capaz de superar os obstáculos que a vida me 

apresentou. 

…à Soraia Rodrigues, que apesar de não ser irmã de sangue sempre a vi como tal e que sempre 

me incentivou a não desistir de concretizar os meus objectivos. 

…à Cheila Parreira, por todo o carinho que me demonstrou e pela companhia prestada durante 

a realização desta tese, que de certa forma me incentivou a concluir esta etapa. 

…ao meu irmão, Miguel Gomes, pelos conselhos e experiência de vida que me transmitiu e por 

me ter apoiado ao longo do meu percurso. 

…às minhas colegas, Inês Matias e Catarina Oliveira, pela amizade que demonstraram e pelo 

companheirismo que tivemos ao longo do meu percurso académico.  

…ao professor Velez, pelo conhecimento prático e profissional que me transmitiu e que de certa 

forma me despertou o interesse pela investigação. 

 

 

 

 

A todos um muito obrigado.  



ii 
 

  



iii 
 

Declaração de integridade 

 

Declaro que esta(e) dissertação é o resultado da minha investigação pessoal e independente. O 

seu conteúdo é original e todas as fontes listadas nas referências bibliográficas foram 

consultadas e estão devidamente mencionadas no texto. Mais declaro que todas as referências 

científicas e técnicas relevantes para o desenvolvimento do trabalho estão devidamente citadas 

e constam das referências bibliográficas. 

 

O autor 

 

 

_____________________ 

 

Lisboa, …… de …………… de …… 

  



iv 
 

  



v 
 

Resumo 

 

Com o presente trabalho pretendeu-se estudar um processo de produção de ácido acético 

através de destilação azeotrópica de soluções aquosas, recorrendo ao software de simulação 

Aspen Hysys. Conseiderou-se uma corrente de alimentação de 100 kg/h com uma composição 

de 10 % (m/m) de ácido acético e 90 % (m/m) de água com o objectivo de obter ácido acético a 

99.5 % (m/m). 

Simulou-se o processo em estado estacionário, utilizando o modelo UNIQUAC, ao qual se 

efectuou uma avaliação económica utilizando três 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 é o solvente mais favorável para o qual se dimensionou uma 

coluna de destilação com um total de 25 pratos, com diamêtro de 0.4 m do prato 1 ao prato 17  

e 0.6 m do prato 18 ao prato 25, seguido de um separador trifásico na corrente de destilado, com 

um volume de 0.08 m3, para recuperação e reciclo do solvente. 

Ainda em estado estacionário identificou-se as variáveis manipuladas do processo e estudou-

se o melhor emparelhamento das respectivas variáveis de controlo. Seguidamente implementou-

se um total de dez controladores, do tipo PI, para efectuar o controlo do processo em modo 

dinâmico, para os quais se determinou os respectivos parâmetros Kc e Ti, através do algoritmo 

do simulador. 

Por fim, estando o processo devidamente em controlo, efectuou-se alterações ao set point 

da composição de ácido acético no resíduo, com o objectivo de verificar a capacidade de 

resposta do sistema de controlo implementado, ao alterar as condições operatórias do processo. 

Concluiu-se que este atinge facilmente a estabilidade, sendo o caudal de refluxo da coluna de 

destilação a variável manipulada mais crítica no processo, uma vez que é a variável que requer 

mais tempo para atingir a estabilidade. 

 

 

 

Palavras-Chave: Ácido Acético, Destilação Azeotrópica, UNIQUAC, Simulação, Controlo de 

Processo.  
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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 m3, 

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 PI-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. 



viii 
 

 

  



ix 
 

Índice 

1. Enquadramento Temático ................................................................................................... 1 

2. O Mercado do Ácido Acético............................................................................................... 3 

3. Evolução da Síntese de Ácido Acético ................................................................................ 7 

4. Processos de Fermentação Acética ...................................................................................11 

5. Processos de Separação ...................................................................................................15 

6. Destilação Azeotrópica ......................................................................................................17 

6.1. Escolha de Solventes ........................................................................................................18 

6.2. Modelo Termodinâmico .....................................................................................................24 

6.3. Ajuste Coeficientes de Interação Binários ..........................................................................26 

7. Simulação em Estado Estacionário ....................................................................................33 

8. Simulação em Modo Dinâmico ..........................................................................................39 

8.1. Emparelhamento das variáveis de controlo .......................................................................41 

8.2. Sintonização dos Controladores ........................................................................................46 

8.3. Alterações ao Set Point .....................................................................................................54 

9. Conclusões ........................................................................................................................61 

10. Referências .......................................................................................................................65 

11. Anexos ..............................................................................................................................73 

 

 

  



x 
 

  



xi 
 

Índice de Figuras 
 

Figura 2.1 – Previsão de mercado para o ácido acético entre 2022 e 2030.18 ............................ 3 

Figura 2.2 – Principais aplicações do ácido acético em 2022.15 ................................................. 4 

Figura 4.1 – Método de Orleans para produção de vinagre.41 ...................................................11 

Figura 4.2 – Processo de gotejamento para produção de vinagre.41 .........................................12 

Figura 4.3 – Reactor utilizado no processo submerso para produção de vinagre.7 ...................13 

Figura 6.1 – Coeficiente de distribuição para os ésteres. ..........................................................19 

Figura 6.2 – Selectividade para os ésteres. ..............................................................................19 

Figura 6.3 – Coeficiente de distribuição para os álcoois. ...........................................................20 

Figura 6.4 – Selectividade para os álcoois. ...............................................................................20 

Figura 6.5 – Coeficiente de distribuição para as cetonas. .........................................................20 

Figura 6.6 – Selectividade para as cetonas. ..............................................................................21 

Figura 6.7 – Coeficiente de distribuição para os hidrocarbonetos. ............................................21 

Figura 6.8 – Selectividade para os hidrocarbonetos. .................................................................21 

Figura 6.9 – Coeficiente de distribuição para os éteres. ............................................................22 

Figura 6.10 – Selectividade para os éteres. ..............................................................................22 

Figura 6.11 – Coeficiente de distribuição para os halogenados. ...............................................22 

Figura 6.12 – Selectividade para os halogenados. ....................................................................23 

Figura 6.13 – Equilíbrio vapor-líquido estimado e de literatura84 para o sistema binário água / 

ácido acético a 1 atm. ...............................................................................................................26 

Figura 6.14 – Curvas de equilíbrio líquido-líquido para o sistema água - ácido acético e: a) acetato 

de n-propilo a 25 ºC; b) MTBE a 20 ºC; c) dietil éter a 15 ºC. ....................................................27 

Figura 6.15 – Análise de sensibilidade ao parâmetro: a) a12 e b) a21. ........................................28 

Figura 6.16 – Áreas calculadas para o parâmetro a12. ..............................................................29 

Figura 6.17 – Equilíbrio vapor-líquido após reajuste do parâmetro a12. .....................................29 

Figura 6.18 – Análise de sensibilidade a 25 ºC ao parâmetro: a) a13; b) a31; c) a23 e d) a32. ......30 

Figura 6.19 – Curva de equilíbrio líquido-líquido ajustada para o sistema água – ácido acético – 

acetato de n-propilo a 25 ºC. .....................................................................................................31 

Figura 6.20 – Curva de equilíbrio líquido-líquido ajustada para o sistema água – ácido acético e: 

a) MTBE a 20 ºC; b) dietil éter a 15 ºC. .....................................................................................32 

Figura 7.1 – Processo de produção de ácido acético implementado. ........................................33 

Figura 7.2 – Influência do número de pratos no custo total. ......................................................35 

Figura 7.3 – Influência do prato da alimentação no custo total. .................................................35 



xii 
 

Figura 7.4 – Influência do prato do solvente no custo total. .......................................................35 

Figura 7.5 – Influência da especificação de recuperação de ácido acético no custo total. ........36 

Figura 7.6 – Influência do caudal de solvente no custo total. ....................................................36 

Figura 7.7 – Influência da pressão de funcionamento da coluna no custo total. ........................36 

Figura 7.8 – Influência da temperatura do separador trifásico no custo total. ............................37 

Figura 8.1 - Diagrama do processo de produção de ácido acético implementado para simulação 

dinâmica. ..................................................................................................................................40 

Figura 8.2 – Variáveis de controlo para o caudal de refluxo. .....................................................42 

Figura 8.3 – Variáveis de controlo para a energia removida no condensador. ..........................42 

Figura 8.4 – Controlo de caudal de: a) destilado à saída da válvula V1 (a) e b) resíduo à saída 

da válvula V2. ...........................................................................................................................43 

Figura 8.5 – Níveis do condensador (a) e do ebulidor (b) com controlo de caudal. ...................43 

Figura 8.6 – Controlo de nível do: a) condensador e b) ebulidor. ..............................................44 

Figura 8.7 – Caudal de destilado (a) e resíduo (b) com controlo de nível. .................................44 

Figura 8.8 – Efeito do caudal de água fria na temperatura da corrente de destilado à saída do 

permutador. ..............................................................................................................................45 

Figura 8.9 – Diagrama de controlo da coluna de destilação. .....................................................46 

Figura 8.10 – Controlo de: a) pressão do condensador; b) temperatura no prato 2; c) temperatura 

no prato 24; d) caudal de destilado e e) caudal de resíduo. ......................................................47 

Figura 8.11 – Diagrama de controlo da coluna de destilação e permutador de calor. ...............48 

Figura 8.12 – Controlo da temperatura do destilado à saída do permutador de calor. ..............48 

Figura 8.13 – Diagrama de controlo da coluna de destilação, permutador de calor e separador 

trifásico. ....................................................................................................................................49 

Figura 8.14 – Controlo de: a) pressão do separador trifásico; b) caudal da fase orgânica e c) 

caudal da fase aquosa. .............................................................................................................50 

Figura 8.15 – Diagrama final de controlo do processo implementado. ......................................51 

Figura 8.16 – Controlo com reciclo de: a) caudal da corrente de solvente; b) pressão do 

condensador; c) temperatura no prato 2; d) temperatura no prato 24; e) caudal de destilado e f) 

caudal de resíduo. ....................................................................................................................52 

Figura 8.17 – Controlo com reciclo de: a) temperatura do destilado à saída do permutador; b) 

pressão do separador trifásico; c) caudal da fase orgânica e d)  caudal da fase aquosa. .........53 

Figura 8.18 – Controlo da pressão do condensador com alterações ao set point. .....................55 

Figura 8.19 – Controlo de: a) temperatura no prato 2; b) temperatura no prato 24 e c) caudal de 

destilado com alterações ao set point. ......................................................................................56 



xiii 
 

Figura 8.20 – Controlo de: a) caudal de resíduo; b) temperatura do destilado à saída do 

permutador e c) pressão do separador trifásico com alterações ao set point. ...........................57 

Figura 8.21 – Controlo de: a) caudal da fase orgânica; b) caudal de fase aquosa e c) caudal da 

corrente de solvente com alterações ao set point. ....................................................................58 

Figura 8.22 – Variação da composição de ácido acético com alterações ao set point. ..............59 

Figura 11.1 – Curva de equilíbrio líquido-líquido do sistema água-ácido acético e: a) acetato de 

n-propilo a 25 ºC; b) acetato de etilo a 20 ºC; c) MTBE a 20 ºC; d) acetato de iso-butilo a 20 ºC.

 .................................................................................................................................................73 

Figura 11.2 – Curva de equilíbrio líquido-líquido do sistema água-ácido acético e: a) dimetil 

carbonato a 25 ºC; b) acetato de sec-butilo a 25 ºC; c) 2-butanol a 30 ºC; d) 1-butanol a 30 ºC; e) 

iso-butanol a 10 ºC; f) 2-metil 2-butanol a 25 ºC. .......................................................................74 

Figura 11.3 – Curva de equilíbrio líquido-líquido do sistema água-ácido acético e: a) MIBK a 20 

ºC; b) MIPK a 25 ºC; c) 3,3-dimetil 2-butanona a 25 ºC; d) tolueno a 25 ºC; e) benzeno a 30 ºC; 

f) ciclohexano a 30 ºC. ..............................................................................................................75 

Figura 11.4 – Curva de equilíbrio líquido-líquido do sistema água - ácido acético e: a) dietil éter 

a 15 ºC; b) 2-metoxi 2-metilbutano a 25 ºC; c) ciclopentil metiléter a 25 ºC; d) clorofórmio a 15 ºC; 

e) tricloro etileno a 15 ºC. ..........................................................................................................76 

Figura 11.5 – Análise de sensibilidade para o sistema água – ácido acético – MTBE a 20 ºC para 

o parâmetro: a) a13; b) a31; c) a23 e d) a32. ..................................................................................77 

Figura 11.6 – Análise de sensibilidade para o sistema água – ácido acético – dietil éter a 15 ºC 

para o parâmetro: a) a13; b) a31; c) a23 e d) a32. ..........................................................................78 

  

  



xiv 
 

  



xv 
 

Índice de Tabelas 

 

Tabela 6.1 – Coeficientes de interação binários ajustados para o sistema água – ácido acético – 

acetato de n-propilo. .................................................................................................................31 

Tabela 6.2 – Coeficientes de interação binários ajustados para o sistema água – ácido acético – 

MTBE. .......................................................................................................................................32 

Tabela 6.3 – Coeficientes de interação binários ajustados para o sistema água – ácido acético – 

dietil éter. ..................................................................................................................................32 

Tabela 7.1 – Preços dos solventes. ..........................................................................................34 

Tabela 7.2 – Condições de operação ótimas de acordo com o custo total. ...............................38 

Tabela 7.3 – Condições de operação ótimas de acordo com o custo total (Continuação). ........38 

Tabela 8.1 – Perdas de carga da coluna de destilação. ............................................................39 

Tabela 8.2 – Parâmetros dos controladores da coluna de destilação. .......................................46 

Tabela 8.3 – Parâmetros do controlador do permutador de calor. .............................................48 

Tabela 8.4 – Parâmetros dos controladores do separador trifásico. ..........................................49 

Tabela 8.5 – Parâmetros do controlador de caudal da corrente de solvente. ............................51 

Tabela 8.6 – Set points dos controladores para as diferentes fracções mássicas de ácido acético

 .................................................................................................................................................54 

 

 



xvi 
 

  

  



1 
 

1. Enquadramento Temático 

 

A engenharia química é uma área dinâmica e diversa que combina os princípios da química, 

da física, da biologia e da matemática 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 transformação química, energética e de 

materiais. Os engenheiros químicos desempenham um papel fundamental em diversas 

indústrias, tais como, farmacêutica, petroquímica, alimentos e bebidas, produção de energia, 

proteção ambiental, entre muitos outros, focando-se essencialmente para o desenvolvimento de 

soluções inovadores para enfrentar os desafios relacionados à sustentabilidade, eficiência e 

segurança. 

A grande produção e consumo de produtos químicos à base de petróleo e os efeitos 

negativos associados ao nosso planeta levantaram preocupações em todo o mundo. Embora a 

escassez de recursos tenha estado no topo da lista global de preocupações por décadas, de 

acordo com o Acordo de Paris de 2015, a redução de emissões assumiu a posição de prioridade 

máxima recentemente. Além disso, para reduzir o desperdício e preservar a qualidade de vida 

na Terra, a economia circular tornou-se um tópico popular de pesquisa. Na tentativa de reduzir 

a pegada de carbono, a produção de produtos químicos a partir de recursos renováveis, ou de 

resíduos, tem sido estudada intensivamente1–5, um exemplo claro na procura de processos mais 

verdes e sustentáveis é a síntese do ácido acético, onde actualmente, cerca de 90% da produção 

mundial deste composto deriva de compostos com origem fóssil, como o metanol, etileno ou 

butano6,7. 

A fermentação permite a produção de produtos químicos a partir de resíduos e recursos 

renováveis, com alta eficiência e potencialmente a baixo custo, existindo numerosos tipos de 

microorganismos disponíveis para serem usados na fermentação. Uma grande variedade de 

produtos químicos podem ser produzidos por esta via, variando de commodities químicas a 

intermediários farmacêuticos.8,9 Existem várias fontes de carbono, tais como, águas residuais da 

indústria de alimentos ou papel10,11 e fluxos ricos em açúcar isolados do óleo de pirólise que 

podem ser alimentados a um fermentador,12 contudo, apesar da diversidade de produtos e a 

flexibilidade da matéria-prima estejam entre os principais benefícios da fermentação, a baixa 

concentração do produto é uma grande desvantagem devido aos custos de downstream 

associados.13  
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2. O Mercado do Ácido Acético 

 

O ácido acético é um ácido carboxílico contendo dois carbonos, é um líquido claro e incolor 

com um odor forte e pungente, como o vinagre. O mercado global de ácido acético foi avaliado 

em cerca de 20 bilhões de dólares no ano de 2022 e espera-se que testemunhe uma taxa de 

crescimento anual de aproximadamente 5% no período de 2023 a 2030, como ilustrado na figura 

2.1. A pandemia da COVID-19 impactou negativamente o mercado em 2020, devido a diversas 

restrições impostas por governos de todo o mundo. Devido ao impacto negativo da pandemia, o 

mercado do ácido acético assistiu ao encerramento de indústrias químicas em todo o mundo, 

que são os principais usuários finais do produto. No entanto, o sector recuperou bem com o 

relaxamento das restrições comerciais transfronteiriças e a reabertura de vários setores em todo 

o mundo, tendo crescido significativamente no período de 2021-22.14–18 

 

Figura 2.1 – Previsão de mercado para o ácido acético entre 2022 e 2030.18 

O crescimento é atribuído à sua importância na construção de blocos para a fabricação de 

vários produtos químicos e usabilidade em várias indústrias, como plásticos, borrachas, tintas e 

têxteis e prevê-se que o desenvolvimento de novas tecnologias de separação, para aumentar a 

eficiência da produção de ácido acético, crie novas oportunidades de mercado.6,7,14–18 O ácido 

acético é utilizado como reagente químico para produzir vários compostos químicos, sendo os 

principais o acetato de vinilo, anidrido acético, ésteres e ácido tereftálico, como ilustrado na figura 

2.2. 
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Figura 2.2 – Principais aplicações do ácido acético em 2022.15  

A aplicação de ácido acético para produção do monómero de acetato de vinilo dominou o 

mercado com uma participação de cerca de 45% em 2022. O seu alto contributo é atribuído à 

crescente demanda por tintas, revestimentos de papel e produtos impressos que estão a 

impulsionar a procura de acetato de vinilo. O ácido acético é uma das principais matérias-primas 

utilizadas na produção de monómero de acetato de vinilo, que é posteriormente utilizado para a 

produção de acetato de polivinilo. As melhorias no estilo de vida do consumidor e o número 

crescente de decorações de casas estão também a impulsionar a procura por tintas e 

revestimentos, influenciando diretamente a procura de acetato de vinilo. 

O anidrido acético registou a segunda maior contribuição na aplicação de ácido acético em 

2022, com uma participação de cerca de 19%. Esta procura é atribuída à sua ampla utilização 

em filmes fotográficos e vários outros materiais revestidos, na fabricação 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 cabeça. 

Os ésteres de acetato são desenvolvidos a partir do ácido acético e são utilizados 

principalmente na fabricação de tintas, revestimentos e tintas de impressão, sendo que o 

aumento do desejo dos consumidores de elevar a estética das suas casas está a impulsionar a 

demanda global por estes materiais. A indústria automotiva também está a elevar a procura por 

tintas devido ao aumento das vendas de veículos, o que impacta positivamente no mercado de 

ésteres de acetato em todo o mundo. 

O ácido tereftálico purificado é geralmente consumido no desenvolvimento de revestimentos 

de poliéster para aplicações em recipientes alimentares e para produção de polietileno tereftálico, 

45.3%

19.2%

14.8%

11.8%
8.9%

Acetato de Vinilo Anidrido Acético Ésteres Ácido Tereftálico Outros
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utilizado na produção de garrafas de plástico. Boa resistência química e a manchas, alta 

resistência a intempéries e bom balanceamento de transição vítrea, juntamente com faixas de 

temperatura apropriadas para alta flexibilidade, são algumas das características que 

impulsionam o mercado de ácido tereftálico purificado globalmente. Também o crescimento 

populacional aumentou a necessidade de alimentos e bebidas, o que gera maior necessidade de 

garrafas plásticas e recipientes de poliéster. 

 

 

 

  



6 
 

  



7 
 

3. Evolução da Síntese de Ácido Acético 

 

Embora a utilização de ácido acético esteja evidenciada à mais de 10000 anos19, apenas em 

1845 este composto foi sintetizado pela primeira vez, através de matéria inorgânica, pelo químico 

alemão Hermann Kolbe20. Kolbe utilizou como fonte de carbono o dissulfito de carbono (CS2), o 

qual por reação de cloração originou o tetracloreto de carbono, seguidamente a pirólise originou 

o tetracloroetileno que por cloração aquosa resulta no ácido tricloroacético, sendo então reduzido 

a ácido acético por electrólise, como apresentado na equação 3.1. 

CS
2

Cl2
CCl

4

Pirólise

Cl

ClCl

Cl Cl

Cl Cl OH

O

CH3

OH

O
OH2 Electrólise

 

Equação 3.1 – Esquema da síntese de ácido acético descoberto por Hermann Kolbe.20 

A descoberta da hidrólise de alcinos pelo químico russo Mikhail Kucherov em 1881, onde o 

carbeto de cálcio é primeiramente hidrolisado, obtendo-se o acetileno, e este é seguidamente 

hidratado sob sais de mercúrio (II), gerando o acetaldeído, possibilitou o desenvolvimento de 

processos baseados neste composto21. Assim a 1914 veio surgir o primeiro grande processo de 

produção de ácido acético, industrializado na Alemanha, que consistia na oxidação direta do 

acetaldeído, o qual está ilustrado na equação 3.2. Operando a 150ºC e 55 atm, sob catalise de 

metais de cobalto ou crómio 22,23, apresenta um rendimento de 95%, sendo o acetato de etilo, 

ácido fórmico e formaldeído os principais subprodutos.6 

+ OH2CH CH
HgCl2 CH3

H

O

CH3

H

O

O
2

+
Co/Cr

CH3

OH

O

 

Equação 3.2 – Produção de ácido acético a partir de acetileno.21 

Tendo em conta o preço reduzido do etileno comparativamente ao acetileno e as 

problemáticas ambientais face à utilização de mercúrio, as indústrias procuraram novas formas 

de obter o acetaldeído a partir do etileno, assim a 1959 a houve a substituição da hidratação do 
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acetileno pelo processo de Wacker, onde o etileno é oxidado sob catalise de paládio e cobre, 

como ilustrado na equação 3.3. 24,25 

+
PdCl2/CuCl2

CH3

H

O

CH3

H

O

O
2

+
Co/Cr

CH3

OH

O

CH2 CH2 O
2

 

Equação 3.3 – Produção de ácido acético a partir de etileno.6 

Ainda na década de 50 novos processos de produção de ácido acético foram desenvolvidos, 

como a oxidação do n-butano e a mais importante até aos dias de hoje, a carbonilação do 

metanol. O processo de carbonilação do metanol, ilustrado na equação 3.4, foi introduzido pela 

BASF a 1960 e requer uma pressão de 600 atm para manter a estabilidade do catalisador de 

cobalto a temperaturas de 230ºC, conseguindo-se um rendimento de 90% em relação ao metanol 

e 70% em relação ao monóxido de carbono26. Novos complexos catalíticos foram estudados com 

o objectivo de optimizar as condições reacionais, destas pesquisas surgiram os dois processos 

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

 

Equação 3.4 – Ciclo catalítico do processo de carbonilação do metanol à base de cobalto.26 

A companhia Monsanto a 1970 implementou pela primeira vez um catalisador homogéneo, à 

base de ródio promovido por iodeto de metilo, que apresentou um grande desempenho, obtendo-

se um rendimento de 99%, baseado no metanol, em condições de reação moderadas (150-200ºC 

e 30-60 atm)27,28, sendo o ciclo catalítico deste processo ilustrado na equação 3.5. Este processo 

necessita de uma concentração mínima de 10% de água no meio reacional para prevenir a 

formação de espécies inativa RH (III) do catalisador, que em etapas com baixa pressão de CO 
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levam à formação de RhI3, uma espécie insolúvel.26,28,29 A água impede a perda do catalisador 

por precipitação, pois reage com estas espécies inativas Rh (III) restaurando as espécies ativas 

Rh (I), no entanto, a sua utilização torna o processo mais dispendioso devido à maior quantidade 

de água a ser destilada. Além disso, ocorre também uma reação lateral importante, a reação de 

troca água-gás, que reduz a quantidade disponível de CO no meio reacional, reduzindo assim o 

rendimento do processo.30 

 

Equação 3.5 – Ciclo catalítico do processo Monsanto.26  

A 1986 a BP Chemicals comprou os direitos de carbonilação, até então exclusivos da 

Monsanto, e a 1996 desenvolveu um novo processo, denominado de processo Cativa, o qual 

utiliza um complexo catalítico à base de irídio ao invés de ródio.31 O processo Cativa, ilustrado 

na equação 3.6, é muito semelhante ao processo Monsanto, sendo a principal vantagem a maior 

estabilidade do complexo de irídio, permitindo reduzir a quantidade de água no reactor sem o 

inconveniente da precipitação do catalisador. Assim, a planta industrial pode ser reduzida no 

número de colunas de destilação, tornando o processo mais económico. Outras vantagens são 

também o preço reduzido do irídio em comparação ao ródio, a redução da formação de 

subprodutos e a redução da reacção água-gás, com o consequente aumento do rendimento do 

processo.31–33 

 



10 
 

 

Equação 3.6 – Ciclo catalítico do processo Cativa.26 

Actualmente cerca de 70% do ácido acético é produzido por vias de carbonilação de metanol 

e 90% da produção mundial deriva de percussores de origem fóssil,6 contudo face aos desafios 

actuais na redução da pegada de carbono, a atenção dos investigadores tem sido cada vez mais 

direcionada para os processos de fermentação, os quais permitem obter ácido acético a partir 

fontes renováveis.7 
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4. Processos de Fermentação Acética 

 

O vinagre é a mais antiga aplicação de ácido acético relatada, consiste numa solução aquosa 

contendo 4 a 8% de ácido acético, sendo actualmente produzido por fermentação de vários 

substratos como o vinho, o malte e algumas frutas. O processo fermentativo compreende uma 

primeira etapa de conversão anaeróbia dos açucares em etanol por acção de bactérias, 

vulgarmente as Saccharomyces sp., e uma segunda etapa de oxidação aeróbica do etanol a 

ácido acético por bactérias denominadas de bactérias do ácido acético.7,34–36 

Existem três tipos de processos de fermentação acética, o método de Orleans, o método de 

gotejamento e o método de cultura submersa.37 O processo de Orleans, ilustrado na figura 4.1, 

teve origem na França e é um dos mais antigos e bem conhecidos métodos de produção de 

vinagre. É um processo lento e contínuo, que utiliza vinagre de alta qualidade como cultura inicial, 

à qual o vinho é adicionado em intervalos semanais. O vinagre é fermentado em barris de 200 

litros, aos quais são adicionados aproximadamente 65 a 70 litros de vinagre de alta qualidade 

juntamente com 15 litros de vinho, depois de uma semana são adicionados mais 10 a 15 litros 

de vinho, repetindo-se o processo em intervalos semanais. Após cerca de quatro semanas, o 

vinagre pode ser retirado do barril (10 a 15 litros por semana) sendo o volume reposto com vinho. 

A fermentação acética é lenta, tendo efeito apenas na superfície do líquido, onde há oxigênio 

dissolvido suficiente que garante a conversão de álcool em ácido acético. Um dos problemas 

encontrados neste método é o de como adicionar mais líquido 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 

fermentação depende também de vários fatores, como a temperatura de fermentação, a 

composição inicial da solução alcoólica, a natureza dos microrganismos e a suficiência de 

oxigênio fornecido.37–40 

 

Figura 4.1 – Método de Orleans para produção de vinagre.41 



12 
 

O método de gotejamento, desenvolvido na Alemanha em 1823 por Schutzenbach,42 utiliza 

um reactor em formato de tanque cilíndrico dividido em três 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 ácido acético estão 

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 seção intermediária da seção 

final, onde o vinagre se deposita e pode ser retirado ou novamente bombeado para o topo do 

cilindro, iniciando outro ciclo de acetificação. Uma vantagem comparativamente ao processo de 

Orleans é que após cerca de uma semana já é possível obter-se vinagre de qualidade razoável. 

Os inconvenientes deste método incluem a acumulação de bactérias mortas sobre a material 

inerte, as dificuldades de controlar a temperatura e a evaporação do substrato alcoólico.38,39,42 

 

Figura 4.2 – Processo de gotejamento para produção de vinagre.41 

O método submerso foi introduzido a 1952 para a produção de vinagre, este sistema 

consiste na fermentação em tanques de aço inoxidável com capacidade de 10000 a 40000 L, 

ilustrado na figura 4.3.7 O processo é composto por três etapas, primeiro o carregamento da 

matéria-prima e a inoculação no meio de fermentação, a fermentação e finalmente a descarga 

do meio fermentado. Neste processo, as bactérias acéticas encontram-se suspensas no meio 

líquido, o ar é forçado a passar num difusor (placa perfurada) na base da coluna garantido assim 

a boa oxigenação e agitação do meio. A oxidação do etanol ocorre na interface líquido-ar das 

bolhas formadas pelo fluxo de ar, possuindo também dispositivos para manter o meio a cerca de 

30ºC. Usualmente o processo opera em modo semi-contínuo, ou seja, são feitos vários ciclos de 

acetificação sendo que no final cada ciclo retira-se cerca de metade do vinagre produzido sendo 

que o restante fica no tanque como iniciador do processo fermentativo no novo ciclo. As suas 

principais vantagens são a rapidez, produção de vinagre em ciclos de 24 horas, e a acidez, pois 
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o produto pode alcançar um maior teor de ácido acético comparativamente aos outros 

processos.7,39,43–45 

 

Figura 4.3 – Reactor utilizado no processo submerso para produção de vinagre.7 

Ambos os processos acima descritos são utilizados para produção de vinagre, ou seja, uma 

solução diluída de ácido acético em água, contudo para a produção de ácido acético glacial 

através de fermentação é necessário implementar um processo de downstream que seja 

economicamente favorável, sendo esta uma matéria estudada por longos anos. 
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5. Processos de Separação 

 

A oportunidade que a fermentação oferece em produzir ácido acético através de fontes 

renováveis e resíduos industriais tem despertado o interesse dos investigadores por várias 

décadas, tendo-se testado técnicas de separação tais como destilação simples, destilação 

extractiva e azeotrópica, destilação reactiva, extração líquido-líquido e membranas. 

A destilação simples dada a sua simplicidade é um dos processos de separação mais 

utilizados na indústria química, apesar da mistura ácido acético – água não resultarem num 

azeótropo a sua volatibilidade relativa é baixa, ou seja, possuem pontos de ebulição próximos 

(100 ºC para a água e 118 ºC para o ácido acético, à pressão de 1 atm), resultando assim numa 

coluna de destilação com muitos andares de equilíbrio e a operar com alta razão de refluxo, o 

que torna o processo demasiado dispendioso. O facto de a água ser também o composto mais 

volátil e em maior quantidade, possuindo uma entalpia de vaporização alta, é outro factor que 

aumenta os custos de operação na destilação simples.7,46–48 

A destilação extractiva e azeotrópica tendem a ser uma alternativa à destilação simples para 

reduzir o número de andares de equilíbrio e a razão de refluxo, no qual é adicionado um terceiro 

componente para perturbar o comportamento termodinâmico da mistura inicial, de modo a 

facilitar a sua separação, contudo é necessário adicionar outra coluna de destilação de modo a 

recuperar o solvente adicionado.47,49 A vantagem da destilação extractiva, comparativamente à 

azeotrópica é que não é necessário evaporar o solvente, uma vez que utiliza solvente de baixa 

volatibilidade, apresentando grande eficácia para soluções entre 30 e 70% de ácido acético.50 

A destilação reactiva é uma alternativa estudada recentemente para aproveitamento de ácido 

acético em baixa concentração, no qual é adicionado um reagente da família dos álcoois, tal 

como o metanol ou etanol, de modo a produzir um éster, o qual vai sendo recuperado por 

destilação à medida que é formado na coluna. Apesar de não ser recuperado o ácido acético, 

este processo é uma alternativa para obter compostos de alto interesse económico e com 

elevada eficiência para concentrações muito diluídas de ácido acético.51–53 

A extração líquido-líquido é um processo de simples implementação e o mais antigo utilizado 

na recuperação de ácido acético de soluções muito diluídas. Neste processo é utilizado um 

solvente, tipicamente um éster, o qual deve ter elevado coeficiente de distribuição e 

selectividade, podendo ser um solvente de baixo ou alto ponto de ebulição. A utilização de um 
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solvente de alto ponto de ebulição torna-se mais vantajosa devido ao facto do ácido acético ser 

o composto em menor quantidade, assim não há a necessidade de vaporizar o solvente utilizado. 

A extracção líquido-líquido, embora seja um processo eficiente na recuperação de ácidos 

carboxílicos diluídos, apenas deve ser utilizada para concentrações abaixo de 30% de ácido 

acético.7,54,55 

A separação por membranas é uma das técnicas mais recentes da indústria química, 

revelando elevada eficiência na recuperação de ácido acético de soluções muito diluídas. 

Contudo a degradação das membranas causadas pelo ácido acético e colmatação pelo caldo 

fermentativo tornam-se uma desvantagem no processo, devido ao seu tempo de paragem para 

regeneração das mesmas.56–58 
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6. Destilação Azeotrópica 

 

A destilação azeotrópica é um processo alternativo à destilação simples quando a mistura 

apresenta um azeótropo ou uma volatibilidade relativa muito baixa, neste processo um terceiro 

componente é adicionado à coluna, denominado de entrainer, o qual altera os coeficientes de 

actividade líquido e consequentemente altera também o equilíbrio vapor-líquido da mistura em 

direcção favorável à sua separação. A escolha de um solvente adequado é a chave deste 

processo, pelo qual é necessário ter em conta os seguintes factores para a selecção do mesmo59–

62: 

➢ Elevado coeficiente de distribuição 

➢ Elevada selectividade 

➢ Estável e inerte 

➢ Disponível no mercado e a preço acessível 

➢ Não tóxico 
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6.1. Escolha de Solventes 

 

Como primeiro critério para pré-seleção de solventes calculou-se o coeficiente de distribuição 

do soluto (ácido acético) pelas fases orgânica e aquosa, e a selectividade dos seguintes 

solventes, para os quais a curvas de equilíbrio líquido-líquido disponíveis na literatura, em 

fracções mássicas, estão representadas no Anexo 1: 

➢ Ésteres 

o Acetato de etilo63 

o Acetato de n-propilo64 

o Acetato de iso-butilo63 

o Dimetil Carbonato66 

o Acetato de sec-butilo67 

➢ Álcoois 

o 1-butanol68 

o 2-butanol68 

o Iso-butanol69 

o 2-metil 2-butanol70 

➢ Cetonas 

o MIBK71 

o MIPK72 

o 3,3-Dimetil 2-butanona73 

➢ Hidrocarbonetos 

o Tolueno74 

o Benzeno75 

o Ciclohexano76 

➢ Éteres 

o Dietil éter77 

o 2-Metoxi-2-metilbutano78 

o Ciclopentil metil éter79 

o MTBE65 

➢ Halogenados 

o Clorofórmio77 

o Tricloro etileno77 
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O coeficiente de distribuição e selectividade são dados pelas equações 6.1 e 6.280,81: 

 𝐶𝑜𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑑𝑒 𝐷𝑖𝑠𝑡𝑟𝑖𝑏𝑢𝑖çã𝑜 =  
𝑥𝑠𝑜𝑙𝑢𝑡𝑜 𝑛𝑎 𝑓𝑎𝑠𝑒 𝑜𝑟𝑔â𝑛𝑖𝑐𝑎 

𝑥𝑠𝑜𝑙𝑢𝑡𝑜 𝑛𝑎 𝑓𝑎𝑠𝑒 𝑎𝑞𝑢𝑜𝑠𝑎
 (6.1) 

 𝑆𝑒𝑙𝑒𝑐𝑡𝑖𝑣𝑖𝑑𝑎𝑑𝑒 =  
𝑥𝑠𝑜𝑙𝑢𝑡𝑜 𝑛𝑎 𝑓𝑎𝑠𝑒 𝑜𝑟𝑔â𝑛𝑖𝑐𝑎 

𝑥𝑠𝑜𝑙𝑢𝑡𝑜 𝑛𝑎 𝑓𝑎𝑠𝑒 𝑎𝑞𝑢𝑜𝑠𝑎
×

𝑥𝑠𝑜𝑙𝑣𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑛𝑎 𝑓𝑎𝑠𝑒 𝑎𝑞𝑢𝑜𝑠𝑎

𝑥𝑠𝑜𝑙𝑣𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑛𝑎 𝑓𝑎𝑠𝑒 𝑜𝑟𝑔â𝑛𝑖𝑐𝑎
 (6.2) 

Com os dados de equilíbrio líquido-líquido calculou-se e representou-se nas figuras 6.1 a 

6.12, os coeficientes de distribuição e selectividade, em função da concentração de ácido acético 

(soluto) na fase aquosa. 

 

Figura 6.1 – Coeficiente de distribuição para os ésteres.  

 

 

Figura 6.2 – Selectividade para os ésteres. 
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Figura 6.3 – Coeficiente de distribuição para os álcoois. 

 

Figura 6.4 – Selectividade para os álcoois. 

 

Figura 6.5 – Coeficiente de distribuição para as cetonas. 
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Figura 6.6 – Selectividade para as cetonas. 

 

Figura 6.7 – Coeficiente de distribuição para os hidrocarbonetos. 

 

Figura 6.8 – Selectividade para os hidrocarbonetos. 
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Figura 6.9 – Coeficiente de distribuição para os éteres. 

 

Figura 6.10 – Selectividade para os éteres. 

 

 

Figura 6.11 – Coeficiente de distribuição para os halogenados. 
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Figura 6.12 – Selectividade para os halogenados. 

 

O ácido acético e a água são ambos compostos polares, exibindo várias interações entre si, 

tais como reacções ácido-base e ligações por pontes de hidrogénio, motivo pelo qual não é 

possível determinar um solvente que exiba alta selectividade e coeficiente de dispersão em 

simultâneo, como se pode verificar pelas figuras 6.1 a 6.12. A utilização de solventes apolares 

aumentam substancialmente a selectividade, uma vez que a solubilidade mútua com a água é 

menor, por outro lado também exibem menor afinidade com o ácido acético, comparativamente 

à água, reduzindo assim a transferência de massa deste composto para a fase orgânica, 

conduzindo a coeficientes de dispersão baixos. Para compostos mais polares à uma maior 

transferência de massa de ácido acético para a fase orgânica, no entanto aumenta também a 

solubilidade mútua dos solventes com a água, reduzindo assim o parâmetro de selectividade. 

Assim optou-se por selecionar um cojunto de três solventes que obtiveram parâmetros de 

selectividade e coeficiente de distribuição intermédios, sendo estes o acetato de n-propilo, o 

MTBE e o dietil éter. 
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6.2. Modelo Termodinâmico 

 

Os modelos de coeficientes de actividade líquido, tais como Wilson, NRTL, UNIQUAC e 

muitos outros, fornecem uma ferramenta útil de previsão de equilíbrio de fases no design e 

controlo de processos de destilação, extracção e processos similares. O modelo UNIQUAC é 

considerado um modelo de segunda geração, pois a sua expressão para o cálculo de excesso 

de energia de Gibbs consiste num termo de entalpia e outro de entropia. O UNIQUAC é aplicável 

a uma vasta gama de misturas, tendo como vantagem em relação ao NRTL o facto de recorrer 

apenas a dois parâmetros ajustáveis, sendo este último mais indicado para cálculos de entalpia 

do que excesso de energia de Gibbs82. Apesar do modelo UNIQUAC não acrescentar nada à 

equação do modelo de Wilson no que diz respeito a equilíbrio vapor-líquido, para sistemas 

completamente miscíveis, tem a vantagem de representar também o equilíbrio líquido-líquido 

para misturas multicomponentes, assim o modelo UNIQUAC é mais indicado para o caso em 

estudo. 82,83 

O desvio da idealidade é frequentemente expresso por coeficientes de actividade, numa 

mistura o coeficiente de actividade do componente i, 𝛾𝑖, está relacionado com a energia livre de 

Gibbs, gE, pela equação 6.3:  

 
𝑔𝐸

𝑅𝑇
= ∑ 𝑥𝑖 .

𝑛

𝑖=1

𝑙𝑛𝛾𝑖 (6.3) 

onde, 𝑥𝑖 é a fração molar do componente i. O modelo UNIQUAC subdivide o excesso de energia 

de Gibbs, em dois termos, o termo combinatório e o residual, pela equação 6.4: 

 𝑔𝐸 = 𝑔𝐸(𝑐𝑜𝑚𝑏𝑖𝑛𝑎𝑡ó𝑟𝑖𝑜) + 𝑔𝐸(𝑟𝑒𝑠𝑖𝑑𝑢𝑎𝑙) (6.4) 
   

O termo combinatório diz respeito ao termo entrópico, baseado na forma e volume das 

moléculas através do modelo de rede, no qual é utilizado parâmetros fixos como o volume relativo 

de Van der Waals, 𝑟𝑖 , e as áreas de superfície, 𝑞𝑖. O termo residual é o termo entálpico o qual 

possui um modelo empírico, 𝜏𝑖𝑗 , dependente da temperatura o qual é ajustado a partir dos dados 

experimentais de equilíbrio. Assim o modelo UNIQUAC é representado pela equação 6.5: 

 ln(𝛾𝑖) = (
ɸ𝑖

𝑥𝑖

) +
𝑍

2
𝑞𝑖𝑙𝑛 (

𝜃𝑖

ɸ𝑖

) + 𝐿𝑖 − (
ɸ𝑖

𝑥𝑖

) ∑ 𝐿𝑗𝑥𝑗 + 𝑞𝑖 − 𝑞𝑖𝑙𝑛

𝑛

𝑗=1

∑ 𝜃𝑗𝜏𝑗𝑖

𝑛

𝑗=1

− 𝑞𝑖 ∑ (
𝜃𝑗𝜏𝑖𝑗

∑ 𝜃𝑘𝜏𝑘𝑗
𝑛
𝑘=1

)

𝑛

𝑗=1

 (6.5) 
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Para validação do modelo é necessário o ajuste do coeficientes de interação binários, 𝑎𝑖𝑗 e 

𝑏𝑖𝑗, do modelo empírico, apresentado na equação 6.6, através de dados experimentais. 

 𝜏𝑖𝑗 = 𝑒−
𝑎𝑖𝑗+𝑏𝑖𝑗𝑇

𝑅𝑇  (6.6) 
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6.3. Ajuste Coeficientes de Interação Binários 

 

Para o ajuste dos coeficientes de interacção binários foi utilizado o software Aspen Hysys, o 

qual permite estimar os coeficientes e representar o equilíbrio de fases, assim começou-se por 

adicionar os três sistemas em estudo, com os três solventes selecionados anteriormente,  e 

comparar as curvas estimadas com as da literatura. Estas curvas são o equilíbrio vapor-líquido 

para o sistema binário água (1) / ácido acético (2) e as curvas de equilíbrio líquido-líquido para 

os sistemas ternários dos solventes (3) anteriormente seleccionados, apresentadas nas figuras 

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

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

equação 6.7. 

 𝜏𝑖𝑗 = 𝑒−
𝑎𝑖𝑗

𝑅𝑇  (6.7) 

 

 

Figura 6.13 – Equilíbrio vapor-líquido estimado e de literatura84 para o sistema binário água / ácido acético a 1 atm. 
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Figura 6.14 – Curvas de equilíbrio líquido-líquido para o sistema água - ácido acético e: a) acetato de n-propilo a 

25 ºC; b) MTBE a 20 ºC; c) dietil éter a 15 ºC. 

 

Pelas curvas apresentadas na figuras 6.13 e 6.14 observa-se que os equilíbrios estimados 

diferem substancialmente dos valores reais, assim é necessário reajustar os coeficientes de 

interação binários. Para o reajuste procedeu-se a uma análise de sensibilidade aos coeficientes, 

na qual se variou cada parâmetro individualmente de modo a perceber a influência nas curvas 

de equilíbrio. Começou-se então por variar os coeficientes de interação binários entre a água e 

o ácido acético, a12 e a21, e representou-se na figura 6.15 essas variações na curva de equilíbrio 

vapor-líquido. 
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Figura 6.15 – Análise de sensibilidade ao parâmetro: a) a12 e b) a21. 

Pelos gráficos apresentados na figura 6.15 nota-se que é possível ajustar a curva de 

equilíbrio variando qualquer um dos dois coeficientes, assim optou-se por reajustar o parâmetro 

a12. Através de cálculo integral calculou-se a área entre as curvas estimadas e a experimental, a 

qual está representada graficamente na figura 6.16. 
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Figura 6.16 – Áreas calculadas para o parâmetro a12. 

 Através de métodos regressivos de 3ª ordem calculou-se a curva que descreve o 

comportamento das áreas calculadas, ilustrada na figura 6.16, e minimizando esta curva obtém-

se o parâmetro a12 ajustado, o qual corresponde a -522.836. Alterou-se este parâmetro no 

simulador e representou-se novamente o novo equilíbrio vapor-líquido, o qual está ilustrado na 

figura 6.17, para o qual se obteve uma área relativa de 0.0057. 

 

Figura 6.17 – Equilíbrio vapor-líquido após reajuste do parâmetro a12. 

Após o reajuste do parâmetro a12 nota-se que houve uma melhoria significativa na curva 

estimada relativamente ao obtido experimentalmente. Seguidamente efectuou-se também uma 

análise de sensibilidade aos parâmetros a13, a31, a23 e a32 e verificou-se o impacto na curva de 

equilíbrio líquido-líquido do sistema ternário, os quais estão ilustrados na figura 6.18. 
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Figura 6.18 – Análise de sensibilidade a 25 ºC ao parâmetro: a) a13; b) a31; c) a23 e d) a32. 

 

Do mesmo modo utilizado anteriormente, calculou-se as áreas entre gráficos através de 

cálculo integral para os parâmetros a13, a23 e a32, os quais estão apresentados na tabela 6.1 e 

representou-se a curva de equilíbrio obtida, a qual está apresentada na figura 6.19. 
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Tabela 6.1 – Coeficientes de interação binários ajustados para o sistema água – ácido acético – acetato de n-

propilo. 

aij Água Ácido Acético Acetato n-Propilo 

Água - -522.836 772.610 

Ácido Acético 398.009 - 457.689 

Acetato n-Propilo 251.964 -483.781 - 

 

Figura 6.19 – Curva de equilíbrio líquido-líquido ajustada para o sistema água – ácido acético – acetato de n-propilo 

a 25 ºC. 

Pela análise da curva representada na figura 6.19, nota-se que também esta se conseguiu 

diminuir consideravelmente a área entre a curva estimada e a curva experimental, sendo esta 

uma aproximação já aceitável para se iniciar uma simulação. Para os restantes solventes (MTBE 

e dietil éter) foi aplicado o mesmo método de reajuste dos coeficientes de interação binários, as 

análises de sensibilidade estão representadas no Anexo 2, os coeficientes de interação binários 

estão apresentados na tabela 6.2 e 6.3 e as curvas de equilíbrio líquido-líquido ilustradas na 

figura 6.20. 
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Tabela 6.2 – Coeficientes de interação binários ajustados para o sistema água – ácido acético – MTBE. 

aij Água Ácido Acético MTBE 

Água - -522.836 811.179 

Ácido Acético 398.009 - 983.521 

MTBE 298.791 -645.812 - 

 

Tabela 6.3 – Coeficientes de interação binários ajustados para o sistema água – ácido acético – dietil éter. 

aij Água Ácido Acético Dietil Éter 

Água - -522.836 1005.089 

Ácido Acético 398.009 - -413.458 

Dietil Éter 174.699 236.198 - 

  

Figura 6.20 – Curva de equilíbrio líquido-líquido ajustada para o sistema água – ácido acético e: a) MTBE a 20 ºC; 

b) dietil éter a 15 ºC. 
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7. Simulação em Estado Estacionário 

 

Iniciou-se a simulação por implementar o processo apresentado na figura 7.1, no qual é 

alimentado a uma coluna de destilação uma corrente de 100 kg/h contendo 90% de água e 10% 

de ácido acético e outra corrente contendo o solvente. Na base da coluna pretende-se obter 

ácido acético com uma pureza mássica de 99.5%, a recuperação e reciclo do solvente no 

destilado é feita através do equilíbrio de fases líquido-líquido. Devido à inexistência de 

separadores bifásicos no simulador recorreu-se a um separador trifásico para este processo, no 

qual não se obtém fase gasosa. Para minimizar perdas de solvente na fase aquosa, uma vez 

que a solubilidade do solvente na água aumenta com a temperatura, o destilado é previamente 

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

 

Figura 7.1 – Processo de produção de ácido acético implementado. 

Este processo foi implementado para os três 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 condições operatórias e dimensão da coluna. 

Considerou-se um investimento a 10 anos e um funcionamento de 8000 horas por ano, deste 

modo converteu-se os custos para USD/h através das equações 7.1 e 7.2, permitindo assim 

obter o custo total pela equação 7.3. 

𝐶𝑢𝑠𝑡𝑜 𝐼𝑛𝑣𝑒𝑠𝑡𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑜 (𝑈𝑆𝐷/ℎ) =
𝐶𝑢𝑠𝑡𝑜 𝐶𝑎𝑝𝑖𝑡𝑎𝑙 (𝑈𝑆𝐷)

10 𝑎𝑛𝑜𝑠 × 8000 ℎ𝑜𝑟𝑎𝑠
 (7.1) 
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𝐶𝑢𝑠𝑡𝑜 𝑂𝑝𝑒𝑟𝑎çã𝑜 (𝑈𝑆𝐷/ℎ) =
𝑈𝑡𝑖𝑙𝑖𝑑𝑎𝑑𝑒𝑠 (𝑈𝑆𝐷/𝑎𝑛𝑜)

8000 ℎ𝑜𝑟𝑎𝑠
+ 𝑀𝑎𝑘𝑒𝑈𝑝(𝑘𝑔/ℎ) ×

𝑃𝑟𝑒ç𝑜 𝑆𝑜𝑙𝑣𝑒𝑛𝑡𝑒 (𝑈𝑆𝐷/𝑡𝑜𝑛)

1000 𝑘𝑔
 (7.2) 

  

𝐶𝑢𝑠𝑡𝑜 𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 (𝑈𝑆𝐷/ℎ)  = 𝐶𝑢𝑠𝑡𝑜 𝐼𝑛𝑣𝑒𝑠𝑡𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑜 + 𝐶𝑢𝑠𝑡𝑜 𝑂𝑝𝑒𝑟𝑎çã𝑜 (7.3) 

  

Os preços dos solventes, listados na tabela 7.1, correspondem ao preço médio na europa, 

no período entre Maio de 2018 e Maio de 2019, uma vez que este parâmetro é muito flexível e 

dependente de vários factores políticos e económicos. 

 

Tabela 7.1 – Preços dos solventes. 

Solvente Preço (USD/ton) 

MTBE85 683 

Acetato de n-Propilo86 981 

Dietil Éter87 3110 

 

Estudou-se então a influência no custo total de modo a optimizar as condições operatórias 

do processo, sendo estas o número de pratos da coluna, o prato de entrada da alimentação, o 

prato de entrada do solvente, a especificação de recuperação de ácido acético, a pressão de 

funcionamento da coluna, o caudal de solvente e a temperatura de funcionamento do separador 

trifásico. Para tal, utilizou-se como condições iniciais as alimentações no prato a meio da coluna, 

a especificação de recuperação de 99 % de ácido acético na corrente de resíduo, a pressão de 

1 atm, um caudal de 100 kg/h de solvente e uma temperatura de 20 ºC à entrada do separador 

trifásico e começou-se por variar o número de pratos da coluna. A condição óptima 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 – Influência do número de pratos no custo total. 

 

Figura 7.3 – Influência do prato da alimentação no custo total. 

 

Figura 7.4 – Influência do prato do solvente no custo total. 
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Figura 7.5 – Influência da especificação de recuperação de ácido acético no custo total. 

 

Figura 7.6 – Influência do caudal de solvente no custo total. 

 

Figura 7.7 – Influência da pressão de funcionamento da coluna no custo total. 
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Figura 7.8 – Influência da temperatura do separador trifásico no custo total. 

 

Analisando as figuras 7.2 a 7.8 observa-se que aumentando o número de pratos da coluna 

permite reduzir os custos operacionais, uma vez que se reduz a razão de refluxo, por outro lado, 

aumenta também o custo de capital da mesma. A posição da alimentação e do solvente tendem 

a minimizar os custos operacionais nas zonas da coluna em que a composição do interior da 

coluna seja mais semelhante com a corrente de entrada. Aumentando especificação de 

recuperação de ácido acético aumenta também a razão de refluxo da coluna, causando assim 

consumos energéticos superiores para recuperações 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 

que o custo operacional aumenta com o caudal de solvente. Para a pressão de coluna observa-

se que os custos aumentam com a pressão, tal facto deve-se ao aumento do ponto de ebulição 

dos componentes que implicam maior fornecimento de energia para evaporar a mistura. Para a 

temperatura de funcionamento do trifásico obtém-se custos inferiores para temperaturas mais 

baixas, uma vez que a solubilidade mútua dos solventes baixa com a temperatura, resulta em 

menores perdas de solvente para a fase aquosa, reduzindo assim o caudal necessário de make-

up. Assim, as condições óptimas de funcionamento obtidas para cada solvente estão 

representadas nas tabelas 7.2 e 7.3. 
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Tabela 7.2 – Condições de operação ótimas de acordo com o custo total. 

Solvente Número de Pratos 
Prato da 

Alimentação 

Prato do 

Solvente 

Recuperação de Ácido 

Acético 

MTBE 28 15 2 0.99 

Acetato de n-Propilo 25 11 10 0.999 

Dietil Éter 28 15 2 0.99 

 

Tabela 7.3 – Condições de operação ótimas de acordo com o custo total (Continuação). 

Solvente 
Caudal de 

Solvente (kg/h) 

Pressão da 

Coluna (atm) 

Temperatura do 

Trifásico (ºC) 

Caudal de 

Make-Up (kg/h) 

Custo Total 

(USD/h) 

MTBE 110 1 15 1.34 52.21 

Acetato de n-Propilo 100 1 15 1.89 51.03 

Dietil Éter 140 1 10 4.03 64.01 

 

Analisando as condições óptimas de funcionamento conclui-se que o acetato de n-propilo é 

o solvente mais adequado, uma vez que permite operar com uma coluna de dimensões 

inferiores, menor caudal de solvente e permite obter uma recuperação de ácido acético superior, 

tendo também obtido menores custos totais. 
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8. Simulação em Modo Dinâmico 

 

Após determinação das variáveis óptimas de funcionamento do processo, através da 

simulação em estado estacionário, podemos dar início a simulação em modo dinâmico, ou seja, 

simular o comportamento do sistema em função do tempo para que se possa efectuar o controlo 

do processo. Para tal, é ainda necessário definir o interior da coluna de destilação, determinar o 

volume do separador trifásico, substituir o cooler utilizado por um permutador de calor e adicionar 

ao processo as válvulas permitam o controlo do mesmo. 

Para determinar o tipo de enchimento da coluna, e as respectivas perdas de carga 

associadas, utilizou-se a função “Auto Section” na configuração do interior da coluna, para uma 

coluna de enchimento com anéis de Pall, tendo-se obtido uma coluna de múltiplo diâmetro 

composto por duas secções. A primeira secção do prato 1 ao prato 17 com diâmetro de 0.4 

metros e a segunda secção do prato 18 ao prato 25 com diâmetro de 0.6 metros, considerando 

para ambas as secções um espaçamento de 0.5 metros por prato teórico. Seguidamente 

exportou-se para os parâmetros da coluna as perdas de carga associadas ao enchimento da 

coluna, as quais estão apresentadas abaixo na tabela 8.1. 

 

Tabela 8.1 – Perdas de carga da coluna de destilação. 

 
Pressão (atm) 

 
Pressão (atm) 

 
Pressão (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 

à temperatura de 15 ºC, foi substituído por um permutador de calor utilizando água fria a 5 ºC, a 

qual atinge a temperatura de 10 ºC à saída 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 água para arrefecer até cerca de 25 ºC e seguidamente 

utilizar um ciclo de refrigeração para o arrefecimento até 15 ºC, no entanto por motivos de 

simplificação, utilizou-se apenas água fria como fluido de arrefecimento. Foram introduzidas no 

processo as válvulas necessárias 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 função 

“Size Valve” nas configurações das válvulas. O separador trifásico foi também dimensionado 

através do simulador pela opção de “Quick Sizing”, no qual se obteve um volume de 0.08 m3 para 

um separador do tipo esférico. Por não existir fase gasosa à saída do separador, foi colocado 

nesta corrente uma válvula (V4) na qual se definiu com 0% de abertura, ou seja, a válvula está 

totalmente fechada. Por fim, foi adicionada uma bomba à 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 alterações está ilustrado na figura 8.1. 

 

Figura 8.1 - Diagrama do processo de produção de ácido acético implementado para simulação dinâmica. 
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8.1. Emparelhamento das variáveis de controlo 

 

Após as devidas alterações ao processo é necessário identificar as variáveis manipuladas do 

processo bem como as possíveis variáveis de controlo, ou seja, identificar as variáveis que 

podemos efectivamente manusear no processo para manter uma determinada variável 

controlada dentro de um limite desejável. Assim, como variáveis manipuladas para a coluna de 

destilação temos: 

➢ O caudal de refluxo no condensador 

➢ A energia removida no condensador 

➢ A energia fornecida no ebulidor 

➢ A abertura da válvula V1 

➢ A abertura da válvula V2 

Para o permutador de calor temos: 

➢ A abertura da válvula V3 

Para o separador trifásico temos: 

➢ A abertura da válvula V5 

➢ A abertura da válvula V6 

Por fim, para o caudal de makeup temos: 

➢ A abertura da válvula V7 

Seguidamente foram identificadas as possíveis variáveis de controlo, para cada variável 

manipulada, e ainda em estado estacionário efectuou-se uma análise à 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 fracção mássica de água e acetato de n-propilo na 

corrente de destilado, estando os resultados apresentados na figura 8.2. 



42 
 

 

Figura 8.2 – Variáveis de controlo para o caudal de refluxo. 

 

Pelos gráficos obtidos na figura 8.2, verificou-se assim que a melhor variável de controlo para 

o caudal de refluxo no condensador é a temperatura do prato 2, uma vez que para as restantes 

variáveis não há variação em torno do set point obtido no estado estacionário. Para a energia 

removida no condensador verificou-se o efeito na fracção mássica de água e acetato de n-propilo 

e a pressão do condensador, estando os resultados obtidos ilustrados na figura 8.3. 

 

Figura 8.3 – Variáveis de controlo para a energia removida no condensador. 
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Pelos resultados apresentados na figura 8.3, conclui-se que a pressão é a melhor variável de 

controlo para a energia do condensador, uma vez que não há sensibilidade nas variáveis de 

composição do destilado. Para as aberturas das válvulas é necessário efectuar o estudo em 

modo dinâmico, uma vez que as válvulas em simulação no estado estacionário apenas servem 

para introduzir perdas de carga, não permitindo controlar a abertura das mesmas. Para tal 

estudou-se duas opções de controlo, controlar o caudal à saída das válvulas V1 e V2 ou controlar 

o nível do ebulidor e condensador, de modo a verificar qual a opção de controlo mais eficiente. 

Assim, colocou-se primeiramente controladores de caudal para ambas as válvulas e verificou-se 

o efeito nos níveis do ebulidor e condensador, para o quais os resultados obtidos estão ilustrados 

nas figuras 8.4 e 8.5. 

  

Figura 8.4 – Controlo de caudal de: a) destilado à saída da válvula V1 (a) e b) resíduo à saída da válvula V2. 

  

Figura 8.5 – Níveis do condensador (a) e do ebulidor (b) com controlo de caudal. 
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Analisando os gráficos das figuras 8.4 e 8.5, observa-se que é possível o controlo dos caudais 

à saída das válvulas sem grandes influências nos níveis dos reservatórios. Seguidamente 

estudou-se a segunda opção de controlo, introduzindo-se dois controladores de nível para 

regular a abertura das válvulas e verificou-se o efeito nos caudais à saída das mesmas. Os 

resultados obtidos estão ilustrados nas figuras 8.6 e 8.7. 

 

 

 

Figura 8.6 – Controlo de nível do: a) condensador e b) ebulidor. 

  

Figura 8.7 – Caudal de destilado (a) e resíduo (b) com controlo de nível. 
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manipulação das válvulas V1 e V2 é o controlo do caudal à saída das mesmas. Para a abertura 

da válvula V3 a única variável que se pode controlar é a temperatura da corrente de destilado à 

saída do permutador de calor, como se pode verificar na figura 8.8, a temperatura é inversamente 

proporcional ao caudal de água fria. 

 

 

Figura 8.8 – Efeito do caudal de água fria na temperatura da corrente de destilado à saída do permutador. 

 

Para a abertura das válvulas V5 e V6 temos como opção de variáveis de controlo os níveis 
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8.2. Sintonização dos Controladores 

 

Para proceder à simulação em modo dinâmico começou-se por adicionar os 5 controladores 

à coluna de destilação, como ilustrado na figura 8.9, os quais foram sintonizados recorrendo à 

ferramenta “Autotuner” disponível na configuração do controlador.  

 

Figura 8.9 – Diagrama de controlo da coluna de destilação. 

 

Os parâmetros obtidos para os controladores estão apresentados na tabela 8.2. 

Tabela 8.2 – Parâmetros dos controladores da coluna de destilação. 

Controlador Variável Manipulada Variável Controlada Kc Ti Actuação 

PIC-1 Energia do condensador Pressão condensador 1.320 0.367 Directa 

TIC-1 Caudal de refluxo Temperatura no prato 2 0.217 4.670 Inversa 

TIC-2 Energia do ebulidor Temperatura no prato 24 1.010 0.733 Inversa 

FIC-1 Abertura da válvula V1 Caudal de destilado 0.040 0.073 Inversa 

FIC-2 Abertura da válvula V2 Caudal de resíduo 0.163 0.073 Inversa 

 

Com todos os controladores sintonizados iniciou-se a simulação em modo dinâmico, estando 

os resultados apresentados na figura 8.10. 
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Figura 8.10 – Controlo de: a) pressão do condensador; b) temperatura no prato 2; c) temperatura no prato 24; 

d) caudal de destilado e e) caudal de resíduo. 
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Pelos resultados ilustrados na figura 8.10, nota-se que a coluna de destilação atinge 

rapidamente a estabilidade, pelo que o controlo da mesma está estabelecido com um 

emparelhamento correcto. Seguidamente adicionou-se o permutador de calor e respectivo 

controlador à válvula V3, como ilustrado na figura 8.11. 

 

Figura 8.11 – Diagrama de controlo da coluna de destilação e permutador de calor. 

Os parâmetros do controlador associado ao permutador de calor estão apresentados na 

tabela 8.3, e os resultados obtidos na simulação dinâmica representados na figura 8.12. 

Tabela 8.3 – Parâmetros do controlador do permutador de calor. 

Controlador Variável Manipulada Variável Controlada Kc Ti Actuação 

TIC-3 Abertura da válvula V3 
Temperatura do destilado à 

saída do permutador 
12.500 0.559 Directa 

 

Figura 8.12 – Controlo da temperatura do destilado à saída do permutador de calor. 
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Pelo gráfico ilustrado na figura 8.12, observa-se que também se alcança a estabilidade no 

controlo da temperatura do destilado após o permutador de calor. Seguidamente adicionou-se o 

separador trifásico ao processo, para o controlo deste equipamento começou-se por introduzir 

os dois controladores de caudal das válvulas V5 e V6, lembrando que se tinha definido a válvula 

V4 como fechada. No entanto não foi possível o controlo do separador utilizando apenas os dois 

controladores, para tal é necessário efectuar também o controlo da pressão do equipamento, 

assim foi necessário introduzir uma nova corrente ao processo, a qual é composta por uma 

corrente de ar atmosférico que alimenta o separador trifásico, com um caudal de 0.01 kmol/h, o 

qual é o caudal mínimo necessário que permite o controlo da pressão do separador, manipulando 

a abertura da válvula V4, sem causar interferências no restante processo. O diagrama de controlo 

implementado está abaixo ilustrado na figura 8.13. 

 
Figura 8.13 – Diagrama de controlo da coluna de destilação, permutador de calor e separador trifásico. 

Os parâmetros dos controladores do separador trifásico estão apresentados na tabela 8.4 e 

os respectivos resultados da simulação dinâmica na figura 8.14. 

Tabela 8.4 – Parâmetros dos controladores do separador trifásico. 

Controlador Variável Manipulada Variável Controlada Kc Ti Actuação 

PIC-2 Abertura da válvula V4 Pressão do separador 19.900 0.947 Directa 

FIC-3 Abertura da válvula V5 Caudal da fase orgânica 0.183 0.073 Inversa 

FIC-4 Abertura da válvula V6 Caudal da fase aquosa 0.198 0.073 Inversa 
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Figura 8.14 – Controlo de: a) pressão do separador trifásico; b) caudal da fase orgânica e c) caudal da fase aquosa. 
 

Pelos resultados apresentados na figura 8.14, observa-se uma vez mais a estabilidade no 

controlo das variáveis associadas ao separador trifásico. Por fim, resta adicionar o controlador 

associado à válvula do caudal de makeup, para tal é necessário proceder ao reciclo de solvente 

e neste ponto é de notar que ao fechar o ciclo do processo os controladores passaram a estar 

em interferência, pelo que é necessário verificar se após o reciclo, todo o processo se encontra 

estável e alterar os set points dos controladores para os resultados obtidos, com reciclo, na 

simulação em estado estacionário. Assim, após se efectuar o reciclo do solvente, introduziu-se 

o respectivo controlador de caudal à válvula V7, como ilustrado na figura 8.15. 
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Figura 8.15 – Diagrama final de controlo do processo implementado. 

Os parâmetros do controlador de caudal da corrente de solvente estão apresentados na 

tabela 8.5. 

Tabela 8.5 – Parâmetros do controlador de caudal da corrente de solvente. 

Controlador Variável Manipulada Variável Controlada Kc Ti Actuação 

FIC-5 Abertura da válvula V7 
Caudal da corrente de 

Solvente 
0.049 0.073 Inversa 

 

Após a sintonização do controlador da válvula V7 inicializou-se a simulação no modo 

dinâmico 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) pressão do condensador; c) temperatura no prato 2; 

d) temperatura no prato 24; e) caudal de destilado e f) caudal de resíduo. 
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Figura 8.17 – Controlo com reciclo de: a) temperatura do destilado à saída do permutador; b) pressão do separador 

trifásico; c) caudal da fase orgânica e d)  caudal da fase aquosa. 

 

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

o reciclo de solvente ao processo à uma maior oscilação no controlo das variáveis, tal facto deve-

se às interferências dos controladores por estarem a funcionar em reciclo, contudo, o processo 

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

 

 Após se verificar a estabilidade do processo procedeu-se à alteração ao set point para 

confirmar se o processo se mantém estável ao alterar as condições de funcionamento do mesmo. 

Relembrando que este processo foi definido para produzir ácido acético com uma fracção 

mássica de 99.5%, assim analisou-se o efeito ao alterar esta condição em três passos, de 99.5% 

para 99%, seguidamente para 98.5% e por fim retornando novamente aos 99.5%. Para tal é 

necessário recorrer novamente a simulação em estado estacionário para se obter os respectivos 

set points de cada controlador, que permitem obter as diferentes fracções mássicas de ácido 

acético, estes set points estão apresentados na tabela 8.6. 

 

Tabela 8.6 – Set points dos controladores para as diferentes fracções mássicas de ácido acético 

 Set Point 1 
(99.5 %) 

Set Point 2 
(99 %) 

Set Point 3 
(98.5 %) 

Set Point 4 
(99.5 %) 

Pressão Condensador (atm) 1 1 1 1 

Temperatura no Prato 2 (ºC) 99.19 99.09 99.06 99.19 

Temperatura no Prato 24 (ºC) 117.24 115.75 114.64 117.24 

Caudal de Destilado (kg/h) 192.18 192.12 192.07 192.18 

Caudal de Resíduo (kg/h) 10.04 10.10 10.16 10.04 

Temperatura do Permutador (ºC) 15 15 15 15 

Pressão do Separador Trifásico (atm) 0.97 0.97 0.97 0.97 

Caudal da Fase Orgânica (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 pressão de funcionamento da coluna de destilação não está sujeita a variação, 

uma vez que esta é estipulada ao processo tendo-se concluído, pela análise económica, que 

esta seria a pressão óptima de funcionamento. No caso do separador trifásico também se 

manteve a pressão, esta variável não interfere no funcionamento do equipamento uma vez que 
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esta variável não tem efeito no equilíbrio líquido-líquido e apenas se efectuou o controlo da 

mesma devido à inexistência de separadores de duas fases no simulador, tendo-se recorrido 

alternativamente a este tipo de separador o qual necessita de controlo de pressão para funcionar 

em modo dinâmico, como referido anteriormente. Repara-se também que o caudal da fase 

orgânica não sofre alteração significativa no set point e consequentemente como esta corrente 

é a que recicla ao processo, o makeup associado também deverá manter-se constante e como 

tal não se observa também alterações significativas ao set point do caudal da corrente de 

solvente. Determinados os respectivos set points dos controladores iniciou-se a simulação em 

modo dinâmico e após estabilização alterou-se os valores dos mesmos, ao mesmo instante de 

tempo. Foi também adicionado um controlador de composição, em modo “off”, à corrente de 

ácido acético, para se poder observar o comportamento desta variável durante a simulação e os 

resultados obtidos estão apresentados nas figuras 8.18 a 8.22. 

 

 
Figura 8.18 – Controlo da pressão do condensador com alterações 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 

alterações ao set point. 
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Figura 8.20 – Controlo de: a) caudal de resíduo; b) temperatura do destilado à saída do permutador e c) pressão do 

separador trifásico com alterações ao set point. 
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Figura 8.21 – Controlo de: a) caudal da fase orgânica; b) caudal de fase aquosa e c) caudal da corrente de solvente 

com alterações ao set point. 
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Figura 8.22 – Variação da composição de ácido acético com alterações ao set point. 

 

Pelos resultados ilustrados nas figuras 8.18 a 8.22, verifica-se que o sistema de controlo 

implementado consegue alcançar a estabilidade para funcionar a diferentes condições, ainda 

assim repara-se que são necessários cerca de 60 minutos para o processo atingir o set point. 

Esta demora é devido ao controlo da temperatura no prato 2, que está representado na figura 

8.19 gráfico a), onde se observa que é a variável que requer mais tempo para alcançar o set 

point, condicionando assim a velocidade do processo em alcançar as diferentes composições de 

ácido acético impostas. 
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9. Conclusões 

 

Com a realização deste trabalho pretendeu-se explorar a simulação e optimização de 

processos, recorrendo ao software de simulação Aspen Hysys. Abordou-se um processo de 

recuperação de ácido acético de soluções diluídas, sendo este um tópico de elevado interesse 

na indústria química dada a larga disponibilidade em produzir este composto através de fontes 

renováveis e sustentáveis. A destilação azeotrópica foi o método escolhido para proceder à 

separação de uma mistura composta por 10% de ácido acético e 90% de água, tendo-se 

escolhido esta composição uma vez que é o que facilmente se obtém através de processos de 

fermentação, para se obter ácido acético glacial com uma pureza mássica de 99.5%. 

A destilação azeotrópica é um dos métodos frequentemente utilizados na indústria para 

facilitar a separação de compostos onde ocorra a formação de um azeótropo ou, como no caso 

em estudo, os componentes a separar possuam uma volatibilidade relativa baixa. O critério 

fundamental para este processo é a selecção do agente de separação a utilizar, pelo que se 

analisou várias famílias de solventes tendo em conta os critérios de selectividade e coeficiente 

de dispersão, optando-se por selecionar inicialmente os três solventes mais promissores sendo 

estes o MTBE, o acetato de n-propilo e o dietil éter, seguindo-se para uma avaliação económica 

mais detalhada, recorrendo á simulação, para identificar qual o solvente mais favorável. 

Simular um processo envolve etapas importantes para que os resultados sejam os mais 

precisos e concordantes com a realidade, assim, após identificar o objectivo do processo a 

implementar é necessário definir um modelo que consiga prever as propriedades essenciais ao 

funcionamento do processo. De entre os modelos disponíveis selecionou-se o UNIQUAC devido 

à versatilidade em prever o equilíbrio vapor-líquido e equilíbrio de fases líquido-líquido em 

simultâneo, recorrendo apenas a dois parâmetros ajustáveis. O ajuste destes coeficientes, 

utilizando dados experimentais, são de extrema importância uma vez que os resultados da 

simulação são dependentes da previsão de propriedades obtidas pelo modelo, assim para se 

obter resultados mais rigorosos efectuou-se uma análise de sensibilidade aos parâmetros do 

modelo, conseguindo-se reduzir substancialmente os desvios, em relação aos dados 

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

Como etapa seguinte procedeu-se à simulação em estado estacionário, onde se dimensionou 

os equipamentos a utilizar e as condições óptimas de funcionamento, para cada um dos 

solventes, com o objectivo de identificar qual dos três solventes será o mais favorável. Para tal, 
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efectuou-se uma análise económica ao processo onde se teve em conta os custos de 

investimento e custos operatórios, onde se verificou que para o dietil éter, o preço do solvente 

foi o principal motivo de exclusão, uma vez que para além de ter um custo relativamente alto, 

comparado aos restantes, também resulta em perdas relativas no separador trifásico, devido à 

maior solubilidade em água, resultando assim em custos excessivos de makeup. O acetato de 

n-propilo e MTBE, exibiram custos muito próximos, no entanto, para o acetato de n-propilo 

obteve-se uma coluna de dimensões inferiores e um caudal de solvente menor, concluindo-se 

que este seria o mais indicado. Um outro factor de decisão foi que para o ajuste dos coeficientes 

do modelo termodinâmico conseguiu-se uma melhor aproximação, comparativamente aos dados 

experimentais, para o acetato de n-propilo em relação ao MTBE, assim os desvios associados 

também serão menores para este solvente, levando a um maior grau de confiança dos resultados 

simulados. 

Por fim, através da simulação em estado estacionário, obteve-se as condições de equilíbrio 

do processo, as quais são fundamentais para a transição à simulação em modo dinâmico, ou 

seja, para avaliar o comportamento do processo em função do tempo. Assim, é de salientar a 

importância de realizar primeiramente uma simulação em estado estacionário para avaliar a 

sensibilidade das variáveis do processo, permitindo assim identificar o melhor emparelhamento 

de variável manipulada / variável de controlo, bem como para obter os set points dos respectivos 

controladores. Após a escolha de um possível emparelhamento introduziu-se um sistema de 

controlo composto por dez controladores do tipo PI, para o qual se determinou os respectivos 

parâmetros Kc e Ti, recorrendo ao algoritmo disponível no simulador. Com os resultados da 

simulação em modo dinâmico 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 composições de ácido acético. Para estas alterações ao set point observou-se 

novamente a capacidade do processo em responder e alcançar as condições impostas, onde se 

concluiu que o controlo da temperatura no prato 2 é a variável que condiciona a velocidade de 

resposta em atingir o set point desejado, uma vez que é a variável que requer mais tempo a 

estabilizar. 

A simulação de processos desempenha assim um papel crítico em vários setores ao fornecer 

um ambiente virtual para modelar, analisar e otimizar processos antes da sua implementação, 

permitindo identificar ineficiências e otimizar operações sem a necessidade de testes físicos 

dispendiosos. Isso permite que as empresas tomem decisões informadas que levam à economia 

de custos, ajudando também a identificar riscos e perigos potenciais em um sistema antes que 
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eles ocorram na vida real, essa capacidade preditiva é inestimável para garantir segurança, 

conformidade e evitar acidentes. Permite testar diferentes cenários e condições em ambiente 

controlado, fornecendo dados necessários para tomada de decisões sobre design, operações e 

solução de problemas. Para desenvolvimento de novos produtos ou processos, a simulação pode 

ser usada para validar designs antes de se comprometer com protótipos dispendiosos. 

Simulações podem ser usadas para avaliar o impacto ambiental de vários processos, ajudando 

as empresas a desenvolver práticas sustentáveis minimizando o desperdício, reduzindo o 

consumo de energia e garantindo a conformidade com as regulamentações ambientais. Em 

resumo, a simulação de processos é uma poderosa ferramenta para melhorar a eficiência, 

reduzir custos, garantir a segurança e otimizar as operações, permitindo que as empresas 

planejem, testem e melhorem os processos antes de implementar mudanças no mundo real, 

permitindo assim maior confiança para realizar investimentos. 
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11. Anexos 

Anexo 1 – Curvas de Equilíbrio Líquido-Líquido 

 

  

  
Figura 11.1 – Curva de equilíbrio líquido-líquido do sistema água-ácido acético e: a) acetato de n-propilo a 25 ºC; 

b) acetato de etilo a 20 ºC; c) MTBE a 20 ºC; d) acetato de iso-butilo a 20 ºC. 
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Figura 11.2 – Curva de equilíbrio líquido-líquido do sistema água-ácido acético e: a) dimetil carbonato a 25 ºC; b) 

acetato de sec-butilo a 25 ºC; c) 2-butanol a 30 ºC; d) 1-butanol a 30 ºC; e) iso-butanol a 10 ºC; f) 2-metil 2-

butanol a 25 ºC.  
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Figura 11.3 – Curva de equilíbrio líquido-líquido do sistema água-ácido acético e: a) MIBK a 20 ºC; b) MIPK a 25 

ºC; c) 3,3-dimetil 2-butanona a 25 ºC; d) tolueno a 25 ºC; e) benzeno a 30 ºC; f) ciclohexano a 30 ºC. 
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Figura 11.4 – Curva de equilíbrio líquido-líquido do sistema água - ácido acético e: a) dietil éter a 15 ºC; b) 2-
metoxi 2-metilbutano a 25 ºC; c) ciclopentil metiléter a 25 ºC; d) clorofórmio a 15 ºC; e) tricloro etileno a 15 ºC. 
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Anexo 2 – Análises de Sensibilidade 

  

  

Figura 11.5 – Análise de sensibilidade para o sistema água – ácido acético – MTBE a 20 ºC para o parâmetro: a) 
a13; b) a31; c) a23 e d) a32. 
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Figura 11.6 – Análise de sensibilidade para o sistema água – ácido acético – dietil éter a 15 ºC para o 
parâmetro: a) a13; b) a31; c) a23 e d) a32. 
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