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RESUMO

O presente trabalho aborda a andlise e o estudo de viabilidade da coluna de destilacao
reativa na producao do acetato de etila (EtOAc). A principal rota comercial para sua
produgao é a reagao de esterificacao do acido acético (AcOH) com etanol (EtOH) catali-
sada por acido sulfirico. Essa tecnologia possibilita a separacao de misturas ao passo que
a reacao se desencadeia. A vantagem é que se tem o aumento a conversao e eliminacao
de azedtropos reativos. Para analise, realizou-se a modelagem e simulagao do sistema no
ambiente Matlab® para resolver o conjunto de equacoes algébrico-diferenciais do modelo
de equilibrio liquido-vapor e mapas de curvas residuais. Para a viabilidade, utilizou-se
como critérios a constante de equilibrio, o nimero de Damkohler e o tempo de residéncia.
Os resultados obtidos permitiram compreender melhor os pontos criticos do sistema e
as regioes que devem ser evitadas durante o processo de separacao. Com a variagdo no
nimero de Damkohler de 0,05 a 5, evidenciou-se o efeito da reacao quimica no sistema
quaternario bem como a mudanca no sentido dos perfis de composicao e o deslocamento
do azedtropo de minimo ponto de ebulicao, EtOH-EtOAc-H,0, provocado pela reagao. A
semelhanca entre as temperaturas de ebulicao dos azedtropos EtOAc-EtOH, H,O-EtOAc-
EtOH e EtOAc-H,O torna a técnica de variagdo de pressao inviavel para a separacao da
mistura e a formacao de trés regides distintas no diagrama ternario H,O-EtOAc-EtOH
dos mapas de curvas residuais inviabiliza a destilagdo extrativa. Portanto, a partir desse
diagrama ternario em conjunto com a curva de equilibrio liquido-liquido, constatou-se a
importancia do reciclo de agua no topo da coluna de destilagdo para o aumento da pureza
do EtOAc bem como a necessidade das correntes de alimentagao serem equimolares.

Palavras-chave: Mapas de curvas residuais; Intensificacdo de processos; Processo de sepa-
ragao com reacao quimica; Modelagem e simulagao.



ABSTRACT

This work aims the analysis and feasibility study of the reactive distillation column in
the ethyl acetate (EtOAc) production. The esterification reaction of acetic acid (AcOH)
with ethanol (EtOH) catalyzed by sulfuric acid is the main commercial route for its pro-
duction. This technology makes it possible to separate mixtures while a reaction takes
place. The advantage is increased reduction and elimination of reactive azeotropes. For
analysis, modeling and simulation of the system in the Matlab® environment was per-
formed to solve the set of differential-algebraic equations of the liquid-vapor equilibrium
model and residual curves map. For feasibility, the equilibrium constant, the Damkoéhler
number and the residence time are used as criteria. The results obtained allowed for a
better understanding of the critical points of the system and the regions that should be
avoided during the separation process. The variation in the Damkohler number, 0.05 to
5, evidenced the propagation of the chemical reaction in the quaternary system as well as
the change in the composition profiles direction and the minimum boiling point azeotrope
displacement (EtOH-EtOAc- H,0O). The similarity between boiling temperature of the
azeotropes EtOAc-EtOH, H,O-EtOAc-EtOH and EtOAc-H,O makes the pressure vari-
ation technique unfeasible for misture separation and the presence of three regions in
the ternary diagram H,O-EtOAc-EtOH created by residual curve maps makes extractive
distillation unfeasible as well. Therefore, from the ternary diagram and liquid-liquid equi-
librium curve, it is clear the ihe importance of recycling water at the top of the distillation
column to increase EtOAc purity as well as the need for the feed streams to be equimolar.

Keywords: Residue curve maps; Process intensification; Reactive separation process; Mod-

eling and simulation.
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1 INTRODUCAO

O acetato de etila é um composto organico fabricado em larga escala para uso
como solvente em industrias de revestimento, farmacéuticas, aromatizantes, entre outras.
Sua producao tem como rota principal a reacdo de esterificacdo de etanol com acido
acético na presenca de acido sulfirico (SANTAELLA; ORJUELA; NARVAEZ, 2015).

A adequacao das industrias aos indicadores de sustentabilidade, seguranca, efi-
ciéncia e preservacao do meio ambiente coloca a destilagdo reativa como potencial de
inovagao até porque ja se encontra consolidada em escala industrial quanto ao ganho na
eficiéncia energética, taxa de conversao global mais elevada, reducao do custo de operagao
e técnicas voltadas para o sequenciamento e projeto. Contudo, a sua viabilidade ainda
precisa de estudos detalhados, especialmente para aqueles processos envolvendo queda de
pressao brusca, integracao energética, colunas com paredes divisérias e separacoes por
membranas (HASAN; MAHAJANI; MALIK, 2015; YANG et al., 2020; TIAN et al., 2020;
JIANG; AGRAWAL, 2019).

Para suprir essa necessidade e garantir sua implementacgao, além dos fatores que
se avaliam no projeto de colunas convencionais, tais como razao de refluxo, estagio de
alimentacao, condi¢ao térmica de alimentacao, fracao molar dos componentes da corrente
de alimentacao, na destilacao reativa é preciso fazer sequenciamento para a secao de
reacao, tamanho das secoes de reagao e de separacao, efeito da queda de pressao ao
longo dos estagios na reagao quimica, se a temperatura de operacao favorece a reacgao
quimica, tempo de residéncia ou volume de contengao, entre outros. Por isso, constate-se
tamanha complexidade no projeto desses equipamentos, especialmente quando a mistura é
fortemente nao ideal e hé presenca de multiplos azedtropos como é o caso da produgao do
acetato de etila (SEADER; HENLEY; ROPER, 2016; CHIEN, 2010; JIANG; AGRAWAL,
2019).

Isso torna a etapa de andlise e viabilidade uma etapa fundamental, pois a partir
dela se obtém as varidveis de reposta para as etapas de sequenciamento e projeto na maio-
ria dos métodos encontrados na literatura. Essas varidveis representam as curvas de destila-
¢ao reativa calculadas em funcao das composigoes transformadas, que sdo obtidas através
de balancos de massa total e por componente (SEGOVIA—HERNANDEZ; HERNAN-
DEZ; PETRICIOLET, 2015; SANTAELLA; ORJUELA; NARVAEZ, 2015; SEGOVIA-
HERNANDEZ; BONILLA-PETRICIOLET, 2016).

Tendo em vista a complexidade do processo envolvendo a producao do acetato
de etila via destilagao reativa bem como as restrigoes cinéticas e termodinamicas, que sao

inerentes ao processo, pode-se debrucar sobre um cenario impar para empregar métodos
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de andlise e novas metodologias na etapa preliminar de sequenciamento e projeto e, a
partir desse estudo, pode-se empregar o método valor de contorno para projetar colunas
de destilacao reativa e otimizar com simuladores comerciais e/ou empregar estratégias de

controle ndo linear.

1.1 OBJETIVO GERAL

O estudo versa sobre técnica de andlises e viabilidade para projeto de coluna de

destilagao reativa que tem como sistema principal a produgao do acetato de etila.

1.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

— Desenvolver rotinas de calculo de equilibrio liquido vapor para mistura bindria;

— Desenvolver uma rotina para obtencao dos mapas de curvas residuais para
misturas terndria e quaternaria (com e sem reagao quimica);

— Fazer analise das curvas residuais e equilibrio de fases para avaliar as regioes
de separacao do acetato de etila;

— Avaliar o nimero de Damkohler e constante de equilibrio para estudar a viabi-

lidade técnica do processo.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

A intensificacdo de processos, dentro de um espectro maior de possibilidades,
esta relacionada a substituicdo de dois ou mais equipamentos e periféricos necessarios
para realizacdo de uma atividade fim por um unico equipamento. Assim, a destilacao
reativa é a uniao do reator com coluna de destilacdo que operam de forma harmonica.
Essa ¢ a proposta da coluna de destilacao reativa, cuja tematica despertou o interesse
de cientistas e pesquisadores na ultima década. O niimero de publicagoes e registros de
patentes aumentaram tanto na area de projeto quanto na proposta de novos fluxogramas
de equipamentos, especialmente na produgao do acetato de etila com alta pureza (SAHU;
KUMAR; KAISTHA, 2018; JIANG; AGRAWAL, 2019).

A etapa de andlise e viabilidade é complexa e requer conhecimento especifico sobre
o assunto. Porém, uma vez viabilizado sua implementagao a destilagao reativa permite:
aumentar a conversao, seletividade, reduzir restri¢gdes de equilibrio de fases e consumo de

energia e/ou solvente. Algumas vantagens e desvantagens estao listadas na Tabela 1.

Tabela 1: Vantagens e desvantagens da destilagao reativa

Vantagens \ Desvantagens
Aumento da conversao Aplicagoes limitadas
Aumento da seletividade Desenvolvimento experimental extensivo
Preserva a vida til do catalisador Maior complexidade da operacao
Separacao simplificada Alto custo de producgao
Maior qualidade do produto Riscos na construgao de grandes equipamentos

Beneficios na integracao energética
Reduz custos de operacao
Unidade mais segura

Fonte: WIERSCHEM e GORAK (2018)

Embora as vantagens da destilagao reativa estejam bem estabelecidas na litera-

tura, as aplicagdes comerciais, porém, ainda sao limitadas devido a metodologia de projeto
bastante complexa em sistema de reacao com miiltiplos componentes e requer que alguns
critérios sejam atendidos previamente. A volatilidade do produto deve ser suficientemente
maior do que a dos reagentes para permitir altas concentragoes do reagente e baixas con-
centragoes de produtos na se¢ao de reacao (LI et al., 2016) . Outro fator importante é o
tempo de residéncia. Se o mesmo for longo pode inviabilizar o projeto do equipamento
pois o nimero de estagios cresce conforme o aumento do tempo de residéncia, o que torna
o fluxograma convencional do processo com reator e coluna de destilacao a solucao mais
viavel. Sabe-se também que a temperatura e pressao 6tima de operacao da coluna reativa

podem nao se ajustarem as condic¢oes 6timas da reacao (LUYBEN, 2006).
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Quanto sua utilizacao, ela é aplicavel aqueles sistemas com reacao quimica limi-
tada pelo equilibrio, reacoes secundarias com geracao de subprodutos indesejaveis, reagoes
heterogéneas limitadas pelo catalisador e mistura azeotrépica (GOR; MALI; JOSHI, 2020;
KULPRATHIPANJA, 2001). A depender do processo, o potencial de aplicacao dessa tec-
nologia se estende a diversos segmentos industriais: produgao de acetatos (limitado pelo
equilibrio); producao de etileno glicol (reagao secundéria em que o produto reage com o
reagente para formar produto indesejado) e; butanol a partir da fermentagao (inibigao do
catalisador) (SUNDMACHER, 2003; ROUNSAVILLE; ULLMANN, 2000; MUTHIA; JOB-
SON; KISS, 2020). Em (KISS, 2013) hé mais de 200 processos comerciais que utilizam a
destilagao reativa.

A destilacao reativa favorece o rendimento da reacao quando ha retiradas laterais
continua dos produtos, isso ocorre devido ao gradiente de potencial quimico gerado na
mistura e para restabelecer o equilibrio quimico, o mesmo ¢é deslocado para o lado dos
produtos na reacgao. Considera-se ainda que a integracao energética pode ser favorecida
para processos com reac¢ao exotérmica pois o calor produzido pela reagao pode ser utili-
zado na vaporizagao da mistura. Quando combinado com os condensadores e refervedores,
produz-se maior aproveitamento de energia térmica. No entanto, precisa-se quantificar
através de parametros adimensionais como o fator de utilizagao de calor que é dado pela
razao entre entalpia de vaporizacao e entalpia de reacao. Esse fator fornece um parametro
util para avaliar o calor da reacao durante a destilagdo. Esse fator pode ser usado para
auxiliar a andlise e viabilidade do projeto (CHIEN, 2010).

No caso de processos com reacao catalitica heterogénea, o uso dessa tecnologia
contribui para o aumento da vida 1til do catalisador uma vez que a transferéncia de massa
produzida pela diferenca de potencial quimico ao passo que a reagao ocorre, reduz a pre-
senca dos contaminantes na medida em que os mesmos sao arrastados pelas correntes de
topo ou base. Consequentemente, aumenta-se a concentracao de sitio ativo livres na su-
perficie do catalizador e possibilita o aumento da seletividade e conversao. Além disso, as
variaveis presentes na regra das fases de Gibbs, tais como temperatura e pressao, podem
ser manipuladas para aumentar a seletividade. Isso tem reflexos direto na qualidade do
produto, produtividade e custo de producao (FOGLER, 2021; BATTISTI; MACHADO;
MARANGONI, 2020; BENEKE MARK PETERS, 2013.; COSTA, 2020).

2.1 PROJETO CONCEITUAL

Os avancos relacionados a andlise e viabilidade para projetos da destilacao reativa

foram pesquisados e resumidos os mais relevantes.
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Segovia-Hernandez, Herndndez e Petriciolet (2015) fizeram uma revisao das fun-
¢oes objetivo, comumente empregadas nas configuragoes das colunas de destilagao reativa,
e técnicas de otimizacao. Uma gama de métodos de otimizacdo podem ser usados para
projetos de colunas de destilacao reativa que, dependendo das fung¢oes objetivo, inclui
algoritimos com propriedades de convergéncia local e/ou global.

Em Hasan, Mahajani e Malik (2015), aborda-se o projeto das colunas de des-
tilagdo hibrida com multiplas retiradas laterais para sistemas com reagoes miltiplas e
multicomponentes. A metodologia descrita envolve a superficie de composi¢oes do estagio
reativo. Assim, se a reacao ocorre em qualquer uma das composi¢oes que pertencem a su-
perficie, a seletividade desejada esta assegurada. Essa metodologia se restringe a projetos
de colunas reativas com corrente de alimentacao tnica.

Um método baseado na teoria de equilibrio de fases, cinética e mapas de curvas
residuais reativas foi proposto por Li et al. (2016). Ele é chamado de método do ponto fixo
modificado. Esse método introduz um terceiro eixo para o grafico da temperatura e é valido
para sistemas multicomponente. Esse método tem a vantagem de considerar o balango
de energia no modelo. Diferentemente da maioria dos métodos de projeto encontrados na
literatura.

Outro método com alto potencial de aplicacao na andlise e projeto de colunas
reativas, porém limitado a misturas bindrias, foi desenvolvido por Lopez-Arenas et al.
(2019). Ele se baseia no conceito da forga motriz da energia livre de Gibbs e se aplica
tanto a colunas reativas como nao reativas. A técnica permite encontrar a condi¢ao térmica
de alimentacdo, nimero de pratos, razao de refluxo minimo, o prato de alimentagao,
quantidade de calor nas se¢des de topo e base que assegura o melhor funcionamento do
equipamento. O método garante um projeto mais préximo do ideal porque considera os
critérios de eficiéncia maxima estabelecidos pela termodinamica.

H&a também avangos em relacao a técnica de oscilagao de pressao voltada para
projetos, mas também permite analisar o comportamento da mistura azeotropica frente a
mudancgas consecutivas na pressao de operacao da coluna. Com essa técnica, a coluna de
destilagao reativa consegue realizar a separagao sem uso de agente de separacao. Trata-se
de um método, de cunho heuristico, aprimorado para separar azedtropos e que avalia a
sensibilidade do azedtropo para determinada variacao de pressao. Com base nisso, Risco
et al. (2019) sistematizou a selegdo da pressao para esse tipo de operacao e aplicou em
uma coluna de destilacao reativa com variacao de pressao.

Ja em Luyben (2018), faz-se uma andlise da configuracdo em série e paralelo de
refervedores em colunas de destilacao reativa com parede divisoria. Neste trabalho, o au-

tor destaca o impacto das interacoes do processo na dinamica do controle para trocadores
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de calor em série.

2.1.1 Andlise e viabilidade

O equilibrio quimico e de fases sao essenciais e comum a todas as metodologias
empregadas na andlise e viabilidade de projeto conceitual de colunas reativas, desde o
método pioneiro que é valor de contorno introduzido por Ung e Doherty (1995a), até
técnicas sofisticadas como é o caso citado por Lopez-Arenas et al. (2019) que se baseia
na forga motriz da energia livre de Gibbs ou mesmo as linhas de composicao do estégio
(SCL) proposto por Groemping, Dragomir e Jobson (2004).

Os métodos variam conforme a catélise da reacao, se ¢ homogénea ou heterogénea,
nimero de componentes, com ou sem restrigoes na condi¢ao térmica de alimentacao. No
caso do método SCL, o projeto de colunas de destilagao hibrida s6 podem ser realizados
se a catalise for heterogénea. Portanto, dentre os métodos graficos, a técnica de mapas de
curva residuais (MCR) é uma ferramenta sofisticada para anélise preliminar dos proces-
sos de separacao multicomponentes com ou sem reagao quimica com catalise homogénea
(GOR; MALI; JOSHI, 2020).

O MCR ¢ definido como uma representagao de equilibrio de fases para misturas
que formam azedtropos, permitindo avaliar o comportamento dinadmico da composicao da
fase liquida de uma mistura, reativa ou nao, ao longo da coluna de destilacao, dado uma
determinada composi¢do de alimentacao. Analiticamente, os MCRs sao construidos com
base em modelos matematicos da coluna de destilacdo em batelada levando-se em conta
as propriedades fisicas do sistema, equilibrio liquido-vapor, equilibrio liquido-liquido, pa-
rametros de solubilidade e cinéticos se houver reacao. Cada curva de residuo é conhecida
como linha de destilacao e precisa indicar a direcao de crescimento da temperatura através
de uma seta. Esse método pode ser usado tanto para colunas de recheios como para colu-
nas de pratos (SEGOVIA-HERNANDEZ; BONILLA-PETRICIOLET, 2016; BARBOSA,;
DOHERTY, 1988b).

Os modelos matematicos para gerar os mapas de curvas residuais sao classificados
em trés tipos: mapas de curvas residuais sem reacao quimica (MCR), mapas de curvas resi-
duais com reagao controlada pelo equilibrio quimico (MCRE) e mapas de curvas residuais
com reacéo controlada pela cinética (MCRR)(SEGOVIA-HERNANDEZ; HERNANDEZ;
PETRICIOLET, 2015).

As linhas de destilagao comegam e terminam em pontos estacionarios. Esses pon-
tos sao calculados conforme o modelo em regime permanente. De acordo com Kulprathi-
panja (2001) hé trés tipos de pontos estacionarios:

— Pontos instéveis, representados por pontos com baixa temperatura de ebulicao
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e as curvas de residuos se dirigem todas para fora. Em termos matematicos, diz-se que é
um ponto fixo cujo gradiente da fungao seja nulo, porém a matriz Hessiana é positiva;

— Pontos estaveis, representados pelos vértices do diagrama. Esses pontos apre-
sentam temperatura de ebulicdo alta para os quais as curvas de residuo convergem, ou
seja, o gradiente da fun¢ao é nulo e a matriz Hessiana é negativa;

— Pontos de sela, representados por curvas que, necessariamente, uma esta orien-
tada para o ponto e outra para fora dele. Com base na teoria das equacoes diferenciais
ordinarias, sdo pontos de uma funcao ou superficie em que o gradiente nao corresponde a
um minimo local nem a um méaximo local porque a matriz Hessiana é indefinida.

O ntmero de Damkohler pode ser usado para estimar as variagdes que ocorrem en-
tre o transiente provocado pela reacao quimica até o completo equilibrio quimico, quando
nao ha mais transformagao nos casos de reagao direta ou quando as velocidades da reacao

sao equivalentes para reagoes reversiveis (BOIADJIEV, 2000; OONK, 1981).

tempo de residéncia
Da =

2.1
tempo de reacao (2.1)

O numero de Damkohler descreve os efeitos relacionados a taxa de reacao e a
taxa de vaporizagao. Para um sistema aberto, com volume de contencao M, vazao de
alimentacao F' e reagdo quimica com constante cinética ki, o nimero de Damkohler é

definido pela razao entre o tempo de residéncia M/F e o tempo reacao /k,.

M/p

Da = / sistema homogéneo (2.2)
]./k{mm,
Wcat F

Da = o/ sistema heterogéneo (2.3)
l/kiLet

Para baixos valores de Damkohler, Da < 0, 5, a taxa de reacao ¢é lenta com relacao
ao tempo de residéncia disponivel, e o sistema é controlado pelo equilibrio de fase. Se o
equilibrio de fase se sobrepor, entao os estagios reativos serao fortemente influenciados
pelos azedtropos que podem estar presentes na mistura nao reativa (VENIMADHAVAN
et al., 1994). Por outro lado, altos valores do nimero de Damkohler, Da > 10, indica
que a taxa de reacao é suficientemente rapida de modo que atinge o equilibrio quimico
em cada estagio de reagdao. Cada estagio da secdo de reagao pode seguir o modelo que
considera o equilibrio de fases.

Quando o nimero de Damkohler se encontra no intervalo de 0,5 < Da < 10, o
sistema nao apresenta controle por parte do equilibrio de fase nem quimico. Nesse caso,
diz-se que o processo nao atinge o equilibrio em cada estagio e requer um modelo que leva
em conta os efeitos do equilibrio de fases e quimico simultaneamente.

Assim, construiu-se uma tabela que relaciona a constante de equilibrio quimico e

numero de Dankholer com os efeitos sobre reagao e o impacto na utilizacao dessa tecnologia
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Venimadhavan et al. (1994).

Tabela 2: Influéncia dos valores de Da e K.,

Da \ K, \ Impacto no processo

Baixo Baixo Reacao direta lenta e reacao reversa rapida, caracterizando a nao for-
macao de produtos e dificuldade de ocorrer em qualquer equipamento,
especialmente em destilagao reativa por conta do volume a ser proces-
sado

Baixo Alto Reacao direta e reversa sao lentas. Nesse caso a formacao de produto
é alta e a destilagao reativa pode trazer beneficios, desde que o volume
de retencao nao seja muito grande

Alto Baixo Reagao direta e reversa rapidas. A destilagao reativa pode ser vantajosa
se houver rapida remocao do produto da se¢do de reagao para prevenir
a reagao reversa

Alto  Alto Reacao direta rapida e reacao reversa lenta. Trata-se de reagao irrever-
stvel. E preferivel que a reacdo ocorra em reator se nao for o caso de
minimizagao de reagoes secundarias.

Fonte: VENIMADHAVAN et al. (1994)

2.1.2  Equacgoes dos mapas de curvas residuais

As equagdes que descrevem a taxa de variagdo da composi¢ao da fase liquida em
um sistema simples de destilagdo podem ser obtidas de acordo com a Figura 1 (UNG;
DOHERTY, 1995b; SEGOVIA-HERNANDEZ; BONILLA-PETRICIOLET, 2016). Con-
siderando que a reagao ocorre apenas na fase liquida:

vaA+vgB = veC +vpD (2.4)

Fazendo o balanco de massa global e por componente, resulta nas equagoes 2.5 e

2.6,
dL NR
— = V4 Y vl (2:5)
dt =
d(x;L) da; dL NR
- I ; = —y,V E vikriL 2.6
dt qr g T YT LT (26)

k=1

Em que vry é a soma dos coeficientes estequiométricos na reagdo k, v € o
coeficiente estequiométrico do componente ¢ na reacao k, L é o niimero total de moles
da fase liquida e V é o fluxo molar de vapor. Para um sistema sem reagao, podemos
simplificar e substituir a equagao 2.5 em 2.6 para obter a taxa de variagdo do componente

1 em relagdo ao tempo adimensional 7.

d.fll'i
I =Ty (2.7)

O tempo adimensional 7 é definido conforme a Equacao 2.8.
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CCZ _ ‘2 (2.8)

Quando ha reagao quimica, o modelo depende também da cinética de reacao,

que pode ser reacao rapida ou lenta. Para os sistemas que envolvem equilibrio quimico,
a velocidade de reagdo precisa ser suficientemente rapida em ambas as direcoes, isto é,
tanto no sentido de formagao dos produtos quanto de reagentes. Diante dessas condigoes,

o gradiente do potencial quimico é nulo e se tem o equilibrio quimico.

Figura 1: Destilagao em batelada simples com reagao quimica

V(0),y(0) V(t),y(t)
—ra(z,t,T) ‘
‘ © © \ ‘ © © \

to tempo t

Fonte: Adaptado de SEGOVIA-HERNANDEZ e BONILLA-PETRICIOLET (2016)

As equagoes do modelo foram desenvolvidos por Ung e Doherty (1995a) com base

no conceito de variaveis transformadas para as composicoes x — .

XT; — l’i/yka’k

X, = i Itk 2.9
1 - VT/kak- ( )

Yi — Vi/mly,
Y, = =178 2.10
L —vr/ny,, ( )

Na Equagao 2.9, v; é o vetor de coeficientes estequiométricos e vy é a soma de
todos os coeficientes estequiométricos que participam das reagoes. Ja a varidvel vy corres-
ponde a matriz quadrada com todos coeficientes estequiométricos dos NC' componentes

de referéncia em cada uma das N R reagoes que ocorrem no sistema.
VINC=NR+1),1 "°* V(NC—NR+1),NR
Unca T UNC,NR

De forma analoga a obtencao do modelo para MCR sem reacao, substituindo a

equagao 2.5 em 2.6 e introduzindo as varidveis transformadas:
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dX;

dr

O tempo adimensional 7 passa a ser definido como:
dr o 1-— VT/I/kyk Vv
E B 1-— VT/l/kxkf

Essas varidveis de composicao transformada apresentam o mesmo valor para uma

—X,—Y (2.12)

(2.13)

mistura liquida antes e depois do equilibrio, além do que mantém a identidade apds aplicar
o operador soma sobre as fragoes molares das espécies quimicas presentes em cada fase
(UNG; DOHERTY, 1995b).

Quando o equilibrio de fases comuta com o equilibrio quimico, o modelo que
descreve as composigoes precisa levar em consideracido essas variacoes. Combinando o
balanco de massa global e de componentes, obtém-se uma equacao diferencial que descreve
a evolucao da composicao no tempo. Para uma mistura multicomponente que ocorrem

reacoes simultaneas, a Equagao 2.14 descreve o perfil das curvas de residuo.

dr: NR NR
L— = LUZV - yZV + Z I/@]J’kL — (Z VT,ka> LUZL (214)
dt k=1 k=1

Através de um sistema de aquecimento para manter a taxa de vaporizacao cons-

tante, tem-se:

L %
— == 2.15
oW (2.15)
com constante de tempo adimensional definida como,
1%
dr = 2dt (2.16)
Ly

combinando as equagoes 2.14, 2.15, 2.16 e introduzindo o nimero de Damkohler na equa-
cao geral, obtém-se, apos simplificagoes, a Equacao 2.17.

dﬂfi Da NR NR
= (% - yi) + - [Z VikTk — (Z VT,W) xz] (2-17>
dr ke Lima k=1

2.2 PRODUCAO DO ACETATO DE ETILA

A producao do acetato de etila por destilagao reativa foi estudada por Kloker
et al. (2004) empregando 4 diferentes tipos de recheios, sendo duas variagoes do tipo
KATAPAK® e outras duas do tipo MULTIPAK® . Ambos consistem em recheios estru-
turados modernos que permitem baixa queda de pressao e altas taxas de transferéncia
de calor e massa. Tendo em vista que a posicao da secao reativa na coluna e a alimen-
tacao influenciam no desempenho global, o mesmo testou diferentes configuragoes tanto

experimental quanto teoricamente utilizando a modelagem do nao equilibrio.



21

O estudo concluiu que a conversao é limitada pela quantidade de catalisador
utilizado e o aumento da conversao depende diretamente do aumento da razao destila-
do/alimentacio. A conversdao alcangada com o recheio KATAPAK® foi de 78% para o
etanol e 89% para o MULTIPAK®. Além disso, o estudo ainda concluiu que para uma,
conversao quase completa do etanol é necessario um excesso de acido acético. Isso gera
um produto de topo com isencao quase total de etanol.

A influéncia das condig¢oes de alimentacao e da razao de refluxo foram estudadas
por Calvar, Gonzalez e Dominguez (2007), os quais concluiram que a pureza do acetato de
etila no destilado esta limitada pela composi¢ao do azedétropo de minimo ponto de ebuli¢ao.
Com isso, ao operar a coluna em baixas pressoes favorece a formacgao do azedtropo binario
acetato de etila-agua em vez do azedtropo ternario acetato de etila-dgua-etanol.

A dindmica da destilacao reativa usada para producao do acetato de etila a partir
do etanol e acido acético foi estudada experimentalmente por Fernandez et al. (2013). O
mesmo destaca a importancia da relacao entre as variaveis de saida quando submetidas
a perturbacoes na carga térmica do refervedor. Esse comportamento foi observado inici-
almente através de simulagbes computacionais por Kumar e Kaistha (2008) e Lee et al.
(2006) e se observou a presenga de multiplos estados estaciondrios, podendo se deslocar
para um estado estacionario indesejavel. Isso é valido para operagao em malha aberta e
pode ser evitado com base na vazao de refluxo. No entanto, como o estudo foi desenvolvido
apenas em escala piloto e com uma vazao de refluxo fixa, o mesmo nao foi confirmado.

A rota alternativa para producao do acetato de etila via esterificacdo do acido
acético e etanol utilizando o catalisador [BMIM]HSO,, que é um acido de bronsted, foi
proposta por He et al. (2020). No seu trabalho, avaliou-se a quantidade ideal do catalisador,
numero de pratos, prato de alimentacao, volume de contencao e razao de refluxo. O projeto
foi otimizado para obter a melhor configuracao, tendo como fungao objetivo a concentragao
do acetato de etila na corrente de destilado. O processo envolveu uma coluna de destilagao
reativa com condensador e refervedor acoplados e um decantador para separar a fase
organica da aquosa.

Um fluxograma de equipamentos foi proposto por Sahu, Kumar e Kaistha (2018)
para produgao do acetato de etila com 20% a mais de eficiéncia energética em comparacao
com outros fluxogramas existentes na literatura. O processo consiste em uma coluna de
destilacao reativa, que tem como prato de reacdo o refervedor, um decantador vertical
para separar a fase organica da aquosa, e duas colunas de destilacado convencionais que
permitem o reciclo de produto de topo da primeira coluna (fase orgénica) para o decanta-
dor e o destilado da segunda coluna (etanol) para a coluna de destilagao reativa. O reciclo

torna o processo interativo e possibilita o reuso completo da matéria prima.
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Uma comparacao de diferentes esquemas de destilagao reativa para producgao de
acetato de etila usando indicadores de sustentabilidade foi desenvolvida por Santaella,
Orjuela e Narvdez (2015). Nesse trabalho optou-se pela cinética homogénea utilizando
acido sulftrico como catalisador, bem como no trabalho de Sahu, Kumar e Kaistha (2018),
pois mostrou ser mais adequada para descrever corretamente a taxa de reagao, e se avaliou
o processo convencional, com reator e colunas de destilagao convencional, coluna com
parede diviséria reativa, coluna de destilagdo reativa e coluna de destilagdo reativa com
oscilagao de pressao.

A otimizacao se deu com base nos custos anuais totais de cada fluxograma tendo
em vista a andlise de sustentabilidade. Com base nesse estudo, a destilagao reativa apre-
sentou o melhor resultado, com menor custo anual total, mesmo apresentando maior gasto
energético quando comparada com as colunas convencionais. A coluna com parede divi-
soria apesar de apresentar baixo gasto energético apresentou alto custo anula total. No
entanto, um fluxograma com coluna de parede divisoria reativa modificada incluindo dois
refervedores em paralelos, sendo um para secao reativa e outro para a nao reativa, foi
proposto e se mostrou mais eficiente de acordo com os indicadores de sustentabilidade
utilizados.

Como estudo de caso, sera utilizado processo produtivo do acetato de etila devido
a sua relevancia comercial. Isso porque o acetato de etila é um composto organico fabricado
em larga escala para uso em diversos segmentos industriais, principalmente em:

— Industria de revestimento para superficies: amplamente usado na fabricacao de
vernizes por ser o solvente oganico que apresenta menor grau de toxicidade para o setor;

— Industria farmacéutica: usado na extracao e purificacao de antibiéticos, além
de ser matéria prima para fabricacdo de medicamentos;

— Industria de aromatizantes: ampla aplicagao na fabricacao de esséncias e sabores
artificiais de frutas.

A principal rota para obtengao desse produto é a esterificacdo de etanol e acido
acético na presenca de acido sulfirico como catalisador. H4 uma reacao de equilibrio
envolvendo etanol (EtOH) e édcido acético (AcOH) no lado dos reagentes e acetato de
etila (EtAc) e dgua (H,O) do lado dos produtos. A reagao 2.18 ¢ uma reagao catalitica

homogénea.

k
CQH(;O + CQH4OQ T;‘ C4H802 + HQO (218)

A lei de velocidade para essa reagdao pode ser encontrada em Lone e Ahmad

(2012), Lai et al. (2007), F. e Maciel (2006) e Sahu, Kumar e Kaistha (2018). Essa tltima

referéncia foi utilizada nesse estudo devido a praticidade de se trabalhar com as curvas
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residuais ja que estd em fungdo da composi¢ao molar.
r = kiX{oonXEon — kaXpioacXm,o (2.19)
As constantes cinéticas k; e ky sdo calculadas usando a Equacao 2.20 e Equa-
¢ao 2.21, respectivamente.

ki = 4,24 x 10° exp(—48300/(RT)) (2.20)
ky = 4,55 x 10°exp(—66200/(RT)) (2.21)

A presenca desses componentes juntos em um Unico equipamento gera uma mis-
tura com alta nao idealidade das fases e formacao de multiplos azedtropos. Isso dificulta a
separagao dos compostos da mistura porque sao formados cinco azedtropos: etanol-agua,
agua-acido acético, acetato de etila-etanol, acetato de etila-agua e etanol-acetato de etila-
agua. A temperatura de ebulicio normal de acetato de etila, etanol, agua e acido acético
equivale a 77,1 °C, 78,4 °C, 100 °C e 118,1 °C, respectivamente. Isso corresponde a uma
ordem de volatilidade de acetato de etila, etanol, agua e acido acético.

Isso implica em alguns problemas encontrados na obtencao de produtos de alta
pureza para producgao do acetato de etila via destilacao reativa, que sao: desfavorecimento
da conversao do reagente e, semelhanca nos valores da constante de equilibrio do etanol,
agua e acetato de etila.

A Figura 2 ilustra uma coluna de destilagao reativa usada na producgao do ace-
tato de etila. A coluna consiste em duas correntes de alimentagdao, uma para o etanol
puro e outra para o acido acético puro. As vazoes molares sao de de 105,3 kmol/h e
115,63 kmol/h para etanol e acido acético puro, respectivamente. A pressao no conden-
sador é de 7 bar e temperatura de alimentagao de 173,53 °C. Esses dados sao obtidos de

um estudo realizado por Sahu, Kumar e Kaistha (2018).
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Figura 2: Coluna de destilacao reativa usada na producao do acetato de etila

#02
FAcOH 105,3 k:mol/h D
Zacon = 0,95
Zm,0 =0,05

Fgon 115,63 kmol/h

Zpton = 0,87 | #Np —1
Zm,0 =10,13

B
Fonte: Adaptado de GORAK (2014) e SAHU, KUMAR e KAISTHA (2018)

2.3 MODELAGEM TERMODINAMICA

A termodinamica é a ponte que conecta os fendmenos da escala microscépica com

a escala macroscopica. Dado um sistema S sujeito a perturbagoes oriundas do gradiente
de potencial quimico, temperatura e/ou pressao, o equilibrio termodindmico é alcangado
quando o gradiente ou a taxa de transformacao da substancia (se houver reagao quimica)
sao nulos. Uma condigdo necessaria para isso ocorrer é que o tempo deve ser longo o

suficiente, ou seja, avaliado no limite de ¢ — oo (SANDLER, 2003; RAPP, 2017).

No ambito da termodinamica molecular podem ser utilizadas duas abordagens

para estimar propriedades intensivas da regra da fase de Gibbs: modelagem v — ¢ e ¢ — ¢.

A primeira é usada para sistema com pressao baixa ou moderada, isto é, inferior a 15 atm
(TSONOPOULOS, 1974). Essa pressao engloba a maioria dos processos quimicos e é ttil

em projeto de equipamentos e modelagem matematica de processos.

Dentro desse arcabouco tedérico hé o conceito da energia livre de Gibbs em excesso
G que norteia os métodos de predicio da fugacidade do estado liquido. Em menor grau
temos que G¥ apresenta dependéncia funcional com a pressao do sistema e se calcula em
funcao da temperatura e composi¢do (SMITH et al., 2017; TOSUN, 2012).

Os modelos de predicao da fugacidade da fase liquida (+y;) se divide em dois grupos:
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modelos empiricos e de composicao local. Esse tltimo é mais preciso em correlacionar x;
com y; quando se trata do equilibrio de fases ELV e ELLV (ROWLEY; BATTLER, 1984).
Dentre esses modelos, os mais comuns sao: Wilson, NRTL, UNIQUAC e UNIFAC.

De acordo com Walas (1984), os modelos de composi¢ao local mais indicados
para obter o ELL sao NRTL e UNIQUAC, porém o melhor para a fase aquosa é o NRTL.
Com base nessa informacao e sabendo que a producao do acetato de etila forma uma
fase oganica para o éster e outra aquosa para a agua, o modelo mais indicado para o
equilibrio na fase liquida é o NRTL, cuja equacao geral para sistemas multicomponentes

¢ a Equacao 2.22.

C c
Zx]T]Z Ji C Z meijmj
m=1
In(y) = g+ X g | - g (2:22)
Z G = Z ﬂkakg Z lUkaj
k=1 k=1
Na qual,

Tij = aij + bw/T (223)
Gy = exp(—yTy) (2.24)

Nesse modelo, tém-se dois pardmetros ajustaveis (7;; # 7;;) que sdo calculados em
funcao dos parametros de energia a;; e b;;, que caracterizam a interagao dos componentes
1 e j. Outro parametro que pode ser fixo ou ajustavel, dependendo da nao idealidade do
estado de agregacao das moléculas, é o G;; que ¢ calculado em funcao do parametro de
nao randomicidade da mistura «;; = «j;; (RENON; PRAUSNITZ, 1968; WALAS, 1984).
Assim, a fugacidade da fase liquida se torna,

fF=amif! (2.25)

Para sistemas com baixa pressao a corregao de Poynting f pode ser considerado
1 sem perda de generalidade, uma vez que o liquido pode ser considerado incompressivel.

Uma vez calculado o coeficiente de atividade, Cantelo e Billinger (1928) explicam
o calculo do equilibrio quimico para o processo do acetato de etila em funcao da atividade
do componente 7, ou seja v;x;, o qual relaciona as atividades com a constante de equilibrio
conforme a Equacgao 2.26,

p
[ a
K — =L

R
H aj
j=1

Em que R e P representam o nimero de espécies quimicas que participam da

(2.26)

reacao como reagente e produto, respectivamente.
O calculo da fugacidade para fase vapor quando ha a necessidade de corrigir a

nao idealidade produzida por interagoes entre os pares de moléculas devido as interacoes
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fisica (Forga de Van der Waals) e/ou quimica (dimerizagao e pontes de hidrogénio) pode
ser feito em fungao do segundo coeficiente do virial (B), explicito na pressdo ou volume
molar — através da equacao cibica de estado do virial — e a temperatura. A correlagao
para B proposta por (HAYDEN; O’CONNELL, 1975) é formada por duas contribuigoes,
B=DB"+B" (2.27)

O segundo coeficiente do virial é funcdo apenas da temperatura e B é a con-
tribuicdo para as forcas de Van der Waals, enquanto B é a contribuicdo para as forcas
quimicas. Mais detalhe sobre essa correlagao se encontra nos trabalhos de (COSTA, 2020),
Hayden e O’Connell (1975), O’Connell e Haile (2005), Prausnitz (1999) e Demirel (2019).
Uma vez calculado o segundo coeficiente do virial, pode-se utilizar a equacao

Berlin para calcular o coeficiente de fugacidade do componente ¢ na mistura. Essa equagao

pode ser obtida a partir da expansao na pressao,

In ¢; = (Qiijij —B) (;T) (2.28)

O segundo coeficiente do virial obtido para a mistura gasosa B segue a regra de

mistura,

c c
B =32 viy;By (2.29)
Em que, B;; e Bj; diz respeito a(z) ségundo coeficiente do virial calculado para a
substancia pura e B;; = Bj; € calculado para interagao entre as moléculas.
Com base no coeficiente de atividade e coeficiente de fugacidade, pode-se utilizar

a modelagem vy — ¢ para relacionar as composi¢oes z — y através da razao de equilibrio

K

)

v P = 3P (2.30)
_pSat
K, = %QBPZP (2.31)

A pressao de vapor da substancia pura ¢ é funcdo da temperatura do sistema e

se calcula usando a equacao de Antoine estendida 2.32,
B
In P = A + 7T ClnT+ DT* (2.32)
As constantes A, B, C, D e E sao especificas de cada espécie quimica e estao na

Tabela 6.
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3 METODOLOGIA

Para alcangar os objetivos desse trabalho, foram desenvolvidas quatro rotinas no
Matlab® versdo 2021a para se obter o calculo do equilibrio liquido-vapor de misturas bina-
rias. Em relagdo as curvas residuais, a rotina abrange os sistemas ternarios e quaternario.
A seguir é apresentado o desenvolvimento do algoritimo e as etapas presentes no fluxo-

grama de blocos.

3.1 ROTINA PARA EQUILIBRIO DE FASES

Um processo iterativo para se obter a solu¢ao do conjunto de equagoes algébricas
nao lineares se fez necessario em funcao da composicio da fase liquida e a pressao do
sistema. Com esses dados, calculou-se a estimativa inicial para a pressao de saturacao
e temperatura de bolha. Essas estimativas foram utilizadas no cédlculo do coeficiente de
atividade que é funcdo da temperatura e da composicao da fase liquida, e a pressao
de saturagao também depende da temperatura. Logo, constatou-se a necessidade de um
processo iterativo conforme apresentado na regiao I do fluxograma ilustrado na Figura 3
e destacado por Walas (1984).

Tendo em vista a praticidade, utilizou-se a funcdo interna fsolve do Matlab®
para estimar a temperatura de saturacao a partir da equagdo de Antoine, uma vez que
ela é a variavel mais sensivel para a variagao da composicao da fase vapor. Com isso,
atualizou-se dentro de uma estrutura de repeticao, o calculo da pressao de saturacao,
coeficiente de atividade e composicao do vapor, de modo que as condigdes |y; — yio| < €
e |(T%%) — (T§*)| < e foram utilizadas para se obter a convergéncia. Sendo que € = eps
corresponde a uma varidvel interna do Matlab® cujo valor é eps = 2, 2204e~16.

Uma vez alcancada a convergéncia, verificou-se através de comparacao entre os
elementos da matriz de composigao da fase vapor (saida) e elementos da matriz de com-
posicao da fase liquida (entrada), se o sistema formou ou nao azedtropo. Para os sistemas
nao reativos os azedtropos/pontos criticos foram identificados através da relacao x — y =
0. Para isso, criou-se uma estrutura de repeticdo para filtrar niimeros inteiros correspon-
dentes em cada matriz de composicao e os seus respectivos valores em ponto flutuante.
Isso foi necessario para imprimir na tela fo computador a composicao e a temperatura de
saturagao referentes ao azedtropo. Quando nao ha azedtropo, esse vetor retorna vazio e
uma estrutura de decisao através da funcgao isempty reconhece que o vetor estd vazio e
imprime na tela do usuario que nao foi encontrado azedtropos no sistema. Esse dado é
importante porque em casos afirmativos, os valores sao reutilizados nas respectivas arestas

dos sistemas ternario e quaternario das curvas residuais. Isso otimiza o cddigo e serve de
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baliza para o ponto de partida das curvas residuais ou formacao de regides distintas no
seu espaco de composicao.
As constantes de Antoine e os parametros do modelo NRTL estao na Tabela 6 e

Tabela 4 do Anexo A.

3.2 ROTINA PARA MAPAS DE CURVAS RESIDUAIS

Os mapas de curvas residuais tanto com reacao quanto sem reagao se caraterizam
por um conjunto de equagoes algébrica-diferenciais lineares e nao lineares. A sua solucgao
se deu por meio de uma rotina especifica para cada sistema. O que diferenciou o sistema
quaternario para o sistema ternario no que diz respeito aos sistemas nao reativos foi
procedimento para extrair do banco de dados os parametros de interacao inerentes a cada
sistema e a matriz de composicao da fase liquida inicial.

Na regiao II do fluxograma da Figura 3 estdo ilustradas as etapas que foram
utilizadas para a solugdo das curvas residuais nao reativas. As mesmas foram obtidas
através de integracao numérica no sentido positivo e negativo da Equagao 2.7, de modo
que y; calculado em cada lago foi fornecido junto z; da matriz de composicao inicial para
integragdo do modelo RCM. O célculo da EDO foi realizado através da fun¢do interna
ODE/5 que tem como base o método numérico Runge Kutta de quinta ordem.

O passo de integracao foi definido em 0,1 com 100 intervalos iguais de tempo
adimensional totalizando 7 = 10. Para isso utilizou-se a funcao do Matlab® linspace. Em
cada passo de integragdo, ou seja, para cada conjunto de composic¢ao da fase liquida inicial
se gerou um conjunto de 200 EDOs para cada componente, 100 para a integragao positiva
e 100 para a integragao negativa. A solugao dessas EDOs forneceram um conjunto de 200
composi¢oes da fase liquida para uma unica composicao da fase liquida inicial de cada
componente. As duas integracoes numeéricas, positiva e negativa, produziram um conjunto
de 800 EDOs para se construir uma tnica curva residual do sistema quaternario e 600
EDOs do sistema ternario.

De forma analoga, o mesmo se observa também na regiao I para a construcao das
curvas residuais de sistemas reativos. A estrutura do cédigo, no entanto, sofreu pequenos
ajustes para modelar as MCRRs, ou seja, a lei de velocidade precisou ser declarada como
funcao dentro da funcao das EDOs pois apresenta dependéncia funcional com a composi-
cao da fase liquida e a temperatura de saturacao, além do ntimero de Damkohler que foi
declarado como parametro de entrada na rotina principal.

Em relacao a matriz de composicao inicial, se declarou no banco de dados trés

matrizes, uma para o sistema bindario, outra para o sistema ternario e outra para o sis-
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tema quaternario. Isso foi necessario porque o sistema binario requer mais pontos para
construcao das curvas de equilibrio liquido-vapor ja que sao validadas experimentalmente.
J& para as cuvas residuais, observou que o custo computacional cresce conforme o niimero
de composic¢oes iniciais. Com isso, se limitou ao uso de 7 composigoes iniciais para cada
componente, seja para o sistema ternario, seja para o sistema quaternario.

Além disso, foi necessaria uma andlise criteriosa para a escolha dessas composicoes
sob a 6tica dos pontos criticos dos sistemas para se evitar essas regides, tendo em vista

que esses pontos sao utilizados na construcao das separatrizes.



Figura 3: Fluxograma de blocos usado na rotina do ELV e MCR
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4 RESULTADOS

4.1 EQUILIBRIO DE FASES

E comum a presenca de azetropos em misturas contendo éster, alcool dgua e
acido carboxilico. Em uma analise preliminar para o processo do acetato de etila, avaliou-
se o calculo do equilibrio de fases a partir do algoritimo bolha T, com pressao do sistema
definida em um 1 atm e a fracdo da fase liquida variando de 0 a 1 com incremento de
0,02. Como resultado, tem-se na Figura 4 a formagao de azedtropo para o sistema EtOH-
H50 com fracao molar do etanol de y = 0,901 e temperatura de saturagao de 77,56 °C,

conforme ilustrado no diagrama da Figura 5.

Figura 4: Diagrama x-y para EtOH-H,O Figura 5: Diagrama T-xy para EtOH-H,O
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Fonte: Dados experimentais disponiveis em Fonte: Dados experimentais disponiveis em
PENG et al. (2017) PENG et al. (2017)

A Figura 6 ilustra o equilibrio de fases para o sistema EtOH-EtOAc, no qual
se constatou a presenca de azedtropo para fracado molar de y = 0,4251. Na Figura 7
foi estimado com boa precisao o perfil de temperatura para esse sistema de acordo com
os dados experimentais disponiveis em Zhang et al. (2017). E importante destacar que a
temperatura do azedtropo estimado foi de 71,22 °C e corresponde ao azedétropo de minimo
ponto de ebulicao.

A Figura 8 representa o sistema AcOH-EtOAc. Observou-se um desvio negativo
da lei de Raoult para esse sistema, o que torna o acido acético o componente com menor
pressao de vapor ou maior ponto de ebulicao. Considerando a escassez de parametros
para o modelo NRTL-HOC, o diagrama T-xy ilustrado na Figura 9 apresentou boa con-

cordancia com os dados experimentais disponiveis em Calvar, Dominguez e Tojo (2005).
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Figura 6: Diagrama x-y para EtOH-EtOAC Figura 7: Diagrama T-xy para EtOH-EtOAC
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A Figura 10 ilustra um sistema que forma duas fases liquidas e como se observa
houve uma variacao mais significativa no comportamento do perfil de composi¢cdo em re-
lacao aos dados experimentais. Isso se deve ao fato da formacao de duas fases liquidas
que pode ser estimado com base no teste de estabilidade de fases, o qual nao foi possi-
vel implementar nesse trabalho. Todavia, dada a adequagao dos modelos utilizados para
representar o equilibrio de fases bem como os pardmetros de associagdo molecular do
modelo de Hayden O’Connell (HOC), pardmetro de energia e o pardmetro de nao aleato-
riedade do modelo NRTL ajustado para esse sistema, a discrepancia foi reduzida de forma
substancial.

O sistema AcOH-H,O esta representado na Figura 11 pelo diagrama x-y e se
observou um perfil semelhante ao da Figura 8 uma vez que o composto AcOH apresenta
o maior ponto de ebuli¢do e portanto, desvio negativo da lei de Raoult.

O equilibrio de fases deste sistema para valores experimentais esta disponivel em
Hu et al. (2011) e foi utilizado para validagdo. Mesmo os sistemas EtOH-H,O e EtOH-
EtOAc terem sidos estimados satisfatoriamente, houve para esse segundo uma variacao
de 3% para a estimativa da composicao do azedtropo.

Adicionalmente, resumiu-se na Tabela 3 os principais resultados calculados para
o equilibrio liquido-vapor e comparou-se com os dados experimentais disponiveis em Hu et
al. (2011). O azedtropo do sistema ternario — EtOAc-EtOH-H,0 — foi através do célculo do
ponto critico das curvas residuais para o respectivo sistema. De um modo geral, destaca-
se a boa correlagao entre as estimativas obtidas computacionalmente com as encontradas

experimentalmente por Hu et al. (2011).
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Figura 8: Diagrama x-y para AcOH-EtOAc Figura 9: Diagrama T-xy para AcOH-EtOAc
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Figura 10: Diagrama x-y para EtOAc-H,O Figura 11: Diagrama x-y para AcOH-H,O
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Tabela 3: Dados experimentais e calculado para o ELV a 1 atm

Experimental Calculado .
Componente Fracao molar [ T (°C) Fracao molar [ T °C | Azedtropo
EtOH 1 78,31 1 77,83 -
AcOH 1 118,01 1 118,99 -
H,0 1 100,02 1 99,83 -
EtOAc 1 77,15 1 76,04 -
EtOH-EtOAc (46,20-53,8) 71.81 42,51-51,91 71,22 Homogéneo
EtOH-H,0 (90,37-9,63) 78,17 (90,1-9,9) 77,56  Homogéneo
EtOAc-H,0 (68,85-31,15) 70,38 (60,08-39,92) 70,31  Heterogéneo

EtOH-EtOAc-H,O  (11,26-57,89-30,85) 70,23 (14,37-55,13-27,72) 69,86 Homogéneo

Fonte: Dados experimentais disponiveis em HU et al. (2011)



34

4.2 MAPAS DE CURVAS RESIDUAIS

Ao executar a rotina, um menu de escolhas aparece na tela do usudrio, a saber:
curvas residuais sem reagao para sistemas ternario cada qual com 6 perfis de composicao
molar, um diagrama tetraédrico para curvas residuais com quatro componentes e mais dois
para curvas residuais com reagao quimica. Conforme ilustrado na Figura 12, a disposic¢ao
dos pontos singulares no diagrama é o que carateriza o nimero de regides ou fronteiras
de destilagdo denominadas separatrizes.

Essas separatrizes se formam a partir da conexao de dois ou mais pontos singu-
lares. Assim, observa-se que a presenca de um azedtropo ternario na Figura 12 (a) com
os trés azedtropos binarios, EtOH-H,O, HoO—EtOAc e EtOH-EtOAc, torna o processo
de separacao do produto de interesse comercial (EtOAc) dificil. Isso ocorre porque as
curvas residuais ndo podem cruzar as fronteiras de destilacao e portanto a pureza final do

produto se limita a cada uma dessas regioes.

Figura 12: Curvas residuais para sistemas ternario
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Os demais mapas de curvas residuais, figuras de (b) a (d) da Figura 12, ilustram
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a homogeneidade das regides uma vez que nao ha formagao de azedtropo ternario ao longo
das curvas residuais e, tampouco, binario. Com isso, para essas misturas nao ha restricao
da composicao com base no equilibrio de fases para a recuperacao do produto no topo ou
base do equipamento considerando que as curvas residuais percorrem todo o espaco de
CcOmposicao.

Como se observa na Figura 13, a fronteira de destilagdo, representada pela curva
de cor verde, conduz a formacao bem definida de trés regides nesse sistema, doravante
denominadas de «, 3 e . Apesar de haver quatro azedtropos, apenas EtOH-H,O possui
temperatura de saturacao relativamente superior, aproximadamente 6°C. Tendo em vista
que o etanol participa da reacao de formacao do acetato de etila, a sua fracdo molar
residual apds a reacao é inferior a dos produtos e as regides favorecidas sao o e  com
predominancia de duas fases heterogénea (orgénica e aquosa). A regiao de interesse para
maximizar a separacao do acetato de etila na corrente de topo da coluna é a .

Uma andlise criteriosa acerca da Figura 13 permite classificar os pontos criticos
das curvas residuais e observar a fronteira de destilagao ou separatriz (curva verde) que se
forma através da conexao desses pontos. Por defini¢ao, uma trajetéria comeca ou termina
em um ponto singular. Assim, o ponto correspondente ao azedtropo homogéneo ternario
(EtOH-EtOAc-H,0) é um né instavel, isto é, todas as curvas apontam para fora. O acido
acético é um noé estavel enquanto se observa nos graficos da Figura 12 que os pontos
singulares das substancias pura EtOH, EtOAc e H,O sao pontos de sela.

Ainda de acordo com a Figura 13, para se obter o EtOAc com alta pureza é
necessario cruzar a fronteira da regiao v para a regiao 5. O que ¢ inviavel. No entanto,
se a composi¢ao da mistura ternaria estiver na regiao «, a fragado molar maxima obtida
¢ de 60% por conta da separatriz. Nessa composicao, observa-se a regiao de duas fases
liquidas sendo uma organica e outra aquosa. O acido acético em dgua quando entra em
contato com o acetato de etila, que é um solvente, gera duas fases liquidas: fase aquosa e
fase organica. A fase orgénica ou extrato é composto majoritariamente de acido acético
em acetato de etila com pequena fracao de agua. Ja a fase aquosa, doravante refinado,
contém tragos de acido acético e pequena quantidade de acetato de etila. De acordo com
a curva binodal, a fase organica se estende até a regiao 8 e a aquosa fica na regiao a.
Dessa forma, a regiao compreendida pelas duas fases liquida pode ser explorada para se

conseguir o acetato de etila com alta pureza.



Figura 13: Diagrama ternario do equilibrio liquido-liquido e separatriz
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Fonte: Dados experimentais disponiveis em TROFIMOVA et al. (2020)

Ao se integrar a Equacao 2.7 e a Equacao 2.17 utilizando o método Runge Kutta

do Matlab® cuja condicdo inicial é formada por uma matriz Mgy, com 7 = 30 discretizado

em 100 pontos e escolhendo o acetato de etila como componente de referéncia, obtém-se
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os perfis de curvas residuais sem reagdo para o sistema quaternario na Figura 14 e com

reacao na Figura 15 a Figura 17.

Figura 14: MCR do sistema quaternario Figura 15: MCRR para Da = 0,05
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Figura 16: MCRR para Da =1 Figura 17: MCRR para Da =5

Observa-se que os pontos singulares presentes em cada vértice do tetraedro sao
caracteristicos e correspondem aos componentes puro do sistema. Os demais azeotropos
para os sistemas binarios se encontram nas arestas do tetraedro e o ternario homogéneo
no espaco de composicao para o sistema nao reativo. Observa-se na Figura 14 que ha
o preenchimento do espaco tridimensional pelas trajetérias de composicao molar para o
sistema nao reativo, cujo ponto de partida ¢ o azeétropo homogéneo.

A medida que a reacdo se propaga, isto é, perde-se um grau de liberdade, as
curvas residuais deixam de ocupar o volume e se concentram nas superficies. Comecando
com o nimero de Damkoéhler baixo (Da = 0,05), as trajetérias sdo deslocadas para as
superficies formadas pelo AcOH, e a medida que Da aumenta é possivel ver tracos de

composi¢ao no volume e aumento da concentracao nas superficies.

Figura 18: MCR do sistema quaternario da Figura 19: MCRR do sistema quaternério da
literatura literatura
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WATER ) (raireci ETHANOL WATER e Ter ETHANOL
{1oo*C} (78.3°C) fioo=0} {7e.3%°C)
Fonte: Disponiveis em (BARBOSA; DOHERTY, Fonte: Disponivel em (BARBOSA; DOHERTY,

1988a) 1988a)

Para fins de validacao das curvas residuais para esse sistema quaternario com
e sem reacao quimica, duas figuras foram selecionadas do artigo de Barbosa e Doherty

(1988a) que traz esse estudo de caso. Conforme se observa na Figura 18 e Figura 19 os
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perfis de composicao das curvas residuais apresentaram os mesmos pontos de partida e
chegada em relacao ao que se observou nas Figura 14 e Figura 17.

Durante a execugao do programa, a constante de equilibrio apresentou um valor
de 7,45. Para K., > 1, considera-se um valor alto da constante de equilibrio e esse valor
estd em concordancia com a constante de equilibrio encontrada por Dean que foi 10.2
(BARBOSA; DOHERTY, 1988a). Esse dado é importante porque quando avaliado junto
com Da pode-se concluir quanto a viabilidade ou nao do uso da destilagdo reativa de
acordo com a Tabela 2.

Outro fator igualmente importante para analise de viabilidade é o tempo de
residéncia. Santaella, Orjuela e Narvéez (2015) especifica um valor de 2 min para o tempo
de residéncia do processo do acetato de etila utilizando a destilagdo reativa e 200 min

para o processo convencional.
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5 CONCLUSAO

O equilibrio liquido-vapor foi validado para os pares AcOH-EtOAc, EtOH-H,0O
e AcOH-H,0. A temperatura de ebuligdo dos componentes chave leve — EtOH e EtOAc
— sdo praticamente idénticos e isso torna a separacdo por agentes fisicos um processo
oneroso e pouco efetivo.

Considerando a complexidade do processo e a escassez de parametros de associa-
¢ao molecular para calculo do segundo coeficiente do virial, os resultados foram validados
de forma satisfatéria com dados experimentais da literatura.

As curvas residuais para sistemas ternario, especialmente para o sistema mais
sensivel para analise do processo que é o EtOH-H,O-EtOAc, nos permitiu concluir a ne-
cessidade de excesso de agua para obtencao do EtOAC com grau de pureza mais elevado.
Além disso, a destilagdo reativa proporcionou no sistema quaternario a mudanca do azed-
tropo de minimo ponto de ebulicdo EtOH-H,O-EtOAc e a eliminagao de trajetorias de
composi¢ao que vao ao encontro de azedtropos nao reativos EtOH-EtOAc e EtOH-H,0
presentes nas correntes de produto da coluna.

A viabilidade foi constatada através do alto valor da constante de equilibrio,
K.q = 7,45, e um valor baixo de Damkohler, Da = 5, para um tempo de residéncia baixo,
2 mim, considerando a producao do acetato de etila utilizando a destilagao reativa.

Sugestao para trabalho futuro: desenvolver o projeto da coluna reativa para o
processo de acetato de etila utilizando as equagoes MERSHQ na etapa de sequenciamento

e projeto junto com estratégia de controle nao linear para estabilidade do processo global.
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ANEXOS

Anexo A — Parametros do modelo NRTL

Os parametros de interagao binaria utilizado no calculo do equilibrio e construgao

das curvas residuais estao organizados na Tabela 4.

Tabela 4: Parametros de interacao binaria

Substéncia ¢ [ Substancia j [ Ay [ Ay | B;; [ B [ Cij
EtOH AcOH 0 0 225,4756 -252,4821 0,3
EtOH EtOAc -1,2101  -0,3981 547,7619 319,3922 0,3
EtOH H,0O -0,9852 3,7555 302,2365 -676,0314 0,3
AcOH EtOAc 0 0 -235,2789 515,8212 0,3
AcOH H-,0O -1,9763 3,3293 609,8886 -723,8881 0,3
EtOAc H,O -3,7198 9,4632 1286,1383 -1705,683 0,2

Fonte: HU et al. (2011)

Anexo B — Propriedades fisicas para substancia pura

As propriedades fisicas para substancia pura foram obtidas de (SMITH et al., 2017)
e o momento de dipolo e raio de giracao estd disponivel em <webbook.nist.gov>, conforme

resumidos na Tabela 5.

Tabela 5: Propriedades fisicas dos componentes do sistema

Substancia ¢ MM Tc P. Ty " Rd

(g/mol) | (K) | (var) | (K) | (deby) | (A)

EtOH 46,069 513,9 61,48 3514 1,69 2,25
AcOH 60,053 594,786 57,86  391,1 1,70 2,5950
EtOAc 88,1051 523,26 38,82 350,2 1,78 3,3480
H,O 18,015 647,1 220,55 373,2 1,8546 0,6150

Fonte: webbook.nist.gov e SMITH et al. (2017)



46

Anexo C — Constantes da equagao de Antoine estendida

As constantes A, B, C, D e E estao resumidas na Tabela 6 com suas respectivas faixas

de temperatura.

Tabela 6: Coeficientes da equacao de Antoine estendida

Parimetro Componentes
H,O [ EtOH | HAC | EtAc | DEE
A 61,0371 61,7911 41,7571 55,3111 125,3871
B -7206,7  -7122,3  -6304,5  -6227.6  -6954,3
C -7,1385  -7,1424  -42985  -6,41 -19,254
D 4,05E-06 2,89E-06 8,89E-18 1,79E-17 0,024508
E 2 2 6 6 1
Twin (°C) 0,01 -114,1 16,66 -83,55 -116,3
Tuax (°C) 374,14 240,85 318,8 250,15 193,35

Fonte: Parametros extraidos de SEGOVIA-HERNANDEZ, HERNANDEZ ¢ PETRICIOLET
(2015)



