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RESUMO
Diante da crescente necessidade de processos mais eficientes, tanto do ponto de visto energético
quanto econdmico e ambiental, diversas tecnologias de intensificacdo de processos tém sido
avaliadas nos ultimos anos, principalmente em processos de separagdao. Além disso, a demanda
por matérias-primas renovaveis tem crescido a fim de potencializar a economia circular nas
industrias quimicas. Nesse contexto, o presente trabalho teve como objetivo principal o
desenvolvimento de processos intensificados para a recuperacdo de acidos organicos de
interesse industrial encontrados na vinhaga da fermentacdo do etanol. Trés cenarios foram
avaliados; cada cenario considera uma composicao de 1%wt. de um 4cido organico na vinhaga.
Os trés acidos estudados foram o acido acético, acido lactico e acido succinico. Para cada acido
foram desenvolvidos dois processos, um convencional e outro intensificado. Cada processo foi
otimizado considerando o custo anual total como fungdo objetivo. Os resultados obtidos
indicam que a recuperacao do acido acético utilizando recompressao mecanica de vapor € a
mais atrativa do ponto de vista energético (76,3 GJ/h), econdmico (7AC igual a 10,3 MMUS) e
ambiental (47,1 kt/ano de CO» emitidas). Uma das principais conclusdes desse estudo, todavia,
¢ de que as tecnologias de intensificagdo sdo bastante atrativas para reduzir o consumo de

energia e a penalidade ambiental dos processos de destilagao convencionais.

Palavras-chave: Intensificacdo de processos, acidos organicos, destilagdo reativa, coluna de

parede dividida.
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ABSTRACT
In face of the growing need for more efficient processes, from an energy, economic and
environmental point of view, several process intensification technologies have been evaluated
in the last years, especially in separation processes. In addition, the demand for renewable raw
materials has grown in order to increase the participation of circular economy in chemical
industries. In this context, the main objective of the present work is the development of
intensified processes for the recovery of organic acids of industrial interest found in the vinasse
produced in the ethanol fermentation. Three scenarios were evaluated; each scenario considers
a 1%wt. composition of an organic acid in vinasse. The three acids studied were acetic acid,
lactic acid, and succinic acid. For each acid, two processes were developed, one conventional
and the other intensified. Each process was optimized considering the total annual cost as the
objective function. The results indicate that the recovery of acetic acid using mechanical vapor
recompression is the most attractive from the energetic (76.3 GJ/h), economic (TAC of 10.3
MMUS) and environmental (47.1 kt/year of CO, emitted) perspectives. One of the main
conclusions of this study, however, is that process intensification is very attractive to reduce

the energy consumption and the environmental penalty of conventional distillation processes.

Keywords: Process intensification, organic acids, reactive distillation, dividing wall columns.
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1. INTRODUCAO

Este capitulo introdutério apresenta uma visao geral do trabalho, incluindo a motivagao

e os objetivos. H4, ainda, uma breve apresentacao sobre a organizacgao da dissertagao.

1.1 MOTIVACAO

Diante da necessidade de reduzir as emissdes de gases de efeito estufa e a geracao de
residuos, a economia circular se tornou um dos campos mais estudados pela literatura, sendo a
producdo de quimicos basicos através de fontes renovaveis e/ou efluentes de processos
industriais uma das areas que recebem maior atengdo (MORALES-VERA et al., 2020;
REYHANITASH et al., 2018; VIDRA ¢ NEMETH, 2017; SHAH et al., 2016).

Os acidos organicos (&cido acético, acido lactico e acido succinico) constituem alguns
dos quimicos basicos mais atrativos, pois possuem baixa toxicidade, se degradam mais
facilmente na natureza e sao produzidos naturalmente em processos de fermentagao do etanol
(LT et al., 2016). Além disso, tanto os acidos quanto seus ésteres sao comercializados a um alto
valor agregado no mercado internacional.

ApoOs a recuperacdo do etanol, os acidos organicos produzidos na fermentagdo
encontram-se na corrente de residuo conhecida como vinhaga, cujo processamento para
recuperagdo e purificagdo dos acidos enfrenta alguns desafios, tais como: i) concentracao
bastante diluida dos componentes de interesse; ii) presenca de altas quantidades de agua; e iii)
presenca significativa de subprodutos indesejaveis (SHAH et al., 2016). Por recuperacao
entende-se 0s processos necessarios para separar a maior parte do produto de interesse contido
na vinhaca. A purificagdo, por sua vez, refere-se as tecnologias empregadas para fazer com que
o produto recuperado seja concentrado até alcangar a especificacao de mercado.

Além desses desafios, os acidos orgénicos, geralmente, possuem ponto de ebulicido
maior que o da agua, fazendo com que o uso da destilagio como tecnologia exclusiva de
recuperagdo e purificacdo seja inviabilizado pois implicaria em um elevado consumo de
energia, bem como alta emissdo de CO2 (LOPEZ-GARZON e STRAATHOF, 2014).

Para sobrepor essas desvantagens sdo necessarias estratégias mais eficientes para
recuperar e purificar os acidos, como o uso de outras tecnologias de separacdo e de processos

intensificados, a fim de tornar a producdo dos 4cidos economicamente viavel (YANG et al.,

2019).



1.2 OBJETIVOS

Considerando a alta demanda mundial por acidos organicos, bem como o elevado valor
agregado destes produtos e o significativo beneficio ambiental que a sua recuperagdo
promoveria, o objetivo geral desta dissertacdo consiste em desenvolver o projeto conceitual,
em separado, do processo de producao de trés acidos: acético (HAc), lactico (LAc) e succinico
(SUc). Para tanto, serad construida a modelagem fenomenoldgica e a otimiza¢do dos processos

em duas configuragdes, convencional e intensificada.

1.3 OBJETIVOS ESPECIFICOS
Para alcangar o objetivo geral delimitado, foram definidos os seguintes objetivos
especificos:
1. Defini¢do dos solventes e das tecnologias de intensificagdao para cada 4cido a partir de
extensa revisao bibliografica;
2. Avaliagao termodinamica dos sistemas quimicos existentes nos processos;
3. Simulagdo dos processos convencional e intensificado em regime estacionario, para
cada acido, usando o software Aspen Plus V10,

4. Otimizacao dos processos convencional e intensificado, para cada acido.

1.4 ORGANIZACAO

O texto da dissertacao encontra-se dividido da seguinte forma:

No Capitulo 2 serd apresentado o desenvolvimento do processo de recuperagdao e
purificacao do acido acético considerando sua presenga na composicao de 1%wt. na vinhaga.
A tecnologia de recuperagao avaliada serd a extragao liquido-liquido (EL-L) e a tecnologia de
purificagdo serd a destilagdo azeotropica heterogénea.

No Capitulo 3 sera exposto o desenvolvimento do processo de recuperagao do acido
lactico considerando sua presenga na composi¢ao de 1%wt. na vinhaga. Para tanto, sera
utilizado a evaporagao de triplo efeito para a recuperagao do acido. Na etapa de purificagdo, o
acido sera convertido em lactato de metila através da reagao de esterificacao com o metanol em
um reator; posteriormente, sera obtido em uma coluna de destilacdo reativa através da hidrolise
do éster formado.

O Capitulo 4 consistira no desenvolvimento do processo de recuperagdo do acido

succinico através da evaporacdo de triplo efeito, considerando sua presenca na composi¢ao de



1%wt. na vinhaga. Em seguida, o 4cido serd convertido em succinato de dietila a partir da
esterificagdo com o etanol.

No Capitulo 5 serdo expostas as principais conclusoes que foram obtidas através dos
resultados de cada capitulo e, por fim, serdo sugeridas ideias para trabalhos futuros que possam

colaborar com a presente dissertacao e o enriquecimento da literatura existente.



2. RECUPERACAO E PURIFICACAO DO ACIDO ACETICO ATRAVES
DA EXTRACAO LiQUIDO-LIQUIDO E DA DESTILACAO
AZEOTROPICA HETEROGENEA

O foco do presente capitulo consiste em apresentar os estudos desenvolvidos para a
determinagdo do design 6timo do processo de recuperacao e purificagdo do acido acético (HAc)
através da extracao liquido-liquido (EL-L) seguida da destilagdo azeotropica heterogénea. Duas
configuragdes foram avaliadas para o processo: a convencional (CONV-HAc) e a intensificada
(INT-HAc) com recompressao mecanica de vapor (MVR). A fungdo objetivo avaliada foi o custo

anual total (74C) e a otimizagao foi performada utilizando algoritmos genéticos (GA).

2.1 Revisao da Literatura

O acido acético (HAc) € um dos quimicos basicos de maior interesse da industria, tendo
uma producao anual de 18 milhdes de toneladas (SARCHAMI et al., 2021). O seu maior uso
se da na producdo do mondmero de acetato de vinila (VAM), o qual € polimerizado a fim de
ser utilizado em tintas e adesivos. O acido acético também ¢ usado para produzir anidrido
acético, um tipico agente de acetilagdo utilizado na fabricagdo de tecidos sintéticos. Outra
grande aplicacdo ¢ a formagdo dos ésteres, acetato de etila, acetato de n-butila e acetato de
propila, os quais sao usados na fabricacdo de tintas e revestimentos (PAL e NAYAK, 2017).

Atualmente, 75% da producdo industrial de 4cido acético ocorre através do processo de
carbonilagdo do metanol, o qual consiste em reagir o metanol com o monoxido de carbono na
presenca de um catalisador a altas pressdoes (30-50 bar) e temperaturas (150-200°C)
(SARCHAMI et al., 2021). Este processo ¢ conhecido por apresentar altos indices de emissao
de CO> devido ao seu elevado consumo energético, tanto na se¢ao reacional como na etapa de
purificacdo (DIMIAN e KISS, 2020). A produgdo de acido acético através de rotas bioldgicas
tem crescido nos tltimos anos como uma alternativa ao processo de carbonilagdo do metanol e
jé corresponde a 10% da produc¢do mundial (SARCHAMI et al., 2021).

E de conhecimento geral que uma quantidade significativa de acido acético é formada
durante a producdo de etanol através da fermentacdo (MERLI et al., 2021). Devido a baixa
composi¢do do HAc na corrente, o uso direto da destilagdo como técnica de purificagdo ndo ¢
atrativo, pois implicaria em um elevado consumo de energia e emissao de CO; para a atmosfera.

O uso da extragdo liquido-liquido (EL-L) seguida da destilagao azeotropica heterogénea
¢ uma das principais alternativas para a recuperag¢ao do acido acético contido na vinhaga, sendo

o acetato de etila (EtAc) o solvente mais empregado.



CEBREIROS et al., (2017) utilizaram a EL-L para recuperar o acido acético produzido
durante a etapa de remog¢ao da hemicelulose da polpa que alimenta o processo Kraft. Os autores
conseguiram uma recuperagao global (envolvendo extragdo e destilagdo) de 77,6% utilizando
trés estagios na EL-L e acetato de etila como solvente. Todavia, os autores ndo informaram o
consumo de energia ¢ a quantidade de estadgios da coluna de destilagdo.

REYHANITASH et al., (2018) modelaram em Aspen Plus a recuperacdo do acido
acético usando trés configuragdes diferentes para a etapa de purificacdo. Os resultados obtidos
para a EL-L com destilagdo azeotrdpica heterogénea apresentaram um consumo especifico de
energia de 7,8 MJ/kg considerando uma alimentacdo com 28% wt. de acido acético.

MORALES-VERA et al., (2020) realizaram a analise técnico-econdmica do processo
de recuperacao comparando dois tipos de solventes, o acetato de etila e uma mistura de amina
terciaria diluida em querosene. Os resultados alcangados com o acetato de etila indicaram um
consumo especifico de energia igual a 36.9 MJ/kg, enquanto o custo operacional do processo
foi de aproximadamente 43 milhdes de US$/ano; ambos os resultados foram maiores que os
obtidos no cenario com a amina.

Apos a revisao da literatura, ndo foram encontrados trabalhos que realizassem a
otimizacao do processo a fim de minimizar custos operacionais, nem que avaliaram o uso de
tecnologias de intensifica¢dao para a redugdao do consumo de energia. Por fim, outro ponto nao
considerado nos estudos acerca da recuperagdo do acido acético ¢ a presenca de outros acidos
organicos, o que resulta em uma maior complexidade para o processo de purificacdo e pode
inviabilizar o uso de alguns solventes.

Portanto, o estudo desenvolvido neste capitulo oferece uma contribuigdo significativa
para a literatura existente no que diz respeito a producao do acido acético a partir de rotas

bioldgicas e ambientalmente atrativas.

2.2 Configuracao Convencional do Processo do HAc

A Figura 1 apresenta o fluxograma de processo (PFD) da configuracdo convencional
(CONV-HAc). A vinhaga (S7) e a corrente de solvente recirculada (S2) sdo alimentadas na
coluna de extragdo. Na extra¢do liquido-liquido (EL-L) os componentes da alimentagao (soluto
e diluente) sdo separados por contato direto com um outro componente (solvente). O solvente
¢ imiscivel com o diluente e apresenta afinidade com o soluto de interesse presente na
alimentacdo. No contato entre alimentagdo e solvente, duas fases liquidas (extrato e rafinado)

sdo formadas e o soluto ¢ transferido da alimentagdo para o solvente. O extrato ¢ uma solucao



rica no solvente e que contém o soluto extraido. O rafinado ¢ uma solugdo rica no diluente e

que contém o soluto que nao foi extraido.
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Figura 1. Fluxograma de processo da configuragdo convencional para o acido acético (CONV-HAc) (AUTOR,
2023).

Neste trabalho, a alimentacdo consiste na vinhaga, a qual contém o diluente (dgua) e os
solutos (4cidos organicos). O soluto de interesse ¢ o acido acético (HAc). O acetato de etila
(EtAc) € o solvente liquido imiscivel adicionado, que remove o HAc da alimentagdo. O extrato
obtido ¢ a fase rica em acetato de etila (solvente) e que contém a maior parte do acido acético.
O rafinado € rico em agua (diluente) e contém parte dos acidos organicos nao extraidos.

Ao deixar a coluna de extragao, a fase organica (S3) passa por um pré-aquecimento antes
de chegar a coluna de recuperagdo de acido; esta etapa € essencial para a remocgao dos acidos
lactico e succinico que permanecem na fase organica junto com o acido acético, além de
qualquer residuo de outras impurezas. Na coluna de recuperacao de acido, o acido acético ¢
separado do acetato de etila e da agua através da destilagao azeotrdpica heterogénea, e € obtido
como produto de base com 99,8% wt. de pureza.

O rafinado (S4) ¢ misturado com as impurezas extraidas e alimenta o segundo
decantador. A fase aquosa produzida no decantador ¢ pré-aquecida para vaporizar o EtAc
presente, enquanto a fase organica segue diretamente para o flash de rafinado, também visando
a recuperacdo do EtAc. A corrente de vapor do flash retorna para ser purificada, enquanto a
corrente de liquido constitui os residuos do processo.

Parte da corrente de vapor do vaso flash alimenta a coluna de purificacdo de 4gua. Esta
coluna tem dois objetivos: 1) aumentar a recuperagdo do acetato de etila, diminuindo os custos
com make-up de solvente; e ii) purificar a 4gua, eliminando a necessidade de um tratamento

quimico para esta corrente. A dgua ¢ obtida como produto de base com pureza de 99,5% mol.



As duas colunas de destilacdo possuem um condensador em comum. As correntes de
topo se misturam e, quando condensadas, produzem duas fases liquidas que sdo separadas no
primeiro decantador. A fase organica se divide entre o refluxo da coluna de recuperagdo de
HAc e o solvente da coluna de extragdo, enquanto a fase aquosa constitui o refluxo da coluna
de purificacdo de agua.

As principais vantagens desta configuracao consistem em: i) uso de uma segunda coluna
para diminuir as perdas de solvente e custos de tratamento de 4gua; i1) uso de um unico
condensador para as duas colunas de destilagdo; e ii1) uso de um segundo decantador para
aumentar a recuperagao do solvente presente no residuo e diminuir o consumo de energia nesta

etapa.

2.3 Configuracio Intensificada do Processo do HAc

A configuracdo intensificada consiste em utilizar a recompressao mecanica de vapor
(MVR) - Figura 2. A principal proposta desta configuracdo € aproveitar a energia associada com
as correntes de vapor que alimentam o condensador para fornecer a energia necessaria ao
reboiler da coluna de recuperacao de HAc. Para garantir a transferéncia de calor, a temperatura

do vapor ¢ aumentada por meio do aumento da pressao no compressor (FAN et al., 2019).
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Figura 2. Fluxograma de processo da configuracdo intensificada para o acido acético (INT-HAc) (AUTOR,
2023).

Assim como na configuragdo convencional, as correntes de vapor do processo se

misturam, porém, em vez de alimentarem diretamente o condensador, elas passam por um pré-



aquecimento e, em seguida, alimentam o compressor. O pré-aquecimento ¢ de fundamental
importancia para aumentar a vida util do compressor, uma vez que a compressao do vapor
saturado pode causar condensagdo parcial e o liquido resultante pode danificar rapidamente o

equipamento através de erosdo (FAN et al., 2019).

2.4 Metodologia
As duas configuragdes apresentadas nas segoes anteriores foram simuladas no software
Aspen Plus. A presente se¢do visa apresentar o detalhamento de como os fluxogramas de

processo foram simulados e a rotina de otimizacao utilizada.

2.4.1 Modelagem em Aspen Plus
A primeira etapa no desenvolvimento de uma simulacdo ¢ conhecer as espécies
quimicas presentes no processo. A Tabela 1 apresenta a composi¢ao da vinhaca utilizada, a qual

foi extraida do trabalho de SILVERIO (2017).

Tabela 1. Composigdo da vinhaga para o cenario do acido acético.

Componente Fraciao Massica (%)
Acido Acético 1,00
Agua 98,5011
Glicerol 0,1996
Acido Lactico 0,0579
Acido Succinico 0,2414

E importante destacar que a vinhaga estudada no trabalho de SILVERIO (2017)
apresenta outros componentes, como agucares, acido propionico, acido férmico, furfural etc.
Porém, como nem todos esses componentes sdo objeto de estudo do presente trabalho, a
composi¢do foi normalizada para considerar apenas os acidos de interesse. O glicerol foi
considerado por ser de interesse da empresa parceira estudar o efeito desse componente nas
etapas de downstream.

Uma vez definidas as espécies quimicas, a segunda etapa da modelagem consiste em
escolher o modelo termodindmico a ser utilizado. Um modelo termodindmico ¢ o conjunto de
equagdes utilizadas para estimar as propriedades termodinamicas e de transporte de um
processo, como fugacidade, entalpia, entropia, viscosidade, densidade, condutividade térmica
etc. Portanto, escolher corretamente o modelo termodinamico € essencial para a obten¢do de

resultados confiaveis.



O sistema quimico estudado neste trabalho ¢ fortemente nao-ideal devido a presenca do
azedtropo entre o acetato de etila e a agua, e a formacdo da segunda fase liquida nos
decantadores. Os modelos termodinamicos mais indicados para essas situagdes sdo aqueles
baseados no calculo do coeficiente de atividade, como NRTL (Non-Random Two Liquid) e
UNIQUAC (Universal Quasi-Chemical). Além disso, o acido acético apresenta dimeriza¢ao na
fase vapor, sendo necessaria a utilizacdo da equagdo de estado de Hayden O’Connel (HOC)
para a previsdo desse comportamento (MANNISTO et al., 2016).

A definicdo do modelo termodindmico foi feita com base no erro quadrado médio

(MSE), calculado através da equagdo (1) para todos os pares bindrios presentes no sistema.

n
1 2
MSE = —Z(xfxp — x{ALC) (1)
n ]
i=1
onde xFXP representa a fragio molar do componente i no equilibrio observada
CALC

experimentalmente, e x representa a fragdo molar do equilibrio prevista pelo modelo

i
termodindmico. O termo » representa o nimero de pontos experimentais disponiveis para o par
binario.

Para os pares que nao possuem dados disponiveis na literatura, os parametros de
interacao binaria foram estimados a partir do método de contribui¢do de grupo UNIFAC. Todos
os calculos foram feitos com os parametros de interacdo binaria disponiveis no banco de dados
do Aspen Plus. Os tnicos pares binarios cujos parametros de interagdo nao foram considerados
iguais aos do Aspen Plus foram os que contém o acido succinico. Para estes, os parametros de
interacdo bindria foram regredidos a partir de dados de equilibrio sélido-liquido (ESL)
disponiveis na literatura. As equagdes dos modelos termodindmicos para representar o ESL
foram implementadas no software Excel e os pardmetros de interacdo foram regredidos
utilizando a fungao Solver.

A Tabela 2 apresenta o desempenho dos modelos para cada par bindrio cujos dados de
equilibrio encontram-se disponiveis na literatura. O bom ajuste aos dados experimentais de
ambos os modelos mostra a robustez do banco de propriedades termodindmicas disponivel no
software Aspen Plus, bem como a robustez da regressdo realizada - para os pares que contém o

acido succinico.
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Tabela 2. Performance dos modelos termodinamicos avaliados.

Componentei Componente j Dados MSE
experimentais NRTL-HOC UNIQUAC-HOC
Acido Acético  Acetato de Etila MALANOWSKI, 1990 0,0945 0,0861
Acido Acético Agua MAREK, 1956 0,0645 0,0599
Acetato de Etila Agua OUYANG, 1985 0,0985 0,0852
Acido Succinico Agua LONDONO, 2010 0,0582 0,0401
Acido Succinico  Acido Acético YU etal., 2009 0,0201 0,0154
Acido Succinico Acetato de Etila LONDONO, 2010 0,2054 0,0179
Acido Léctico Agua SANZ et al., 2003 0,1871 0,1458

O modelo UNIQUAC-HOC obteve os melhores desempenhos em todos os pares
binarios avaliados. O erro médio total do modelo UNIQUAC-HOC foi de 6,43%, enquanto o
do NRTL-HOC foi de 10,4%. Se os erros médios de cada modelo forem comparados, a diferenca
relativa entre eles € de aproximadamente 38%.

Uma vez que as espécies quimicas e o calculo das propriedades termodinamicas estao
corretamente definidos, a proxima etapa consiste em construir o fluxograma de processo. A

Tabela 3 apresenta os blocos utilizados com as respectivas especificagoes.

Tabela 3. Especificagdes dos blocos utilizados no modelo do acido acético em Aspen Plus.
Equipamento Rotina do Aspen Plus Especificacdo
Numero de Estagios: Otimizagdo
Pressdo: 1 bar
Pré-Aquecedor de Extrato Heater Temperatura de Saida: 80,5°C
Numero de Estagios: Otimizagdo
Estagio de Alimentacdo: Otimizagdo
RadFrac Vazao de Refluxo: Design Spec
Carga Térmica: Design Spec
Pressao: 0.9 bar
Pré-Aquecedor de Aquoso Heater Temperatura de Saida: 98°C
Condensador Heater Temperatura de Saida: 30°C
Numero de Estagios: Otimizagdo
Coluna de Purificagao de Estagio de Alimentacdo: Otimizagdo
‘ RadFrac . :
Agua Carga Térmica: Design Spec
Pressao: 0.9 bar

Coluna de Extragao Extract

Coluna de Recuperagao
de Acido Acético

Vapor do Flash de
Rafinado para a Coluna de FSplit Fracao de Split: Otimizagdo
Purifica¢do de Agua

Os parametros classificados como “Design Spec” representam as variaveis manipuladas
nos blocos de Design and Specification, os quais permitem manipular uma variavel de processo,
ou projeto, a fim de alcangar uma determinada especificagcdo. Na coluna de recuperacdo de

HAc, a vazdo de refluxo organico ¢ manipulada a fim de obter a fracdo de HAc recuperado na
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base (99,9%), enquanto a carga térmica ¢ manipulada para atingir a pureza desejada para o
acido acético (99,8% wt). Na coluna de purificacdo de agua, a carga térmica ¢ manipulada a
fim de obter dgua na base da coluna com 99,5% mol de pureza. A vazdo de alimentagdo do
solvente na coluna de extracdo também ¢ avaliada através da ferramenta Desing Spec; ela ¢
manipulada a fim de alcangar uma recuperacao global de 90,25% do 4cido acético presente na
alimentagdo. O resultado desta vazao depende principalmente de dois parametros: i) nimero de
estagios na coluna de extracao, e ii) composi¢ao de acido acético na alimentagao.

A presenga de correntes de reciclo e multiplos Design Specs aumenta o grau de
dificuldade da convergéncia numérica do modelo. Logo, para que seja possivel obter uma
solu¢do numérica para os balangos de massa e energia, faz-se necessario o uso de métodos
numéricos robustos (ASPEN TECHNOLOGY, 2006). Neste trabalho, o método de Broyden
foi utilizado para a convergéncia das tear streams presentes no modelo, enquanto o método de
Newton foi usado para a convergéncia dos Design Specs.

Os parametros classificados como “Otimizagdo” sao variaveis de decisdo determinados

a partir da otimizagdo do 74C, detalhado a seguir.

2.4.2 Fungado Objetivo

A funcao objetivo utilizada para determinar a configuragao 6tima do processo foi o 7AC,
calculado através da equacdo (2). Na equacdo, OPEX representa o custo operacional do
processo (em US$/ano) e CAPEX representa o custo capital (em USS), isto é, o investimento
necessario para a compra dos equipamentos (YANG et al., 2019). Payback ¢ o tempo desejado

para o retorno do investimento capital; considerado, neste trabalho, igual a 5 anos.

TAC = OPEX + CAPEX 2
B Payback )

A Tabela 4 apresenta as equagdes utilizadas para calcular os custos capitais de cada
equipamento, bem como o prego das utilidades usadas no processo e os valores dos coeficientes
globais de transferéncia de calor assumidos no modelo. Os valores de referéncia foram tomados
da literatura consultada. Todas as equacdes foram implementadas no proprio Aspen Plus através
do bloco “Calculator” utilizando linguagem Fortran. Isso foi feito para diminuir o tempo de

processamento da otimizagdo, cujo método sera detalhado na proxima secdo.



Tabela 4. Equacdes para célculo do custo operacional e capital.
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Custo do Condensador, Reboilers e Trocadores de Calor (LUYBEN, 2013)

Custo Capital = 7296 * A?65 (3)
Q
= 4
A U x AT X
Coeficientes Globais de Transferéncia de Calor (FAN et al., 2019)
kW
8] = 0.852 5
COND K. mZ ( )
kW
Ugrgg = 0.568 6
REB K m? ©)
= 0. 7
U, =0 57K.m2 (7)
kW
Upg = 0.20 7— ()
kW
=0.2 9
Ug_yL = 0.28 K mZ ©)
=0.1 10
Uo-¢ =017 o= (19)
kW
Ucy—_yy, = 1.20 11
CV-VL K m? (11)
Custo das Colunas de Destilagao (LUYBEN, 2013)
Custo Capital = 17640 * DE3%6 * LE392 (12)
Dcor, = Aspen Column Internals (13)
Leo, = (Np — 1) % 0.6096 = 1.2 (14)
Custo da Coluna de Extracao (CHEN et al., 2015)
Custo Capital = 17640 * D526 * L2892 (15)
AgxT
oo dx—7 (16)
EXT ™ 3281
QsoLvent + Qreep
= 17
Aext 120+ 0.6 (1
4 % NEXT + 6
_ 18
bexr 3.281 (18)
Custo dos Decantadores (CHEN et al., 2015)
Custo Capital = 17640 = D506 « L322 (19)
3 /9600 '
Dpgc = 9600 * Qv (20)
U
Lpgc = 2 * Dpgc 21)
Custo do Compressor (FAN et al., 2019)
3
Custo Capital = * 1264.75 » HP082 (22)

280
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Custo das Utilidades (CHEN et al., 2015)

Agua de Resfriamento = 0.354 $/GJ (23)
Vapor de Baixa Pressdo (5 barg) = 7.78 $/GJ (24)
Eletricidade = 16.9 $/GJ (25)

2.4.3 Algoritmos Genéticos

O método numérico utilizado para a otimizagdo do TAC em ambas as configuracdes
estudadas foi o algoritmo genético (GA), implementado através da funcdo interna ga do
software MATLAB. Para que a simulacdo em Aspen Plus seja modificada automaticamente
pelo codigo escrito em MATLAB, € necessaria a criagdo de uma interface que possibilite a
comunicacdo entre 0s softwares, pois estes sdo escritos em diferentes linguagens de
programacao. Esta interface foi criada através do Component Object Model (COM), um padrao
de interface bindria usado para permitir o acoplamento de duas aplicagdes. A funcao interna do
MATLAB actxserver foi utilizada para a criagdo do COM (CUI e SUN, 2019). A Figura 3
apresenta as etapas do algoritmo, bem como sua implementagao em conjunto com o modelo em

Aspen Plus.

B e e e e s e e s s s s s s s s e s e e s s s s e e e s s e s e s e s e 1

‘Matlab Environment

Criagdo da Populagdo Inicial

.......... Individuo

L.ispzn Plus Environment
!

Executando a Simulacio

Caleulo do TAC

________________________________

Todos os individuos da

geracio foram avaliados?

O critério de parada

Ponto Otimo

foi satisfeito?

Fragio de Reprodugilo

[ Reprodugio [ Mutagio J '

Nova Geragdo

Figura 3. Otimizagdo do TAC usando algoritmos genéticos (AUTOR, 2023).
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O G4 trabalha com um conjunto de solugdes possiveis, as quais sdo formadas pelas
variaveis de decisdo. O conjunto de solu¢des ¢ chamado de populacdo e cada solugcdo ¢
conhecida como individuo (HASSANAT et al., 2018). A populagdo inicial foi criada de maneira
aleatéria através da funcgdo gacreationlinearfeasible e consistia em 50 individuos. Esta funcao
cria a populagdo inicial seguindo uma distribuicdo uniforme dentro do intervalo de busca, o
qual ¢ delimitado pelos limites das varidveis de decisdo (equacdes 26 a 31) e pelas restrigdes

do problema.

10 < Numero de Estagios na Coluna de Extragdo < 20 (26)

20 < Numero de Estagios na Coluna de Recuperagdo de HAc < 45 (27)
5 < Numero de Estagios na Coluna de Purificacio de Agua < 30 (28)
10 < Estagio de Alimentagdo da Coluna de Recuperagdo de HAc < 25 (29)
5 < Estagio de Alimentagio da Coluna de Purificacdo de Agua < 15 (30)
0.005 < Fracio de Split para a Coluna de Purificacdo de Agua < 0.05 (31)

O método comega com a avaliacao da fungdo objetivo para cada individuo. Apds esta
avaliacdo, os individuos sdo ranqueados do melhor para o pior com base no valor da funcao do
objetivo e, em seguida, recebem uma pontuagdo com base na expectativa de serem os pais da

proxima geragao — Eq. (32).

Expectativa; = ———— (32)

onde n representa a posi¢ao do individuo i no ranking criado e Npuis 0 numero de pais da proxima
geracao.

Esta etapa ¢ de fundamental importancia, pois se a diferenca entre o melhor e o pior
individuo da populacdo for muito alta, os melhores individuos podem se reproduzir e passar
adiante mais rapidamente, e fazer com que o algoritmo ndo procure solu¢do em outras areas da
regido de busca (CHEHOURI et al., 2017).

A proxima etapa do método ¢ a selecdo dos pais da proxima geragdo. Uma roleta ¢

construida e cada individuo ocupa uma area desta roleta; o tamanho da éarea ¢ proporcional a
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expectativa do individuo, calculada na equacdo (32). O método, entdo, se move ao longo da
roleta em passos iguais a fim de que cada individuo da populagdo seja um dos pais da proxima
geracdo (CHEHOURI et al., 2017). Por terem os melhores resultados na etapa de ranqueamento,
os individuos mais ajustados ocupam uma maior area da roleta e constituem a maior parte dos
pais.

Apbs a selecao dos pais, da-se inicio a geracdo da nova populagdo. A primeira parcela
da nova populagao ¢ formada por 5% (elite fraction) dos individuos que obtiveram melhor
desempenho. A segunda ¢ formada pela reproducdo, que compreende a combinagdo das
informacodes dos pais para a criacdo de um novo individuo (MATHWORKS, 2022). A fragao
de reprodugao foi escolhida como sendo igual a 0.8. A terceira, e Gltima, parcela € formada pela
mutagdo dos pais, isto €, uma mudanga aleatoria nos valores das variaveis de decisdo obtidos a
partir da reproducao (MATHWORKS, 2022).

A fracao de reproducao representa um compromisso entre a diversidade da populagao e
a convergéncia do método. Quando esta fracdo € proxima de um, nao ha diversidade nas
proximas geragoes e os individuos tornam-se apenas combinagdes lineares da populagao inicial.
Por outro lado, quando essa fracao ¢ proxima de zero todos os individuos sdo formados pela
mutacao e o ponto 6timo encontrado na primeira geragao serd o ponto 6timo da ultima geragao,
pois suas informagdes sempre irdo passar adiante por causa da elite fraction (HAUPT e
HAUPT, 2014).

O procedimento acima € repetido até que algum critério de parada seja satisfeito. Neste
trabalho, os critérios de parada usados foram: i) nimero maximo de geragdes - igual a 100; ii)
nimero maximo de geracdes sem evolugao - igual a 20; e ii1) mudanga média no valor da fungao
objetivo durante as geragdes sem evolucdo - igual a 0.001. Se algum destes critérios for

alcangado, o algoritmo para e o ponto 6timo ¢ apresentado ao usudrio.

2.5 Resultados e Discussoes

A Tabela 5 apresenta o desempenho dos algoritmos genéticos durante a otimizacao.
Todas as configuracdes apresentaram uma boa convergéncia numérica e, considerando que os
algoritmos genéticos demoram a convergir, apresentaram um tempo de otimizagdo curto
(préximo das 20 geragdes). Todas as otimizagdes foram executadas em um computador pessoal

com um processador Intel Core 15 8500 2.4GHz e 8GB RAM.



Tabela 5. Performance da otimizag¢do com algoritmos genéticos.
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CONV-HAc INT-HAc
Numero de Geragoes 21 17
Tempo de Processamento 3h15min 5h25min
TAC Médio na Ultima Geracio (MMU$/ano) 17,43 10,51
TAC Otimo na Ultima Geracio (MMU$/ano) 17,24 10,33

2.5.1 Avaliagao Operacional

A Tabela 6 apresenta os resultados operacionais 6timos das configuragdes, obtidos

através da otimizagdo usando algoritmos genéticos.

Tabela 6. Resultados operacionais 6timos para o acido acético.

CONV-HAc INT-HAc
Coluna de Extracio
Numero de Estagios 30 28
Pré-Aquecedor de Extrato
Carga Térmica (GJ/h) 156,28 157,79
Consumo de Vapor (t/h) 74,98 0,0
Coluna de Recuperacio de HAc
Numero de Estagios 35 35
Estagios de Alimentacao 24 24
Vazao de Refluxo (kmol/h) 560,76 587,65
Carga Térmica (GJ/h) 18,52 19,64
Consumo de Vapor (t/h) 8,89 0,0
Pré-Aquecedor de Aquoso
Carga Térmica (GJ/h) 67,96 42,83
Consumo de Vapor (t/h) 32,60 20,55
Coluna de Purificacio de Agua
Numero de Estagios 16 15
Estagios de Alimentagdo 11 9
Vazao de Refluxo (kmol/h) 613,59 592,75
Carga Térmica (GJ/h) 1,54 1,48
Consumo de Vapor (t/h) 0,74 0,71
Condensador
Calor Removido (GJ/h) -207,09 -39,19
Consumo de Agua de Resfriamento (m3/h) 9950,11 1883,32
Compressor
Demanda Energética (GJ/h) - 32,02
Consumo de Energia Elétrica (MW) - 8,89
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Fracio de Split para a Coluna de Purificacio de Agua 0,0489 0,0492
Energia para Aquecimento (GJ/h) 244,30 44,31

Energia para Resfriamento (GJ/h) -207,09 -39,20

Energia Elétrica (GJ/h) - 32,02

A configuracdo INT-HAc resultou no menor consumo de energia para o processo,
aproximadamente 70% menor que a configuracdo convencional. As principais redugdes no
consumo de energia ocorrem na coluna de recupera¢ao de HAc e no pré-aquecedor de extrato
cujas cargas térmicas sao totalmente supridas pelo vapor comprimido.

O aproveitamento da energia do vapor comprimido ¢ observado, ainda, em outro
pardmetro importante, o consumo de agua de resfriamento. A vazao de recirculagdo dessa
utilidade no condensador diminuir de 9950,1 para 1883,3 m?/h - uma diminui¢ao de 81,1%.

No que diz respeito ao design do processo, foi observado que o numero 6timo de
estagios para a coluna de extracdo na CONV-HAc “esbarrou’ no limite superior do intervalo de
busca, enquanto na INT-HAc esse parametro ficou um pouco abaixo. Esse resultado foi
encontrado por que, como sera visto mais adiante, a presenga do compressor na INT-HAc
implica em um custo capital significativo para o processo. Isso faz com que os demais
equipamentos tenham que reduzir o seu custo capital ao maximo - o que pode ser encontrado
também nos resultados da coluna de purificacao de agua - a fim de que o TAC permanega na
regido Otima.

Ambas as configuracdes obtiveram o mesmo numero de estdgios para a coluna de
recuperagdo de acido. Todavia, a vazao de refluxo necessaria para alcancar a recuperacao de
HAc acético desejada aumentou ligeiramente na INT-HAc, resultando em um maior consumo
de energia. Todavia, como a energia nessa coluna ¢ fornecida pelo vapor comprimido, este
resultado ndo alterou significativamente os custos do processo.

Para verificar a viabilidade da recompressdo mecanica de vapor um parametro
normalmente avaliado pela literatura ¢ o coeficiente de performance (COP) (WANG et al.,

2021; PLSEU et al., 2014), o qual pode ser calculado através da equacao (33).

Tc

COP = =
Ncarnot TR - TC

(33)
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onde, #camor € a eficiéncia de Carnot da bomba de calor, 7c e Tz sdo as temperaturas do
condensador e do reboiler na coluna que esta acontecendo a recompressdo - no caso deste
trabalho, a coluna de recuperacao de HAc.

A partir dos resultados do modelo, as temperaturas de topo e base da coluna sdo 345,1K
e 387,8K, respectivamente. Aplicando esses resultados na equagao (33), encontra-se que o COP
¢ igual a 8,18. De acordo com PLSEU et al., (2014), um valor entre 5 e 10 indica que a avaliacao

econOmica do processo deve ser feita com maiores detalhes, o que sera feito na proxima segao.

2.5.2 Avaliacdo Economica
A Tabela 7 apresenta os resultados econdmicos das duas configuragdes estudadas. A

coluna de extracao € ligeiramente mais barata na INT-HAc devido ao menor nimero de estagios.

Tabela 7. Resultados econdmicos 6timos para o acido acético.

CONV-HAc INT-HAc

Coluna de Extracio

Custo Capital (MMUS) 1,95 1,83
Pré-Aquecedor de Extrato
Area de Troca Térmica (m?) 764,28 604,18
Custo Capital (MMUS) 0,55 0,47
Custo Operacional (MMUS$/Ano) 9,73 0,00
Coluna de Recuperacio de HAc
Area de Troca Térmica do Reboiler (m?) 202,6 483,38
Custo Capital do Reboiler (MMUS) 0,23 0,41
Diametro (m) 5,64 5,69
Custo Capital (MMUS) 1,43 1,44
Custo Operacional (MMUS$/Ano) 1,15 0,00
Pré-Aquecedor de Aquoso
Area de Troca Térmica (m?) 369,29 283,05
Custo Capital (MMUS) 0,34 0,29
Custo Operacional (MMU$/Ano) 4,23 2,7
Coluna de Purificacio de Agua
Area de Troca Térmica do Reboiler (m?) 9,53 9,20
Diametro (m) 0,73 0,67
Custo Capital (MMUS) 0,08 0,07
Custo Operacional (MMU$/Ano) 0,10 0,1
Condensador
Area de Troca Térmica (m>) 1295,88 240,20

Custo Capital (MMUS) 0,77 0,26
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Custo Operacional (MMUS$/Ano) 0,59 0,1
Compressor
Custo Capital (MMUS) - 8,76
Custo Operacional (MMU$/Ano) - 4,3
Custo Operacional (MMU$/Ano) 15,79 7,20
Custo Capital (MMUS) 7,19 15,69
Custo Anual Total (MMU$/Ano) 17,23 10,33

O pré-aquecedor de extrato apresenta diferentes resultados em cada configuracdo.
Devido ao maior coeficiente global de transferéncia de calor considerado (Tabela 4), o trocador
acaba precisando de uma menor area de troca térmica, € consequentemente o custo capital
diminui. Além disso, na INT-HAc o custo operacional do trocador de calor ¢ igual a zero, pois
nao ha necessidade de utilidade para aquecer a corrente de extrato.

O diametro da coluna de recuperacao de HAc ¢ semelhante nas duas configuracdes; o
que indica que a vazao de vapor recirculando na coluna ¢ proxima em ambos 0s cenarios.
Todavia, na configuragdo INT-HAc, o reboiler tem um custo capital aproximadamente duas
vezes maior que na CONV-HAc, pois o AT entre os lados frio e quente ¢ menor e,
consequentemente, uma maior area de troca térmica ¢ exigida para fornecer a mesma
quantidade de energia. Por fim, assim como no pré-aquecedor de extrato, o custo operacional
da coluna ¢ totalmente anulado na INT-HAc, pois nao € necessario o uso de vapor externo para
fornecer energia.

Assim como comentado na se¢do anterior, a integragdo térmica do processo diminui
significativamente os custos operacionais do condensador. Além disso, 0os custos capitais
também diminuem, pois a area de troca térmica necessaria também ¢ menor na configuracao
INT-HAc.

A principal desvantagem da INT-HAc reside no elevado custo capital do compressor. A
partir dos resultados obtidos ¢ possivel observar que apenas o custo do compressor € suficiente
para construir toda a planta da CONV-HAc. Esse resultado mostra que a INT-HAc so6 se torna
economicamente atrativa para maiores periodos de payback. Outra variavel que contribui para
o aumento do custo capital na MVR ¢ a éarea de troca térmica do reboiler da coluna de
recuperacao de HAc, que ¢ significativamente maior.

Por outro lado, os custos operacionais diminuem em 54,5% quando comparado com a

configuragdo CONV-HAc, principalmente devido a menor necessidade de vapor nos pré-
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aquecedores e reboiler da coluna de recuperacdo de acido. As Figuras 4 e 5 apresentam os

fluxogramas 6timos obtidos.
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Figura 4. Resultados 6timos para a configuracdo convencional do acido acético (CONV-HAc) (AUTOR, 2023).
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Figura 5. Resultados 6timos para a configuragio intensificada do acido acético (INT-HAc) (AUTOR, 2023).

Uma possibilidade de reduzir o CAPEX do compressor ¢ manipulando a temperatura da

corrente de entrada. A Figura 6 mostra o efeito dessa variavel no TAC do equipamento e na

temperatura apos a transferéncia de calor no reboiler da coluna de recuperacio de HAc. A

medida que a temperatura na entrada do compressor diminui, a temperatura da corrente de vapor

apos o reboiler também diminui até atingir seu ponto de orvalho (390K).
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Figura 6. Efeito da temperatura de entrada do compressor no TAC do equipamento e na temperatura de saida do
reboiler (AUTOR, 2023).

O limite para a temperatura na entrada do compressor, no entanto, ¢ imposto pelo
approach de temperatura no reboiler - pelo menos 5K. A temperatura na base da coluna de
recuperacdo HAc ¢ 387K; assim, para ter um approach de pelo menos 5K no reboiler, a
temperatura do vapor comprimido apds a troca térmica no reboiler nao pode ser inferior a 392K.
De acordo com a Figura 6, esse ponto ¢ alcancado quando a temperatura na entrada do
compressor ¢ de 364K (seta azul).

A Figura 6 também mostra que o TAC do equipamento diminui a medida que a
temperatura na entrada do compressor diminui. Este comportamento pode indicar que a retirada
do pré-aquecimento antes do compressor reduzird tanto o CAPEX quanto o OPEX do processo;
entretanto, este pré-aquecimento evita um dano fisico ao compressor devido a condensagao do
vapor. Portanto, o pré-aquecimento da corrente de entrada ¢ feito para prolongar a vida util do

compressor, apesar de qualquer desvantagem econdmica.

2.5.3 Avaliacdo Ambiental
A avaliacdo ambiental ¢ uma das etapas mais importantes no desenvolvimento de
processos. Devido a crescente regulamentacdo e aos avangos das politicas de restricdo de

emissoes, a industria se vé€ cada vez mais em um momento de transformacao dos seus processos
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produtivos. O parametro utilizado neste trabalho para avaliar o impacto ambiental das
configuracdes estudadas foi a emissao de CO».

De acordo com YANG et al., (2019), as emissdes de CO; resultantes do processo de
destilacdo podem ser calculadas diretamente a partir do consumo de energia do reboiler. Todo
o vapor utilizado na coluna ¢ produzido em caldeiras, cujo fornecimento de energia € feito por
um combustivel fossil; dentre os mais comuns estdo 6leo, gas natural, carvdo e biomassa
(ZHAO et al., 2018). As emissdes de CO> resultantes do processo de geracao de vapor podem

ser calculadas através da equagao (34).

Q C%
(€02 smiss = (yoea) + ($55) * @ (4)

onde o representa a razao entre as massas molares do CO> e do C; NHV ¢ o net heating value
do combustivel usado na caldeira; e C% ¢é o teor de carbono do combustivel. O combustivel
considerado nesse trabalho foi o gés natural; diante disso, os valores de a, NHV ¢ C% sao,
respectivamente, 3,67, 48000 kJ/kg e 0,7485.

Oruel na equacao (34) ¢ a quantidade de energia que deve ser fornecida pelo combustivel
para produzir a quantidade de vapor necessaria. Esse parametro ¢ calculado a partir da equacao
(35).

Terg — T,
Tove o) G

Qruel = (Q"—)  (hprae = 419) =

AProc

onde QOproc © hprroc Sa0 0 calor latente e a entalpia do vapor utilizado no processo,
respectivamente. 419 kJ/kg ¢ a entalpia da dgua alimentada na caldeira — considerando uma
temperatura de alimentagdo igual a 100°C. O tltimo termo da equagdo (35) representa o inverso
da eficiéncia da caldeira; onde 7r7s € a temperatura de chama (1800°C), Ty ¢ a temperatura
ambiente (25°C) e Tswcx € a temperatura dos gases de exaustao (160°C).

Para o célculo das emissdes de CO> produzidas durante a geragdo de energia elétrica em

turbinas a gas, GADALLA et al., (2006) propuseram a seguinte equacao:

Qruet = () + (=) (36)
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onde Oz € a energia elétrica necessaria no processo, #7gr € #7¢ sao, respectivamente, a eficiéncia
da turbina e o fator de Carnot para uma turbina a gas.

Com base nas equagdes (34) a (36), foram calculadas as emissdes de CO; de cada
configuracdo a fim de determinar qual delas é a mais amigavel ao meio ambiente. Os resultados

sdo apresentados na Tabela 8.

Tabela 8. Resultados ambientais das configura¢des estudadas para o acido acético.

CONV-HAc INT-HAc
Emissdo de CO; (kt/ano)

Pré-Aquecedor de Extrato 82,2 -
Coluna de Recuperacao de HAc 9,7 -
Pré-Aquecedor de Aquoso 35,7 22,27
Coluna de Purificagao de Agua 0,8 0,83
Compressor - 24,01
Total 128,5 47,12

Ao analisar os resultados, ¢ possivel observar que, mesmo emitindo uma elevada
quantidade de CO2, o compressor utilizado na INT-HAc representa ganhos ambientais
significativos. Ao comparar com a configuracao convencional, o uso da recompressao mecanica
de vapor apresenta um saving ambiental de 65.2%.

E importante destacar que os resultados ambientais apresentados nesta segdo podem ser
melhorados em niveis expressivos caso o combustivel fossil considerado para a geracao das

utilidades seja substituido por outro combustivel de origem renovavel.
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3. RECUPERACAO E PURIFICACAO DO ACIDO LACTICO ATRAVES
DA DESTILACAO REATIVA COM METANOL

O foco do presente capitulo consiste em apresentar duas configuracdes para a
recuperagdo e purificagdo do acido lactico presente na vinhaca da fermentagdo. O ponto
principal do processo consiste em reagir o acido lactico com o metanol (MeOH), formando o
lactato de metila (MetLac), e em seguida realizar a hidrdlise do éster formado para obter
novamente o acido lactico com 88%wt. (especificacdo da industria alimenticia). Ambas as
configuragdes possuem uma proposta de intensificagdo, que € a coluna de destilagdo reativa.
Todavia, no caso da configuracdo convencional (CONV-LAc) a reagdo de esterificagdo ¢
processada em um reator e depois ha uma coluna reativa para a hidrdlise do éster. Na
configuragdo intensificada (INT-LAc), as duas reagdes ocorrem em uma Unica coluna reativa
com parede dividida (DWC). Os fluxogramas foram otimizados considerando o 7AC como

funcdo objetivo.

3.1 Revisao da Literatura

A demanda mundial de acido lactico (LAc) esta entre 200 e 350 kt/ano, sendo as
industrias alimenticia, farmacéutica, té€xtil e de insumos basicos suas maiores consumidoras. O
acido lactico pode ser usado na produgao de ésteres, propileno glicol, acido acrilico, acetaldeido
e 1,2-propanodiol. O LAc também ¢ utilizado na industria de cosméticos como umectante na
preparagdo de cremes e sabonetes. Além disso, pode ser utilizado como insumo basico na
producdo de polilactatos e acido polilatico para a fabricacdo de plasticos biodegradaveis
(GONZALEZ-NAVERRETE et al., 2022).

A molécula de &cido lactico possui um carbono quiral que lhe confere atividade Optica,
e, portanto, pode ser encontrado em dois isdmeros Opticos: L(+)-LAc e D(-)-LAc, sendo este
ultimo perigoso a saude humana se consumido em altas dosagens. Por causa disso, a producao
de acido lactico com alta pureza Optica estd substituindo o uso de D(-)-LAc nas industrias
alimenticia e farmacéutica (LI et al., 2021).

A demanda por pureza Optica impacta diretamente na rota de producdo do acido lactico.
Atualmente, 90% da producao mundial do &cido lactico ocorre através de rotas biotecnologicas
(CAVANI etal., 2016). Existem dois motivos principais para que isso ocorra: i) o elevado custo
das matérias primas necessarias a rota sintética; e ii) a rota sintética produz uma mistura dos

isdmeros Opticos, o que limita o mercado do acido produzido.
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O uso de rotas biotecnologicas, todavia, apresenta algumas desvantagens, sendo a baixa
concentracdo de LAc na saida da fermentacdo a principal delas. Além disso, a presenca de
impurezas, como outros acidos organicos, alcoois, ésteres secundarios, sulfatos, proteinas e
acucares residuais que precisam ser separadas representam uma dificuldade a mais para o
processo de downstream (GONZALEZ-NAVERRETE et al., 2022). Outros fatores que tornam
o processo de recuperagdo mais energicamente intensivo sao: i) a forte afinidade do LAc com
a agua; ii) o alto ponto de ebulicdo do LAc; e iii) a tendéncia a oligomerizagdo do LAc quando
exposto a altas temperaturas (SANZ et al., 2003).

Diante disso, varios métodos de purificacao foram investigados ao longo dos anos, tais
como precipitagdo, extragdo por solvente, adsor¢do, evaporagdo short-path € membranas (LI et
al., 2021). No entanto, esses processos resultam em baixa recuperacao de acido lactico e
apresentam limitacdes significativas. Para sobrepujar tais limitagdes, a literatura tem avancado
em direcao ao uso da destilagdo reativa como método de separagao mais utilizado para recuperar
o acido lactico formado na fermentacao. Esse método consiste em reagir o acido lactico com
um alcool para formar um éster. Como o éster formado € mais estavel termicamente que o LAc,
ele ¢ recuperado em uma coluna de destilacdo e posteriormente ¢ hidrolisado para formar
novamente o acido lactico em uma coluna de destilagao reativa (ANBREEN et al., 2022).

Embora o processo da destilagdo reativa para a recuperagao do acido lactico tenha sido
proposto ainda na década de 1990 (COCKREM e JOHNSON, 1993), o primeiro trabalho a
determinar o alcool mais economicamente atrativo foi o de SU et al., (2013). Os autores
desenvolveram o projeto conceitual para quatro alcoois (metanol, etanol, isopropanol e n-
butanol) considerando uma alimentacdo com 30% wt. de 4cido lactico. A fun¢do objetivo
utilizada foi o TAC. Os resultados obtidos indicaram que o metanol ¢ o alcool mais atrativo
porque necessita de menos colunas de destilagdo, uma vez que ndo forma azedtropo com a agua,
por formar o éster de menor ponto de ebuli¢do e por ser o alcool com menor preco comercial
entre os avaliados. Na escala de menor TAC aparecem em seguida o n-butanol, o etanol e o
isopropanol.

Embora o trabalho de SU et al., (2013) tenha trazido configuracdes de intensifica¢do de
processos ao utilizar colunas de destilacdo reativa, com o passar dos anos foram propostas
outras configuracdes mais intensificadas. PAZMINO-MAYORGA et al., (2021) propuseram o
uso de uma DWC para unificar as colunas de esterificagdo e hidrdlise. A configuragdo proposta
pelos autores reduz o nimero de colunas de destilacdo do trabalho de SU et al., (2013), de

quatro para apenas duas, ao substituir a coluna de pré-concentracdo e unificar as colunas de
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esterificacdo e hidrélise em um tnico casco, mas com parede dividida. Os autores direcionaram
o estudo para uma proposta de design ¢ metodologia de implementacdo, ¢ nio realizaram
nenhuma otimizacao, nem avaliacdo do TAC. Todavia, os resultados de consumo especifico de
energia indicam uma reducdo de aproximadamente 27% em comparacdo com o encontrado no
trabalho de SU et al., (2013), considerando a mesma alimentagao.

ANBREEN et al., (2022) avaliaram o uso da recompressdo mecanica de vapor (MVR)
para a coluna de hidrélise, considerando o design proposto por MO et al., (2011). Os autores
consideraram uma alimentacdo proveniente de um reator de esterificagdo contendo apenas
lactato de metila e d4gua, porém ndo simularam a coluna de recuperacao do metanol. Além disso,
foram considerados dois cenarios para a MVR, um com split do vapor de overhead da coluna
antes do compressor e outro sem split. Os resultados obtidos indicaram que a configuragdo com
split de overhead reduz o TAC do processo em 2,5% em comparacao a configuragao sem split.
Todavia, foi observado que apenas o custo capital do compressor seria suficiente para comprar
todos os equipamentos da configuragdo convencional.

GONZALEZ-NAVERRETE et al., (2022) compararam diferentes configuragdes de
colunas termicamente acopladas e com DWC para a mesma alimentagao que SU et al., (2013).
Os autores, todavia, nao consideraram as reacdes de esterificacdo do acido succinico. A
configuragdo otima foi definida com base em uma otimizagdo multiobjetivo que considerou
indicadores economicos e ambientais. O menor TAC foi obtido em uma configuragio DWC
com trés regides dentro da coluna, uma para a esterificagdo, outra para a hidrélise e a ultima
para a recuperacao do metanol. Esse resultado reduziu o nimero de colunas de destilagao, de
quatro para duas.

Apos a revisao da literatura, foi constatado que existem inimeros trabalhos na literatura
que desenvolvem andlises semelhantes ao proposto no presente estudo. Todavia, algumas
lacunas ainda s3o encontradas, como por exemplo: 1) a consideracao de multiplas espécies na
alimentacdo, o que impacta diretamente no consumo de metanol e no fornecimento de energia;
i1) a otimizag¢do com métodos de otimizacao estocasticos, como algoritmos genéticos, trazendo
maior robustez para o estudo; e iii) a avaliacdo em niveis de concentracao de LAc mais baixos,
entre 1 e 3% wt.

Portanto, o estudo desenvolvido neste capitulo oferece contribui¢des pertinentes para a
literatura existente no que diz respeito a producdo do 4cido lactico a partir de rotas

biotecnologicas.
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3.2 Configuracio Convencional do Processo do LAc

A Figura 7 apresenta o fluxograma do processo convencional (CONV-LAc). Antes de
ser alimentada ao reator de esterifica¢do, a vinhaga (S7) passa por uma evaporagao de triplo
efeito para que a maior parte da agua seja removida. O uso de multiplos efeitos na evaporacao
permite que o consumo de vapor vivo, isto ¢, aquele produzido em caldeiras, seja necessario
apenas no primeiro estagio, fazendo com que os demais estagios aproveitem o vapor produzido
no primeiro. Essa configuracdo diminui o consumo de energia do processo. Todavia, como o
vapor produzido em cada estagio esta em equilibrio termodindmico com o liquido, a pressao do
estagio seguinte precisa ser menor que a do anterior para que seja criada uma diferenca de

temperatura entre os estdgios e possa ocorrer a transferéncia de calor (HIGA et al., 2009).

Figura 7. Fluxograma de processo da configuragdo convencional para o acido lactico (CONV-LAc) (AUTOR,
2023).
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A evaporacao da alimentagdo antes do reator de esterificacao ¢ necessaria por causa da
elevada quantidade de dgua na vinhaga (ver Tabela 9). As reacdes de esterificacao sao limitadas
pelo equilibrio quimico, mesmo quando ocorrem na presenca de catalisadores (POPKEN et al.,
2000). Por causa disso, caso a vinhaga seja alimentada diretamente ao reator de esterificagao,
praticamente ndo havera formagdo de ésteres, pois, como a quantidade de d4gua ¢ muito maior
que a de 4cido, a medida que acontecer a esterificacdo, a reagcdo reversa, de hidrdlise, ja

acontecerd, deslocando o equilibrio para a formagao de 4cido novamente.

Tabela 9. Composicao da vinhaca para o cendrio do 4cido lactico.

Componente Fraciao Massica (%)
Acido Acético 0,1661
Agua 98,3934
Glicerol 0,1993
Acido Lactico 1,00

Acido Succinico 0,2412
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Ap0s passar pela evaporagdo de triplo efeito, a vinhaga concentrada (S2) ¢ bombeada
para o reator de esterifica¢do, o qual opera em condi¢des de temperatura e pressao suficientes
para vaporizar os produtos. Esse modo de operacdo do reator garante que a agua e os ésteres
formados sejam vaporizados para que o equilibrio das reagdes de esterificagdo (R1 a R4) seja
deslocado no sentido da formagao dos produtos (KUMAR et al., 2006). O reator opera em
vacuo de 0,7 bar para diminuir a extensdo das rea¢des de oligomerizagdo do acido lactico (RS
a R6) e aumentar o tempo de vida util do catalisador, o qual se degrada termicamente em
temperaturas acima de 150°C (PAZMINO-MAYORGA et al., 2021; SANZ et al., 2002). O
volume do reator ¢ de 13,65 m? e foi determinado considerando um hold-up de 5 minutos
quando o reator esta 50% cheio. O reator ¢ equipado com a resina de troca idnica Amberlyst-
15 para a catélise heterogénea da reagdo. A Amberlyst-15 foi escolhida como catalisador por
causa da ampla disponibilidade de dados cinéticos na literatura, tanto para o acido lactico como
para os demais acidos presentes no processo (ver Tabela 10). A unidade do fator pré-
exponencial nas equacdes (38) a (55) € kmol/kgeas, enquanto a energia de ativacdo estd em

kJ/kmol.

Tabela 10. Reacdes e expressdes cinéticas utilizadas na modelagem (POPKEN et al., 2000; PAZMINO-
MAYORGA et al., 2021).

C3Hg05 (LAc) + CH;0H(MeOH) < C,HgO5(MetLac) + H,0 (R1)
= Meqe (K5 ApacAueon — KR AmetracAnz0) (38)

kRl = 2,17  10*exp (—48733/RT) (39)

kRl = 1,06 x 103exp (—48487/RT) (40)

C,H,0, (HAc) + CH;0H(MeOH) & C3Hy0,(MetHac) + H,0 (R2)
1 = Meqe (K5 A acAyeon — KR AmettacAz0) (41)

kB2 = 2,961 * 10*exp (—49190/RT) (42)

kR? = 1,348 * 10%exp (—69230/RT) (43)

C,Hy,0, (SUc) + CH;0H(MeOH) < CsHg0,(MMS) + H,0 (R3)
1 = Meqe (K> XsycXmeon — KR XumsXn20) (44)

kB3 = 1,10 x 10”exp (—72855/RT) (45)

kB3 = 2,45 x 105exp (—72855/RT) (46)

CsHg0, (MMS) + CH;0H(MeOH) < C4H,,0,(DMS) + H,0 (R4)
= Mear (k5 * XymsXmeon — KR XpmsXnz0) (47)

kB* = 4,40 x 107exp (—78646/RT) (48)
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kR* = 5,57 x 10%exp (—78646/RT) (49)

2C3Hy05 (LAc) & C4H,005(DLAC) + H,0 (R5)

1= Mo (k5°Xfac — KR XpracXuzo) (50)

kRS = 2,00 = 10%exp (—52000/RT) (51)

k25 =9,99 x 10exp (—52000/RT) (52)

C3Hg05 (LAC) + C4Hyo05(DLAC) < CoHy,0,(TLAC) + H,0 (R6)
7= Meqr (k5 XpacXprac — KR Xr1acXH20) (53)

kRé = 5,70exp (—50800/RT) (54)

kRe = 2,85 x 10%exp (—50800/RT) (55)

O reator produz duas correntes, uma na fase liquida - que constitui os residuos do
processo - € uma na fase vapor que alimenta a coluna de estabiliza¢do. Esta coluna tem por
objetivo remover os ésteres pesados e o glicerol que foram vaporizados no reator. A presenga
desta coluna ¢ de fundamental importancia para remover componentes que iriam contaminar o
acido lactico obtido na base da coluna de hidrdlise, a jusante no processo. A coluna de
estabilizagao opera com condensador parcial para garantir que todos 0os componentes mais
pesados que o lactato de metila ndo passem adiante no processo.

O destilado vapor da coluna de estabilizagdo alimenta a coluna de hidrolise. O objetivo
desta segunda coluna ¢ converter o MetLac, formado no reator, em LAc - reacdo reversa da
(R1). Enquanto no reator de esterificagdo os produtos sdo vaporizados a fim de deslocar o
equilibrio para o lado direito da reacao (R1), na coluna de hidrolise os produtos da reacao
reversa sao separados de acordo com seus pontos de ebuli¢ao para deslocar o equilibrio para o
lado esquerdo dareagdo (R1) (SU et al., 2013). Na coluna, a medida que a reagao reversa ocorre,
o metanol e o 4cido formados sdo separados em cada estdgio; o MeOH, por ser mais leve, ¢
vaporizado para o estagio superior, € o dcido, por ser mais pesado, segue para o estagio inferior.
Essa separagao desloca a reagao no sentido da formagao de metanol e acido lactico; o primeiro
¢ obtido junto com a 4gua no topo da coluna, enquanto o Gltimo ¢ obtido na base da coluna com
88%wt. de pureza.

A ultima coluna de destilacdo tem por objetivo separar o metanol da dgua e de quaisquer
residuos de MetLac. Esta coluna € a tinica que opera com condensador total. O metanol € obtido
no topo, juntamente com o acetato de metila, que ¢ o éster mais leve formado nas reagdes, e

retorna para a alimentag@o do reator apds ser misturado com o make-up de reagente.
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3.3 Configuracio Intensificada do Processo do LAc

A segunda configuragdo avaliada consiste em juntar o reator de esterificagdo, a coluna
de estabilizacdo e a coluna de hidrdlise em uma coluna de parede dividida (DWC) com reagdes
nos dois lados da parede e na secdo de retificacdo. A Figura 8 apresenta o novo fluxograma

proposto.
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Figura 8. Fluxograma de processo da configuragdo intensificada para o acido lactico (INT-LAc) (AUTOR,
2023).

A vinhaca concentrada alimenta o lado esquerdo da parede, chamado de lado da
esterificagdo. Por conter os reagentes mais pesados, a vinhaga ¢ alimentada no topo da sec¢ao
reacional, enquanto o metanol, por ser o reagente de menor ponto de ebuli¢cdo, ¢ alimentado na
base da se¢do reacional deste lado da coluna. Neste lado da parede ocorrem as reagdes de
esterificagdo. Os ésteres de LAc e HAc sobem para a secao de retificagao da coluna, bem como
o excesso de metanol e a dgua. Os ésteres pesados, oligdmeros do acido lactico e o glicerol sao
obtidos no produto de base do lado da esterificacdo.

Ao subirem para a se¢do de retificagdo, os ésteres leves sao hidrolisados ja nos primeiros
estagios da secdo - contando de baixo para cima. A medida que a reagdo de hidrolise acontece,
os 4acidos formados sdo direcionados para os estdgios inferiores, por terem maior ponto de
ebulicao, e se dividem entre os dois lados da DWC. Todavia, como nem todo o lactato de metila
(MetLac) ¢ hidrolisado na secdo de retificacdo, o lado direito da DWC conta com uma extensa
secdo reacional que converte o restante de MetLac em acido lactico, o qual ¢ obtido como
produto de fundo do lado da hidrolise.

Como o liquido que se divide entre os dois lados da DWC € rico em ésteres, ¢ importante
que a vazao direcionada para o lado da esterifica¢do seja a menor possivel, pois isso resultaria

na formacdo de acido nesse lado da coluna, o que ndo ¢ desejavel. Sendo assim, a fracao de
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liquido para o lado da esterificagdo deve ser apenas o necessario para garantir que exista liquido
nos estagios desse lado da DWC.

Acima dos estdgios reacionais na se¢dao de retificacdo existem alguns estdgios que
separam o metanol de qualquer quantidade de ésteres leves que ndo tenha sido hidrolisada. A
existéncia desses estagios ajuda a aumentar a conversdo dos ésteres, diminuindo o refluxo
necessario na coluna e, consequentemente, o consumo de energia nos refervedores.

A principal vantagem dessa configuragdo ¢ a reducdo no numero de colunas de
destilagdo, de trés para apenas duas. Além disso, a configuragdo com DWC reativa elimina a
necessidade de um reator no processo. Porém, como os ésteres pesados possuem alto ponto de
ebulicdo, a configuragdo intensificada exige o uso de vapor de alta pressao no reboiler do /ado
da esterificagdo, enquanto na configuracdo convencional esse vapor so6 ¢ usado na coluna de

estabilizac¢do. Essa alteragdo tem impacto direto na analise econdomica e ambiental do processo.

3.4 Metodologia
As duas configuracdes apresentadas foram simuladas no software Aspen Plus. A
presente secdo visa apresentar o detalhamento de como os fluxogramas de processo foram

simulados e otimizados.

3.4.1 Modelagem em Aspen Plus

Os processos estudados nesse capitulo apresentam uma extensa quantidade de espécies
quimicas. Isso torna a escolha do modelo termodinamico bastante complexa, pois sdo inimeros
pares binarios a serem estudados e nem sempre hé disponibilidade de dados de equilibrio para
todos eles. Diante disso, a definicdo do modelo termodinamico foi feita com base na revisao da
literatura disponivel para o acido lactico, tendo em vista que ele € o componente de maior
interesse no processo.

SANZ et al., (2003) realizaram o estudo do ELV das espécies presentes no sistema
reativo quaternario da esterificagdo do acido lactico. Os autores observaram que o modelo
UNIQUAC se ajustou de forma bastante satisfatoria aos dados experimentais. Com base nesse
trabalho, outros autores também utilizaram o modelo UNIQUAC, tais como SU et al., (2013),
DAFUL & GORGENS (2017), PAZMINO-MAYORGA et al., (2021). Além disso, devido a
presenca do acido acético, € necessario considerar a equagdo de estado de Hayden O’Connel

(HOC) para a previsdo da dimerizagio desse acido na fase vapor (MANNISTO et al., 2016).
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Todos os parametros de interagdo bindria dos pares binarios cujos dados de ELV ndo se
encontram disponiveis na literatura foram estimados através do método UNIFAC.

A proxima etapa da metodologia consistiu em construir o fluxograma de processo no
ambiente de simulacdo do sofiware. A Tabela 11 apresenta os blocos utilizados com as
respectivas especificagdes. Assim como no capitulo 2, os parametros classificados como
“Design Spec” representam as varidveis manipuladas nos blocos de Design and Specification,
enquanto os parametros classificados como “Otimizagdo” sdo varidveis de decisdo
determinados a partir da otimizag¢do do TAC.

As pressoes dos trés estagios da evaporacao foram definidas a partir da otimizagao do
TAC dessa area, a qual foi realizada utilizando o método SQOP disponivel no Aspen Plus.
Embora o SOP seja um método menos robusto que os algoritmos genéticos, ele foi utilizado
para simplificar o desenvolvimento do fluxograma e observar como as pressoes de cada estagio
afetam o 7TAC da evaporagdo. Essa escolha ndo deverd trazer perdas significativas para o
trabalho, tendo em vista que o foco principal ndo ¢ a area de evaporagao.

Como comentado anteriormente, o primeiro estdgio da evaporacao € o unico que faz uso
de vapor vivo para vaporizar a dgua. A carga térmica necessaria nesse estagio foi definida a
partir da ferramenta de Design Spec do simulador, a qual manipula esse pardmetro para garantir
uma perda de, no méaximo, 4% de LAc na evaporagdo.

O reator de esterificagdo foi modelado como um reator continuo de mistura perfeita
(CSTR). A temperatura de reacao ¢ definida a partir de um Design Spec para garantir a
conversio de 95% do LAc alimentado no reator. E importante deixar claro que o calculo da
conversao considera tanto a quantidade de LAc que deixa o reator na fase liquida (corrente de
residuos), como também o que € vaporizado para a coluna de estabilizagdo. A massa de
catalisador foi definida a partir de uma anélise de sensibilidade; o valor de 1050 kg representa
um compromisso entre consumo de energia e custo de catalisador.

A coluna de estabilizacdo opera em condi¢des de vacuo para que seja possivel utilizar
vapor de 41 barg como utilidade no reboiler. A razdo de refluxo da coluna ¢ manipulada para
garantir a recuperacao de 99,95% do lactato de metila (MetLac) no produto de topo, tendo em
vista que o objetivo dessa coluna € separa-lo dos ésteres pesados e dos acidos ndo convertidos
no reator. A vazdo de fundo da coluna € outra varidvel manipulada em um Design Spec. O
objetivo dessa manipulagdo ¢ garantir uma recuperacao de 99,5% de succinato de dimetila

(DMS) na base da coluna. Como esse ¢ o éster de maior ponto de ebulicdo apos o MetLac, os
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dois blocos de Design Spec utilizados garantem que o objetivo da coluna de estabilizagdo seja

alcancado.

Tabela 11. Especificagdes dos blocos utilizados no modelo do &cido lactico em Aspen Plus.

Equipamento

Rotina do Aspen Plus

Especificacio

Estagio 1 Evaporagao

Flash

Pressdo: 0,99 bar
Carga Térmica: Design Spec

Estagio 2 Evaporagdo

Flash

Pressdo: 0,69 bar

Estagio 3 Evaporacdo

Flash

Pressdo: 0,47 bar

Reator de
Esterificacao

RCSTR

Pressdo: 0,7 bar
Temperatura: Design Spec
Volume do reator: 13,65 m?
Fragdo de liquido no reator: 50%
Massa de catalisador: 1050 kg

Coluna de
Estabilizacao

RadFrac

Numero de Estagios: Otimizagdo
Estagio de Alimentacdo: Otimizagdo
Razao de Refluxo: Design Spec
Vazao de fundo: Design Spec
Pressdo: 0,7 bar

Coluna de Hidrdlise

RadFrac

Numero de Estagios: Otimizagdo
Estagio de Alimentacdo: Otimizagdo
Numero de Estagios na Secdo Reacional:
Otimizacdo
Hold-up de Catalisador nos Estagios da
Secao Reacional: 115 kg
Razao de Refluxo: Design Spec
Vazao de Destilado: Design Spec
Pressdo: 0,7 bar

DWC Reativa

RadFrac

Numero de Estagios: Otimizagdo
Estagios de Alimentacgdo: Otimiza¢do
Numero de Estagios na Secdo Reacional:
Otimizacdo
Hold-up de Catalisador nos Estagios da
Secdo Reacional: Esterificacdo (70 kg),
Hidrolise (60 kg) e Retificagcdo (140 kg).
Razio de Refluxo: Design Spec
Vazao de Fundo Esterifica¢do: Design
Spec
Vazio de Fundo Hidrdlise: Design Spec
Split de liquido para esterifica¢do: 0,048
Pressao: 0,7 bar

Coluna de
Recuperacao de
Reagente

RadFrac

Numero de Estagios: Otimizagdo
Estagio de Alimentacdo: Otimizagdo
Razdo de Refluxo: Design Spec
Vazio de Destilado: Design Spec
Pressao: 0,7 bar
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A coluna de hidrélise €, de longe, a que possui mais parametros a serem definidos. Como
explicado por PAZMINO-MAYORGA et al., (2021), a pressdo de operacdo da coluna é um
parametro muito importante, tendo em vista que a velocidade da reagdo de oligomerizagdo do
LAc aumenta consideravelmente com a temperatura, € que o catalisador se degrada
termicamente acima de 150°C. Além disso, a temperatura na se¢ao reacional ndo pode ser muito
alta para garantir que a agua e o éster ndo sejam vaporizados €, com isso, ocorrer a reacao de
hidrélise. Um desafio para manter a temperatura mais baixa ¢ o fato de que as reacdes sao
exotérmicas. Portanto, a pressao precisa ser definida de tal forma a garantir um compromisso
entre a separagdo e a extensao da reacao. Neste trabalho foi considerada a pressao de 0,7 bar, a
qual foi definida ap6s uma andlise de sensibilidade e a observagao do perfil de temperatura na
coluna.

A razdo de refluxo ¢ manipulada em um bloco de Design Spec para garantir uma
composicao de MetLac de até 1%wt. na base da coluna (especificacao da industria alimenticia).
Embora seja contraintuitivo manipular a razao de refluxo para garantir uma pureza na base, essa
especificacao foi definida porque o refluxo exerce uma grande influéncia sobre a taxa de reagao
na se¢ao reacional. Como o topo desta coluna € rico em metanol, acetato de metila e dgua, ao
passar pelo condensador parcial, o refluxo que retorna para a coluna ¢ rico em agua, uma vez
que este € o componente mais pesado dentre os trés, e possui uma pequena fragdo de metanol.
Tendo em vista que o objetivo da coluna ¢ realizar a hidrolise do LAc, esse refluxo rico em
agua ajuda a deslocar a reacdo no sentido da formagao do acido e, com isso, diminuir a
composi¢ao de MetLac na base.

A vazdo de destilado também ¢ manipulada em um bloco de Design Spec. Desta vez, a
variavel especificada ¢ a pureza de LAc na base, a qual foi definida em 88% wt. A motivacao
para definir esse par de varidvel manipulada e especificada segue a mesma logica usada na
razdo de refluxo. Considerando uma razao de refluxo constante, qualquer manipulacio na vazao
de destilado altera a vazao de refluxo, o que, como j4 foi explicado, altera significativamente
as taxas de reacao na sec¢ao reacional.

Outros dois pardmetros muito importantes sdo o nimero de estadgios na se¢do reacional
e 0 hold-up de catalisador nesses estagios. Enquanto o primeiro foi determinado a partir da
otimizagdo, o segundo foi calculado e inserido como um valor constante no decorrer da
otimiza¢do. Nas colunas de destilagdo reativas, o hold-up ¢ uma variavel de importancia

significativa, uma vez que afeta diretamente as taxas de reacdo e, por consequéncia, ird afetar
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também as vazdes de refluxo e boilup da coluna, bem como o consumo de energia (LUYBEN
& YU, 2008). A sua determinagdo, todavia, ¢ um procedimento iterativo.

Inicialmente, um hold-up € especificado e os calculos da coluna sdo feitos para alcangar
as especificagdes desejadas. Em seguida, o didmetro da coluna é calculado a partir da vazao de
vapor recirculante e, com isso, a altura de liquido em cada estagio. Segundo LEE & HSIAO
(2017), alturas maiores que 10 e 15 cm ndo sdo desejadas por causa de limitagdes na hidraulica
da coluna e maiores quedas de pressdo. Assim, se o0 hold-up estimado no inicio resultar em um
nivel de liquido muito alto, ele deve ser diminuido e o procedimento repetido até que ocorra a
convergéncia entre didmetro e hold-up, cuja relagdo ¢ demonstrada na equagdo (56).
LUYBEN& YU (2008) destacam que uma alternativa consiste em construir a coluna com um
diametro maior que o exigido pelas vazdes de vapor, todavia, essa opcao € menos atrativa do

ponto de vista econdmico.

2
nDCol " hWeir

4 ) *(1— RDC) (56)

Myotqup = P *Vp = p*

onde p ¢ a densidade do catalisador, igual a 770 kg/m?, Dcos € o diametro da coluna, Aweir € a
altura de liquido no estagio da se¢do reacional € Rpc ¢ a razdo do volume do downcomer no
prato do estagio. A altura de liquido foi dividida por dois, pois foi considerado que o catalisador
ocupa no maximo 50% do liquido no estdgio, uma consideracdo bastante encontrada na
literatura. A razao do volume do downcomer no prato foi considerado igual a 10%, como consta
no trabalho de LEE & HSIAO (2017).

Neste trabalho, para definir o hold-up de catalisador em cada estagio foi feita uma
analise de sensibilidade em alguns pontos da regido de busca da otimizagdo para ver como o
didmetro da coluna se comporta em cada ponto. A partir da planilha gerada na analise de
sensibilidade, foi calculado um hold-up de catalisador médio para o intervalo de busca. Apds a
convergéncia do método de otimizacao, foi feita a verificagdo comentada no pardgrafo anterior
e o valor de 115 kg mostrou-se bastante satisfatorio.

No caso da configuracdo intensificada (INT-LAc), a maioria das especificacdes da DWC
reativa sdo determinadas a partir da rotina de otimizagdo. Assim como na coluna de hidrélise,
a razdo de refluxo ¢ manipulada para alcancar a composi¢ao de até 1% wt. de MetLac no acido
lactico produto. A vazao de fundo do lado da esterificagdo ¢ manipulada para garantir uma

conversao de 95% para o LAc nesse lado da parede. A vazao de fundo do lado da hidrélise, por



36

sua vez, ¢ manipulada para garantir a pureza de 88% wt. de LAc no produto de fundo. Os /old-
ups de catalisador nas trés se¢des da coluna foram calculados a partir da metodologia usada
para a coluna de hidrdlise. Por fim, a fragdo de liquido para cada lado da parede foi definida a
partir da vazao minima de liquido para o lado da esterificagcdo. Inicialmente, a simulagdo foi
executada com diferentes designs para a DWC e, entdo, foi definida uma fracdo base. Apos os
resultados da otimizagao, essa fragdo foi ajustada manualmente até alcancar o menor valor para
o TAC ou o lado da esterificagdo alcangar a convergéncia numérica.

A coluna de recuperagdo de reagente segue a mesma logica de implementagdo da coluna
de estabilizacdo. A pressao de operagao foi definida em 0,7 bar para manter a pressao das outras
duas colunas. A vazao de destilado ¢ manipulada para garantir uma recuperacao de 99,95% de
MeOH pelo topo da coluna. A razdo de refluxo, por sua vez, ¢ manipulada para garantir uma

pureza de 99,6% mol de MeOH no produto de topo.

3.4.2 Fung¢do Objetivo

A funcao objetivo utilizada para determinar a configuragao 6tima do processo foi o 7AC,
calculado através da equacao (2). Assim como no capitulo do HAc, o payback considerado foi
de 5 anos.

Todas as equagdes da Tabela 4 foram utilizadas na simulagdo dos processos de
recuperacdo do LAc, com excegdo das equacdes (15) a (22), pois nos processos do presente
capitulo ndo existem colunas de extracdo, decantadores e compressores. Por outro lado, foi
necessario adicionar as equagdes para o calculo dos custos capitais do reator e da DWC, bem
como o custo operacional do vapor de alta pressao e do catalisador. Essas equacdes adicionais
sdo apresentadas na Tabela 12. Assim como no capitulo do HAc, todas as equacdes foram
implementadas no proprio Aspen Plus através do bloco “Calculator” utilizando linguagem
Fortran.

Como pode ser visto nas equacdes (60) a (63), o calculo do custo capital da DWC reativa
¢ ligeiramente diferente do célculo de uma coluna de destilagdo convencional. Inicialmente,
como apenas um casco ¢ necessario para a DWC, o didmetro equivalente do equipamento ¢
calculado a partir da 4rea da secdo transversal dos dois lados da parede (YU et al., 2015). Além
disso, sdo subtraidos trés estdgios para o calculo da altura do casco, uma vez que, na
configuracdo estudada neste trabalho, a DWC reativa possui um condensador e dois reboilers.
Por fim, varios trabalhos da literatura comentam que, devido a dificuldade na construgdo e

instalagdo da DWC, ¢ necessario aplicar um fator de acréscimo ao célculo do custo capital.



37

Neste trabalho, esta sendo considerado um custo extra de 15%, assim como foi adotado por LI

et al., (2020).

Tabela 12. Equag¢des para calculo do custo operacional e capital.

Custo do Reator (KAYMAK & LUYBEN, 2004)

Custo Capital = 55920 * DP8% * L%39% (57)
312 %V,
Dreac = T REAC (58)
’ T
Lreac = 2 * Dreac (59)
Custo da DWC Reativa (LI et al., 2020; YU et al., 2015)
Custo Capital = 1,15 * 17640 * D§5%¢ * LE392 (60)
AcoL
Dcor = 2 ’ (61)
COL * T
n 2 2
AcoL = N * (Df.apo1 + Diapoz) (62)
LCOL = (NCOL — 3) * 0,6096 * 1,2 (63)
Custo das Utilidades (CHEN et al., 2015; SU et al., 2013)
Vapor de Alta Pressido (41 barg) = 9,88 $/G]J (64)
Catalisador = 3,5 $/LB (65)

O custo do catalisador foi encontrado no trabalho de SU et al., (2013). Os autores
consideraram uma vida util de trés meses para o catalisador; logo, no custo operacional anual,
a equagao (65) precisa ser multiplicada por quatro. Esta consideracao, todavia, ndo traz efeitos
negativos significativos para o 74C, uma vez que o custo do catalisador ¢ pequeno quando
comparado com o custo das utilidades, ou com o custo capital dos equipamentos.

As equacodes (66) a (79) apresentam os limites da regido de busca para cada variavel de
decisdo nas duas configuracdes estudadas. A explicacdo do método de otimizagdo encontra-se

na sec¢ao 2.4.3 e ndo sera repetida no presente capitulo.

15 < Numero de Estagios na Coluna de Estabilizacdo < 30 (66)

5 < Estagio de Alimentag¢do da Coluna de Estabilizagdo < 25 (67)

5 < Numero de Estagios na Secao de Retificacao da Coluna de Hidrélise < 10 (68)
20 < Numero de Estagios na Secdo Reacional da Coluna de Hidrélise < 35 (69)

5 < Numero de Estagios na Secdo de Stripping da Coluna de Hidroélise < 15 (70)
12 < Estagio de Alimentagdo da Coluna de Hidroélise < 44 (71)
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15 < Numero de Estagios na Se¢do de Retificacao da DWC Reativa < 30 (72)

1 < Numero de Estagios com Reacdo na Secio de Retificacio da DWC Reativa < 10 (73)
15 < Numero de Estagios no Lado da esterificacdo da DWC Reativa < 35 (74)
1 < Numero de Estagios com Reacdo no Lado da esterificacdo da DWC Reativa < 10 (75)
15 < Numero de Estagios no Lado da hidroélise da DWC Reativa < 40 (76)

1 < Numero de Estagios com Reac¢do no Lado da hidrélise da DWC Reativa < 30 (77)
15 < Numero de Estagios na Coluna de Recuperacao de Solvente < 45 (78)

5 < Estagio de Alimentagdo da Coluna de Recuperacdo de Solvente < 30 (79)

3.5 Resultados e Discussoes

Antes de comparar os resultados de cada configuragao ¢ importante mencionar que nao
foi possivel aplicar os algoritmos genéticos na configuracao intensificada (/N7-LAc). Devido a
elevada complexidade do modelo e da alta interagao entre as varidveis de decisdo da otimizagao,
no decorrer de cada geragdo varios pontos nao alcangavam a convergéncia numérica, fazendo
com que a regido de busca nao fosse totalmente explorada em alguns casos, enquanto em outros
o ponto 6timo encontrado ndo possuia significado fisico. Por causa disso, foi escolhido utilizar
um método de otimizagdo baseado em andlises de sensibilidade para encontrar o ponto 6timo.

Embora nao tenha sido utilizado um método estocastico robusto, a otimizacao da INT-
LAc foi feita apds sucessivas andlises de sensibilidade e seguindo uma abordagem ja
amadurecida na literatura (PRADO-RUBIO et al., 2020; GASCA-GONZALEZ et al., 2019;
YU et al., 2015). Por causa disso, acredita-se que os resultados podem ser comparados com os

da configuragdo convencional sem maiores impactos negativos.

3.5.1 Avaliagdo Operacional
A Tabela 13 apresenta os resultados operacionais 6timos das configurag¢des para o acido

lactico, obtidos ap6s a otimizagao.

Tabela 13. Resultados operacionais 6timos para os processos do acido lactico.

CONV-LAc  INT-LAc

Evaporacao de Triplo Efeito
Carga Térmica Primeiro Estagio (GJ/h) 118,74 118,74
Consumo de Vapor de Baixa (t/h) 56,97 56,97
Reator de Esterificacao
Temperatura de Reagdo (°C) 108,23 -
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Carga Térmica (GJ/h) 13,62 ---
Consumo de Vapor de Baixa (t/h) 6,53 ---
Coluna de Estabiliza¢ao
Numero de Estagios 17 ---
Estagio de Alimentagao 11 ---
Razdo de Refluxo 0,09 -—-
Carga Térmica do Reboiler (GJ/h) 0,67 ---
Consumo de Vapor de Alta (t/h) 0,407 -
Carga Térmica do Condensador (GJ/h) -1,21 -
Consumo de Agua de Resfriamento (m3/h) 58,18 -
Coluna de Hidrdlise
Numero de Estagios 34 -
Estagio de Alimentacao 12 -
Razao de Refluxo 1,75 ---
Carga Térmica (GJ/h) 21,14 ---
Consumo de Vapor de Baixa (t/h) 10,14 ---
Carga Térmica do Condensador (GJ/h) -21,91 ---
Consumo de Agua de Resfriamento (m?/h) 1052,88 ---
Coluna de Recuperacio de Reagente
Numero de Estagios 17 21
Estagio de Alimentagao 7 13
Razao de Refluxo 2,27 2,16
Carga Térmica (GJ/h) 3,77 2,89
Consumo de Vapor de Baixa (t/h) 1,81 1,39
Carga Térmica do Condensador (GJ/h) -15,60 -14,54
Consumo de Agua de Resfriamento (m*/h) 749,69 698,9
DWC Reativa
Numero de Estagios no Lado da esterificagcdo --- 19
Estagios com Reacdo no Lado da esterificagdo --- 8-10
Carga Térmica no Lado da esterificagdao (GJ/h) --- 14,07
Consumo de Vapor de Alta no Lado da esterificagdo (t/h) --- 8,29
Numero de Estagios no Lado da hidrdlise --- 30
Estagios com Reacdo no Lado da hidrdlise --- 1-28
Carga Térmica no Lado da hidrdlise (GJ/h) - 18,26
Consumo de Vapor de Baixa no Lado da hidrdlise (t/h) --- 8,76
Numero de Estdgios na Secdo de Retificagao --- 27
Estagios com Reacdo na Se¢do de Retificacao - 21-27
Razao de Refluxo -—- 1,61
Carga Térmica do Condensador (GJ/h) --- -19,96
Consumo de Agua de Resfriamento (m3/h) --- 959,11
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Make-Up de Metanol (t/h) 0,25 0,07
Energia para Aquecimento (GJ/h) 157,94 153,97
Energia para Resfriamento (GJ/h) -38,73 -34,51

A configuragdo INT-LAc diminuiu o consumo de energia do processo geral em
aproximadamente 2,5%, em relagdo a configura¢ao convencional. A maior parte dessa redugdo
ocorre por causa do uso da DWC reativa. Somados, os consumos de energia do reator de
esterificagdo, da coluna de estabilizagdo e da coluna de hidrolise resultam em 35,43 GJ/h. A
DWC reativa, por sua vez, consome nos seus dois reboilers um total de 32,33 GJ/h, uma redugdo
de 8,7% quando comparados apenas esses dois valores. Essa redu¢do corresponde a 78% da
redugdo total observada na energia para aquecimento.

Essa redugdo também ¢ vista se os consumos de cada parte dos processos forem
comparados. Por exemplo, o /lado da esterificagdo na DWC reativa pode ser comparado com o
reator de esterificagdo e a coluna de estabilizacdo, enquanto o lado da hidrdlise pode ser
comparado com a coluna de hidrolise. Comparando esses dois pares, ¢ possivel perceber que a
demanda energética do lado da esterificacio (14,07 GJ/h) ¢ 1,5% menor que a demanda
energética do reator e da coluna de estabilizacao (14,29 GJ/h). O lado da hidrolise na DWC
reativa requer 18,26 GJ/h; este valor ¢ 13,6% menor que os 21,14 GJ/h consumidos na coluna
de hidroélise da configuragcao convencional.

A redug¢do do consumo de energia resultante da implementagao da DWC reativa s6 nao
¢ maior, em termos proporcionais, por causa que a maior parcela do consumo de energia se da
na evaporacdo de triplo efeito. A unica alternativa para reduzir esse consumo ¢ obter uma
vinhaga com maior concentragdo de acido lactico, o que diminuiria a quantidade de agua a ser
evaporada. Por outro lado, existe a possibilidade de aplicar tecnologias para reaproveitamento
do vapor, como o uso de um compressor para elevar a pressao e temperatura do vapor do tltimo
estdgio, o que permitiria usar esse vapor comprimido em alguma das colunas de destilacao.

Outro indicador que melhora de maneira expressiva € o consumo de vapor de baixa nas
colunas de destilagdo. Na configura¢do convencional ha uma demanda de 18,48 t/h, distribuida
entre o reator de esterificagdo, a coluna de hidrolise e a coluna de recuperagdo de reagente. A
configuracdo intensificada, por sua vez, demanda apenas 10,15 t/h para os refervedores do lado
da hidrolise na DWC reativa e da coluna de recuperacdo de reagente - uma reducao de 45%.

Todavia, a implementagdo da DWC reativa ndo traz ganhos em todos os parametros. O
consumo de vapor de alta pressdao aumenta significativamente na IN7-LAc, mais precisamente

7,9 t/h. Isso ocorre porque, enquanto na CONV-LAc apenas a coluna de estabilizag¢do precisa de
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vapor de alta devido a presenca dos ésteres pesados na base, na INT-LAc o lado da esterificagdo
faz uso dessa utilidade ao “juntar” o reator de esterificacdo e a coluna de estabilizacdo. Com
isso, todo o fornecimento de energia passa a utilizar vapor de alta. Esse resultado traz impactos
ndo apenas na analise operacional, mas também nas andlises economicas e ambiental que serdo

apresentadas a seguir.

3.5.2 Avaliacdo Economica

A Tabela 14 apresenta os resultados econdomicos das duas configuragdes estudadas.

Tabela 14. Resultados econdmicos 6timos para o processo do acido lactico.

CONV-LAc INT-LAc

Evaporacao de Triplo Efeito

Custo Capital do Primeiro Efeito (MMUS$) 1,10 1,10
Custo Capital do Segundo Efeito (MMUS$) 1,52 1,52
Custo Capital do Terceiro Efeito (MMUS$) 1,42 1,42
Custo Capital dos Pré-Aquecedores (MMUS) 0,49 0,49
Custo Operacional (MMUS$/Ano) 7,39 7,39
Reator de Esterificacao

Custo Capital do Trocador de Calor (MMUS) 0,17 ---

Custo Capital do Reator (MMUS$) 0,35 ---

Custo Operacional (MMUS$/Ano) 0,85 -

Coluna de Estabilizacao

Custo Capital do Condensador (MMUS) 0,02 ---

Custo Capital do Reboiler (MMUS) 0,02 ---

Diametro (m) 1,36 ---

Custo Capital (MMUS) 0,16 ---

Custo Operacional (MMU$/Ano) 0,06 ---

Coluna de Hidrolise

Custo Capital do Condensador (MMUS) 0,17 -

Custo Capital do Reboiler (MMUS) 0,29 ---

Diametro (m) 2,05 ---

Custo Capital (MMUS) 0,47 ---

Custo Operacional (MMU$/Ano) 1,38 ---

Coluna de Recuperaciao de Reagente

Custo Capital do Condensador (MMUS) 0,20 0,20
Custo Capital do Reboiler (MMUS) 0,06 0,05
Diametro (m) 1,60 1,57

Custo Capital (MMUS) 0,18 0,22
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Custo Operacional (MMU$/Ano) 0,28 0,22
DWC Reativa
Custo Capital do Condensador (MMUS) --- 0,16
Custo Capital do Reboiler do Lado da esterificagcdo . 0.38
(MMUS) ’

Custo Capital do Reboiler do Lado da hidrélise (MMUS) --- 0,29
Diametro do Lado da esterificagdo (m) --- 1,66
Diametro do Lado da hidrolise (m) --- 1,47
Diametro Equivalente (m) --- 2,22

Custo Capital (MMUS) --- 1,14

Custo Operacional (MMU$/Ano) --- 2,31
Custo Operacional (MMUS$/Ano) 10,08 10,02

Custo Capital (MMUS) 6,62 6,98

Custo Anual Total (MMUS$/Ano) 11,41 11,41

Ao analisar a Tabela 14 ¢ possivel observar que a configuragdo intensificada apresentou
um 7AC igual ao da configuracdo convencional. Como comentado no final da se¢do anterior, o
uso do vapor de alta pressdo ¢ significativamente maior na configuragao intensificada do que
na convencional. Como o vapor de alta pressao ¢ mais caro que o vapor de baixa, o aumento
em seu consumo traz um efeito negativo nos custos operacionais, chegando a quase anular
quaisquer ganhos econdmicos decorrentes da reducao no consumo de vapor de baixa pressao.
Isso pode ser comprovado a partir da pequena diminui¢do do OPEX - apenas 0,06 MMU$/ano
- apesar do consumo de vapor de baixa diminuir em 45%.

Outro fator que impacta negativamente o TAC da configuragdo intensificada ¢ o
aumento do custo capital, o qual aumentou em aproximadamente 5% em relacdo a configuragdo
CONV-LAc. O custo capital da configuracao INT-LAc ¢ maior por causa do maior nimero de
estagios das colunas de destilacdo, tanto da DWC reativa quanto da coluna de recuperacdo de
reagente. A DWC reativa requer 25 estidgios a mais em relagao as colunas de estabilizagdo e de
hidrolise da configuracdo convencional. Além disso, a coluna de recuperacdo de reagente
possui quatro estagios a mais na INT-LAc.

Todavia, um parametro que pode definir a escolha por uma ou outra configuragio ¢ o
tempo de payback desejado. Nos calculos da analise econdmica, foi considerado um tempo de
5 anos para o retorno do investimento; porém, caso esse tempo seja estendido para 10 anos, por
exemplo, o TAC da configuragdo intensificada sera menor que o da configuragdo convencional.

Por fim, o resultado da analise econdmica também mostra um ponto importante sobre

processos intensificados. A conclusdo de que qualquer intensificacdo de processo garante a
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melhoria dos indicadores econdomicos nao ¢ valida para todos os processos e, portanto, cada
caso deve ser analisado separadamente. Porém, um ponto que parece se confirmar a partir dos
resultados deste trabalho, e do que é encontrado na maioria das aplicagdes de DWC, ¢ de que,
em processos que usam a mesma utilidade em ambas as configuragdes, o cendrio intensificado
sempre resultard em uma melhor performance econdmica.

A Figura 9 e a Figura 10 apresentam os fluxogramas 6timos obtidos. Em algumas
correntes as composi¢des apresentadas foram simplificadas para mostrar apenas as espécies que
sdo mais predominantes. Por exemplo, a corrente de residuos € uma mistura complexa de varios
componentes, tanto ésteres pesados quanto uma parcela de 4cidos organicos nao convertidos.
Todavia, a fim de simplificar a representagdo na imagem, foram colocadas apenas as espécies

com composi¢ao maior que 5% wt.
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Um ultimo ponto que se faz importante destacar ¢ a composi¢ao da corrente de topo da
coluna de recuperagdo de reagente, a qual ¢ recirculada para a entrada do reator. Devido a
presenca do acido acético na vinhaga, ao chegar no reator de esterificagdo ocorre a formacao
do acetato de metila (MetHAc), como demonstrado na Tabela 10. O ponto de ebulicdo do
MetHAc na pressdo de operacdo da coluna ¢ 46,8°C e € menor que o do metanol (55,4°C). Por
causa disso, o acetato de metila comeca a acumular na medida que ocorre o reciclo da corrente
de topo da ultima coluna, até alcancar o regime estacionario em uma composi¢ao de 21%wt. na
configuragdo convencional e de 33%wt. na configuragdo intensificada. Na simulacao
estacionaria ndo € possivel saber quanto tempo leva para que esse regime estaciondrio seja
alcancado, porém o acompanhamento desta variavel ¢ importante para o processo, pois o
acimulo de MetHAc pode deslocar o ELV do sistema para uma regido diferente da atual,
fazendo com que a separacao nas colunas de destilacdo seja afetada.

Cabe destacar, ainda, que foi avaliada a possibilidade de adicionar uma quarta coluna
de destilagdo para separar o acetato de metila do metanol. Todavia, essa alternativa nao foi
levada adiante por dois motivos: 1) 0 MetHAc e 0 MeOH formam um azedtropo homogéneo a
44,1°C com composicao de 83,8%wt. de MetHAc, o que implicaria na necessidade de uma
tecnologia de destilagdo ndo convencional para “quebrar” o azedtropo; € ii) como a vazao de
MetHAc formada no inicio do processo ¢ muito baixa, a producdo desse componente nao
justificaria o investimento necessario para a constru¢ao da coluna de destilagdo. Portanto, foi
escolhido o processo na configuragdo apresentada, mesmo com o acumulo de acetato de metila,
e o estudo transiente do processo pode ser mais bem investigado em outro trabalho.

Por fim, € possivel observar a partir das vazdes e composicdes apresentadas nas Figuras
9 e 10 que a configuragado intensificada resultou numa producao ligeiramente maior de acido
lactico que a configuragdo convencional. A diferenca ¢ de apenas 0,02 t/h - 160 t/ano - mas
mostra que a substitui¢ao do sistema de reator/coluna por uma coluna reativa resulta também
em maior produgdo, uma vez que a retirada dos produtos formados para deslocar o equilibrio é
mais bem realizada pela separacdo nos estagios de uma coluna de destilagdo do que na simples

vaporizagdo em um reator continuo.

3.5.3 Avaliacdo Ambiental
A avaliacdo ambiental ¢ uma das etapas mais importantes no desenvolvimento de
processos. Devido a crescente regulamenta¢do e aos avancos das politicas de restrigdo de

emissoes, a industria se vé cada vez mais em um momento de transformacgao dos seus processos
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produtivos. O parametro utilizado neste trabalho para avaliar o impacto ambiental das
configuracdes estudadas foi a emissdo de CO,. Para o célculo das emissdes foram usadas as
mesmas equagdes do capitulo anterior (Egs. 34 a 36). Os resultados da analise sdao apresentados

na Tabela 15.

Tabela 15. Resultados ambientais das configuragdes estudadas para o acido lactico.

CONV-LAc INT-LAc
Emissdo de CO; (kt/ano)

1° Estagio da Evaporagdo 62,5 62,5
Reator de Esterificagdo 7,1 -
Coluna de Estabiliza¢ao 0,3 -

Coluna de Hidrolise 11,0 -
Coluna de Recuperacao de Reagente 1,9 1,5
DWC Reativa - 17,0
Total 82,7 81,0

Ao analisar os resultados, ¢ possivel observar que, mesmo demandando mais vapor de
alta pressdo, a configuragdo intensificada diminui as emissdes de CO2 em 2% quando
comparada com a configuracdo convencional. Se comparados apenas os equipamentos que
foram substituidos pela DWC reativa, isto ¢, o reator de esterificagdo, a coluna de estabilizacao
e a coluna de hidrdlise, a reducao ¢ de 7,6%.

Estes resultados comprovam que a utilizagdo da DWC reativa traz ganhos energéticos e
ambientais - mesmo que nem sempre sejam expressivos - apesar de nao resultar em ganhos

econOmicos tao significativos.
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4. RECUPERACAO DO ACIDO SUCCINIiCO E PRODUCAO DO
SUCCINATO DE DIETILA ATRAVES DA DESTILACAO REATIVA
COM ETANOL

O foco do presente capitulo consiste em apresentar duas configuracdes para a
recuperagdo do acido succinico (SUc) presente na vinhaga da fermentagdo e sua posterior
conversdao em succinato de dietila (DES). Diferentemente dos capitulos anteriores, o produto
de interesse neste capitulo ndo € o acido organico, mas seu éster. A escolha pela produgao do
DES se deu por causa da dificuldade em modelar a produ¢do do acido succinico em altos niveis
de pureza. As duas configuracdes estudadas consistem em: i) um processo convencional com
reator de esterificacdo e coluna de destilacdo convencional para purificacao do éster desejado;
e i1) um processo intensificado que faz uso de uma coluna de destilagdo reativa. Ambos os
fluxogramas foram otimizados considerando o 7AC como funcdo objetivo e utilizando um

método baseado em analises de sensibilidade.

4.1 Revisao da Literatura

O é4cido succinico (SUc) estd entre os quimicos basicos mais atraentes, pois ¢ usado
como ponto de partida para muitos derivados quimicos que desempenham papéis importantes
na industria. A Figura 11 apresenta um resumo das possiveis espécies quimicas que podem ser

obtidas a partir da molécula de acido succinico.
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Figura 11. Derivados do acido succinico (DELHOMME et al., 2009).
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No entanto, como ja mencionado nos capitulos anteriores, as correntes de acido
succinico obtidas a partir da fermentagdo contém uma grande quantidade de adgua e diversas
impurezas que tornam os processos de purificagdo mais caros. Para que o processo
biotecnoldgico seja competitivo com a produgdo petroquimica € necessario minimizar tais
custos de produ¢do. KURZROCK & WEUSTER-BOTZ (2010) estimam que cerca de 60% dos
custos totais da producao sdo gerados pelo downstream, isto é, o isolamento e a purificacdao do
acido succinico presente no caldo da fermentacao.

Por esta razdo, diversas tecnologias tém sido investigadas para a recuperacao do acido
succinico, tais como precipitacdo com amonia ou hidroxido de calcio, processos com
membranas como eletrodialise, extragdo liquido-liquido tanto fisica quanto reativa,
cristalizacao etc. Porém, devido a alta complexidade desses processos, nos ultimos anos a
literatura tem direcionado os esforgos para a obtengado direta de algum derivado de interesse a
partir da vinhaga (LI et al., 2010).

Nesse contexto, o uso da destilagdo reativa para a esterificacdo do acido succinico tém
despontado como alternativas atraentes para a recuperagdo do SUc contido na fermentagdo. O
principal motivo para isso reside no fato de que os ésteres obtidos t€ém potencial promissor para
sintese e recuperagao posteriores, além de serem reagentes valiosos para a producao de outros
compostos. O succinato de dietila (DES), por exemplo, produzido a partir da reacdo de
esterificagdo com o etanol (EtOH), ¢ um excelente solvente € um quimico bésico na rota de
sintese do polibutileno succinato (PBS) (ALTUNTEPE et al., 2017). Além disso, pode ser
usado como um aditivo na formulacao de fragrancias, um intermediario, ou at¢ mesmo aditivo,
na produgdo do biodiesel, e um solvente para a extragdo de acidos carboxilicos de misturas
aquosas (LONDONO, 2010).

Poucos trabalhos na literatura avaliam a produg¢do do succinato de dietila (DES) a partir
do 4cido succinico presente em correntes diluidas. ORJUELA et al., (2012) desenvolveram o
design da producdao do DES em uma coluna de destilagdo reativa em escala piloto. Os autores
realizaram experimentos ¢ validaram um modelo em Aspen Plus que representasse o
comportamento observado experimentalmente. Os autores avaliaram dentre os experimentos
feitos a possibilidade de utilizar um reator para “pré-reagir” uma parte do acido succinico antes
da coluna reativa. Os resultados alcancados nessa configuragcdo indicaram uma conversdo de
mais de 98% do SUc e uma seletividade para DES acima de 99%.

Os mesmos autores fizeram, posteriormente, uma avaliagdo econdmica do processo com

um reator e uma coluna reativa (ORJUELA et al., 2013). Os resultados obtidos indicam que
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aproximadamente 85% dos custos operacionais da produgdo de DES residem nos gastos com
matéria-prima, dentre eles etanol, 4cido succinico e acido sulfurico (utilizado como acidificante
para convertes os sais de dcidos organicos e como catalisador no reator). A matéria-prima mais
cara para o processo ¢ o etanol, pois ha uma perda de 20% do reagente numa corrente de agua
que deixa a segunda coluna de destilagdo. A conclusdo dos autores foi de que o DES s6
apresenta competitividade comercial se puder ser obtido com um custo de 660U$/t.

SHAIJI et al., (2021) realizaram a modelagem da destilagdo reativa para a producdo de
succinato de dietila, mas, apds a coluna reativa, o éster ¢ hidrolisado para formar o acido
succinico, o qual € purificado através da cristalizacao. Os resultados obtidos mostraram que o
processo estudado nado ¢ viavel economicamente € que a viabilidade ¢ fortemente dependente
do rendimento da fermentacao.

Devido a baixa quantidade de estudos existentes na literatura para o processo de
interesse, o trabalho desenvolvido neste capitulo traz contribuigdes importantes para a academia

e a industria.

4.2 Configuracao Convencional para a Producio do Succinato de Dietila

A Figura 12 apresenta o fluxograma de processo da configuracdo convencional (CONV-
SUc). Inicialmente, a vinhaga passa pelo mesmo processo de evaporacao em triplo efeito ja
descrito no capitulo sobre o acido lactico. A motivacdao ¢ a mesma do capitulo anterior: a

elevada quantidade de 4gua na vinhaga (ver Tabela 16).
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Figura 12. Fluxograma de processo da configuragdo convencional para o acido succinico (CONV-SUc)
(AUTOR, 2023).

Ap0s passar pela evaporagao de triplo efeito, a vinhaca concentrada (S2) ¢ bombeada
para o reator de esterificag@o, o qual opera em condigdes de temperatura e pressao suficientes
para vaporizar os produtos. Esse modo de operagdo do reator garante que a agua e os ésteres
formados sejam vaporizados para que o equilibrio das reacdes de esterificacdo (R7 a R10) seja

deslocado no sentido da formagdo dos produtos (KUMAR et al., 2006). O reator opera em
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pressdo atmosférica. O volume do reator ¢ de 20,0 m? e foi determinado considerando um hold-
up de 5 minutos quando o reator esta 50% cheio. O reator ¢ equipado com a resina de troca
ionica Amberlyst-15 para a catdlise heterogénea da reagdo, a qual foi escolhida como
catalisador por causa da ampla disponibilidade de dados cinéticos na literatura (ver Tabela 17).
A unidade do fator pré-exponencial nas equagoes 80 a 91 € kmol/kgeas, enquanto a energia de

ativacgdo esta em kJ/kmol.

Tabela 16. Composi¢do da vinhaga para o cenario do acido succinico.

Componente Frac¢ao Massica (%)
Acido Acético 0,1664
Agua 98,5759
Glicerol 0,1997
Acido Lactico 0,0579
Acido Succinico 1,00

Tabela 17. Reagdes e expressoes cinéticas utilizadas na modelagem (DELGADO et al., 2007; LONDONO,

2010).
C,Hs0, (SUc) + C,HsOH(EtOH) < C¢H,(0,(MES) + H,0 (R7)
= Meae (K Gsyc@pron — KR AmpsAizo) (80)
kR7 = 1,04 x 10*exp (—46200/RT) (81)
kR7 = 2,11 x 103exp (—46600/RT) (82)
Ce¢H100,(MES) + C,HsOH(EtOH) < CgH,,0,(DES) + H,0 (R8)
1 = Meqe (KE? AmpsAgron — Ki° AppsAizo) (83)
kB8 = 2,11 x 10%2exp (—46600/RT) (84)
k&8 = 2,09 x 102exp (—46600/RT) (85)
C3Hg05 (LAc) + C,HsOH(EtOH) < CsH,(05(EtLac) + H,0 (R9)
T = Meqe (K5 AracApeon — ki Aperacuzo) (86)
kB9 = 4,5« 10°exp (—49980/RT) (87)
kR = 2,33 x 10*exp (—45697,2/RT) (88)
C,H,0, (HAc) + C,HsOH(EtOH) < C,Hg0,(EtAc) + H,0 (R10)
= Meqe (K ayacapeon — ki Amettiactzo) (39)
kB2 = 1,03 x 10*exp (—47600/RT) (90)
kR? = 8,51 * 10%exp (—47600/RT) (91)

O reator produz duas correntes, uma na fase liquida - que constitui os residuos do

processo - € uma na fase vapor, que alimenta a coluna de recuperac¢do de DES, a qual tem por
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objetivo principal recuperar o produto desejado do processo. A coluna opera com condensador
total e em pressdo atmosférica.

O destilado da coluna de recuperagdo de DES constitui uma mistura de etanol e agua,
que precisam ser separados para que o alcool seja recirculado para a entrada do reator. Como
ja é de pleno conhecimento, alcoois com mais de dois atomos de carbono formam azedtropos
com a agua; alguns, homogéneos, outros, heterogéneos. Portanto, a obten¢do do etanol sem
tracos de agua ndo € possivel através de técnicas convencionais de destilacdo. Vale destacar
que ¢ de suma importancia para a reagdo de esterificacdo que a agua seja separada do etanol
alimentado ao reator, a fim de que as taxas de reacdo reversas nao sejam demasiadamente
elevadas.

FIGUEIREDO et al. (2015) destacam que a destilagdo extrativa é uma das principais
técnicas utilizadas na industria para a separagdo de misturas azeotrdpicas, especialmente a
mistura etanol-dgua. O principio operacional da destilacdo extrativa estd baseado na adicao de
um agente de separagdo, chamado de solvente, capaz de alterar a volatilidade relativa dos
componentes chave da mistura, o que, consequentemente, altera o equilibrio de fases.

Diversos estudos aplicam a destilagao extrativa para a separacao da mistura etanol-agua.
Como destacado no trabalho de FIGUEIREDO et al. (2015), o etileno glicol (EG) é um
excelente solvente, pois apresenta ponto de ebulicdo maior que as demais espécies quimicas,
nao forma uma segunda fase liquida e possui uma boa capacidade de alterar o ELV do sistema
alcool-agua. Diante disso, a destilacdo extrativa com etileno glicol serd considerada neste
capitulo.

A segunda coluna de destilagdo apresentada na Figura 12 ¢ conhecida como coluna
extrativa, pois € onde ocorre a alimentagdo do solvente. O solvente ¢ alimentado perto do topo
da coluna, enquanto a mistura azeotrdpica ¢ alimentada mais abaixo. Como resultado da
destilacdo extrativa, o produto de topo ¢ uma corrente de etanol com pouco teor de dgua e que
pode ser recirculado para o reator de esterificacdo. A corrente de base, por sua vez, ¢ uma
mistura de agua e etileno glicol.

A mistura de dgua e etileno glicol, obtida na base da coluna extrativa, alimenta a coluna
de recuperagao de solvente, a qual é responsavel pela recuperagao do solvente e da remocao da
agua. Esta coluna, normalmente, possui poucos estagios devido a diferenca significativa entre
os pontos de ebuli¢do das espécies envolvidas. A dgua é obtida como produto de topo, enquanto
o etileno glicol ¢ obtido com alta pureza na corrente de base. Esta coluna opera em condigdes

de vacuo (0,35 bar) a fim de que seja possivel utilizar vapor de média pressao no reboiler.
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Por fim, o etileno glicol deve ser bombeado de volta a coluna extrativa apds trocar
energia com a mistura azeotropica de etanol e dgua, e a adigdo de make-up. Este make-up ¢
feito a fim de compensar as perdas de solvente que ocorrem no processo. A integragao térmica,
por sua vez, ¢ importante para diminuir os custos operacionais. FIGUEIREDO et al. (2015)
fizeram a avaliagdo do uso da integragdo térmica para o mesmo sistema quimico
(EtOH/H>O/EG) e observaram que a presenca da integracdo térmica entre a corrente de fundo
da coluna de recuperacgdo de solvente e a alimentagdao da mistura azeotropica diminui o 7AC do

processo em aproximadamente 22% e o consumo especifico de energia em 17,9%.

4.3 Configuracio Intensificada para a Produc¢io do Succinato de Dietila
A segunda configuracdo avaliada consiste em juntar o reator de esterificagdo e a coluna
de purificagdo de DES em uma tinica coluna de destilagdo reativa. A Figura 13 apresenta o novo

fluxograma proposto.
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Figura 13. Fluxograma de processo da configuragdo intensificada para o acido succinico (INT-SUc) (AUTOR,
2023).

A vinhaga concentrada alimenta a coluna de esterificagao préximo do topo, uma vez
que possui os reagentes de maior ponto de ebuli¢ao, enquanto o etanol recirculado ¢ alimentado
proximo a base da coluna, por ter menor ponto de ebulicao. As reagdes de esterificagdo ocorrem
na se¢ao reativa da coluna; os ésteres de LAc e HAc sobem para a se¢ao de retificagao da coluna
e saem pelo topo junto com a mistura de EtOH e 4gua, enquanto DES e o glicerol sdo obtidos
como produto de base da coluna reativa.

A principal vantagem dessa configuracdo ¢ a redu¢do no nimero de equipamentos, uma
vez que o reator ndo ¢ mais utilizado. Além disso, segundo KISS (2019), o sistema quimico
investigado neste capitulo representa um bom cendrio para a aplicacdo da destilacdo reativa,
tendo em vista a baixa volatilidade do produto de interesse, 0 DES. De acordo com o autor, a
destilacdo reativa ¢ atrativa principalmente nesses cendrios, pois a vaporiza¢do do produto em
um reator convencional para deslocar o equilibrio quimico iria resultar em elevado consumo de

energia.
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A INT-SUCc possui um decantador na base da coluna de esterificagdo. A presenga deste
equipamento sera mais bem explicada na préxima se¢do, quando a avaliagdo termodinadmica do

processo for analisada.

4.4 Metodologia
As duas configuracdes apresentadas foram simuladas no software Aspen Plus. A
presente secdo visa apresentar o detalhamento de como os fluxogramas de processo foram

simulados e otimizados.

4.4.1 Modelagem em Aspen Plus

O processo estudado neste capitulo apresenta uma extensa quantidade de espécies
quimicas. Por causa disso, a defini¢ado do modelo termodindmico foi feita com base na revisao
da literatura disponivel para o acido succinico e o succinato de dietila, tendo em vista que eles
sdo os componentes de maior interesse no processo.

ORJUELA et al., (2010) realizaram um extenso estudo do equilibrio de fases para o
sistema quimico DES/EtOH/H,0O. Os autores avaliaram o desempenho de dois modelos
termodindmicos, UNIQUAC e NRTL, e ainda compararam os resultados com a previsao de
modelos baseados em métodos de contribuicao de grupo, como UNIFAC. Os resultados obtidos
do ajuste aos dados experimentais levantados pelos autores indicaram que o modelo NRTL ¢ o
mais indicado para a representacao do sistema quimico.

Os mesmos autores (ORJUELA et al., 2010) realizam estudos considerando também a
presenca do acetato de etila, uma vez que ¢ comum encontrar o acido acético junto do acido
succinico em processos fermentativos. Novamente, o modelo NRTL mostrou-se mais
representativo que o UNIQUAC.

Tendo como base os trabalhos da literatura mencionados acima, foi considerado o
modelo NRTL para as modelagens em Aspen Plus do presente capitulo. Por fim, assim como
considerado nos capitulos anteriores, foi utilizada a equagdo de estado de Hayden O’Connel
(HOC) para a previsdo da dimerizacio do 4cido acético na fase vapor (MANNISTO et al.,
2016). Todos os parametros de interagdo binaria dos pares bindrios cujos dados de ELV nao se
encontram disponiveis na literatura foram estimados através do método UNIFAC.

Embora a escolha do modelo termodindmico tenha sido feita com cuidado apds uma
extensa revisao da literatura, ndo foram encontrados parametros de interacdo bindria para todos

os pares binarios importantes do processo. Um destes pares € o sistema DES/Glicerol, que ¢
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importante para o processo pois as duas espécies quimicas possuem os maiores pontos de
ebulicdo existentes no processo. Embora o ponto de ebuli¢do do etileno glicol também seja alto,
ele ndo interfere em nada na obtengdo do produto de interesse. Ao utilizar o método UNIFAC
para prever o comportamento do sistema DES/Glicerol, o comportamento observado indica a

formacdo de um azeotropo heterogéneo de minimo entre estes dois componentes (ver Figura

14).
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Figura 14. Diagrama Txy do sistema DES-Glicerol a 1 bar.

O comportamento previsto para esse sistema afeta diretamente a pureza do DES obtido,
principalmente na configuracao intensificada, pois nessa configuragao a vinhaga concentrada
alimenta diretamente a coluna de destilacdo reativa, fazendo com que todo o glicerol presente
na alimentagdo saia no produto de base da coluna. Como o DES ¢ o componente de maior ponto
de ebuli¢dao dentre os demais, ele também saird pela base da coluna. Devido a formacao do
azedtropo e a degradagdo térmica do glicerol a altas temperaturas, separar os dois componentes
demandaria a aplicacdo de uma tecnologia ndo convencional em situa¢cdo de vacuo; sendo a
pressure swing distillation (PSD) uma possibilidade (LUYBEN, 2013). Para evitar a ocorréncia
de altas temperaturas, a pressdo maxima permitida seria de 1 bar, enquanto a pressdo minima
deveria ser de 0,3 bar. Ao observar o comportamento do ELV previsto pelo método UNIFAC
para estas duas pressdes (ver Figura 15), foi observado uma pequena alteracdo no ponto de

azeotropia, o que torna inviavel o uso da PSD de acordo com (SEADER et al., 2016).
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Figura 15. Txy do sistema DES-Glicerol a 0,3bar e 1 bar.

Portanto, devido a essas caracteristicas do sistema quimico, nao sera considerado neste
trabalho a obten¢do do DES na pureza desejada pelo mercado (99,5%wt.). Todavia, isso ndo
impede que os resultados obtidos sejam discutidos com aten¢ao, uma vez que: 1) o ELV previsto
pelo UNIFAC nao possui dados experimentais para ser validado; e ii) a composi¢ao do glicerol
¢ uma funcao direta das condi¢des da fermentacao e dos microrganismos utilizados, logo, nao
necessariamente todo processo de fermentagao ira apresentar a quantidade de glicerol presente
na vinhaga considerada neste capitulo.

A préxima etapa da metodologia consistiu em construir o fluxograma de processo no
ambiente de simulacdo do sofiware. A Tabela 18 apresenta os blocos utilizados com as
respectivas especificagdes. Assim como nos capitulos anteriores, os parametros classificados
como “Design Spec” representam as variaveis manipuladas nos blocos de Design and
Specification, enquanto os parametros classificados como “Ofimiza¢do” sdo varidveis de

decisdo determinados a partir da otimizag¢ao do 74C.

Tabela 18. Especificagdes dos blocos utilizados no modelo do dcido succinico em Aspen Plus.

Equipamento Rotina do Aspen Plus Especificacio

Pressao: 0,99 bar

Estagio 1 Evaporagao Flash Carga Térmica: Design Spec

Estagio 2 Evaporagdo Flash Pressdo: 0,69 bar

Estagio 3 Evaporacgdo Flash Pressdo: 0,42 bar
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Reator de
Esterificacao

RCSTR

Pressdo: 1,0 bar
Temperatura: 126°C
Volume do reator: 20,0 m?
Massa de catalisador: 950 kg

Coluna de
Purificagdo de DES

RadFrac

Numero de Estagios: Otimizagdo
Estagio de Alimentagdo: Otimizagdo
Razio de Refluxo: 0,17
Vazio de fundo: Design Spec
Pressdo: 1,0 bar

Coluna Extrativa

RadFrac

Numero de Estagios: Otimizagdo
Estagio de Alimentacdo: Otimizagdo
Vazao de EG Alimentado: Design Spec
Teor de EG no Estagio de Alimentagao: 0,77
Razao de Refluxo: Design Spec
Vazao de Destilado: Design Spec
Pressdo: 1,0 bar

Coluna de
Recuperacao de
Solvente

RadFrac

Numero de Estagios: Otimizagdo
Estagio de Alimentacdo: Otimizagdo
Razao de Refluxo: Design Spec
Vazao de Destilado: Design Spec
Pressdo: 0,35 bar

Decantador

Decanter

Temperatura: 35°C
Pressao: 1 bar

Coluna de
Esterificacao

RadFrac

Numero de Estagios: Otimizagdo
Estagio de Alimentacdo: Otimizagdo
Numero de Estagios na Secao Reacional
(INT-SUc): Otimiza¢do
Hold-up de Catalisador nos Estagios da
Secao Reacional (INT-SUc): 200 kg
Razdo de Refluxo: 0,355
Vazao de fundo: Design Spec
Pressdo: 1,0 bar

A mesma metodologia usada no capitulo 3 para definir as pressdes dos trés estagios da

evaporacao foi utilizada aqui. Novamente, acredita-se que essa escolha ndo devera trazer perdas

significativas para o trabalho, tendo em vista que o foco principal ndo ¢ a area de evaporagao.

A carga térmica necessaria no primeiro estagio da evaporacao foi definida a partir da ferramenta

de Design Spec do simulador, a qual manipula esse pardmetro para garantir que a vinhaga

concentrada tenha 30%wt. de acido succinico. Tal valor foi definido com base no limite de

solubilidade do 4acido succinico na dgua para a temperatura da corrente (79°C), o qual, segundo

MARSHALL & BAIN (1910), ¢ de 38% wt.

O reator de esterificagdo foi modelado como um reator continuo de mistura perfeita

(CSTR). A temperatura de reagao foi definida apds uma andlise de sensibilidade, na qual foram
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acompanhadas a conversao de SUc e o consumo de energia. Na mesma analise de sensibilidade,
foi definida também a massa de catalisador a ser utilizada - 950 kg.

A coluna de purificagdo de DES opera em pressdo atmosférica ¢ com uma razao de
refluxo igual a 0,17, a qual foi definida manualmente através de analises de sensibilidade para
diminuir o consumo de energia do processo como um todo. A vazao de fundo da coluna ¢
manipulada em um bloco de Design Spec, para garantir uma recuperagao de 99,9% do succinato
de dietila (DES) na base da coluna.

A coluna extrativa possui um parametro especial em relagdo as demais colunas do
processo. Como destacado por FIGUEIREDO et al., (2015), o teor de solvente na coluna é uma
variavel importante para a separagao do sistema EtOH/H»O, pois quanto maior o teor de
solvente, mais facil serd a separagdo desses dois componentes. Todavia, esse aumento nado ¢
indefinido; existe um limite em que, ap6s ele, ndo ¢ viavel aumentar mais o teor de solvente,
pois so resultaria em maiores consumos de energia, sem nenhuma alteracao na separacao. Neste
trabalho, o teor de solvente foi determinado através de analises de sensibilidade e o valor
utilizado foi de 77% mol. A vazdo de alimentacao de etileno glicol ¢ manipulada para alcangar
essa especificacao.

Além do teor de solvente, a razdo de refluxo na coluna extrativa ¢ manipulada em um
bloco de Design Spec, desta vez para permitir uma recuperacao de apenas 5% da dgua no topo
da coluna. Esse valor foi definido observando como o reator de esterificagdo se comporta
mediante a quantidade de agua presente no etanol que volta do topo da coluna extrativa. Como
a presenca de maiores quantidades de agua implicaria em uma maior taxa de reagdo para a
reacdo de hidrolise, € essencial para o processo que esta variavel seja acompanhada durante a
simulacao. A vazao de destilado também ¢ uma variavel manipulada através do Design Spec;
desta vez, o objetivo ¢ fazer com que 99,9% de todo o etanol que ¢ alimentado na coluna
extrativa seja recuperado no produto de topo.

A coluna de recuperagdo de solvente opera de forma semelhante a coluna extrativa. A
vazdo de destilado ¢ manipulada para que a recuperacdo de EG no topo seja de apenas 1%,
enquanto a razdo de refluxo ¢ ajustada pelo Design Spec para alcangar uma recuperagdo de
99,9% da agua no produto de topo da coluna.

Na configuragdo intensificada (INT-SUc) existe a coluna de esterificagio. Como
explicado no capitulo anterior, a existéncia de reagdes quimicas ao longo da coluna faz com
que o grau de liberdade deste equipamento aumente de maneira significativa. Alguns graus de

liberdade sdo definidos através da otimizagdo, outros a partir de blocos de Design Spec,
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enquanto os demais foram definidos previamente através de andlises de sensibilidade. A vazao
, :

de fundo da coluna ¢ manipulada em um bloco de Design Spec para que s6 exista 0,1%wt. de

DES no produto de topo.
Trés graus de liberdade foram definidos através de analises de sensibilidade de maneira

prévia a otimizagao: a pressdo, o hold-up de catalisador nos estagios da se¢do reativa e a razao

de refluxo. A razao de refluxo foi definida de forma semelhante a utilizada na CONV-SUc. O
valor baixo para esta varidvel se da porque o topo desta coluna ¢ rico em etanol e 4gua; enquanto
o reciclo do primeiro € favoravel a reacao de esterificacdo, a alta quantidade de dgua faz com
que a taxa de reagao da hidrolise dos €steres aumente e, com isso, diminua a producao de DES.
O hold-up de catalisador nos estagios da secdo reativa foi definido através do mesmo

procedimento usado no capitulo 3, mais precisamente um célculo iterativo por meio da equagao

(56).
Por fim, a especificacio de temperatura do decantador foi feita com base no

comportamento do sistema DES/Glicerol, cuja regido de heterogeneidade, de acordo com o

previsto pelo método UNIFAC, tende a aumentar com a diminui¢do da temperatura (ver Figura

16).
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Figura 16. Diagrama Txx do sistema DES/Glicerol

Com base nesse comportamento, a temperatura de operagdo do decantador foi definida

para ser o menor valor possivel para que pudesse ser possivel usar agua de resfriamento como
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utilidade (35°C). Ao analisar o diagrama Txx na Figura 16, observa-se que a fragdo molar de
DES para esta temperatura ¢ de aproximadamente 99% mol. Por fim, vale destacar que essa
composi¢dao pode mudar de valor devido a presenca de pequenas quantidades de succinato de

monoetila na corrente de base da coluna.

4.4.2 Fung¢do Objetivo

A funcao objetivo utilizada para determinar a configuragao 6tima do processo foi o TAC,
calculado através da equagdo (2). Assim como nos capitulos anteriores, o payback considerado
foi de 5 anos.

Todas as equagdes da Tabela 4 foram utilizadas na simulagdo, com exceg¢do das
equagoes (15) a (18) e (22), pois nos processos do presente capitulo ndo existem colunas de
extracao e compressores. Foram usadas, ainda, as equagdes da Tabela 12, menos as que dizem
respeito ao custo da DWC. Por fim, a Unica equacao diferente das demais, que foi utilizada
apenas no presente processo, foi a equacao (92), que informa o custo do vapor de média pressao
utilizado no reboiler da coluna de recuperacao de solvente (CHEN et al., 2015). Todas as
equagoes foram implementadas no proprio Aspen Plus através do bloco “Calculator” utilizando

linguagem Fortran.

Vapor de Média Pressédo (41 barg) = 9,88 $/GJ (92)

As equagoes (93) a (102) apresentam os limites da regido de busca para cada varidvel
de decisdo nas duas configuragdes estudadas. O método de otimizagao utilizado foi baseado em
analises de sensibilidade, de acordo com o exposto nos trabalhos de PRADO-RUBIO et al.,
(2020), GASCA-GONZALEZ et al., (2019) e YU et al., (2015).

25 < Numero de Estagios na Coluna de Purificagcdo de DES < 60 (93)

5 < Estagio de Alimentag¢do da Coluna de Purificagcdo de DES < 45 (94)

15 < Numero de Estagios na Coluna Extrativa < 50 (95)

3 < Estagio de Alimentacdo de Solvente na Coluna Extrativa < 10 (96)

20 < Estagio de Alimentagdo da Mistura Azeotrdpica na Coluna Extrativa < 40 (97)
5 < Numero de Estagios na Coluna de Recuperacao de Solvente < 15 (98)

20 < Estagio de Alimentacdo da Coluna de Recuperacao de Solvente < 40 (99)
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5 < Numero de Estagios na Coluna de Esterificacao < 25 (100)
1 < Estagio de Alimentacdo da Coluna de Esterificacao < 10 (101)
15 < Numero de Estagios com Reacdo na Coluna de Esterificacdo < 35 (102)

4.5 Resultados e Discussoes
Esta se¢do traz os resultados operacional, economica e ambiental dos dois processos

estudados e a discussao dos principais resultados obtidos.

3.5.1 Avaliagdo Operacional
A Tabela 19 apresenta os resultados operacionais 6timos das configuracdes para o
processo de recuperacao do acido succinico e sua esterificagdo para a producao de succinato de

dietila (DES), obtidos através da otimizagao.

Tabela 19. Resultados operacionais 6timos para os processos do acido succinico.

CONV-SUc  INT-SUc

Evaporacao de Triplo Efeito

Carga Térmica Primeiro Estagio (GJ/h) 119,75 119,75
Consumo de Vapor de Baixa (t/h) 57,45 57,45
Reator de Esterificacao
Temperatura de Reacao (°C) 126,0 ---
Carga Térmica (GJ/h) 21,80 ---
Consumo de Vapor de Média (t/h) 10,71 ---
Coluna de Purificacao de DES
Numero de Estagios 42 ---
Estagio de Alimentacao 36 ---
Razdo de Refluxo 0,17 -—-
Carga Térmica do Reboiler (GJ/h) 1,56 -
Consumo de Vapor de Alta (t/h) 0,93 ---
Carga Térmica do Condensador (GJ/h) -22,62 -
Consumo de Agua de Resfriamento (m3/h) 1086,67 ---
Coluna Extrativa
Numero de Estagios 30 32
Estagio de Alimentagdo de EG 4 44
Estagio de Alimentagdo da Mistura Azeotrdpica 23 24
Razao de Refluxo 0,44 0,63
Carga Térmica (GJ/h) 14,28 12,60

Consumo de Vapor de Média (t/h) 7,02 6,19
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Carga Térmica do Condensador (GJ/h) -16,03 -14,35
Consumo de Agua de Resfriamento (m?3/h) 770,27 689,64
Coluna de Recuperacio de Solvente
Numero de Estagios 24 27
Estagio de Alimentagao 13 13
Razdo de Refluxo 0,17 0,18
Carga Térmica (GJ/h) 11,30 11,56
Consumo de Vapor de Média (t/h) 5,55 5,68
Carga Térmica do Condensador (GJ/h) -9,70 -9,95
Consumo de Agua de Resfriamento (m3/h) 466,20 478,22
Coluna de Esterificacao
Numero de Estagios --- 42
Se¢ao Reacional - 9-30
Razao de Refluxo --- 0,355
Carga Térmica (GJ/h) --- 24,88
Consumo de Vapor de Alta (t/h) --- 14,79
Carga Térmica do Condensador (GJ/h) --- -23,27
Consumo de Agua de Resfriamento (m?/h) --- 1117,86
Make-Up de Etanol (t/h) 1,22 1,22
Energia para Aquecimento (GJ/h) 168,69 168,75
Energia para Resfriamento (GJ/h) -48,35 -48,55

Olhando inicialmente para a Tabela 19 ¢ possivel observar que os resultados gerais de
demanda energética nas duas configuragdes sao bem semelhantes. A utilizagdo da coluna de
destilagdo reativa nao trouxe ganhos significativos para o processo como um todo. Na verdade,
a coluna de esterificagdo consome 6,5% mais energia que o reator de esterificagdo e a coluna
de purificacao de DES juntos - 24,88 GJ/h contra 23,36 GJ/h, respectivamente.

O uso da destilacdo reativa terd também um efeito sobre os custos operacionais, uma
vez que ¢ usado vapor de alta pressdo no reboiler desta coluna, enquanto na CONV-SUc essa
utilidade s6 ¢ usada na coluna de purificagdo de DES, e em baixas vazdes. Todavia, essa
discussao sera feita com maiores detalhes na proxima segao.

Por outro lado, o consumo de energia da destilacdo extrativa para a recuperagdo do
EtOH diminuiu no cenario intensificado. Comparando os resultados das duas colunas de
destilagao finais, € observado que o consumo de energia para aquecimento diminuiu 5,55% em
relacdo ao processo convencional. Essa reducgdo ¢ resultado direto do maior nimero de estagios

encontrado para as duas colunas durante a otimizagao.
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Um ponto que merece aten¢do na andlise operacional do processo ¢ a alta vazdo de
make-up do etanol. Se comparado, por exemplo, ao processo do acido lactico, que também
envolve reacdo de esterificacdo e separagdo, o make-up de etanol ¢ significativamente maior.
Todavia, esse resultado era esperado, pois diferentemente do processo do capitulo 3, o acido de
maior composicao na vinhaca no presente capitulo passa por duas reagdes de esterificacao.
Logo, para cada mol de acido succinico sdo necessarios dois moles de alcool para realizar a
esterificagdo. Portanto, em termos molares de alcool, o consumo esperado de EtOH deve ser
aproximadamente o dobro do observado para o metanol no processo do acido lactico. Como a
massa molar do etanol ¢ maior que a do metanol, a diferenga entre os consumos de reagente €
ainda maior em termos massicos.

Os resultados operacionais obtidos nos dois processos estudados neste capitulo mostram
um comportamento semelhante ao encontrado por SU et al., (2013) em sua avaliagdo para o
acido lactico. O uso do etanol como agente de esterificagdo resulta, necessariamente, em um
maior consumo de energia por causa da formagio do azedtropo deste dlcool com a 4gua. E
possivel observar na Tabela 19 que apenas as colunas extrativa e de recuperagao de solvente
sdo responsaveis por aproximadamente metade do consumo de energia da etapa de downstream
nas duas configuragdes estudadas. Apenas a nivel de comparagado, a coluna de recuperagao de
MeOH do processo convencional do acido lactico representa apenas 7,5% do consumo de
energia total do downstream. Portanto, a partir desse resultado ¢ possivel concluir que o uso do
EtOH traz um aumento intrinseco ao consumo de energia. O efeito econdmico do uso do EtOH

sera analisado na proxima secao.

3.5.2 Avaliacdo Economica

A Tabela 20 apresenta os resultados econdmicos das duas configuracdes estudadas.

Tabela 20. Resultados econdmicos 6timos para o processo do acido succinico.

CONV-SUc INT-SUc

Evaporacao de Triplo Efeito

Custo Capital do Primeiro Efeito (MMUS) 0,61 0,61
Custo Capital do Segundo Efeito (MMUS) 1,23 1,23
Custo Capital do Terceiro Efeito (MMUS) 1,14 1,14
Custo Capital dos Pré-Aquecedores (MMUS) 0,50 0,50
Custo Operacional (MMU$/Ano) 7,45 7,45

Reator de Esterificacao
Custo Capital do Trocador de Calor (MMUS) 0,24 ---
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Custo Capital do Reator (MMUS) 0,10 ---
Custo Operacional (MMU$/Ano) 1,54 ---
Coluna de Purificacao de DES
Custo Capital do Condensador (MMUS) 0,17 ---
Custo Capital do Reboiler (MMUS) 0,05 -
Diametro (m) 1,64 ---
Custo Capital (MMUS) 0,45 ---
Custo Operacional (MMU$/Ano) 0,19 ---
Coluna Extrativa
Custo Capital do Condensador (MMUS) 0,14 0,13
Custo Capital do Reboiler (MMUS) 0,21 0,16
Diametro (m) 1,52 1,45
Custo Capital (MMUS) 0,30 0,30
Custo Operacional (MMU$/Ano) 1,05 0,93
Coluna de Recuperacio de Solvente
Custo Capital do Condensador (MMUS) 0,11 0,11
Custo Capital do Reboiler (MMUS) 0,11 0,21
Diametro (m) 1,66 1,41
Custo Capital (MMUS) 0,28 0,26
Custo Operacional (MMUS$/Ano) 0,83 0,84
Coluna de Esterificacao
Custo Capital do Condensador (MMUS) --- 0,17
Custo Capital do Reboiler (MMUS) --- 0,29
Diametro (m) --- 2,55
Custo Capital (MMUS) --- 0,71
Custo Operacional (MMUS$/Ano) --- 2,03
Custo Operacional (MMUS$/Ano) 11,10 11,42
Custo Capital (MMUS) 5,62 5,80
Custo Anual Total (MMU$/Ano) 12,22 12,58

Ao analisar a Tabela 20 € possivel observar que a configuragao intensificada apresentou
um TAC maior que a configuracdo convencional. Como comentado brevemente na secio
anterior, o uso do vapor de alta pressdo ¢ expressivamente maior na configuragao intensificada
do que na convencional - quase 14 t/h a mais. Como o vapor de alta pressdo ¢ a utilidade de
maior custo, o aumento em seu consumo traz um efeito negativo nos custos operacionais,
chegando a quase anular quaisquer ganhos econdmicos decorrentes da redugdo de cerca de 50%

no consumo de vapor de média pressao.
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Esse resultado faz com que o custo operacional seja maior na configuracao intensificada
do que na convencional. Diferentemente do processo do acido lactico, no qual, mesmo
aumentando o consumo de vapor de alta, como a redu¢do do vapor de baixa era expressiva, o
OPEX ainda diminuia. Todavia, como a diferenca de precos entre o vapor de média e de alta é
menor do que entre o vapor de baixa e de alta, a reducdo no consumo de vapor de média passa
a ser totalmente anulada no presente cenario.

Outro fator que impacta negativamente o TAC da configuracdo intensificada € o
aumento do custo capital, o qual aumentou pouco mais de 3% em relacdo a configuragao
CONV-LAc. O custo capital da configuracdo INT-LAc € maior porque o custo da coluna de
esterificagdo € maior do que os custos somados de reator e coluna de purificacdo de DES. Esse
resultado ¢ funcao, principalmente, do alto valor de diametro necessario a coluna.

A Figura 17 e a Figura 18 apresentam os fluxogramas 6timos obtidos.
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Na configuragdo convencional € possivel observar que o regime estacionario alcangado
apresenta uma vazao de 1,02 t/h de acetato de etila na corrente de etanol que recircula no
processo. Assim como foi comentado no capitulo 3 sobre a formagdo do acetato de metila, ¢

também valido comentar que essa ¢ uma variavel importante do processo, pois se a composi¢ao
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de acetato de etila continuar crescendo durante a operacao do processo, pode ocorrer a formagao
de uma segunda fase liquida na corrente e o processo ser levado a outra regido do equilibrio de
fases. Portanto, a avaliagdo transiente deste processo ¢ altamente recomendada.

Outro ponto que merece ser destacado na Figura 17 ¢ a composi¢do DES obtido. Como
comentado, devido a previsao de formagao do azedtropo entre o succinato de dietila e o glicerol,
a corrente de produto desta configuracdo ndo consegue alcancar a pureza de mercado
(99,5%wt.). Sendo assim, além da avaliacao transiente do processo, € recomendado que sejam
feitos experimentos de equilibrio termodinamico para o par binario DES/Glicerol a fim de
validar se o comportamento previsto nos métodos de contribuig¢do de grupo de fato € observado
experimentalmente.

Analisando a Figura 18, encontra-se que a corrente de reciclo do EtOH néo se encontra
conectada a coluna de esterificacdo. O fluxograma foi encerrado dessa forma pois ndo foi
possivel encontrar a convergéncia numérica quando o reciclo de etanol ¢ fechado. Todavia, a
diferenca entre as correntes de reciclo e a alimentagdo de etanol fresca ¢ pequena. Além disso,
o unico resultado que nao ¢ possivel observar mediante esse problema de convergéncia ¢ a
vazao de acetato de etila no regime estacionario encontrado. Como esse resultado nao altera as
correntes globais do processo, acredita-se que a discussao sobre os resultados obtidos nao seja
demasiadamente comprometida.

Por fim, um ultimo ponto que ¢ importante destacar ¢ a maior pureza encontrada para o
DES obtido na segunda fase liquida do decantador. Como mostrado na Figura 16, a medida que
a temperatura do decantador diminui, a composi¢do de DES na segunda fase liquida aumenta
até chegar a aproximadamente 98%mol a 35°C. Todavia, quando este valor de fragdo molar ¢
convertido para a base massica, encontra-se o valor de 99%wt. apresentado na Figura 18; logo,
um produto mais proximo do desejado pelo mercado ¢ obtido na configuracdo intensificada.

Portanto, apesar do maior TAC, esta configuracdo foi capaz de obter um produto mais puro.

3.5.3 Avaliacdo Ambiental

A ultima avaliacao para os processos estudados neste capitulo foi a ambiental. Devido
a crescente regulamentagdo e aos avangos nas politicas ambientais, a industria se vé cada vez
mais em um momento de transformagao dos seus processos produtivos. O parametro utilizado
neste trabalho para avaliar o impacto ambiental das configuragdes estudadas foi a emissdo de
COs. Para o calculo das emissdes foram usadas as mesmas equagdes do capitulo 2 (Eqgs. 34 a

36). Os resultados da analise sdo apresentados na Tabela 21.
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Tabela 21. Resultados ambientais das configuragdes estudadas para o acido succinico.

CONV-SUc INT-SUc
Emissdo de CO; (kt/ano)

1° Estagio da Evaporagao 62,99 62,99
Reator de Esterificagdo 11,47 -
Coluna de Purificagdo de DES 0,82 -

Coluna Extrativa 7,51 6,63

Coluna de Recuperacdo de Solvente 5,94 6,08

Coluna de Esterificagao - 13,09

Total 88,73 88,79

Ao analisar os resultados, ¢ possivel observar que ambas as configuracdes apresentam
resultados iguais de emissao de CO», uma vez que a diferenca entre as duas foi de apenas 0,07%.
Estes resultados mostram que a substituicao do conjunto “reator+coluna” pela coluna
de destilacdo reativa, embora resulte em um produto mais puro, nao ¢ atrativa do ponto de vista

energético, econdmico e ambiental.
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5. CONCLUSOES

A economia circular visa tornar os processos quimicos mais sustentaveis ao fazer uso
de matérias primas renovaveis ou utilizando correntes de residuo para a produgao de produtos
de interesse comercial. Neste cendrio, a vinhaga produzida durante a fermentacdo do etanol
representa um estudo de caso importante, uma vez que € uma mistura de acidos organicos que
sdo de grande interesse da industria.

Utilizando modelagens fenomenologicas em Aspen Plus, este trabalho avaliou o
desenvolvimento de processos convencionais € intensificados para a recuperacao e purificagdao
de trés acidos organicos presentes na vinhaga, o acido acético, lactico e succinico. Cada acido
foi estudado considerando uma composi¢do de 1%wt. na vinhaga.

Do ponto de vista energético, o processo que demanda menos fornecimento de energia
¢ a configuragdo intensificada para a producao de 4cido acético (INT-HAc), o qual demanda
76,33 GJ/h (44,31 GJ/h para aquecimento e 32,02 GJ/h como eletricidade). A intensificagao
proposta nesse processo foi a utilizagdo da recompressdo mecanica de vapor (MVR) para
aumentar a temperatura do vapor de overhead da coluna azeotropica e utiliza-lo como fluido de
aquecimento no reboiler da coluna e no pré-aquecedor do extrato. Apos ele, o segundo processo
que demanda menos energia ¢ a configuragao intensificada para produgao do acido lactico (INT-
LAc), com um consumo de 153,97 GJ/h. Tal configuragdo faz uso de uma coluna de destilagao
reativa com parede dividida; todavia, devido a necessidade da existéncia de uma evaporacao
triplo efeito para concentrar a vinhaga, o consumo de energia do processo aumenta de maneira
significativa.

Analisando o desempenho economico dos processos, ¢ observado que a INT-HAc
também obteve o menor valor de TAC para todas as configuragdes, com um valor de 10,33
MMUS$/ano. Porém, este processo possui uma desvantagem que é o elevado custo capital do
compressor da MVR, avaliado em 8,76 MMUS; para se ter ideia da ordem de grandeza, somente
este valor seria suficiente para o investimento capital de cada uma das demais configuracdes
avaliadas. Para periodos de payback curtos, esta pode ser uma desvantagem significativa, porém
quando o payback ndo ¢ um fator decisivo, a utilizacdo da MVR ¢ atrativa. Apos a INT-HAc,
as configuragdes com menor 74C sdo a CONV-LAc e INT-HAc, as quais possuem o mesmo
valor de custo anual total.

O ultimo parametro avaliado para o desenvolvimento dos processos foi a emissdo de
COs: total. Novamente, a INT-HAc foi a que apresentou a melhor performance, emitindo 47,12

kt/ano de COz. O segundo lugar ¢ ocupado pela INT-LAc, que emite cerca de 81,0 kt/ano. Esse
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resultado tdo expressivo para a ultima configuragdo ¢ resultado direto do alto consumo de
energia na evaporacao de triplo efeito que ¢ responsavel por concentrar a vinhaga.

Por fim, um parametro importante dos processos estudados ¢ a matéria-prima utilizada
para proporcionar a recuperagdo de cada acido. No cendrio do acido acético, foi utilizado o
acetato de etila como solvente na extra¢do liquido-liquido; para o acido lactico, o metanol
(MeOH) foi utilizado como reagente de esterificacdo; enquanto no acido succinico foi usado o
etanol, também como reagente de esterificacdo. De todos os processos avaliados, o que
demanda menor make-up de matéria-prima ¢ o INT-LAc, apenas 0,07 t/h de MeOH. Esse
resultado € importante, pois os demais processos fazem uso de matérias-primas com maior valor
agregado e altas vazdes de make-up podem vir a inviabilizar os processos, dependendo dos
precos praticados.

Com base nos resultados obtidos, fica evidente que propostas de intensificacdo de
processos sao bastante atrativas para a area de destilagdo. De forma geral, trés tecnologias de
intensificacdo foram usadas neste trabalho: recompressao de vapor, colunas de destilacao
reativa e colunas de parede dividida. Todas elas, quando comparadas com seus cenarios
convencionais, resultaram em ganhos energéticos € ambientais, embora nem todas representem
savings econdmicos. Em um cendrio de busca por processos mais renovaveis € menos energo-
intensivos, a utilizagdo de intensificagdo de processos desponta como uma ferramenta

extremamente Util para tornar a industria quimica mais ambientalmente amigavel.

5.1 Sugestoes para Trabalhos Futuros
Como sugestdes para trabalhos futuros, destacam-se os seguintes pontos:

1. Desenvolvimento da andlise econdmica completa para avaliagdo da implementagao dos
processos a nivel industrial.

2. Avaliar a operagdo transiente dos processos desenvolvidos, principalmente daqueles
que fazem uso de reacdes quimicas a fim de avaliar a controlabilidade das tecnologias
de intensificacao.

3. Avaliar o efeito da composicao de alimentacao da vinhaca nos processos estudados.

4. Desenvolver estudos de equilibrio termodinamico para os sistemas de acidos organicos,
principalmente lactico e succinico, e seus ésteres com o glicerol, tendo em vista que este

ultimo € bastante encontrado nas vinhagas.
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74

Neste apéndice sdo apresentados os parametros de interagdo binaria de todos os pares

bindrios presentes em cada capitulo estudado.

Tabela Al. ParAmetros de interacdo bindria dos processos para o acido acético.

Componente i Componente j Fonte Aij  Aji Bij Bji Cy G
HAc H20 Aspen 0,74 0,00 -615,26 196,90 0,0 0,0
HAc EtAc Aspen 0,00 0,00 175,60 -346,39 0,0 0,0
LAc H20 Aspen 0,00 0,00 357,47 -499,38 0,0 0,0
SUc H20 Literatura 0,00 0,00 157,43 176,71 0,0 0,0
H20 Glicerol Aspen 0,86 0,30 -156,63 -52,69 0,0 0,0
H20 EtAc Aspen -2,05 2,72 531,03 -1212,89 0,0 0,0
SUc HAc Literatura 0,00 0,00 324,67 -517,64 0,0 0,0
SUc EtAc Literatura 0,00 0,00 441,35 -1118,83 0,0 0,0
EtAc Glicerol Literatura 0,00 0,00 -1020,19 304,42 0,0 0,0
HAc LAc UNIFAC 0,00 0,00 -154,60 63,31 0,0 0,0
LAc SUc UNIFAC 0,00 0,00 22547 -31835 0,0 0,0
LAc Glicerol UNIFAC 0,00 0,00 -156,00 78,24 0,0 0,0
LAc EtAc UNIFAC 0,00 0,00 67,08 -297,36 0,0 0,0
SUc Glicerol UNIFAC 0,00 0,00 -340,02 152,65 0,0 0,0
HAc Glicerol Literatura 0,00 0,00 233,35 -33441 0,0 0,0

Tabela A2. Pardmetros de interagdo binaria dos processos para o acido lactico.

Componente i Componente j Fonte Ajj Aji Bjj Bji Ciy (i

LAc H20 Aspen 0,00 0,00 357,47 -499,38 0,0 0,0
MeOH H20 Aspen 2,24 224 813,08 -845,84 0,0 0,0
MeOH HAc Aspen 0,16 -0,39 86,45 -13,23 0,0 0,0
MeOH MetHACc Aspen 0,00 0,00 50,74 -323,34 0,0 0,0
MeOH Glicerol Aspen 0,00 0,00 -109,18 -46,44 0,0 0,0

H20 HAc Aspen 0,00 0,74 196,90 -61526 0,0 0,0

H20 MetHACc Aspen -1,89 3,25 515,58 -1314,83 0,0 0,0

H20 Glicerol Aspen 0,86 0,30 -156,63 -52,69 0,0 0,0

HAc MetHACc Aspen 0,00 0,00 180,32 -300,57 0,0 0,0

MetLAc H20 Aspen 1,61 -1,23 -751,51 470,08 0,0 0,0

H20 DMS Aspen -0,71 2,71 240,77 -1244,82 0,0 0,0

MeOH LAc Literatura 0,00 0,00 322,59 17,14 0,0 0,0
MetLAc LAc Literatura 0,00 0,00 367,14 -302,09 0,0 0,0
MeOH MetLAc Literatura 0,84 -0,35 -332,60 76,25 0,0 0,0

LAc HAc UNIFAC 0,00 0,00 63,31 -154,60 0,0 0,0

LAc SUc UNIFAC 0,00 0,00 22547 -318,35 0,0 0,0

LAc Glicerol UNIFAC 0,00 0,00 -156,00 78,24 0,0 0,0
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LAc MetHACc UNIFAC 0,00 0,00 72,71 -29445 0,0 0,0
LAc DMS UNIFAC 0,00 0,00 73,68 -276,24 0,0 0,0
LAc DLAc UNIFAC 0,00 0,00 40,95 -80,48 0,0 0,0
LAc TLAc UNIFAC 0,00 0,00 -19,78 -38,57 0,0 0,0
SUc H20 Literatura 0,00 0,00 157,43 176,71 0,0 0,0
SUc HAc Literatura 0,00 0,00 324,67 -517,64 0,0 0,0
HAc Glicerol Literatura 0,00 0,00 233,35 -334,41 0,0 0,0
MeOH SUc UNIFAC 0,00 0,00 -28,84 92,66 0,0 0,0
MeOH DMS UNIFAC 0,00 0,00 41,76 -337,03 0,0 0,0
MeOH DLAc UNIFAC 0,00 0,00 121,69 -176,66 0,0 0,0
MeOH TLAc UNIFAC 0,00 0,00 -71,09 -27,07 0,0 0,0
MetLAc HAc UNIFAC 0,00 0,00 114,40 -262,46 0,0 0,0
MetLAc MetHAc UNIFAC 0,00 0,00 118,20 -231,06 0,0 0,0
MetLAc SUc UNIFAC 0,00 0,00 223,33 -334,55 0,0 0,0
MetLAc DMS UNIFAC 0,00 0,00 8892 -145,77 0,0 0,0
MetLAc DLAc UNIFAC 0,00 0,00 26,12 -57,51 0,0 0,0
MetLAc TLAc UNIFAC 0,00 0,00 15,02 -29,52 0,0 0,0
MetLAc Glicerol UNIFAC 0,00 0,00 -172,36 37,73 0,0 0,0
H20 DLAc UNIFAC 0,00 0,00 -7,01 -230,40 0,0 0,0
H20 TLAc UNIFAC 0,00 0,00 -177,40 -305,09 0,0 0,0
HAc DMS UNIFAC 0,00 0,00 142,49 -253,61 0,0 0,0
HAc DLAc UNIFAC 0,00 0,00 -95,56 57,52 0,0 0,0
HAc TLAc UNIFAC 0,00 0,00 -257,46 75,77 0,0 0,0
MetHAc SUc UNIFAC 0,00 0,00 -302,23 168,25 0,0 0,0
MetHAc DMS UNIFAC 0,00 0,00 -535 -3,24 0,0 0,0
MetHAc DLAc UNIFAC 0,00 0,00 -279,06 133,73 0,0 0,0
MetHAc TLAc UNIFAC 0,00 0,00 -231,41 87,57 0,0 0,0
MetHAc Glicerol UNIFAC 0,00 0,00 -599.48  -6,85 0,0 0,0
SUc DMS UNIFAC 0,00 0,00 186,39 -324,56 0,0 0,0
SUc DLAc UNIFAC 0,00 0,00 58,37 -2340 0,0 0,0
SUc TLAc UNIFAC 0,00 0,00 -283,01 189,45 0,0 0,0
SUc Glicerol UNIFAC 0,00 0,00 -340,02 152,65 0,0 0,0
DMS DLAc UNIFAC 0,00 0,00 -280,96 151,24 0,0 0,0
DMS TLAc UNIFAC 0,00 0,00 -156,76 79,31 0,0 0,0
DMS Glicerol UNIFAC 0,00 0,00 -532,31 -12,77 0,0 0,0
DLAc TLAc UNIFAC 0,00 0,00 -77,95 37,31 0,0 0,0
DLAc Glicerol UNIFAC 0,00 0,00 -27858 4729 0,0 0,0
TLAc Glicerol UNIFAC 0,00 0,00 -21894 46,30 0,0 0,0
MeOH MMS UNIFAC 0,00 0,00 63,90 -16531 0,0 0,0
H20 MMS UNIFAC 0,00 0,00 -10,52 -264,69 0,0 0,0
SUc MMS UNIFAC 0,00 0,00 211,30 -27425 0,0 0,0
MMS DMS UNIFAC 0,00 0,00 7527 -114,01 0,0 0,0




Tabela A3. Pardmetros de interagdo bindria dos processos para o acido succinico.
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Componente i Componente j Fonte Alij Aji Bij Bji Cij
EtOH H20 Aspen -0,99 3,76 302,24  -676,0 0,300
DES EtOH Aspen 0,14 1,14 0,00 0,0 0,500
H20 DES Aspen 14,77 -6,18 -2291,79 1548,2 0,123
HAc DES Literatura -3,33 18,50 1067,92 -5736,1 0,300
EtOH HAc Aspen 0,00 0,00 22548 -252,5 0,300
H20 HAc Aspen 3,33 -1,98 -723,89  609,9 0,300
EtAc DES Literatura 0,00 0,00 815,55 -456,7 0,300
EtOH EtAc Aspen -1,21  -0,40 547,76 319,4 0,300
H20 EtAc Aspen 9,46 -3,72 -1705,68 1286,1 0,200
HAc EtAc Aspen 0,00 0,00 -235,28 515,88 0,300
H20 MES Aspen 2,49  -0,15 0,00 0,0 0,480
HAc MES Aspen -0,54 1,03 0,00 0,0 0,500
EtAc MES Aspen 1,23 -0,38 0,00 0,0 0,500
EtOH MES Literatura -0,92 1,97 0,00 0,0 0,500
EtOH SUc Aspen 0,25 -0,65 -133,12 -64,9 0,500
H20 SUc Aspen -0,34 1,80 -165,85 -59,0 0,500
EtAc SUc Literatura 0,00 0,00 191,99 1976,6 0,300
HAc SUc Literatura 0,00 0,00 -386,39 2132,1 0,300
DES SUc Literatura 0,00 0,00 218,22 1946,9 0,300
H20 LAc Literatura 0,00 0,00 205,16  -228,6 0,300
LAc EtOH Literatura 0,00 0,00 13,30 30,4 0,300
EtAc EtLAc Aspen -0,05 0,48 -5,76 -76,9 0,100
LAc EtLAc Literatura 0,00 0,00 382,51 -287,1 0,300
EtOH EtLAc Literatura 0,00 0,00 210,97 -118,5 0,300
EtLAc H20 Literatura 0,00 0,00 -87,07 967,2 0,300
EtOH Glicerol Aspen 0,00 0,00 465,28 27,6 0,300
H20 Glicerol Aspen -1,15  -0,61 237,72 136,8 0,300
EtAc Glicerol Literatura -4,41 1,51 2403,27 225,88 0,300
DES LAc UNIFAC 0,00 0,00 600,01 197,0 0,300
DES EtLAc UNIFAC 0,00 0,00 368,08 -51,0 0,300
DES Glicerol UNIFAC 0,00 0,00 1085,11 748,77 0,300
HAc LAc UNIFAC 0,00 0,00 -300,34 376,1 0,300
HAc EtLAc UNIFAC 0,00 0,00 -17,78 -2229 0,300
HAc Glicerol UNIFAC 0,00 0,00 -473,10 699,5 0,300
EtAc LAc UNIFAC 0,00 0,00 826,49 -75,3 0,300
SUc LAc UNIFAC 0,00 0,00 104,19 -92,9 0,300
SUc EtLAc UNIFAC 0,00 0,00 1086,46 -620,7 0,300
SUc Glicerol UNIFAC 0,00 0,00 -201,60 261,3 0,300
LAc Glicerol UNIFAC 0,00 0,00 -181,99 216,2 0,300
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EtLAc Glicerol UNIFAC 0,00 0,00 283,77 108,9 0,300
DES MES UNIFAC 0,00 0,00 39430 -141,3 0,300
MES SUc UNIFAC 0,00 0,00 87,52 -31,4 0,300
MES LAc UNIFAC 0,00 0,00 43,51 132,9 0,300
MES EtLAc UNIFAC 0,00 0,00 627,37 -449,9 0,300
MES Glicerol UNIFAC 0,00 0,00 24735 283,7 0,300
EtOH EG Aspen 1422 0,46 -444897 -31,3 0,470
H20 EG Aspen 0,35 0,08 13,21 -172,0 0,300
EtAc EG Aspen 7,64 -0,38 -1802,91 964,0 0,470

Glicerol EG Aspen 0,00 0,00 -347,07 2994 0,300
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APENDICE B

Esse apéndice contém os codigos escritos em linguagem MATLAB para a execugdo da

otimizagdo por algoritmos genéticos.

%% Limpeza de Variaveis e de Tela

clear; clc; close all

%% Apresentacdo do Cdédigo

disp('Universidade Federal de Campina Grande - UFCG')
disp('Centro de Ciéncias e Tecnologia - CCT'")

disp ('Programa de Pb6s-Graduacdo em Engenharia Quimica -
PPGEQ')

disp ('Otimizacédo Acidos Orgénicos"')

disp('Orientador (a): Karoline Dantas Brito')

disp('Aluno: Lucas de Oliveira Carneiro')

disp ('Programa para a Otimizacdo do TAC dos Processos dos
Acidos Organicos')

format longg

%% Criacdo da Interface com o Aspen Plus

tic

% Inicio da contagem do tempo de simulacéo.

global Aspen count

disp('Carregando Simulacdo')

Aspen = actxserver ('Apwn.Document.36.0"); % 36.0 diz respeito
a versdo usada do Aspen: 10.0.

[stat,mess] = fileattrib; % Retorna o diretdrio da pasta em
que o MFILE estéa.

Simulation Name = 'HAc Conv Final'; % Nome do arquivo que
contém a simulacéo.

Aspen.invoke ('InitFromArchive2', [mess.Name '\' Simulation Name

'.bkp'])% Abrindo a simulacéo.
Aspen.Visible = 1; % 1 representa que o Aspen estad visivel na

tela.



pause (15) ;

Aspen.SuppressbDialogs = 1; % Sobrepde as janelas de dialogo.

Aspen.Engine.Run2(1l); % Rodar a simulacéo.

while Aspen.Engine.IsRunning == % Aspen esta rodando.
pause (2) ;

end

count = 1;

%% Otimizacdo por Algoritmos Genéticos
A=10,-1,0,1,0,0;

0,0,-1,0,1,01;

[-5;-21;

[(10,20,5,10,5,0.95];

UB = [20,45,30,25,15,0.995];

B

LB

nvars = length (LB);

populationSize = 50;

generations = 130;
Bound = [LB;UB];
options =

optimoptions('ga', 'PopulationSize',populationSize, ...
'Generations', generations, 'PopInitRange', Bound, ...
'MaxStallGenerations', 15, 'FunctionTolerance', 1le-04,

'Display', 'iter');

[x,fobj val,EXIT FLAG,~,pop,scr] =

ga(@fobj,nvars,Ar,B, []1,I[],LB,UB, [],[1,2,3,4,5],0options); %

Otimizacdo por Algoritmos Genéticos.

%% Fechando a interface com o Aspen Plus

Aspen.Close; % Fechando a simulacéo.

Aspen.Quit; % Saindo do Aspen Plus

toc

Q

% Término da contagem do tempo de simulacéo.

function [fobj TAC] = fobj (X)
%% Comunicacdo com a Interface do Aspen

global Aspen count
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%% Descricdo das Varidveils de Deciséo

NTEXT = X(1);

NTCOL1l = X (2);
NTCOL2 = X (3);
NFCOL1 = X (4);
NFCOL2 = X (5);

SPLIT = X (6);
%% Reiniciando a Simulacdo Para Evitar Crash
if count >= 2000

disp ('ATENCAO! O ASPEN SERA REINICIADO')

Aspen.Close; % Fechando a simulacdo.

Aspen.Quit; % Saindo do Aspen Plus

Aspen = actxserver ('Apwn.Document.36.0"'); % 36.0 diz
respeito a versdo usada do Aspen: 10.0.

[stat,mess] = fileattrib; % Retorna o diretdrio da pasta
em que o MFILE esta.

Simulation Name = 'HAc Conv Final'; $ Nome do arquivo que
contém a simulacédo.

Aspen.invoke ('InitFromArchive2', [mess.Name '\'

Simulation Name '.bkp']) % Abrindo a simulacéo.

Aspen.Visible = 1; % 1 representa que o Aspen estd visivel
na tela.

pause (15) ;

Aspen.SuppressDialogs = 1; % Sobrepde as Jjanelas de
didlogo.

count = 0;
end

%% Substituicdo dos Valores na Simulacédo

Aspen.Tree.FindNode ('\Data\Blocks\EXTRACT\Input\NSTAGE") .Value
= NTEXT;

Aspen.Tree.FindNode ('\Data\Blocks\COL-1\Input \NSTAGE"') .Value =
NTCOL1;

Aspen.Tree.FindNode ('\Data\Blocks\COL-1\Input\FEED STAGE\FCOL-
1").Value = NFCOL1;



Aspen.Tree.FindNode ('\Data\Blocks\COL-1\Input\CA STAGE2\INT-

1\CS-1") .Value = NTCOLl - 1;

Aspen.Tree.FindNode ('\Data\Blocks\COL-2\Input\NSTAGE") .Value

NTCOLZ;

Aspen.Tree.FindNode ('\Data\Blocks\COL-2\Input\CA STAGE2\INT-

1\CS-1") .Value = NTCOL2 - 1;
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Aspen.Tree.FindNode ('\Data\Blocks\COL-2\Input\FEED STAGE\FCOL-

2'") .Value = NFCOL2;

Aspen.Tree.FindNode ('\Data\Blocks\COL-2\Input\TRAY2\1") .Value

= NTCOLZ;

Aspen.Tree.FindNode ('\Data\Blocks\SPLIT\Input\FRAC\14"') .Value

= SPLIT;

%% Rodando a Simulacdo e Verificando se Houve Convergéncia

Numérica

Aspen.Engine.Run2(1l); % Rodando a simulacéo.

while Aspen.Engine.IsRunning == % Aspen esta rodando.
pause (1) ;

end

count = count + 1;

STATUS =

Aspen.Tree.FindNode ('\Data\Streams\FEED\Output\MW') .Value;
if isnan (STATUS)
disp('Reinicie a Engrenagem da Simulacdo')
pause
end
%% Calculo das Fungbes Objetivo
TAC = Aspen.Tree.FindNode ("\Data\Flowsheeting
Options\Calculator\COST\Output \WRITE VAL\35") .Value;
fobj TAC = TAC; % Custo Anual Total [US/Ano]
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Keywords:
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Acetic acid production through biological routes has gain attention as an alternative to catalytic processes and,
currently, 10% of the world production come from biological processes. It is a by-product of ethanol production
through fermentation, but its recovery faces challenges such as high-water content and the presence of other
organic acids. Therefore, the aim of the present work is to develop the optimal design of the recovery process of
acetic acid from vinasse through liquid-liquid extraction followed by heterogeneous azeotropic distillation. Three
configurations were evaluated: Conventional (CONV); FulkHeat Integrated (FHINT); and Mechanical Vapor
Recompression (MVR). The total annual cost (TAC) was optimized using the genetic algorithms method. The
MVR configuration presents the lowest TAC, but the capital cost of this process is high when compared to the
other configurations. The CONV configuration, even with the lowest CAPEX, does not present good economic and
environmental indicators. The FHINT configuration had intermediate OPEX, and slightly higher CAPEX
compared to the CONV configuration. If payback is not a decisive factor, the MVR configuration is the most
suitable due to its excellent operational and environmental indicators; but if so, the FHINT configuration is more
suitable due to its lower CAPEX.

1. Introduction

Acetic acid (HAC) is one of the platform chemicals of great interest to
the industry, with annual production of 18 million tons [1]. Currently,
75% of the industrial HAc production occurs through methanol
carbonylation. This process presents high levels of COy emission due to
the high energy required [2]. As an alternative, HAc production through
biological routes has grown in the last years, and today represents 10%
of world production [1].

In this scenario, a relevant amount of HAc is formed in the fermen-
tation step during the ethanol production process [3]. HAc is present in
the by-product known as vinasse and its production with high purity
faces some challenges: i) high water content in the vinasse; i) HAc low
concentration; and iii) significant presence of other carboxylic acids [4].
Such characteristics does not favor the use of distillation as a recovery
and purification technique due to the high energy consumption and
consequent COy emission.

One of the main alternatives for the recovery of acetic acid contained

* Corresponding author.
E-mail address: karolineufcg@gmailcom (K.D. Brito).

https://dol.org/10.1016/j.cep. 2022109176

in vinasse is liquid-liquid extraction (LLE), followed by heterogeneous
azeotropic distillation, with ethyl acetate (EtAc) being the most used
solvent, mainly because the several experimental equilibrium data
available, the large immiscibility with water, and the ability to favor the
separation between acetic acid and water [5 8],

Cebreiros et al. [6] used LLE to recover acetic acid produced during
the pre-pulping extraction of Eucalyptus wood chips. The authors ach-
ieved a global recovery (involving extraction and distillation) of 77.6%
using three stages in LLE and ethyl acetate as solvent. The authors did
not inform the energy consumption and design details of the distillation
columns.

Reyhanitash et al. [9] modeled acetic acid recovery using three
different configurations for the purification step. The results obtained
for LLE with heterogeneous azeotropic distillation showed specific en-
ergy consumption of 7.8 MJ/kg considering a feed with 28% wt. of
acetic acid.

Morales-Vera et al. [8] performed a technical-economic analysis of
the acetic acid recovery process comparing two types of solvents. The

Received 23 June 2022; Received in revised form 10 October 2022; Accepted 12 October 2022

Available online 17 October 2022
0255-2701/T 2022 Elsevier B.V. All rights reserved.
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Table 1
Vinasse compaosition.

Component Mass Fraction (%)
Acetic Acid 2,00

Water 97.5062

Glycerol 0,1975

Lactic Acid 0.0573

Succinic Acid 0.239

achieved results with ethyl acetate indicated a specific consumption of
36.9 MJ/kg, while the operation cost of the process was approximately
43 million US$/year.

Considering the liquid-liquid extraction to obtain acetic acid, no
studies were found that studied the minimization costs or the intensifi-
cation to reduce energy consumption. In addition, the presence of other
organic acids has not yet been evaluated. Vinasse is a mixture of water
with various acids (including HAc), which increases the complexity of
the purification process.

The aim of the present work was to develop the design of the re-
covery process of acetic acid present in vinasse through liquid-liquid
extraction (LLE) followed by heterogeneous azeotropic distillation.
Three configurations were evaluated for the process: 1) Conventional
(CONVY, 2) Full-Heat Integrated (FHINT), and 3) Mechanical Vapor
Recompression (MVR). The optimal parameters for the design are
determined through the method of genetic algorithms (GA) in order to

Chemical Engineering and Processing - Process Intensification 181 (2022) 109176

minimize the objective function of the total annual cost (TAC). The three
configurations were compared from the operational, economic and
environmental perspectives.

2. Process design

The process for obtaining glacial acetic acid from vinasse is described
for the conventional configuration (CONV). Thermal integration and,/or
intensification strategies are applied and detailed. The vinasse compo-
sition is shown in Table 1 and was obtained from the production of first-
generation ethanol in a Brazilian alcohol plant [10],

In the liquid-liquid extraction (LLE), feed components (solute and
diluent) are separated by the direct contact with another component
(solvent). The solvent is immiscible with the diluent and has affinity for
the solute of interest present in the feed. Upon contact between feed and
solvent, two liquid phases (extract and raffinate) are formed, and the
solute is transferred from the feed to the solvent. The extract is a solvent
rich solution that contains the extracted solute. The raffinate is a diluent
rich solution that contains the solute that was not extracted.

The feed consists of vinasse, which contains the diluent (water) and
solutes (organic acids). The solute of interest is acetic acid (HAc). Ethyl
acetate is the immiscible liquid solvent added to remove the HAc from
the feed. The extraction operates at near-ambient temperature (30°C)
and it is also the vinasse temperature. The obtained extract is the phase
rich in ethyl acetate (solvent) and that contains most of the acetic acid.
The raffinate is rich in water (diluent) and contains part of the
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Fig. 3. Process flow diagram of the Mechanical Vapor Recompression Configuration (MVR).

unextracted organic acids. Fig. 1 shows the process flow diagram of the
conventional (CONV) configuration.

After leaving the extraction column, the extract (EXTRACT) is
flashed to remove lactic acid, succinic acid, and glycerol that were
extracted in the LLE. The resulting vapor stream proceeds to the HAc
recovery column, where acetic acid is separated from ethyl acetate and
water through heterogeneous azeotropic distillation. HAc is obtained as
the bottom product with 99.8% wt. of purity glacial acetic acid [11].

The raffinate (RAFFINATE) is mixed with lactic add, succinic acid,
and glycerol, and feeds a second decanter. The aqueous phase produced
in the decanter is preheated to vaporize the ethyl acetate, while the
organic phase proceeds directly to the flash raffinate vessel, also for
ethyl acetate recovery. The second decanter decreases the energy con-
sumption in the AQUEOUS PRE-HEAT because it reduces the flow rate
fed to the heat exchanger, resulting in a reduction of OPEX and carbon
emissions. The vapor stream from the vessel retums to be purified, while
the liquid stream constitutes the process residue.

Part of the vapor stream from the flash vessel feeds the water puri-
fication column, which has two objectives: 1) increase the ethyl acetate
recovery, which reduces solvent make-up costs; and 2) purify water,
which eliminates the need for chemical treatment for this stream. The
flow fraction that directly feeds the water purification column is deter-
mined by the optimization routine because the split fraction has a sig-
nificant effect on the energy requirement of this column. Water is
obtained as a bottom product with 99.5% mol purity.

Both distillation columns have a common condenser. Top streams of
each column are mixed and go to the condenser. After the condensation,
two liquid phases appear and are separated in the first decanter. The
organic phase is divided between the reflux of the HAc recovery column
and the solvent of the extraction column; the aqueous phase will be the
reflux of the water purification column.

Due to the energy associated with vapor streams that feed the
condenser, the conventional configuration has opportunities from a
thermal integration perspective. In this context, a full-heat integrated
configuration (FHINT) was evaluated and its process flow diagram (PFD)
is shown in Fig. 2.

A third configuration with mechanical vapor recompression (MVR)
was also evaluated. In this scheme, the energy associated with vapor
streams that feed the condenser was used to supply the energy required
to the reboiler of the HAc recovery column. To ensure that heat transfer
takes place, the vapor temperature is increased by raising the pressure to
3.75 bar in the compressor. Before entering the compressor, the vapor
stream is preheated. This preheating is important toincrease the lifespan

Table 2

Performance of the evaluated thermodynamic models.
Component { Component | Data source MSE

MRTL-HOC UNIQUAC-HOC

Acetic Acid Ethyl Acetate [14] 0.0945 0.0861
Acetic Acid Water [15] 0.0645 00599
Ethyl Acetate Water [16] 0.0985% 0.0852"
Succinic Acd”  Water [17] 00,0582 00401
Succinic Acid® Acetic Acid [15] oz 00154
Succinic Acid” Ethyl Acetate 17] 0,2054 00179
Lactic Acid Water [19] 01871 01458

a. MSE presented for the ethyl acetate/water system is the sum of the errors for
VLE and LLE calculations.

b. Caleulations for systems with succinic acid were performed through the Solid-
Liquid Equilibrium.

of the compressor because the compression of saturated vapor can cause
partial condensation and the resulting liquid can cause the erosion of the
equipment [12], Fig. 3 shows the PFD of the MVR configuration.

3. Process modeling

The three configurations were simulated in Aspen Plus software and
the model development is detailed.

3.1. Thermodynamic model

The chemical system studied in this work is strongly non-ideal due to
the presence of the azeotrope between ethyl acetate and water, and the
formation of a second liquid phase in the decanters. The most suitable
thermodynamic models for these types of systems are those based on
calculation of the activity coefficient, especially Non-Random Two
Liquid (NRTL) and Universal Quasi-Chemical (UNIQUAC). In addition,
acetic acid has dimerization in the vapor phase, requiring the use of the
Hayden O'Connell (HOC) equation of state [13],

The definition of the thermodynamic model was based on the Mean
Squared Error (MSE), calculated through Eq. (1) for all binary pairs
present in the system.

MSE — % Z {x,;.-'xp AL r.'} 2 m

i
=1

Table 2 presents the models performance for each binary pair, whose
equilibrium data were available in literature. For pairs that data were
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Table 3
Specification of blocks used in the Aspen Plus model.
Block Aspen Plus Specification
Routine

Extraction Column Extract Stages: Opomization
Pressure: 1 bar

Extract Pump Pump Discharge Pressure: 1.15
bar

Extract Pre-Heat Heater Outlet Temperature:
270

Extract Expansion Valve Valve Pressure Drop: 0,25 bar

HAc Recovery Column Radfrac Stages: Oprmization
Fead Stage: Optimization
Organic Reflux Rate:
Design Spec
Reboiler Duty: Design
Spec
Pressure: 0,9 bar

Aquecus Pump Pump Discharge Pressure: 1,15
bar

Aqueous Pre-Heat Heater Cutlet Temperature;
OR“C

Aqueous Expansion Valve Valve Pressure Drop: 0025 bar

Condenser Heater Outlet Temperature:
30°C

Water Purfication Column Radfrac Stages: Optimization
Feed Stage: Optimization
Reboiler Duty: Design
Spec
Pressure: 0,9 bar

WVapor from Raffinate Flash to Water FSplit Split Fraction:

Purification Column Cprmization

not found in literature, the binary interaction parameters were esti-
mated using the UNIFAC (UNIQUAC Functional-Group Activity Co-
efficients) group contribution method. All calculations were performed
using the binary interaction parameters available in Aspen Plus data-
base, except for pairs that have succinic acid. The UNIQUAC-HOC model
obtained the best results, presenting errors 24% (average) smaller than
the NRTI-HOC model.

3.2, Aspen plus process modelling

Table 3 presents the used models with their respective specificatons.
Parameters classified as “Design Spec” represent the manipulated vari-
ables in the Design and Specification sheets. In the HAc recovery col-
umn, the organic reflux flow rate is manipulated to obtain the recovery
fraction of HAc in the bottom (99,9%), while the reboiler duty is
manipulated to achieve the glacial acetic acid purity (99.8% wt). In the
water purification column, the reboiler duty is manipulated to obtain the
water purity in the bottom product (99.5% mol.). The solvent flow rate
fed into the extraction column is manipulated to achieve a HAc global
recovery of 90.25%. The result of this flow rate depends mainly on two
parameters: 1) extraction column stages number; and 2) acetic acid
fraction in the feed.

The presence of recycle streams and multiple Design Specs increase
the difficulty of the numerical convergence of the model. To enable the
correct numerical solution of mass and energy balances, it is necessary to
use more robust numerical methods [20]. In this work, the Broyden
method was used for the tear stream convergence present in the model,
while the Newton method wasused for the convergence of Design Specs.

Parameters classified as “Optimization” are the decision variables
determined from the TAC optimization, detailed below.

4, Process optimization

The total annual cost (TAC), calculated through Eq. (2), was the
objective function used to determine the optimal configuration for the
process. CAPEX and OPEX are the capital (US$) and operational costs
(US$/Year), respectively [21 ], Payback is the time required to recover
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the capital investment, considered equal to 5 years.

CAPEX

TAC = OPEX
* Payback

@

The equations used to calculate the capital costs of each equipment,
the utilities price, and the global heat transfer coefficients assumed in
the model are shown in Appendix.

The numerical method used to optimize TAC in the three evaluated
configurations was the genetic algorithm (GA), implemented through
the ga internal function of MATLAB. For the Aspen Plus simulation to be
automatically modified by the code written in MATLAB, it is necessary
to create an interface that enables communication between applications.
Thisinterface was created through the Component Object Model (COM]),
which is a binary interface standard used to allow the coupling of two
applications. The intemal MATLAB function acteserver was used to
create COM. Fig. 4 presents the algorithm steps.

GA works with a set of possible solutions, which are formed by the
decision variables. The set of solutions is called population and each
solution is known as individual [22]. The initial population was created
following a uniform distribution within the search space, which is
delimited by the lower and upper limits of the decision variables and
consisted of 50 individuals. The limits of the search space were defined
using sensitivity analysis and are presented in equations (3) to (8).

1) < Stages Number of the Extraction Column < 30 (3)
A < Srages Number of the HAe Recovery Column < 45 (4)
5 < Stages Number of the Water Purification Column < 30 (5)
10 < Feed Stage for the HAc Recovery Column < 25 (6)
5 < Feed Stage for the Water Purification Column < 15 7
0005 < Vapor to the Water Purification Column < (0,03 (8)

The method starts with the evaluation of the objective function for
each individual. After this evaluation, individuals are ranked from best
to worst based on the value of the objective function and then they are
given a score based on their expectation of being the parents of the next
generation, If the difference between the best and the worst individual in
the generation is too high, the best individuals can reproduce and pass
on quickly and make that the algorithm do not leok for a solution in
other areas of the search space [23].

The next step of the method is the selection of parents of the next
generation. A wheel is built, and each individual occupies an area of this
wheel; the size of the area is proportional to the individual's expecta-
tion. The method moves along the wheel in equal steps so that each
individual in the population is a parent of the next generation [23]. As
they have the best places in the ranking step, the most adjusted in-
dividuals occupy a larger area of the wheel and constitute most of the
parents.

After the parent’s selection, the generation of the new population
begins. The first fraction of the new population is composed of 5% (elite
fraction) of the individuals who better perform perdformance in the
previous generation. The second fraction (80%) is constructed by
reproduction, which comprises the combination of information from
parents to create a new individual [24]. The third and last fraction is
constructed by the mutation of parents, a random change in the values of
the decision variables obtained from reproduction [24].

The reproduction fraction represents a compromise between popu-
lation diversity and numerical convergence. When this fraction is close
to one, there is no diversity in the next generations and individuals
become only linear combinations of the initial population. On the other
hand, when this fraction is close to zero, all individuals are formed by
the mutation and the optimal point found in the first generation will be
the optimal point in the last generation, as its information will always
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Fig. 4. TAC optimization using genetic algorithm.

pass on due to the elite fraction [25].

This procedure is repeated until some stopping criteria is satisfied. In
this work, the stopping criteria used were: 1) maximum number of
generations: 100; 2) maximum number of generations without evolu-
tion, called stall generatio 0; and 3) mean change in the value of the
objective function durin generations - 0.001. If any of these
criteria is satisfied, the alg stops, and the optimal point is show to
the user.

5. Results and discussid

Fig. 5 presents the performance of genetic algorithm during opti-
mization. The processing time required in each configuration was
3h15min for CONV, 4h45min for FHINT and 5h25min for MVR. All
optimizations were performed on a personal computer with Intel Core i5
8500 2.4GHz processor and 8GB RAM.

5.1. Optimal operating conditions

Table 4 presents the optimal operational results for the obtained
configurations through optimization using genetic algorithms.

The MVR configuration resulted in the lowest energy consumption
for the process, approximately 70% less than the conventional config-
uration. The FHINT configuration is an intermediate option between
CONV and MVR, as it represents a 28.1% reduction in energy con-
sumption. It is important to state that these comparisons consider the

energy consumption from an external source,

Thermal integration also contributes to a significant reduction in
cooling water consumption. The thermal integrations of the FHINT
configuration decrease this indicator by approximately 30% in relation
to the CONV scheme. In an even more integrated process, MVR resulted
in an expressive reduction of 8§1.2%.

In case of MVR configuration, feasibility of the heat pump was
verified through the coefficient of performance (COP), calculated by Lq.
(9) [26]:

1 Te
COPm

Nearma

@

where §gamer is the Camot efficiency of the heat pump, T and Ty are the
temperatures of condenser and reboiler of the HAc recovery column,
respectively. From the model results, the top and bottom temperatures
of the HAc recovery column are 345.1K and 387.3K, respectively. After
applying these values in Eq. (9), a COP equal to 8.18 is obtained. Ac-
cording to [27] a value between 5 and 10 indicates that the economic
evaluation of the studied configuration should be assessed in more
detail, which is done in the next section.

5.2. Economic evaluation

Table 5 presents the economic results of the three configurations
under investigation.

The Extract Pre-Heater presents different results in each
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Fig. 5. Evolution of generations in the GA optimization: a) CONV, b) FHINT, and c) MVR configuraton.
Table 4 Table 5
Optimal operational results. Economic evaluation of the optimal conditions.
CONV FHINT MVE CONV FHINT MVR
Extraction Column Extraction Column
Stages Number 30 30 28 Capital Cost (MMLUS) 1.92 1.92 1.80
Extract Pre-Heat Extract Pre-Heat
Heat Duty (GJ/hr) 153.0 113.5 154.1 Exchanger Area (m”) 755,96 702.82 584.5
Steam Consumption (t/hr) T34 54.5 0.0 Capital Cost (MMUS) 0.54 .52 .46
HA¢ Recovery Column Operational Cost (MMU $/Year) 9.52 707 0.00
Stages Number 35 35 a5 HAc Recovery Column
Fead Stage 24 24 24 Reboiler Exchanger Area (m®) 194,99 195,02 4343
Reflux Rate (kmol/h) 5E0.3 580.4 584.5 Reboiler Capital Cost (MMUSE) 0.22 0,22 0,38
Reboiler Duty (GJ/hr) 17.8 17.8 18.0 Diameter {m} 5.58 5.58 5.60
Steam Consumption (/hr) &6 8.6 0.0 Capital Cost (MMUS) 141 1.4 1.41
Aqueous Pre-Heat Operational Cost (MMU $/Year) 111 111 0.00
Heat Duty (GJ/hr) 67.1 30,1 423 Aqueous Pre-Heat
Steam Consumption {t/hr) 322 18.7 203 Exchanger Area (m”) 364.95 269,24 279.84
‘Water Purification Column Capital Cost (MMUS) 0.54 0.28 0.28
Stages Number 16 7 15 Operational Cost (MMUS$/Year) 4.18 243 2.64
Feed Stage 11 4 9 Water Purification Column
Reflux Rate (kmol/h) 6336 639.2 6125 Reboller Fxchanger Area {mz‘p 10.16 11.77 G.82
Reboiler Duty (Gl /hr) 1.6 1.9 1.6 Diameter (m) 0.74 0. 68 0.68
Steam Consumption (1/5) 0.8 0.9 0.8 Capital Cost (MMUS) 0.08 0.04 007
Condenser Operational Cost (MMU 8/ Year) 010 012 0.10
Cooling Duty (GJ/hr) -202.6 -142.5 -38.0 Condenser
Cooling Water Consumption (m”/hr) 9734.5 6846.6 1828.1 Exchanger Area (m®) 1269.38 961,65 233,38
Compressor Capital Cost (MMUS) 0.76 0.63 0.25
Horsepower (GJ/hr) 311 Operational Cost (MMU$/ Year) 0.57 0,40 0.11
Eleciricity Comsumption (MW) - - 8.7 Compressor
Split Fraction to Water Column (-} 00489 0.0386 00492 Capital Cost (MMUS) - - B.56
Heating Duty (G.J/hr) 239.5 172.3 439 Operational Cost (MMLU $/Year) - - 4.1
Cooling Duty (GJ/hr) -202.6 -142.5 -38.0 OPEX (MMUS Year) 15.49 11.13 7.08
Electrical Duty (GJ/hr) 311 CAPEX (MMUS) 7.10 7.95 1536
TAC (MMUSYear ) 16.91 12.72 1013
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Fig. 7. Optmal results for the Full Heat Integrated configuration (FHINT).

configuration. Due to the thermal integration in FHINT, the exchanger
has a smaller heat transfer area and consequently lower capital cost,
when compared to the CONV configuration. In MVR, the heat exchanger
operational cost is equal to zero, as there is no need to heat the extract
stream with any utility.

In all configurations, the HAc recovery column has the same diam-
eter as the recirculating vapor flow rate in the column is the same in all
scenarios. The MVR reboiler has a capital cost approximately twice that
of the other configurations, as the AT between the cold and hot sides is
smaller, resulting in a greater heat transfer area to supply the same
amount of energy. The column operational cost is zero in the MVR
configuration, as it is not necessary to use steam to provide energy.

The water purification column is more expensive in the CONV
configuration due to the greater number of stages found by genetic al-
gorithms, but the difference in this result does not make a significative
change in the overall economic performance of the process.

The process thermal integration reduces the operational costs with
the condenser. In addition, capital costs also decrease as the required
heat transfer area is smaller in FHINT and MVR configurations.

TAC indicates that the best configuration is MVR. Figs. 6-8 show the
flow diagram of the optimal results obtained for the main variables. The

main disadvantage of the MVR configuration is the high capital cost with
the compressor, which make its industrial implementation less attrac-
tive. Another variable that contributes to the increase in capital cost in
the MVR configuration is the reboiler heat transfer area of the HAc re-
covery column, which is significantly larger when compared to the other
configurations. On the other hand, the operational costs of the MVR
configuration decrease by 54.5% when compared to the CONV config-
uration due to the lower need for steam in preheaters and reboiler of the
HAc recovery column. This reduction is equal to 36.7% when compared
to the FHINT configuration.

One possibility to reduce the CAPEX of the compressor is by
manipulating the temperature of the inlet stream. Fig, 9 shows the effect
of the compressor inlet temperature on its TAC and in the temperature
after the heat transfer on the reboiler of the HA¢ recovery column. Asthe
compressor inlet temperature decreases, the temperature of the vapor
stream after the reboiler also decreases until reach its dew point (390K).
The limit to the compressor inlet temperature, however, is imposed by
the temperature approach required on the reboiler. The bottom tem-
perature of the HAc recovery column is 387K; so, to have a temperature
approach of at least 5K in the reboiler, the reboiler outlet temperature
cannot be less than 392K, According to Fig, 9, this point is reached when
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the compressor inlet temperature is 364K,

Fig. 9 also shows that as the compressor inlet temperature decreases,
the TAC of the equipment decreases. This behavior may indicate that the
removal of the Compressor Pre-Heat will reduce both the CAPEX and
OPEX of the process; however, this preheating avoids a physical damage
to the compressor due to vapor condensation. Therefore, the pre-heating
of the inlet stream is made to extend the compressor lifespan, despite
any economic disadvantage.

5.3. Environmental evaluation

Due to the growing regulations and advances in emission restriction
policies, industry is facing a time of transformation of its production
processes. The parameter used in this work to evaluate the environ-
mental impact of the three configurations was CO; emission.

CO3 emissions resulting from the distillation process can be directly
calculated from the reboiler energy consumption [21]. All steam used in
the column is produced in steam boilers, whose energy is supplied by a
fuel, among the most common are oil, natural gas, coal, and biomass
[28]. COg emissions resulting from the steam generation process can be
calculated through Eq. (10}

Table 6
Environmental results of the three configurations.
CONV FHINT MVR
COg Emission (1/year)
Extract Pre-Heat 804294 59721.4
HAc Recovery Column Q389,44 9391.0 -
Aqueous Pre-FHeat 35329,28 20561.2 223742
‘Water Purification Column 862,32 Q98.5 833.2
Compressor - - 240143
Total 12601044 Q06T 471217
- et C%
lfolu.'mg - (NHV) ¥ (ﬁ o (10)

where a represents the ratio between the CO; and C molar mass; NHV is
the net heating value of the fuel used in the boiler; and C% is the carbon
content in the fuel. The fuel considered in this work was natural gas, and
therefore, the a, NHV and C% values are 3.67, 48000 kJ/kg and 0.7485,
respectively,

Qpya 15 the amount of energy that must be supplied by the fuel to
produce the required amount of steam. This parameter is calculated
from Eq. (11).

Qi‘m:) ( .'PF]"H S .,l” )
et = | —— | * (Rera: — 419) # e —
Q}uﬂ! ()‘-i'm— { & ] ?Fm T !.S'm-k

where Qpyp. is the energy demand from the process, dpy,. and hpy,. are the
latent heat and enthalpy of the steam used in the process, respectively.
The value of 419 kJ/kg is the enthalpy of the water fed into the boiler
(considering feeding temperature equal to 100°C), The last term of Eq.
(11) represents the inverse of boiler efficiency; where Tppg is the flame
temperature (1800°C), Tpis the ambient temperature (25°C) and Tgpe is
the exhaust gas temperature (160°C),

To calculate produced COy emissions during the generation of elec-
tricity in gas turbines, Eq. (12) was used [29]:

_ Qr:a") ( 1 )
o ( Ner = e
where Qe is the electricity required in the process, ygp and ny; are the

thermal efficiency and the Carnot factor for a gas turbine, respectively.
According to Gadalla et al. [29], the values of gy and y; are 0.777 and

(1)

12)
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Comparison of the results with and without a second decanter for the CONV configuration.

CAPEX (MMUS$) OPEX (MMU$,Year) TAC (MMU$/Year) C04 Emissions (1/Year) Aqueous Pre-Heat Heat Duty (GJ/h)
With Decanter 7.10 15.49 16,91 1260104 67.1
Without Decanter 647 1575 17.05 1282018 71.0
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Fig. 10. Effect of HAc feed composition on the CONV configuration.
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Fig. 11, Effect of HA¢ feed composition on the FHINT configuration.

0.2361, respectively. As a result, it is obtained an overall efficiency of
59.3% to the gas turbine.

Based on equations (10) to (12), CO,, emissions of each configura-
tion are calculated in order to determine which one is more environ-
mentally friendly. The results are shown in Table 6. The MVR
configuration represents significant environmental gains of 65.2% and
51.8% when compared to CONV and FHINT configurations, respectively.

5.4. Effect of the second decanter

It is important to discuss the benefits caused by the second decanter
before the “Aqueous Pre-Heat”. Table 7 presents the results for the
studied key performance indicators.

If the second decanter is not present, the entire stream resulted from
the mixture between raffinate and liquid from “Extract Flash” is pumped
to the “Aqueous Pre-Heat”, where it should be heated up to 98°C. With
the presence of the decanter, there is a split of thisliquid stream into two
streams, one rich in ethyl acetate (organic phase) and other rich in water
(aqueous phase). The separation between the phases decreases the flow
rate at the “Aqueous Pre-Heat” inlet, reducing the required energy
necessary to heat up the mixture to 98°C when compared to the scenario
without a decanter (-5.5% precisely). Due to this reduction in the energy
consumption (around 1.65%), the CO; emissions are decreased by
1.65%. On the other hand, CAPEX is 0.82% higher with the presence of
the decanter. Considering the two terms (operating and equipment
costs), TAC can be reduced by 0.82%.

Hac Feed Composition (% wi.)

Fig. 12. Effect of HAc feed composidon on the MVR configuration.
5.5. Feed composition impact

The impact of the acetic acid composition in vinasse was evaluated
considering the key performance indicators. This composition can vary
according to the fermentation process operation [5]. A sensitivity
analysis was performed to observe how operation costs, specific energy
consumption (defined by Eq. (13)) and CO; emissions are affected by
changes in acetic acid composition. The result is shownin Figs. 10to 12,

oty b S NETEY Conummion M/ H]
SEC M/ kg = HAC proaeton /1]

The higher the acetic acid composition in the feed, the higher the
operation costs and COy emissions. However, it is important to highlight
that this increase also results in a greater productivity, significantly
increasing the profit margin of the process. The key to understanding
this behavior is found in the ternary diagram of the HAc/EtAc/H»0
system (Fig. 13)

Based on the diagram, the greater acetic acid composition in the
vinasse, the greater the compositions of thisacid and water in the extract
stream. Knowing that water and acetic acid have higher boiling points
compared to ethyl acetate, when their compositions increase at the
extract preheater inlet, the vaporized fraction of the outlet stream de-
creases (as the outlet temperature is set at 82°C), Decrease the vaporized

(13)

- Vinasse with 2% wi. Hic
—&— Vinasme with 3% wi. HAc
—®— Yinass with 4% wi, HAc

# Vinasse with 5% wi. HAc
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&
& 04 7%
& 06 ‘o
“'\Q‘ (&
& %,
& 06 d
4

(%3

:Exmlﬂl . »|Raffinate|
Lo :

0a

¥ ~ L v
0.0 02 04 06 I'. 08 (K]

Water =, n-il\uli.tmg E’(‘Jmll

Fig. 13. Ternary diagram of the HAc/EtAc/Water system,
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fraction results in an increasing of the acetic acid fraction in the liquid
stream of the Extract Flash, which reduces the global HAc recovery. The
solvent flow rate must increase so that the global recovery is maintained
at the desired value (90.25%), even losing more HAc in the extract flash
liquid stream.

According to the inverse-lever-arm rule, the extract flow rate can be
calculated through the distance between the raffinate, mixture and
extract points (Eq. 14).
E/M = MR/ER 14)
where M represents the sum of solvent and feed streams. The distance
between the extract (E) and raffinate (R) points varies little in the
analyzed composition range, but the distance between mixture (M) and
raffinate (R) points has greater variation. Increasing the distance be-
tween points M and R increases the ratio on the right side of Eq. (14).
Since the feed flow rate remains constant, the only justification for
changing the location of point M on the graph is to increase the solvent
flow rate. This results in a greater acetic acid recovery in the extraction
column. Due to the extract preheating, the global recovery remains at
the desired value.

Considering the increase in the solvent flow rate, there is an increase
in the process energy consumption, both in preheating heat exchangers
and in distillation columns. However, the energy specific consumption
decreases, as the production of glacial HAc increases at a higher rate.

Another important issue from this analysis is the effect of the water
removal before the extraction column. As the water evaporation takes
place, the acetic acid concentration in the vinasse increases and the
mixture moves away from the liquid-liquid envelope. To guarantee the
occurrence of the second liquid phase, the solvent flow rate would in-
crease significantly, and the extraction column could not be operated; in
this case, the vinasse should be fed directly inta the HAc recovery
column.

6. Concluding remarks

This work evaluated three configurations for the recovery of acetic
acid present in vinasse, a by-product of ethanol production. Process flow
diagrams were simulated in an Aspen Plus environment and optimized

using the genetic algorithms method, implemented in the MATLAB
software.

Appendix

Basis of Economics and Equipment Sizing.

Condenser, Reboiler, and Heat Exchanger Cost
Capital Cost = 7206 » AT55

Global Heat Transfer Coefficients
Ugonn = 0-352%

Upgn = 0.568 KE{‘:&

Yii _0.5?%

Up.g =0:20 :lrnﬂ

Ug.yy = 0.28 :_\:_J

Ug.g =017 Kk_":z

Uy, = 1.20 %

Distillation Column Vessel Cost
Capital Cost = 17640sD)%4.1 1202

{continued on next page)
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With optimized results, it was possible to observe that the mechan-
ical vapor recompression (MVR) configuration presented the best
operational (specific consumption and operation cost) and environ-
mental (COy emission) indicators.

From the economic perspective, the lowest TAC was found in the
MVR configuration (10.1 MMUSS$,/Year); however, the capital cost of
this process is significantly high (15.4 MMUS$), when compared to the
other configurations. A result worth mentioning is the high capital cost
of the compressor in the MVR configuration, which is higher than the
total capital cost of the entire plant in other configuratdons. This result
may make the industrial implementation of this configuration less
attractive. On the other hand, the CONV configuration, even with the
lowest capital cost (7.1 MMUSS), does not present good operational
(higher specific consumption and operation cost) and environmental
indicators (higher CO3 emission). Therefore, the FHINT configuration is
the most promising from the economic point of view, as it has an in-
termediate OPEX (11.1 MMUSS/Year), and slightly higher CAPEX (7.9
MMUS$) compared to the lowest-cost configuration. (Fig.11)
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(continued )

Doy = Aspen Column Internals
Lo, = (Ny =1} = 06096« 1.2
Extraction Column Cost
Capital Cost = 17640+ D)%% %2

|l|'4 " Apxr

Diger = 42—
3.281
Ao Qocaverer + Qs
L 120 = 06
4 = Ny +6

Lo =3 81
Decanter Cost

Capital Cost = 17640 <DE20-1.3302

D =

V

219600 » Oy

b3

Lope = 2 = Dy
Compressor Cost

Capital Cost = L

Utilities Cost

Cooling Water=0,354% /GJ

2

=1264.75HP" 2

Low Pressure Steam(5barg)=7.78%5/GJ
Electriclty =16,9% /G
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Units 1 2 3 4 5 & 7 8 Q9 10 11 12 13 14
From Pl HE1 VVASO VASO1 MIXAQ DECANT- DECANT- P2 HE2 VVASO2 VASOZ SPLIT MIXVAP  COND
P 2
Ta HE1 VVASO VASO] MIXAQ DECANT- VASOZ P2 HEZ VVASO2Z VASO2 SPLIT MIXVAF COND DECANT-
2 1
Temperature  “C 310 B2 79.2 79.2 0.2 30.3 0.3 30,3 98 91.99 91.4 91.4 72 30
Pressure bar 1.15 1.15 0.9 (i3] (i3] 0.9 0.9 1.15 1.15 0.9 0.9 0.9 09 o9
Mass Vapor 0 0.986 0.993 0 0 n 0 0 0.1z 0,13 1 1 1 0o
Fraction
Mass Liguid 1 00135  D.006S5 1 1 1 1 1 0,588 0.87 [¢] 0 0 1
Fraction
Mass Flows kgs 2803609 2803608 2893609 18015 1586198 16138 1570059 1570059 1570059 1570059 221009 210277 3521210 3521219
bt
AACID 0.0008  0.0098  0.0098 o7 noma 0.0013 000193 000193 0.00193  0,00192  0.00052 0.00059 43E05  43E05
LACITY 41E05 41E05 4.1E05 00053 0000S 0.0001 000053 000053 000053 000053 1.2E-06  LIZE-DE  TZEOR T.2E08
SCACID D.0012 o.oma 0.002 01895 00022 0.0444 00018 00018 00018 00018 37E-08 37E-08 ZIE09 22E09
WATER 0.0387 0.0387 0.0387 0nos 09158 00703 09245 0.9245 0.9245 0.9245 04822 04822 D065 0L065
GLY CEROL 0.0002 00002 0.0002 00318 00019 0.00052 00018 00018 0018 0.0018 9.4E-08 Q4E.08 5.6E09 S.6E-09
ETHYLAC 0.95 0,95 0.495 0.6522 00776 0.8633 006936  0.06936 006936 006936 05172 05172 09349 09349
Units 15 16 17 18 AACID  DISTILT  DISTILZ  EXT-ORG FCOL-1 FCOL-2  FEED MAKEUP ORG-REF
From DECANT-1 DECANT-1 REFSPLIT MIXSOLV COL-1 COL-1 COL-2 EXTRACT WVASC1 SPLIT COL-1
To COL-2 REFSPLIT MIXSOLV P3 MIXVAP MIXVAP P1 COL-1 COL-2  EXTRACT MIXSOLV REFSPLIT
Temperature °C 30 a0 30 299 114.1 T0.6 BE.0 3.0 79.2 o1.4 an
Pressure bar 0.9 09 0.9 0.9 09 09 09 1 0.9 09 30 30 0.9
Mass Vapor Fraction 0 0 0 0 o 0.99 1 0 1 1 1 1 0
Mass Liguid Fraction 1 1 1 1 1 B3E08 O 1 o L] 4] 1] 1
Mass Flows kg/hr  12086.1 3400358 2902858 2914603 27121 3298698 12244 2893609 287469.4 1082.2 1500000 1166.6 45112.2
AACID B.3E-05 4.1E-05 4. 1E-05 4.1E-05 0,998 B2ZE06  Z9E06 00098 0.0094 ooDDe  0.02 L] 4. 1E-05
LACID 7.36-07 4.9E-08 4.96-08  4.9E-08 000067 B9E-11 7AE11 41E05  6.4E-06 1.2E06 0000573 0 4.9E-08
SCACID 2.2E-10 2.2E-09 22509 2.2B-09 25E05 253F-15  26E17 00012 Z4E-07 37ED8 0.00239 0 23E-00
WATER 0,9302 0.0343 0.0343 0.0341 45805 00383 00868 00387 00386 04822 0975062 0 0.0343
GLY CEROL 5.5E-08 3.9E-09 3O9E-09  39E-09 Q0001 LIE-12 LAE13 Q0002 L7E-06 94EDB (0.001975 O 3.9E-09
ETHYLAC 0,0657 0.96567 0.96567  0.9658 00011 09616 09131 09499 0.9519 05172 0 1 096567
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Units RAF-AQ RESIDUC SOLV-REC WATER

From EXTRACT VASO2 P3 COL-2

To MIXAQ EXTRACT

Temperature 299 a1.4 0.0 &0.0 29.9

Pressure 1 0.9 1 0.9 1

Mass Vapor Fraction 0 0 0 1] ]

Mass Liquid Fraction 1 1 1 1 1

Mass Flows 156728.3 1365098 291460.3 119439 156728.3

AACID 0.0011 0.0021 4.1E-05 0.00014

LACID 0.0005 00006 4 9E-08 B.5E-07

SCACID 2.2E-10 0.0026 2.2E-09 3.5438E-09

WATER 0.9262 0986 00341 059761

GLYCEROL 0.00150 o022 3.BE-09 6.4E-08

ETHYLAC 00011 00021 4,1E-05 000014

Appendix Fig. 1, Appendix Fig. 2, Appendix Fig. 3, Appendix Fig. 4
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Fig. A1, Evolution of generations for the Number of Stages in the Extraction Column.
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Fig. A3. Evolution of generations for variables: a) Stages Number, and b) Feed Stage of the Water Purification Column.

Fig. A4. Aspen Plus PFD with streams and blocks identified.
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