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RESUMO 
Diante da crescente necessidade de processos mais eficientes, tanto do ponto de visto energético 

quanto econômico e ambiental, diversas tecnologias de intensificação de processos têm sido 

avaliadas nos últimos anos, principalmente em processos de separação. Além disso, a demanda 

por matérias-primas renováveis tem crescido a fim de potencializar a economia circular nas 

indústrias químicas. Nesse contexto, o presente trabalho teve como objetivo principal o 

desenvolvimento de processos intensificados para a recuperação de ácidos orgânicos de 

interesse industrial encontrados na vinhaça da fermentação do etanol. Três cenários foram 

avaliados; cada cenário considera uma composição de 1%wt. de um ácido orgânico na vinhaça. 

Os três ácidos estudados foram o ácido acético, ácido láctico e ácido succínico. Para cada ácido 

foram desenvolvidos dois processos, um convencional e outro intensificado. Cada processo foi 

otimizado considerando o custo anual total como função objetivo. Os resultados obtidos 

indicam que a recuperação do ácido acético utilizando recompressão mecânica de vapor é a 

mais atrativa do ponto de vista energético (76,3 GJ/h), econômico (TAC igual a 10,3 MMU$) e 

ambiental (47,1 kt/ano de CO2 emitidas). Uma das principais conclusões desse estudo, todavia, 

é de que as tecnologias de intensificação são bastante atrativas para reduzir o consumo de 

energia e a penalidade ambiental dos processos de destilação convencionais. 

 

 
Palavras-chave: Intensificação de processos, ácidos orgânicos, destilação 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 

MMU$) and environmental (47.1 kt/year of CO2 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. INTRODUÇÃO 
Este capítulo introdutório apresenta uma visão geral do trabalho, incluindo a motivação 

e os objetivos. Há, ainda, uma breve apresentação sobre a organização da dissertação. 

 

1.1 MOTIVAÇÃO 

Diante da necessidade de reduzir as emissões de gases de efeito estufa e a geração de 

resíduos, a economia circular se tornou um dos campos mais estudados pela literatura, sendo a 

produção de químicos básicos através de fontes renováveis e/ou efluentes de processos 

industriais uma das áreas que recebem maior atenção (MORALES-VERA et al., 2020; 

REYHANITASH et al., 2018; VIDRA e NÉMETH, 2017; SHAH et al., 2016). 

Os ácidos orgânicos (ácido acético, ácido láctico e ácido succínico) constituem alguns 

dos químicos básicos mais atrativos, pois possuem baixa toxicidade, se degradam mais 

facilmente na natureza e são produzidos naturalmente em processos de fermentação do etanol 

(LI et al., 2016). Além disso, tanto os ácidos quanto seus ésteres são comercializados a um alto 

valor agregado no mercado internacional. 

Após a recuperação do etanol, os ácidos orgânicos produzidos na fermentação 

encontram-se na corrente de resíduo conhecida como vinhaça, cujo processamento para 

recuperação e purificação dos ácidos enfrenta alguns desafios, tais como: i) concentração 

bastante diluída dos componentes de interesse; ii) presença de altas quantidades de água; e iii) 

presença significativa de subprodutos indesejáveis (SHAH et al., 2016). Por recuperação 

entende-se os processos necessários para separar a maior parte do produto de interesse contido 

na vinhaça. A purificação, por sua vez, refere-se às tecnologias empregadas para fazer com que 

o produto recuperado seja concentrado até alcançar a especificação de mercado. 

Além desses desafios, os ácidos orgânicos, geralmente, possuem ponto de ebulição 

maior que o da água, fazendo com que o uso da destilação como tecnologia exclusiva de 

recuperação e purificação seja inviabilizado pois implicaria em um elevado consumo de 

energia, bem como alta emissão de CO2 (LÓPEZ-GARZÓN e STRAATHOF, 2014). 

Para sobrepor essas desvantagens são necessárias estratégias mais eficientes para 

recuperar e purificar os ácidos, como o uso de outras tecnologias de separação e de processos 

intensificados, a fim de tornar a produção dos ácidos economicamente viável (YANG et al., 

2019). 
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1.2 OBJETIVOS 
Considerando a alta demanda mundial por ácidos orgânicos, bem como o elevado valor 

agregado destes produtos e o significativo benefício ambiental que a sua recuperação 

promoveria, o objetivo geral desta dissertação consiste em desenvolver o projeto conceitual, 

em separado, do processo de produção de três ácidos: acético (HAc), láctico (LAc) e succínico 

(SUc). Para tanto, será construída a modelagem fenomenológica e a otimização dos processos 

em duas configurações, convencional e intensificada. 

 

1.3 OBJETIVOS ESPECÍFICOS 
Para alcançar o objetivo geral delimitado, foram definidos os seguintes objetivos 

específicos: 

1. Definição dos solventes e das tecnologias de intensificação para cada ácido a partir de 

extensa revisão bibliográfica; 

2. Avaliação termodinâmica dos sistemas químicos existentes nos processos; 

3. Simulação dos processos convencional e intensificado em regime estacionário, para 

cada ácido, usando o software Aspen Plus V10; 

4. Otimização dos processos convencional e intensificado, para cada ácido. 

 

1.4 ORGANIZAÇÃO 

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

No Capítulo 2 será apresentado o desenvolvimento do processo de recuperação e 

purificação do ácido acético considerando sua presença na composição de 1%wt. na vinhaça. 

A tecnologia de recuperação avaliada será a extração líquido-líquido (EL-L) e a tecnologia de 

purificação será a destilação azeotrópica heterogênea. 

No Capítulo 3 será exposto o desenvolvimento do processo de recuperação do ácido 

láctico considerando sua presença na composição de 1%wt. na vinhaça. Para tanto, será 

utilizado a evaporação de triplo efeito para a recuperação do ácido. Na etapa de purificação, o 

ácido será convertido em lactato de metila através da reação de esterificação com o metanol em 

um reator; posteriormente, será obtido em uma coluna de destilação reativa através da hidrólise 

do éster formado. 

O Capítulo 4 consistirá no desenvolvimento do processo de recuperação do ácido 

succínico através da evaporação de triplo efeito, considerando sua presença na composição de 
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1%wt. na vinhaça. Em seguida, o ácido será convertido em succinato de dietila a partir da 

esterificação com o etanol. 

No Capítulo 5 serão expostas as principais conclusões que foram obtidas através dos 

resultados de cada capítulo e, por fim, serão sugeridas ideias para trabalhos futuros que possam 

colaborar com a presente dissertação e o enriquecimento da literatura existente. 
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2. RECUPERAÇÃO E PURIFICAÇÃO DO ÁCIDO ACÉTICO ATRAVÉS 

DA EXTRAÇÃO LÍQUIDO-LÍQUIDO E DA DESTILAÇÃO 
AZEOTRÓPICA HETEROGÊNEA 

O foco do presente capítulo consiste em apresentar os estudos desenvolvidos para a 

determinação do design ótimo do processo de recuperação e purificação do ácido acético (HAc) 

através da extração líquido-líquido (EL-L) seguida da destilação azeotrópica heterogênea. Duas 

configurações foram avaliadas para o processo: a convencional (CONV-HAc) e a intensificada 

(INT-HAc) com recompressão mecânica de vapor (MVR). A função objetivo avaliada foi o custo 

anual total (TAC) e a otimização foi performada utilizando algoritmos genéticos (GA). 

 

2.1 Revisão da Literatura  
O ácido acético (HAc) é um dos químicos básicos de maior interesse da indústria, tendo 

uma produção anual de 18 milhões de toneladas (SARCHAMI et al., 2021). O seu maior uso 

se dá na produção do monômero de acetato de vinila (VAM), o qual é polimerizado a fim de 

ser utilizado em tintas e adesivos. O ácido acético também é usado para produzir anidrido 

acético, um típico agente de acetilação utilizado na fabricação de tecidos sintéticos. Outra 

grande aplicação é a formação dos ésteres, acetato de etila, acetato de n-butila e acetato de 

propila, os quais são usados na fabricação de tintas e revestimentos (PAL e NAYAK, 2017). 

Atualmente, 75% da produção industrial de ácido acético ocorre através do processo de 

carbonilação do metanol, o qual consiste em reagir o metanol com o monóxido de carbono na 

presença de um catalisador a altas pressões (30-50 bar) e temperaturas (150-200°C) 

(SARCHAMI et al., 2021). Este processo é conhecido por apresentar altos índices de emissão 

de CO2 devido ao seu elevado consumo energético, tanto na seção reacional como na etapa de 

purificação (DIMIAN e KISS, 2020). A produção de ácido acético através de rotas biológicas 

tem crescido nos últimos anos como uma alternativa ao processo de carbonilação do metanol e 

já corresponde a 10% da produção mundial (SARCHAMI et al., 2021). 

É de conhecimento geral que uma quantidade significativa de ácido acético é formada 

durante a produção de etanol através da fermentação (MERLI et al., 2021). Devido à baixa 

composição do HAc na corrente, o uso direto da destilação como técnica de purificação não é 

atrativo, pois implicaria em um elevado consumo de energia e emissão de CO2 para a atmosfera. 

O uso da extração líquido-líquido (EL-L) seguida da destilação azeotrópica heterogênea 

é uma das principais alternativas para a recuperação do ácido acético contido na vinhaça, sendo 

o acetato de etila (EtAc) o solvente mais empregado. 
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CEBREIROS et al., (2017) utilizaram a EL-L para recuperar o ácido acético produzido 

durante a etapa de remoção da hemicelulose da polpa que alimenta o processo Kraft. Os autores 

conseguiram uma recuperação global (envolvendo extração e destilação) de 77,6% utilizando 

três estágios na EL-L e acetato de etila como solvente. Todavia, os autores não informaram o 

consumo de energia e a quantidade de estágios da coluna de destilação. 

REYHANITASH et al., (2018) modelaram em Aspen Plus a recuperação do ácido 

acético usando três configurações diferentes para a etapa de purificação. Os resultados obtidos 

para a EL-L com destilação azeotrópica heterogênea apresentaram um consumo específico de 

energia de 7,8 MJ/kg considerando uma alimentação com 28% wt. de ácido acético. 

MORALES-VERA et al., (2020) realizaram a análise técnico-econômica do processo 

de recuperação comparando dois tipos de solventes, o acetato de etila e uma mistura de amina 

terciária diluída em querosene. Os resultados alcançados com o acetato de etila indicaram um 

consumo específico de energia igual a 36.9 MJ/kg, enquanto o custo operacional do processo 

foi de aproximadamente 43 milhões de US$/ano; ambos os resultados foram maiores que os 

obtidos no cenário com a amina. 

Após a revisão da literatura, não foram encontrados trabalhos que realizassem a 

otimização do processo a fim de minimizar custos operacionais, nem que avaliaram o uso de 

tecnologias de intensificação para a redução do consumo de energia. Por fim, outro ponto não 

considerado nos estudos acerca da recuperação do ácido acético é a presença de outros ácidos 

orgânicos, o que resulta em uma maior complexidade para o processo de purificação e pode 

inviabilizar o uso de alguns solventes. 

Portanto, o estudo desenvolvido neste capítulo oferece uma contribuição significativa 

para a literatura existente no que diz respeito à produção do ácido acético a partir de rotas 

biológicas e ambientalmente atrativas. 

 

2.2 Configuração Convencional do Processo do HAc 
A Figura 1 apresenta o fluxograma de processo (PFD) da configuração convencional 

(CONV-HAc). A vinhaça (S1) e a corrente de solvente recirculada (S2) são alimentadas na 

coluna de extração. Na extração líquido-líquido (EL-L) os componentes da alimentação (soluto 

e diluente) são separados por contato direto com um outro componente (solvente). O solvente 

é imiscível com o diluente e apresenta afinidade com o soluto de interesse presente na 

alimentação. No contato entre alimentação e solvente, duas fases líquidas (extrato e rafinado) 

são formadas e o soluto é transferido da alimentação para o solvente. O extrato é uma solução 
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rica no solvente e que contém o soluto extraído. O rafinado é uma solução rica no diluente e 

que contém o soluto que não foi extraído. 

 

 
Figura 1.  Fluxograma de processo da configuração convencional para o ácido acético (CONV-HAc) (AUTOR, 

2023). 
 

Neste trabalho, a alimentação consiste na vinhaça, a qual contém o diluente (água) e os 

solutos (ácidos orgânicos). O soluto de interesse é o ácido acético (HAc). O acetato de etila 

(EtAc) é o solvente líquido imiscível adicionado, que remove o HAc da alimentação. O extrato 

obtido é a fase rica em acetato de etila (solvente) e que contém a maior parte do ácido acético. 

O rafinado é rico em água (diluente) e contém parte dos ácidos orgânicos não extraídos. 

Ao deixar a coluna de extração, a fase orgânica (S3) passa por um pré-aquecimento antes 

de chegar à coluna de recuperação de ácido; esta etapa é essencial para a remoção dos ácidos 

láctico e succínico que permanecem na fase orgânica junto com o ácido acético, além de 

qualquer resíduo de outras impurezas. Na coluna de recuperação de ácido, o ácido acético é 

separado do acetato de etila e da água através da destilação azeotrópica heterogênea, e é obtido 

como produto de base com 99,8% wt. de pureza. 

O rafinado (S4) é misturado com as impurezas extraídas e alimenta o segundo 

decantador. A fase aquosa produzida no decantador é pré-aquecida para vaporizar o EtAc 

presente, enquanto a fase orgânica segue diretamente para o flash de rafinado, também visando 

a recuperação do EtAc. A corrente de vapor do flash retorna para ser purificada, enquanto a 

corrente de líquido constitui os resíduos do processo. 

Parte da corrente de vapor do vaso flash alimenta a coluna de purificação de água. Esta 

coluna tem dois objetivos: i) aumentar a recuperação do acetato de etila, diminuindo os custos 

com make-up de solvente; e ii) purificar a água, eliminando a necessidade de um tratamento 

químico para esta corrente. A água é obtida como produto de base com pureza de 99,5% mol. 
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As duas colunas de destilação possuem um condensador em comum. As correntes de 

topo se misturam e, quando condensadas, produzem duas fases líquidas que são separadas no 

primeiro decantador. A fase orgânica se divide entre o refluxo da coluna de recuperação de 

HAc e o solvente da coluna de extração, enquanto a fase aquosa constitui o refluxo da coluna 

de purificação de água. 

As principais vantagens desta configuração consistem em: i) uso de uma segunda coluna 

para diminuir as perdas de solvente e custos de tratamento de água; ii) uso de um único 

condensador para as duas colunas de destilação; e iii) uso de um segundo decantador para 

aumentar a recuperação do solvente presente no resíduo e diminuir o consumo de energia nesta 

etapa. 

 

2.3 Configuração Intensificada do Processo do HAc 
A configuração intensificada consiste em utilizar a recompressão mecânica de vapor 

(MVR) - Figura 2. A principal proposta desta configuração é aproveitar a energia associada com 

as correntes de vapor que alimentam o condensador para fornecer a energia necessária ao 

reboiler da coluna de recuperação de HAc. Para garantir a transferência de calor, a temperatura 

do vapor é aumentada por meio do aumento da pressão no compressor (FAN et al., 2019). 

 

 
Figura 2. Fluxograma de processo da configuração intensificada para o ácido acético (INT-HAc) (AUTOR, 

2023). 
 

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

misturam, porém, em vez de alimentarem diretamente o condensador, elas passam por um pré-
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aquecimento e, em seguida, alimentam o compressor. O pré-aquecimento é de fundamental 

importância para aumentar a vida útil do compressor, uma vez que a compressão do vapor 

saturado pode causar condensação parcial e o líquido resultante pode danificar rapidamente o 

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

 

2.4 Metodologia 
As duas configurações apresentadas nas seções anteriores foram simuladas no software 

Aspen Plus. A presente seção visa apresentar o detalhamento de como os fluxogramas de 

processo foram simulados e a rotina de otimização utilizada. 

 

2.4.1 Modelagem em Aspen Plus 

A primeira etapa no desenvolvimento de uma simulação é conhecer as espécies 

químicas presentes no processo. A Tabela 1 apresenta a composição da vinhaça utilizada, a qual 

foi extraída do trabalho de SILVÉRIO (2017). 

 
Tabela 1. Composição da vinhaça para o cenário do ácido acético. 

Componente Fração Mássica (%) 
Ácido Acético 1,00 

Água 98,5011 
Glicerol 0,1996 

Ácido Láctico 0,0579 
Ácido Succínico 0,2414 

 

É importante destacar que a vinhaça estudada no trabalho de SILVÉRIO (2017) 

apresenta outros componentes, como açúcares, ácido propiônico, ácido fórmico, furfural etc. 

Porém, como nem todos esses componentes são objeto de estudo do presente trabalho, a 

composição foi normalizada para considerar apenas os ácidos 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 químicas, a segunda etapa da modelagem consiste em 

escolher o modelo termodinâmico a ser utilizado. Um modelo termodinâmico é o conjunto de 

equações utilizadas para estimar as propriedades termodinâmicas e de transporte de um 

processo, como fugacidade, entalpia, entropia, viscosidade, densidade, condutividade térmica 

etc. Portanto, escolher corretamente o modelo termodinâmico é essencial para a obtenção de 

resultados confiáveis. 
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O sistema químico estudado neste trabalho é fortemente não-ideal devido à presença do 

azeótropo entre o acetato de etila e a água, e à formação da segunda fase líquida nos 

decantadores. Os modelos termodinâmicos mais indicados para essas situações são aqueles 

baseados no cálculo do coeficiente de atividade, como NRTL (Non-Random Two Liquid) e 

UNIQUAC (Universal Quasi-Chemical). Além disso, o ácido acético apresenta dimerização na 

fase vapor, sendo necessária a utilização da equação de estado de Hayden O’Connel (HOC) 

para a previsão desse comportamento (MÄNNISTÖ et al., 2016). 

A definição do modelo termodinâmico foi feita com base no erro quadrado médio 

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

 𝑀𝑆𝐸 = 1𝑛 ∑(𝑥𝑖𝐸𝑋𝑃 − 𝑥𝑖𝐶𝐴𝐿𝐶 )2𝑛
𝑖=1  (1) 

 

onde 𝑥𝑖𝐸𝑋𝑃 representa a fração molar do componente i no equilíbrio observada 

experimentalmente, e 𝑥𝑖𝐶𝐴𝐿𝐶  representa a fração molar do equilíbrio prevista pelo modelo 

termodinâmico. O termo n representa o número de pontos experimentais disponíveis para o par 

binário. 

Para os pares que não possuem dados disponíveis na literatura, os parâmetros de 

interação binária foram estimados a partir do método de contribuição de grupo UNIFAC. Todos 

os cálculos foram feitos com os parâmetros de interação binária disponíveis no banco de dados 

do Aspen Plus. Os únicos pares binários cujos parâmetros de interação não foram considerados 

iguais aos do Aspen Plus foram os que contém o ácido succínico. Para estes, os parâmetros de 

interação binária foram regredidos a partir de dados de equilíbrio sólido-líquido (ESL) 

disponíveis na literatura. As equações dos modelos termodinâmicos para representar o ESL 

foram implementadas no software Excel e os parâmetros de interação foram regredidos 

utilizando a função Solver. 

A Tabela 2 apresenta o desempenho dos modelos para cada par binário cujos dados de 

equilíbrio encontram-se disponíveis na literatura. O bom ajuste aos dados experimentais de 

ambos os modelos mostra a robustez do banco de propriedades termodinâmicas disponível no 

software Aspen Plus, bem como a robustez da regressão realizada - para os pares que contém o 

ácido succínico. 

 



10 
 

 
 

Tabela 2. Performance dos modelos termodinâmicos avaliados. 

Componente i Componente j Dados 
experimentais 

MSE 
NRTL-HOC UNIQUAC-HOC 

Ácido Acético Acetato de Etila MALANOWSKI, 1990 0,0945 0,0861 
Ácido Acético Água MAREK, 1956 0,0645 0,0599 

Acetato de Etila Água OUYANG, 1985 0,0985 0,0852 
Ácido Succínico Água LONDONO, 2010 0,0582 0,0401 
Ácido Succínico Ácido Acético YU et al., 2009 0,0201 0,0154 
Ácido Succínico Acetato de Etila LONDONO, 2010 0,2054 0,0179 
Ácido Láctico Água SANZ et al., 2003 0,1871 0,1458 

 

O modelo UNIQUAC-HOC obteve os melhores desempenhos em todos os pares 

binários 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 diferença 

relativa entre eles é de aproximadamente 38%. 

Uma vez que as espécies químicas e o cálculo das propriedades termodinâmicas estão 

corretamente definidos, a próxima etapa consiste em construir o fluxograma de processo. A 

Tabela 3 apresenta os blocos utilizados com as respectivas especificações. 

 
Tabela 3. Especificações dos blocos utilizados no modelo do ácido acético em Aspen Plus. 

Equipamento Rotina do Aspen Plus Especificação 

Coluna de Extração Extract Número de Estágios: Otimização 
Pressão: 1 bar 

Pré-Aquecedor de Extrato Heater Temperatura de Saída: 80,5°C 

Coluna de Recuperação 
de Ácido Acético RadFrac 

Número de Estágios: Otimização 
Estágio de Alimentação: Otimização 

Vazão de Refluxo: Design Spec 
Carga Térmica: Design Spec 

Pressão: 0.9 bar 
Pré-Aquecedor de Aquoso Heater Temperatura de Saída: 98°C 

Condensador Heater Temperatura de Saída: 30°C 

Coluna de Purificação de 
Água RadFrac 

Número de Estágios: Otimização 
Estágio de Alimentação: Otimização 

Carga Térmica: Design Spec 
Pressão: 0.9 bar 

Vapor do Flash de 
Rafinado para a Coluna de 

Purificação de Água 
FSplit Fração de Split: Otimização 

 

Os parâmetros classificados como “Design Spec” representam as variáveis manipuladas 

nos blocos de Design and Specification, os quais permitem manipular uma variável de processo, 

ou projeto, a fim de alcançar uma determinada especificação. Na coluna de recuperação de 

HAc, a vazão de refluxo orgânico é manipulada a fim de obter a fração de HAc recuperado na 
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base (99,9%), enquanto a carga térmica é manipulada para atingir a pureza desejada para o 

ácido acético (99,8% wt). Na coluna de purificação de água, a carga térmica é manipulada a 

fim de obter água na base da coluna com 99,5% mol de pureza. A vazão de alimentação do 

solvente na coluna de extração também é avaliada através da ferramenta Desing Spec; ela é 

manipulada a fim de alcançar uma recuperação global de 90,25% do ácido acético presente na 

alimentação. O resultado desta vazão depende principalmente de dois parâmetros: i) número de 

estágios na coluna de extração, e ii) composição de ácido acético na alimentação. 

A presença de correntes de reciclo e múltiplos Design Specs aumenta o grau de 

dificuldade da convergência numérica do modelo. Logo, para que seja possível obter uma 

solução numérica para os balanços de massa e energia, faz-se necessário o uso de métodos 

numéricos robustos (ASPEN TECHNOLOGY, 2006). Neste trabalho, o método de Broyden 

foi utilizado para a convergência das tear streams presentes no modelo, enquanto o método de 

Newton foi usado para a convergência dos Design Specs. 

Os parâmetros classificados como “Otimização” são variáveis de decisão determinados 

a partir da otimização do TAC, detalhado a seguir. 

 

2.4.2 Função Objetivo 

A função objetivo utilizada para determinar a configuração ótima do processo foi o TAC, 

calculado através da equação (2). Na equação, OPEX representa o custo operacional do 

processo (em US$/ano) e CAPEX representa o custo capital (em US$), isto é, o investimento 

necessário para a compra dos equipamentos (YANG et al., 2019). Payback é o tempo desejado 

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

 𝑇𝐴𝐶 = 𝑂𝑃𝐸𝑋 + 𝐶𝐴𝑃𝐸𝑋𝑃𝑎𝑦𝑏𝑎𝑐𝑘 (2) 

 

A Tabela 4 apresenta as equações utilizadas para calcular os custos capitais de cada 

equipamento, bem como o preço das utilidades usadas no processo e os valores dos coeficientes 

globais de transferência de calor assumidos no modelo. Os valores de referência foram tomados 

da literatura consultada. Todas as equações foram implementadas no próprio Aspen Plus através 

do bloco “Calculator” utilizando linguagem Fortran. Isso foi feito para diminuir o tempo de 

processamento da otimização, cujo método será detalhado na próxima seção. 
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Tabela 4. Equações para cálculo do custo operacional e capital. 
Custo do Condensador, Reboilers e Trocadores de Calor (LUYBEN, 2013)  Custo Capital = 7296 ∗ A0.65 (3) A = QU ∗ ∆T (4) 

Coeficientes Globais de Transferência de Calor (FAN et al., 2019)  UCOND = 0.852 kWK. m² (5) UREB = 0.568 kWK. m² (6) UL−L = 0.57 kWK. m2 (7) UL−G = 0.20 kWK. m2 (8) UG−VL = 0.28 kWK. m2 (9) UG−G = 0.17 kWK. m2 (10) UCV−VL = 1.20 kWK. m2 (11) 

Custo das Colunas de Destilação (LUYBEN, 2013)  Custo Capital = 17640 ∗ DCOL1.066 ∗ LCOL0.802 (12) DCOL = Aspen Column Internals (13) LCOL = (NT − 1) ∗ 0.6096 ∗ 1.2 (14) 
Custo da Coluna de Extração (CHEN et al., 2015)  Custo Capital = 17640 ∗ DEXT1.066 ∗ LEXT0.802 (15) 

DEXT = √4 ∗ AEXTπ3.281  
(16) 

AEXT = QSOLVENṪ + QFEEḊ120 ∗ 0.6  (17) 

LEXT = 4 ∗ NEXT + 63.281  (18) 

Custo dos Decantadores (CHEN et al., 2015)  Custo Capital = 17640 ∗ DDEC1.066 ∗ LDEC0.802 (19) 

DDEC = √9600 ∗ QIṄπ3
 (20) LDEC = 2 ∗ DDEC (21) 

Custo do Compressor (FAN et al., 2019)  Custo Capital = 1293280 ∗ 1264.75 ∗ HP0.82 (22) 
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Custo das Utilidades (CHEN et al., 2015)  Água de Resfriamento = 0.354 $/GJ (23) Vapor de Baixa Pressão (5 barg) = 7.78 $/GJ (24) Eletricidade = 16.9 $/GJ (25) 
 

2.4.3 Algoritmos Genéticos 

O método numérico utilizado para a otimização do TAC em ambas as configurações 

estudadas foi o algoritmo genético (GA), implementado através da função interna ga do 

software MATLAB. Para que a simulação em Aspen Plus seja modificada automaticamente 

pelo código escrito em MATLAB, é necessária a criação de uma interface que possibilite a 

comunicação entre os softwares, pois estes são escritos em diferentes linguagens de 

programação. Esta interface foi criada através do Component Object Model (COM), um padrão 

de interface binária usado para permitir o acoplamento de duas aplicações. A função interna do 

MATLAB actxserver foi utilizada para a criação do COM (CUI e SUN, 2019). A Figura 3 

apresenta as etapas do algoritmo, bem como sua implementação em conjunto com o modelo em 

Aspen Plus. 

 

 
Figura 3. Otimização do TAC usando algoritmos genéticos (AUTOR, 2023). 
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O GA trabalha com um conjunto de soluções possíveis, as quais são formadas pelas 

variáveis de decisão. O conjunto de soluções é chamado de população e cada solução é 

conhecida como indivíduo (HASSANAT et al., 2018). A população inicial foi criada de maneira 

aleatória através da função gacreationlinearfeasible e consistia em 50 indivíduos. Esta função 

cria a população inicial seguindo uma distribuição uniforme dentro do intervalo de busca, o 

qual é delimitado pelos limites das variáveis de decisão (equações 26 a 31) e pelas restrições 

do problema. 

 10 ≤ Número de Estágios na Coluna de Extração ≤ 20 (26) 20 ≤ Número de Estágios na Coluna de Recuperação de HAc ≤ 45 (27) 5 ≤ Número de Estágios na Coluna de Purificação de Água ≤ 30 (28) 10 ≤ Estágio de Alimentação da Coluna de Recuperação de HAc ≤ 25 (29) 5 ≤ Estágio de Alimentação da Coluna de Purificação de Água ≤ 15 (30) 0.005 ≤ Fração de Split para a Coluna de Purificação de Água ≤ 0.05 (31) 

 

O método começa com a avaliação da função objetivo para cada indivíduo. Após esta 

avaliação, os indivíduos são ranqueados do melhor para o pior com base no valor da função do 

objetivo e, em seguida, recebem uma pontuação com base na expectativa de serem os pais da 

próxima geração – Eq. (32). 

 

𝐸𝑥𝑝𝑒𝑐𝑡𝑎𝑡𝑖𝑣𝑎𝑖 = 𝑁𝑃𝑎𝑖𝑠√𝑛𝑖∑ ( 1√𝑛𝑖)𝑛𝑖=1  (32) 

 

onde n representa a posição do indivíduo i no ranking criado e NPais o número de pais da próxima 

geração. 

Esta etapa é de fundamental importância, pois se a diferença entre o melhor e o pior 

indivíduo da população for muito alta, os melhores indivíduos podem se reproduzir e passar 

adiante mais rapidamente, e fazer com que o algoritmo não procure solução em outras áreas da 

região de busca (CHEHOURI et al., 2017). 

A próxima etapa do método é a seleção dos pais da próxima geração. Uma roleta é 

construída e cada indivíduo ocupa uma área desta roleta; o tamanho da área é proporcional à 
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expectativa do indivíduo, calculada na equação (32). O método, então, se move ao longo da 

roleta em passos iguais a fim de que cada indivíduo da população seja um dos pais da próxima 

geração (CHEHOURI et al., 2017). Por terem os melhores resultados na etapa de ranqueamento, 

os indivíduos mais ajustados ocupam uma maior área da roleta e constituem a maior parte dos 

pais. 

Após a seleção dos pais, dá-se início à geração da nova população. A primeira parcela 

da nova população é formada por 5% (elite fraction) dos indivíduos que obtiveram melhor 

desempenho. A segunda é formada pela reprodução, que compreende a combinação das 

informações dos pais para a criação de um novo indivíduo (MATHWORKS, 2022). A fração 

de reprodução foi escolhida como sendo igual a 0.8. A terceira, e última, parcela é formada pela 

mutação dos pais, isto é, uma mudança aleatória nos valores das variáveis de decisão obtidos a 

partir da reprodução (MATHWORKS, 2022). 

A fração de reprodução representa um compromisso entre a diversidade da população e 

a convergência do método. Quando esta fração é próxima de um, não há diversidade nas 

próximas gerações e os indivíduos tornam-se apenas combinações lineares da população inicial. 

Por outro lado, quando essa fração é próxima de zero todos os indivíduos são formados pela 

mutação e o ponto ótimo encontrado na primeira geração será o ponto ótimo da última geração, 

pois suas informações sempre irão passar adiante por causa da elite fraction (HAUPT e 

HAUPT, 2014). 

O procedimento acima é repetido até que algum critério de parada seja satisfeito. Neste 

trabalho, os critérios de parada usados foram: i) número máximo de gerações - igual a 100; ii) 

número máximo de gerações sem evolução - igual a 20; e iii) mudança média no valor da função 

objetivo durante as gerações sem evolução - igual a 0.001. Se algum destes critérios for 

alcançado, o algoritmo para e o ponto ótimo é apresentado ao usuário. 

 

2.5 Resultados e Discussões 
A Tabela 5 apresenta o desempenho dos algoritmos genéticos durante a otimização. 

Todas as configurações apresentaram uma boa convergência numérica e, considerando que os 

algoritmos genéticos demoram a convergir, apresentaram um tempo de otimização curto 

(próximo das 20 gerações). Todas as otimizações foram executadas em um computador pessoal 

com um processador Intel Core i5 8500 2.4GHz e 8GB RAM. 
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Tabela 5. Performance da otimização com algoritmos genéticos. 
 CONV-HAc INT-HAc 

Número de Gerações 21 17 
Tempo de Processamento 3h15min 5h25min 

TAC Médio na Última Geração (MMU$/ano) 17,43 10,51 
TAC Ótimo na Última Geração (MMU$/ano) 17,24 10,33 

 

2.5.1 Avaliação Operacional 

A Tabela 6 apresenta os resultados operacionais ótimos das configurações, obtidos 

através da otimização usando algoritmos genéticos. 

 
Tabela 6. Resultados operacionais ótimos para o ácido acético. 

 CONV-HAc INT-HAc 
Coluna de Extração   
Número de Estágios 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 Recuperação de HAc   

Número de Estágios 35 35 
Estágios de Alimentação 24 24 

Vazão 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 Purificação de Água   
Número de Estágios 16 15 

Estágios de Alimentação 11 9 
Vazão 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 Água 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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Fração de Split para a Coluna de Purificação de Água 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 configuração INT-HAc resultou no menor consumo de energia para o processo, 

aproximadamente 70% menor que a configuração convencional. As principais reduções no 

consumo de energia ocorrem na coluna de recuperação de HAc e no pré-aquecedor de extrato 

cujas cargas térmicas são totalmente supridas pelo vapor comprimido. 

O aproveitamento da energia do vapor comprimido é observado, ainda, em outro 

parâmetro importante, o consumo de água de resfriamento. A vazão de recirculação dessa 

utilidade no condensador diminuir de 9950,1 para 1883,3 m³/h - uma diminuição de 81,1%. 

No que diz respeito ao design do processo, foi observado que o número ótimo de 

estágios para a coluna de extração na CONV-HAc “esbarrou” no limite superior do intervalo de 

busca, enquanto na INT-HAc esse parâmetro ficou um pouco abaixo. Esse resultado foi 

encontrado por que, como será visto mais adiante, a presença 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 máximo - o que pode ser encontrado 

também nos resultados da coluna de purificação de água - a fim de que o TAC permaneça na 

região ótima. 

Ambas as configurações obtiveram o mesmo número de estágios para a coluna de 

recuperação de ácido. Todavia, a vazão de refluxo necessária para alcançar a recuperação de 

HAc acético desejada aumentou ligeiramente na INT-HAc, resultando em um maior consumo 

de energia. Todavia, como a energia nessa coluna é fornecida pelo vapor comprimido, este 

resultado não alterou significativamente os custos do processo. 

Para verificar a viabilidade da recompressão mecânica de vapor um parâmetro 

normalmente avaliado pela literatura é o coeficiente de performance (COP) (WANG et al., 

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

 𝐶𝑂𝑃 = 1𝜂𝐶𝑎𝑟𝑛𝑜𝑡 = 𝑇𝐶𝑇𝑅 − 𝑇𝐶 (33) 
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onde, ηCarnot é a eficiência de Carnot da bomba de calor, TC e TR são as temperaturas do 

condensador e do reboiler na coluna que está acontecendo a recompressão - no caso deste 

trabalho, a coluna de recuperação de HAc. 

A partir dos resultados do modelo, as temperaturas de topo e base da coluna são 345,1K 

e 387,8K, respectivamente. Aplicando esses resultados na equação (33), encontra-se que o COP 

é igual a 8,18. De acordo com PLSEU et al., (2014), um valor entre 5 e 10 indica que a avaliação 

econômica do processo deve ser feita com maiores detalhes, o que será feito na próxima seção. 

 

2.5.2 Avaliação Econômica 

A Tabela 7 apresenta os resultados econômicos das duas configurações estudadas. A 

coluna de extração é ligeiramente mais barata na INT-HAc devido ao menor número de estágios. 

 
Tabela 7. Resultados econômicos ótimos para o ácido acético. 

 CONV-HAc INT-HAc 
Coluna de Extração   

Custo Capital (MMU$) 1,95 1,83 
Pré-Aquecedor de Extrato   
Área de Troca Térmica (m²) 764,28 604,18 

Custo Capital (MMU$) 0,55 0,47 
Custo Operacional (MMU$/Ano) 9,73 0,00 
Coluna de Recuperação de HAc   

Área de Troca Térmica do Reboiler (m²) 202,6 483,38 
Custo Capital do Reboiler (MMU$) 0,23 0,41 

Diâmetro (m) 5,64 5,69 
Custo Capital (MMU$) 1,43 1,44 

Custo Operacional (MMU$/Ano) 1,15 0,00 
Pré-Aquecedor de Aquoso   
Área de Troca Térmica (m²) 369,29 283,05 

Custo Capital (MMU$) 0,34 0,29 
Custo Operacional (MMU$/Ano) 4,23 2,7 
Coluna de Purificação de Água   

Área de Troca Térmica do Reboiler (m²) 9,53 9,20 
Diâmetro (m) 0,73 0,67 

Custo Capital (MMU$) 0,08 0,07 
Custo Operacional (MMU$/Ano) 0,10 0,1 

Condensador   
Área de Troca Térmica (m²) 1295,88 240,20 

Custo Capital (MMU$) 0,77 0,26 
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Custo Operacional (MMU$/Ano) 0,59 0,1 
Compressor   

Custo Capital (MMU$) - 8,76 
Custo Operacional (MMU$/Ano) - 4,3 
Custo Operacional (MMU$/Ano) 15,79 7,20 

Custo Capital (MMU$) 7,19 15,69 
Custo Anual Total (MMU$/Ano) 17,23 10,33 

 

O pré-aquecedor de extrato apresenta diferentes resultados em cada configuração. 

Devido ao maior coeficiente global de transferência de calor considerado (Tabela 4), o trocador 

acaba precisando de uma menor área de troca térmica, e consequentemente o custo capital 

diminui. Além disso, na INT-HAc o custo operacional do trocador de calor é igual a zero, pois 

não há necessidade de utilidade para aquecer a corrente de extrato. 

O diâmetro da coluna de recuperação de HAc é semelhante nas duas configurações; o 

que indica que a vazão de vapor recirculando na coluna é próxima em ambos os cenários. 

Todavia, na configuração INT-HAc, o reboiler tem um custo capital aproximadamente duas 

vezes maior que na CONV-HAc, pois o ∆T entre os lados frio e quente é menor e, 

consequentemente, uma maior área de troca térmica é exigida para fornecer a mesma 

quantidade de energia. Por fim, assim como no pré-aquecedor de extrato, o custo operacional 

da coluna é totalmente anulado na INT-HAc, pois não é necessário o uso de vapor externo para 

fornecer energia. 

Assim como comentado na seção anterior, a integração térmica do processo diminui 

significativamente os custos operacionais do condensador. Além disso, os custos capitais 

também diminuem, pois a área de troca térmica necessária também é menor na configuração 

INT-HAc. 

A principal desvantagem da INT-HAc reside no elevado custo capital do compressor. A 

partir dos resultados obtidos é possível observar que apenas o custo do compressor é suficiente 

para construir toda a planta da CONV-HAc. Esse resultado mostra que a INT-HAc só se torna 

economicamente atrativa para maiores períodos de payback. Outra variável que contribui para 

o aumento do custo capital na MVR é a área de troca térmica do reboiler da coluna de 

recuperação de HAc, que é significativamente maior. 

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

configuração CONV-HAc, principalmente devido à menor necessidade de vapor nos pré-
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aquecedores e reboiler da coluna de recuperação de ácido. As Figuras 4 e 5 apresentam os 

fluxogramas ótimos obtidos. 

 

 
Figura 4. Resultados ótimos para a configuração convencional do ácido acético (CONV-HAc) (AUTOR, 2023). 

 

 
Figura 5. Resultados ótimos para a configuração intensificada do ácido acético (INT-HAc) (AUTOR, 2023). 

 

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

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

temperatura após a transferência de calor no reboiler da coluna de recuperação de HAc. À 

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

após 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 saída do 

reboiler (AUTOR, 2023). 
 

O limite para a temperatura na entrada do compressor, no entanto, é imposto pelo 

approach de temperatura no reboiler - pelo menos 5K. A temperatura na base da coluna de 

recuperação HAc é 387K; assim, para ter um approach de pelo menos 5K no reboiler, a 

temperatura do vapor comprimido após a troca térmica no reboiler não pode ser inferior a 392K. 

De acordo com a Figura 6, esse ponto é alcançado quando a temperatura na entrada do 

compressor é de 364K (seta azul). 

A Figura 6 também mostra que o TAC do equipamento diminui à medida que a 

temperatura na entrada do compressor diminui. Este comportamento pode indicar que a retirada 

do pré-aquecimento antes do compressor reduzirá tanto o CAPEX quanto o OPEX do processo; 

entretanto, este pré-aquecimento evita um dano físico ao compressor devido à condensação do 

vapor. Portanto, o pré-aquecimento da corrente de entrada é feito para prolongar a vida útil do 

compressor, apesar de qualquer desvantagem econômica. 

 

2.5.3 Avaliação Ambiental 

A avaliação ambiental é uma das etapas mais importantes no desenvolvimento de 

processos. Devido à crescente regulamentação e aos avanços das políticas de restrição de 

emissões, a indústria se vê cada vez mais em um momento de transformação dos seus processos 
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produtivos. O parâmetro utilizado neste trabalho para avaliar o impacto ambiental das 

configurações estudadas foi a emissão de CO2. 

De acordo com YANG et al., (2019), as emissões de CO2 resultantes do processo de 

destilação podem ser calculadas diretamente a partir do consumo de energia do reboiler. Todo 

o vapor utilizado na coluna é produzido em caldeiras, cujo fornecimento de energia é feito por 

um combustível fóssil; dentre os mais comuns estão óleo, gás natural, carvão e biomassa 

(ZHAO et al., 2018). As emissões de CO2 resultantes do processo de geração de vapor podem 

ser calculadas através da equação (34). 

 [𝐶𝑂2]𝐸𝑚𝑖𝑠𝑠 = (𝑄𝐹𝑢𝑒𝑙𝑁𝐻𝑉) ∗ (𝐶%100) ∗ 𝛼 (34) 

 

onde α representa a razão entre as massas molares do CO2 e do C; NHV é o net heating value 

do combustível usado na caldeira; e C% é o teor de carbono do combustível. O combustível 

considerado nesse trabalho foi o gás natural; diante disso, os valores de α, NHV e C% são, 

respectivamente, 3,67, 48000 kJ/kg e 0,7485. 

QFuel na equação (34) é a quantidade de energia que deve ser fornecida pelo combustível 

para produzir a quantidade de vapor necessária. Esse parâmetro é calculado a partir da equação 

(35). 

 𝑄𝐹𝑢𝑒𝑙 = (𝑄𝑃𝑟𝑜𝑐𝜆𝑃𝑟𝑜𝑐 ) ∗ (ℎ𝑃𝑟𝑜𝑐 − 419) ∗ ( 𝑇𝐹𝑇𝐵 − 𝑇0𝑇𝐹𝑇𝐵 − 𝑇𝑆𝑡𝑎𝑐𝑘) (35) 

 

onde QProc e hProc são o calor latente e a entalpia do vapor utilizado no processo, 

respectivamente. 419 kJ/kg é a entalpia da água alimentada na caldeira – considerando uma 

temperatura de alimentação igual a 100°C. O último termo da equação (35) representa o inverso 

da eficiência da caldeira; onde TFTB é a temperatura de chama (1800°C), T0 é a temperatura 

ambiente (25°C) e TStack é a temperatura dos gases de exaustão (160°C). 

Para o cálculo das emissões de CO2 produzidas durante a geração de energia elétrica em 

turbinas a gás, GADALLA et al., (2006) propuseram a seguinte equação: 

 𝑄𝐹𝑢𝑒𝑙 = (𝑄𝐸𝑙𝑒𝑐𝜂𝐺𝑇 ) ∗ ( 11 − 𝜂𝐶 ) (36) 

 



23 
 

 
 

onde QElec é a energia elétrica necessária no processo, ηGT e ηC são, respectivamente, a eficiência 

da turbina e o fator de Carnot para uma turbina a gás. 

Com base nas equações (34) a (36), foram calculadas as emissões de CO2 de cada 

configuração a fim de determinar qual delas é a mais amigável ao meio ambiente. Os resultados 

são apresentados na Tabela 8. 

 
Tabela 8. Resultados ambientais das configurações estudadas para o ácido acético. 

 CONV-HAc INT-HAc 
Emissão de CO2 (kt/ano) 

Pré-Aquecedor de Extrato 82,2 - 
Coluna de Recuperação de HAc 9,7 - 

Pré-Aquecedor de Aquoso 35,7 22,27 
Coluna de Purificação de Água 0,8 0,83 

Compressor - 24,01 
Total 128,5 47,12 

 

Ao analisar os resultados, é possível observar que, mesmo emitindo uma elevada 

quantidade de CO2, o compressor utilizado na INT-HAc representa ganhos ambientais 

significativos. Ao comparar com a configuração convencional, o uso da recompressão mecânica 

de vapor apresenta um saving ambiental de 65.2%. 

É importante destacar que os resultados ambientais apresentados nesta seção podem ser 

melhorados em níveis expressivos caso o combustível fóssil considerado para a geração das 

utilidades seja substituído por outro combustível de origem renovável. 
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3. RECUPERAÇÃO E PURIFICAÇÃO DO ÁCIDO LÁCTICO ATRAVÉS 

DA DESTILAÇÃO REATIVA COM METANOL 
O foco do presente capítulo consiste em apresentar duas configurações para a 

recuperação e purificação do ácido láctico presente na vinhaça da fermentação. O ponto 

principal do processo consiste em reagir o ácido láctico com o metanol (MeOH), formando o 

lactato de metila (MetLac), e em seguida realizar a hidrólise do éster formado para obter 

novamente o ácido láctico com 88%wt. (especificação da indústria alimentícia). Ambas as 

configurações possuem uma proposta de intensificação, que é a coluna de destilação reativa. 

Todavia, no caso da configuração convencional (CONV-LAc) a reação de esterificação é 

processada em um reator e depois há uma coluna reativa para a hidrólise do éster. Na 

configuração intensificada (INT-LAc), as duas reações ocorrem em uma única coluna reativa 

com parede dividida (DWC). Os fluxogramas foram otimizados considerando o TAC como 

função objetivo. 

 

3.1 Revisão da Literatura  
A demanda mundial de ácido láctico (LAc) está entre 200 e 350 kt/ano, sendo as 

indústrias alimentícia, farmacêutica, têxtil e de insumos básicos suas maiores consumidoras. O 

ácido láctico pode ser usado na produção de ésteres, propileno glicol, ácido acrílico, acetaldeído 

e 1,2-propanodiol. O LAc também é utilizado na indústria de cosméticos como umectante na 

preparação de cremes e sabonetes. Além disso, pode ser utilizado como insumo básico na 

produção de polilactatos e ácido polilático para a fabricação de plásticos biodegradáveis 

(GONZÁLEZ-NAVERRETE et al., 2022). 

A molécula de ácido láctico possui um carbono quiral que lhe confere atividade óptica, 

e, portanto, pode ser encontrado em dois isômeros ópticos: L(+)-LAc e D(-)-LAc, sendo este 

último perigoso à saúde humana se consumido em altas dosagens. Por causa disso, a produção 

de ácido láctico com alta pureza óptica está substituindo o uso de D(-)-LAc nas indústrias 

alimentícia e farmacêutica (LI et al., 2021). 

A demanda por pureza óptica impacta diretamente na rota de produção do ácido láctico. 

Atualmente, 90% da produção mundial do ácido láctico ocorre através de rotas biotecnológicas 

(CAVANI et al., 2016). Existem dois motivos principais para que isso ocorra: i) o elevado custo 

das matérias primas necessárias à rota sintética; e ii) a rota sintética produz uma mistura dos 

isômeros ópticos, o que limita o mercado do ácido produzido. 
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O uso de rotas biotecnológicas, todavia, apresenta algumas desvantagens, sendo a baixa 

concentração de LAc na saída da fermentação a principal delas. Além disso, a presença de 

impurezas, como outros ácidos orgânicos, álcoois, ésteres secundários, sulfatos, proteínas e 

açúcares residuais que precisam ser separadas representam uma dificuldade a mais para o 

processo de downstream (GONZÁLEZ-NAVERRETE et al., 2022). Outros fatores que tornam 

o processo de recuperação mais energicamente intensivo são: i) a forte afinidade do LAc com 

a água; ii) o alto ponto de ebulição do LAc; e iii) a tendência a oligomerização do LAc quando 

exposto à altas temperaturas (SANZ et al., 2003). 

Diante disso, vários métodos de purificação foram investigados ao longo dos anos, tais 

como precipitação, extração por solvente, adsorção, evaporação short-path e membranas (LI et 

al., 2021). No entanto, esses processos resultam em baixa recuperação de ácido láctico e 

apresentam limitações significativas. Para sobrepujar tais limitações, a literatura tem avançado 

em direção ao uso da destilação reativa como método de separação mais utilizado para recuperar 

o ácido láctico formado na fermentação. Esse método consiste em reagir o ácido láctico com 

um álcool para formar um éster. Como o éster formado é mais estável termicamente que o LAc, 

ele é recuperado em uma coluna de destilação e posteriormente é hidrolisado para formar 

novamente o ácido láctico em uma coluna de destilação reativa (ANBREEN et al., 2022). 

Embora o processo da destilação reativa para a recuperação do ácido láctico tenha sido 

proposto ainda na década de 1990 (COCKREM e JOHNSON, 1993), o primeiro trabalho a 

determinar o álcool mais economicamente atrativo foi o de SU et al., (2013). Os autores 

desenvolveram o projeto conceitual para quatro álcoois (metanol, etanol, isopropanol e n-

butanol) considerando uma alimentação com 30% wt. de ácido láctico. A função objetivo 

utilizada foi o TAC. Os resultados obtidos indicaram que o metanol é o álcool mais atrativo 

porque necessita de menos colunas de destilação, uma vez que não forma azeótropo com a água, 

por formar o éster de menor ponto de ebulição e por ser o álcool com menor preço 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 configurações de intensificação de 

processos ao utilizar colunas de destilação reativa, com o passar dos anos foram propostas 

outras configurações mais intensificadas. PAZMIÑO-MAYORGA et al., (2021) propuseram o 

uso de uma DWC para unificar as colunas de esterificação e hidrólise. A configuração proposta 

pelos autores reduz o número de colunas de destilação do trabalho de SU et al., (2013), de 

quatro para apenas duas, ao substituir a coluna de pré-concentração e unificar as colunas de 
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esterificação e hidrólise em um único casco, mas com parede dividida. Os autores direcionaram 

o estudo para uma proposta de design e metodologia de implementação, e não realizaram 

nenhuma otimização, nem avaliação do TAC. Todavia, os resultados de consumo específico de 

energia indicam uma redução de aproximadamente 27% em comparação com o encontrado no 

trabalho de SU et al., (2013), considerando a mesma alimentação. 

ANBREEN et al., (2022) avaliaram o uso da recompressão mecânica de vapor (MVR) 

para a coluna de hidrólise, considerando o design proposto por MO et al., (2011). Os autores 

consideraram uma alimentação proveniente de um reator de esterificação contendo apenas 

lactato de metila e água, porém não simularam a coluna de recuperação do metanol. Além disso, 

foram considerados dois cenários 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 configuração com 

split de overhead reduz o TAC do processo em 2,5% em comparação à configuração sem split. 

Todavia, foi observado que apenas o custo capital do compressor seria suficiente para comprar 

todos os equipamentos da configuração convencional. 

GONZÁLEZ-NAVERRETE et al., (2022) compararam diferentes configurações de 

colunas termicamente acopladas e com DWC para a mesma alimentação que SU et al., (2013). 

Os autores, todavia, não consideraram as reações de esterificação do ácido succínico. A 

configuração ótima foi definida com base em uma otimização multiobjetivo que considerou 

indicadores econômicos e ambientais. O menor TAC foi obtido em uma configuração DWC 

com três regiões dentro da coluna, uma para a esterificação, outra para a hidrólise e a última 

para a recuperação do metanol. Esse resultado reduziu o número de colunas de destilação, de 

quatro para duas. 

Após a revisão da literatura, foi constatado que existem inúmeros trabalhos na literatura 

que desenvolvem análises semelhantes ao proposto no presente estudo. Todavia, algumas 

lacunas ainda são encontradas, como por exemplo: i) a consideração de múltiplas espécies na 

alimentação, o que impacta diretamente no consumo de metanol e no fornecimento de energia; 

ii) a otimização com métodos de otimização estocásticos, como algoritmos genéticos, trazendo 

maior robustez para o estudo; e iii) a avaliação em níveis de concentração de LAc mais baixos, 

entre 1 e 3% wt. 

Portanto, o estudo desenvolvido neste capítulo oferece contribuições pertinentes para a 

literatura existente no que diz respeito à produção do ácido láctico a partir de rotas 

biotecnológicas. 
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3.2 Configuração Convencional do Processo do LAc 
A Figura 7 apresenta o fluxograma do processo convencional (CONV-LAc). Antes de 

ser alimentada ao reator de esterificação, a vinhaça (S1) passa por uma evaporação de triplo 

efeito para que a maior parte da água seja removida. O uso de múltiplos efeitos na evaporação 

permite que o consumo de vapor vivo, isto é, aquele produzido em caldeiras, seja necessário 

apenas no primeiro estágio, fazendo com que os demais estágios aproveitem o vapor produzido 

no primeiro. Essa configuração diminui o consumo de energia do processo. Todavia, como o 

vapor produzido em cada estágio está em equilíbrio termodinâmico com o líquido, a pressão do 

estágio seguinte precisa ser menor que a do anterior para que seja criada uma diferença de 

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

 

 
Figura 7.  Fluxograma de processo da configuração convencional para o ácido láctico (CONV-LAc) (AUTOR, 

2023). 
 

A evaporação da alimentação antes do reator de esterificação é necessária por causa da 

elevada quantidade de água na vinhaça (ver Tabela 9). As reações de esterificação são limitadas 

pelo equilíbrio químico, mesmo quando ocorrem na presença de catalisadores (PÖPKEN et al., 

2000). Por causa disso, caso a vinhaça seja alimentada diretamente ao reator de esterificação, 

praticamente não haverá formação de ésteres, pois, como a quantidade de água é muito maior 

que a de ácido, à medida que acontecer a esterificação, a reação reversa, de hidrólise, já 

acontecerá, deslocando o equilíbrio para a formação de ácido novamente. 

 
Tabela 9. Composição da vinhaça para o cenário do ácido láctico. 

Componente Fração Mássica (%) 
Ácido Acético 0,1661 

Água 98,3934 
Glicerol 0,1993 

Ácido Láctico 1,00 
Ácido Succínico 0,2412 

 



28 
 

 
 

Após passar pela evaporação de triplo efeito, a vinhaça concentrada (S2) é bombeada 

para o reator de esterificação, o qual opera em condições de temperatura e pressão suficientes 

para vaporizar os produtos. Esse modo de operação do reator garante que a água e os ésteres 

formados sejam vaporizados para que o equilíbrio das reações de esterificação (R1 a R4) seja 

deslocado no sentido da formação dos produtos (KUMAR et al., 2006). O reator opera em 

vácuo de 0,7 bar para diminuir a extensão das reações de oligomerização do ácido láctico (R5 

a R6) e aumentar o tempo de vida útil do catalisador, o qual se degrada termicamente em 

temperaturas acima de 150°C (PAZMIÑO-MAYORGA et al., 2021; SANZ et al., 2002). O 

volume do reator é de 13,65 m³ e foi determinado considerando um hold-up de 5 minutos 

quando o reator está 50% cheio. O reator é equipado com a resina de troca iônica Amberlyst-

15 para a catálise heterogênea da reação. A Amberlyst-15 foi escolhida como catalisador por 

causa da ampla disponibilidade de dados cinéticos na literatura, tanto para o ácido láctico como 

para os demais ácidos presentes no processo (ver Tabela 10). A unidade do fator pré-

exponencial nas equações (38) a (55) é kmol/kgcats, enquanto a energia de ativação está em 

kJ/kmol. 

 
Tabela 10. Reações e expressões cinéticas utilizadas na modelagem (PÖPKEN et al., 2000; PAZMIÑO-

MAYORGA et al., 2021). 𝐶3𝐻6𝑂3 (𝐿𝐴𝑐) + 𝐶𝐻3𝑂𝐻(𝑀𝑒𝑂𝐻) ↔ 𝐶4𝐻8𝑂3(𝑀𝑒𝑡𝐿𝑎𝑐) + 𝐻2𝑂 (R1) 𝑟 = 𝑚𝑐𝑎𝑡(𝑘𝐷𝑅1𝑎𝐿𝐴𝑐𝑎𝑀𝑒𝑂𝐻 − 𝑘𝑅𝑅1𝑎𝑀𝑒𝑡𝐿𝑎𝑐𝑎𝐻2𝑂 ) (38) 𝑘𝐷𝑅1 = 2,17 ∗ 104exp (−48733/𝑅𝑇) (39) 𝑘𝑅𝑅1 = 1,06 ∗ 103exp (−48487/𝑅𝑇) (40) 𝐶2𝐻4𝑂2 (𝐻𝐴𝑐) + 𝐶𝐻3𝑂𝐻(𝑀𝑒𝑂𝐻) ↔ 𝐶3𝐻6𝑂2(𝑀𝑒𝑡𝐻𝑎𝑐) + 𝐻2𝑂 (R2) 𝑟 = 𝑚𝑐𝑎𝑡(𝑘𝐷𝑅2𝑎𝐻𝐴𝑐𝑎𝑀𝑒𝑂𝐻 − 𝑘𝑅𝑅2𝑎𝑀𝑒𝑡𝐻𝑎𝑐𝑎𝐻2𝑂) (41) 𝑘𝐷𝑅2 = 2,961 ∗ 104exp (−49190/𝑅𝑇) (42) 𝑘𝑅𝑅2 = 1,348 ∗ 106exp (−69230/𝑅𝑇) (43) 𝐶4𝐻6𝑂4 (𝑆𝑈𝑐) + 𝐶𝐻3𝑂𝐻(𝑀𝑒𝑂𝐻) ↔ 𝐶5𝐻8𝑂4(𝑀𝑀𝑆) + 𝐻2𝑂 (R3) 𝑟 = 𝑚𝑐𝑎𝑡(𝑘𝐷𝑅3𝑥𝑆𝑈𝑐𝑥𝑀𝑒𝑂𝐻 − 𝑘𝑅𝑅3𝑥𝑀𝑀𝑆𝑥𝐻2𝑂) (44) 𝑘𝐷𝑅3 = 1,10 ∗ 107exp (−72855/𝑅𝑇) (45) 𝑘𝑅𝑅3 = 2,45 ∗ 105exp (−72855/𝑅𝑇) (46) 𝐶5𝐻8𝑂4 (𝑀𝑀𝑆) + 𝐶𝐻3𝑂𝐻(𝑀𝑒𝑂𝐻) ↔ 𝐶6𝐻10𝑂4(𝐷𝑀𝑆) + 𝐻2𝑂 (R4) 𝑟 = 𝑚𝑐𝑎𝑡(𝑘𝐷𝑅4𝑥𝑀𝑀𝑆𝑥𝑀𝑒𝑂𝐻 − 𝑘𝑅𝑅4𝑥𝐷𝑀𝑆𝑥𝐻2𝑂) (47) 𝑘𝐷𝑅4 = 4,40 ∗ 107exp (−78646/𝑅𝑇) (48) 
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𝑘𝑅𝑅4 = 5,57 ∗ 106exp (−78646/𝑅𝑇) (49) 2𝐶3𝐻6𝑂3 (𝐿𝐴𝑐) ↔ 𝐶6𝐻10𝑂5(𝐷𝐿𝐴𝑐) + 𝐻2𝑂 (R5) 𝑟 = 𝑚𝑐𝑎𝑡(𝑘𝐷𝑅5𝑥𝐿𝐴𝑐2 − 𝑘𝑅𝑅5𝑥𝐷𝐿𝐴𝑐𝑥𝐻2𝑂) (50) 𝑘𝐷𝑅5 = 2,00 ∗ 101exp (−52000/𝑅𝑇) (51) 𝑘𝑅𝑅5 = 9,99 ∗ 101exp (−52000/𝑅𝑇) (52) 𝐶3𝐻6𝑂3 (𝐿𝐴𝑐) + 𝐶6𝐻10𝑂5(𝐷𝐿𝐴𝑐) ↔ 𝐶9𝐻14𝑂7(𝑇𝐿𝐴𝑐) + 𝐻2𝑂 (R6) 𝑟 = 𝑚𝑐𝑎𝑡(𝑘𝐷𝑅6𝑥𝐿𝐴𝑐𝑥𝐷𝐿𝐴𝑐 − 𝑘𝑅𝑅6𝑥𝑇𝐿𝐴𝑐𝑥𝐻2𝑂) (53) 𝑘𝐷𝑅6 = 5,70exp (−50800/𝑅𝑇) (54) 𝑘𝑅𝑅6 = 2,85 ∗ 101exp (−50800/𝑅𝑇) (55) 

 

O reator produz duas correntes, uma na fase líquida - que constitui os resíduos do 

processo - e uma na fase vapor que alimenta a coluna de estabilização. Esta coluna tem por 

objetivo remover os ésteres pesados e o glicerol que foram vaporizados no reator. A presença 

desta coluna é de fundamental importância para remover componentes que iriam contaminar o 

ácido láctico obtido na base da coluna de hidrólise, a jusante no processo. A coluna de 

estabilização opera com condensador parcial para garantir que todos os componentes mais 

pesados que o lactato de metila não passem adiante no processo. 

O destilado vapor da coluna de estabilização alimenta a coluna de hidrólise. O objetivo 

desta segunda coluna é converter o MetLac, formado no reator, em LAc - reação reversa da 

(R1). Enquanto no reator de esterificação os produtos são vaporizados a fim de deslocar o 

equilíbrio para o lado direito da reação (R1), na coluna de hidrólise os produtos da reação 

reversa são separados de acordo com seus pontos de ebulição para deslocar o equilíbrio para o 

lado esquerdo da reação (R1) (SU et al., 2013). Na coluna, à medida que a reação reversa ocorre, 

o metanol e o ácido formados são separados em cada estágio; o MeOH, por ser mais leve, é 

vaporizado para o estágio superior, e o ácido, por ser mais pesado, segue para o estágio inferior. 

Essa separação desloca a reação no sentido da formação de metanol e ácido láctico; o primeiro 

é obtido junto com a água no topo da coluna, enquanto o último é obtido na base da coluna com 

88%wt. de pureza. 

A última coluna de destilação tem por objetivo separar o metanol da água e de quaisquer 

resíduos de MetLac. Esta coluna é a única que opera com condensador total. O metanol é obtido 

no topo, juntamente com o acetato de metila, que é o éster mais leve formado nas reações, e 

retorna para a alimentação do reator após ser misturado com o make-up de reagente. 
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3.3 Configuração Intensificada do Processo do LAc 
A segunda configuração avaliada consiste em juntar o reator de esterificação, a coluna 

de estabilização e a coluna de hidrólise em uma coluna de parede dividida (DWC) com reações 

nos dois lados da parede e na seção de retificação. A Figura 8 apresenta o novo fluxograma 

proposto. 

 

 
Figura 8. Fluxograma de processo da configuração intensificada para o ácido láctico (INT-LAc) (AUTOR, 

2023). 
 

A vinhaça concentrada alimenta o lado esquerdo da parede, chamado de lado da 

esterificação. Por conter os reagentes mais pesados, a vinhaça é alimentada no topo da seção 

reacional, enquanto o metanol, por ser o reagente de menor ponto de ebulição, é alimentado na 

base da seção reacional deste lado da coluna. Neste lado da parede ocorrem as reações de 

esterificação. Os ésteres de LAc e HAc sobem para a seção de retificação da coluna, bem como 

o excesso de metanol e a água. Os ésteres pesados, oligômeros do ácido láctico e o glicerol são 

obtidos no produto de base do lado da esterificação. 

Ao subirem para a seção de retificação, os ésteres leves são hidrolisados já nos primeiros 

estágios da seção - contando de baixo para cima. À medida que a reação de hidrólise acontece, 

os ácidos formados são direcionados para os estágios inferiores, por terem maior ponto de 

ebulição, e se dividem entre os dois lados da DWC. Todavia, como nem todo o lactato de metila 

(MetLac) é hidrolisado na seção de retificação, o lado direito da DWC conta com uma extensa 

seção reacional que converte o restante de MetLac em ácido láctico, o qual é obtido como 

produto de fundo do lado da hidrólise. 

Como o líquido que se divide entre os dois lados da DWC é rico em ésteres, é importante 

que a vazão direcionada para o lado da esterificação seja a menor possível, pois isso resultaria 

na formação de ácido nesse lado da coluna, o que não é desejável. Sendo assim, a fração de 
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líquido para o lado da esterificação deve ser apenas o necessário para garantir que exista líquido 

nos estágios desse lado da DWC. 

Acima dos estágios reacionais na seção de retificação existem alguns estágios que 

separam o metanol de qualquer quantidade de ésteres leves que não tenha sido hidrolisada. A 

existência desses estágios ajuda a aumentar a conversão dos ésteres, diminuindo o refluxo 

necessário na coluna e, consequentemente, o consumo de energia nos refervedores. 

A principal vantagem dessa configuração é a redução no número de colunas de 

destilação, de três para apenas duas. Além disso, a configuração com DWC reativa elimina a 

necessidade de um reator no processo. Porém, como os ésteres pesados possuem alto ponto de 

ebulição, a configuração intensificada exige o uso de vapor de alta pressão no reboiler do lado 

da esterificação, enquanto na configuração convencional esse vapor só é usado na coluna de 

estabilização. Essa alteração tem impacto direto na análise econômica e ambiental do processo. 

 

3.4 Metodologia 
As duas configurações apresentadas foram simuladas no software Aspen Plus. A 

presente seção 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 capítulo apresentam uma extensa quantidade de espécies 

químicas. Isso torna a escolha do modelo termodinâmico bastante complexa, pois são inúmeros 

pares binários a serem estudados e nem sempre há disponibilidade de dados de equilíbrio para 

todos eles. Diante disso, a definição do modelo termodinâmico foi feita com base na revisão da 

literatura disponível para o ácido láctico, tendo em vista que ele é o componente de maior 

interesse no processo. 

SANZ et al., (2003) realizaram o estudo do ELV das espécies presentes no sistema 

reativo quaternário da esterificação do ácido láctico. Os autores observaram que o modelo 

UNIQUAC se ajustou de forma bastante satisfatória aos dados experimentais. Com base nesse 

trabalho, outros autores também utilizaram o modelo UNIQUAC, tais como SU et al., (2013), 

DAFUL & GÖRGENS (2017), PAZMIÑO-MAYORGA et al., (2021). Além disso, devido a 

presença do ácido acético, é necessário considerar a equação de estado de Hayden O’Connel 

(HOC) para a previsão da dimerização desse ácido na fase vapor (MÄNNISTÖ et al., 2016). 
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Todos os parâmetros de interação binária dos pares binários cujos dados de ELV não se 

encontram disponíveis na literatura foram estimados através do método UNIFAC. 

A próxima etapa da metodologia consistiu em construir o fluxograma de processo no 

ambiente de simulação do software. A Tabela 11 apresenta os blocos utilizados com as 

respectivas especificações. Assim como no capítulo 2, os parâmetros classificados como 

“Design Spec” representam as variáveis manipuladas nos blocos de Design and Specification, 

enquanto os parâmetros classificados como “Otimização” são variáveis de decisão 

determinados a partir da otimização do TAC. 

As pressões dos três estágios da evaporação foram definidas a partir da otimização do 

TAC dessa área, a qual foi realizada utilizando o método SQP disponível no Aspen Plus. 

Embora o SQP seja um método menos robusto que os algoritmos genéticos, ele foi utilizado 

para simplificar o desenvolvimento do fluxograma e observar como as pressões de cada estágio 

afetam o TAC da evaporação. Essa escolha não deverá trazer perdas significativas para o 

trabalho, tendo em vista que o foco principal não é a área de evaporação. 

Como comentado anteriormente, o primeiro estágio da evaporação é o único que faz uso 

de vapor vivo para vaporizar a água. A carga térmica necessária nesse estágio foi definida a 

partir da ferramenta de Design Spec do simulador, a qual manipula esse parâmetro para garantir 

uma perda de, no máximo, 4% de LAc na evaporação. 

O reator de esterificação foi modelado como um reator contínuo de mistura perfeita 

(CSTR). A temperatura de reação é definida a partir de um Design Spec para garantir a 

conversão de 95% do LAc alimentado no reator. É importante deixar claro que o cálculo da 

conversão considera tanto a quantidade de LAc que deixa o reator na fase líquida (corrente de 

resíduos), como também o que é vaporizado para a coluna de estabilização. A massa de 

catalisador foi definida a partir de uma análise de sensibilidade; o valor de 1050 kg representa 

um compromisso entre consumo de energia e custo de catalisador. 

A coluna de estabilização opera em condições de vácuo para que seja possível utilizar 

vapor de 41 barg como utilidade no reboiler. A razão de refluxo da coluna é manipulada para 

garantir a recuperação de 99,95% do lactato de metila (MetLac) no produto de topo, tendo em 

vista que o objetivo dessa coluna é separá-lo dos ésteres pesados e dos ácidos não convertidos 

no reator. A vazão de fundo da coluna é outra variável manipulada em um Design Spec. O 

objetivo dessa manipulação é garantir uma recuperação de 99,5% de succinato de dimetila 

(DMS) na base da coluna. Como esse é o éster de maior ponto de ebulição após o MetLac, os 
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dois blocos de Design Spec utilizados garantem que o objetivo da coluna de estabilização seja 

alcançado. 

 
Tabela 11. Especificações dos blocos utilizados no modelo do ácido láctico em Aspen Plus. 

Equipamento Rotina do Aspen Plus Especificação 

Estágio 1 Evaporação Flash Pressão: 0,99 bar 
Carga Térmica: Design Spec 

Estágio 2 Evaporação Flash Pressão: 0,69 bar 
Estágio 3 Evaporação Flash Pressão: 0,47 bar 

Reator de 
Esterificação RCSTR 

Pressão: 0,7 bar 
Temperatura: Design Spec 

Volume do reator: 13,65 m³ 
Fração de líquido no reator: 50% 

Massa de catalisador: 1050 kg 

Coluna de 
Estabilização RadFrac 

Número de Estágios: Otimização 
Estágio de Alimentação: Otimização 

Razão de Refluxo: Design Spec 
Vazão de fundo: Design Spec 

Pressão: 0,7 bar 

Coluna de Hidrólise RadFrac 

Número de Estágios: Otimização 
Estágio de Alimentação: Otimização 

Número de Estágios na Seção Reacional: 
Otimização 

Hold-up de Catalisador nos Estágios da 
Seção Reacional: 115 kg 

Razão de Refluxo: Design Spec 
Vazão de Destilado: Design Spec 

Pressão: 0,7 bar 

DWC Reativa RadFrac 

Número de Estágios: Otimização 
Estágios de Alimentação: Otimização 

Número de Estágios na Seção Reacional: 
Otimização 

Hold-up de Catalisador nos Estágios da 
Seção Reacional: Esterificação (70 kg), 
Hidrólise (60 kg) e Retificação (140 kg). 

Razão de Refluxo: Design Spec 
Vazão de Fundo Esterificação: Design 

Spec 
Vazão de Fundo Hidrólise: Design Spec 
Split de líquido para esterificação: 0,048 

Pressão: 0,7 bar 

Coluna de 
Recuperação de 

Reagente 
RadFrac 

Número de Estágios: Otimização 
Estágio de Alimentação: Otimização 

Razão de Refluxo: Design Spec 
Vazão de Destilado: Design Spec 

Pressão: 0,7 bar 
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A coluna de hidrólise é, de longe, a que possui mais parâmetros a serem definidos. Como 

explicado por PAZMIÑO-MAYORGA et al., (2021), a pressão de operação da coluna é um 

parâmetro muito importante, tendo em vista que a velocidade da reação de oligomerização do 

LAc aumenta consideravelmente com a temperatura, e que o catalisador se degrada 

termicamente acima de 150°C. Além disso, a temperatura na seção reacional não pode ser muito 

alta para garantir que a água e o éster não sejam vaporizados e, com isso, ocorrer a reação de 

hidrólise. Um desafio para manter a temperatura mais baixa é o fato de que as reações são 

exotérmicas. Portanto, a pressão precisa ser definida de tal forma a garantir um compromisso 

entre a separação e a extensão da reação. Neste trabalho foi considerada a pressão de 0,7 bar, a 

qual foi definida após uma análise de sensibilidade e a observação do perfil de temperatura na 

coluna. 

A razão de refluxo é manipulada em um bloco de Design Spec para garantir uma 

composição de MetLac de até 1%wt. na base da coluna (especificação da indústria alimentícia). 

Embora seja contraintuitivo manipular a razão de refluxo para garantir uma pureza na base, essa 

especificação foi definida porque o refluxo exerce uma grande influência sobre a taxa de reação 

na seção reacional. Como o topo desta coluna é rico em metanol, acetato de metila e água, ao 

passar pelo condensador parcial, o refluxo que retorna para a coluna é rico em água, uma vez 

que este é o componente mais pesado dentre os três, e possui uma pequena fração de metanol. 

Tendo em vista que o objetivo da coluna é realizar a hidrólise do LAc, esse refluxo rico em 

água ajuda a deslocar a reação no sentido da formação do ácido e, com isso, diminuir a 

composição de MetLac na base. 

A vazão de destilado também é manipulada em um bloco de Design Spec. Desta vez, a 

variável especificada é a pureza de LAc na base, a qual foi definida em 88% wt. A motivação 

para definir esse par de variável manipulada e especificada segue a mesma lógica usada na 

razão de refluxo. Considerando uma razão de refluxo constante, qualquer manipulação na vazão 

de destilado altera a vazão de refluxo, o que, como já foi explicado, altera significativamente 

as taxas de reação na seção reacional. 

Outros dois parâmetros muito importantes são o número de estágios na seção reacional 

e o hold-up de catalisador nesses estágios. Enquanto o primeiro foi determinado a partir da 

otimização, o segundo foi calculado e inserido como um valor constante no decorrer da 

otimização. Nas colunas de destilação reativas, o hold-up é uma variável de importância 

significativa, uma vez que afeta diretamente as taxas de reação e, por consequência, irá afetar 
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também as vazões de refluxo e boilup da coluna, bem como o consumo de energia (LUYBEN 

& YU, 2008). A sua determinação, todavia, é um procedimento iterativo. 

Inicialmente, um hold-up é especificado e os cálculos da coluna são feitos para alcançar 

as especificações desejadas. Em seguida, o diâmetro da coluna é calculado a partir da vazão de 

vapor recirculante e, com isso, a altura de líquido em cada estágio. Segundo LEE & HSIAO 

(2017), alturas maiores que 10 e 15 cm não são desejadas por causa de limitações na hidráulica 

da coluna e maiores quedas de pressão. Assim, se o hold-up estimado no início resultar em um 

nível de líquido muito alto, ele deve ser diminuído e o procedimento repetido até que ocorra a 

convergência entre diâmetro e hold-up, cuja relação é demonstrada na equação (56). 

LUYBEN& YU (2008) destacam que uma alternativa consiste em construir a coluna com um 

diâmetro maior que o exigido pelas vazões de vapor, todavia, essa opção é menos atrativa do 

ponto de vista econômico. 

 𝑚𝐻𝑜𝑙𝑑𝑢𝑝 = 𝜌 ∗ 𝑉𝑅 = 𝜌 ∗ [𝜋𝐷𝐶𝑜𝑙24 ∗ ℎ𝑊𝑒𝑖𝑟2 ∗ (1 − 𝑅𝐷𝐶 )] (56) 

 

onde ρ é a densidade do catalisador, igual a 770 kg/m³, DCol é o diâmetro da coluna, hWeir é a 

altura de líquido no estágio da seção reacional e RDC é a razão do volume do downcomer no 

prato do estágio. A altura de líquido foi dividida por dois, pois foi considerado que o catalisador 

ocupa no máximo 50% do líquido no estágio, uma consideração bastante encontrada na 

literatura. A razão 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 estágio foi feita uma 

análise de sensibilidade em alguns pontos da região de busca da otimização para ver como o 

diâmetro da coluna se comporta em cada ponto. A partir da planilha gerada na análise de 

sensibilidade, foi calculado um hold-up de catalisador médio para o intervalo de busca. Após a 

convergência do método de otimização, foi feita a verificação comentada no parágrafo anterior 

e o valor de 115 kg mostrou-se bastante satisfatório. 

No caso da configuração intensificada (INT-LAc), a maioria das especificações da DWC 

reativa são determinadas a partir da rotina de otimização. Assim como na coluna de hidrólise, 

a razão de refluxo é manipulada para alcançar a composição de até 1% wt. de MetLac no ácido 

láctico produto. A vazão de fundo do lado da esterificação é manipulada para garantir uma 

conversão de 95% para o LAc nesse lado da parede. A vazão de fundo do lado da hidrólise, por 
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sua vez, é manipulada para garantir a pureza de 88% wt. de LAc no produto de fundo. Os hold-

ups de catalisador nas três seções da coluna foram calculados a partir da metodologia usada 

para a coluna de hidrólise. Por fim, a fração de líquido para cada lado da parede foi definida a 

partir da vazão mínima de líquido para o lado da esterificação. Inicialmente, a simulação foi 

executada com diferentes designs para a DWC e, então, foi definida uma fração base. Após os 

resultados da otimização, essa fração foi ajustada manualmente até alcançar o menor valor para 

o TAC ou o lado da esterificação alcançar a convergência numérica. 

A coluna de recuperação de reagente segue a mesma lógica de implementação da coluna 

de estabilização. A pressão de operação foi definida em 0,7 bar para manter a pressão das outras 

duas colunas. A vazão de destilado é manipulada para garantir uma recuperação de 99,95% de 

MeOH pelo topo da coluna. A razão de refluxo, por sua vez, é manipulada para garantir uma 

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

 

3.4.2 Função Objetivo 

A função objetivo utilizada para determinar a configuração ótima do processo foi o TAC, 

calculado através da equação (2). Assim como no capítulo do HAc, o payback considerado foi 

de 5 anos. 

Todas as equações da Tabela 4 foram utilizadas na simulação dos processos de 

recuperação do LAc, com exceção das equações (15) a (22), pois nos processos do presente 

capítulo não existem colunas de extração, decantadores e compressores. Por outro lado, foi 

necessário adicionar as equações para o cálculo dos custos capitais do reator e da DWC, bem 

como o custo operacional do vapor de alta pressão e do catalisador. Essas equações adicionais 

são apresentadas na Tabela 12. Assim como no capítulo do HAc, todas as equações foram 

implementadas no próprio Aspen Plus através do bloco “Calculator” utilizando linguagem 

Fortran. 

Como pode ser visto nas equações (60) a (63), o cálculo do custo capital da DWC reativa 

é ligeiramente diferente do cálculo de uma coluna de destilação convencional. Inicialmente, 

como apenas um casco é necessário para a DWC, o diâmetro equivalente do equipamento é 

calculado a partir da área da seção transversal dos dois lados da parede (YU et al., 2015). Além 

disso, são subtraídos três estágios para o cálculo da altura do casco, uma vez que, na 

configuração estudada neste trabalho, a DWC reativa possui um condensador e dois reboilers. 

Por fim, vários trabalhos da literatura comentam que, devido à dificuldade na construção e 

instalação da DWC, é necessário aplicar um fator de acréscimo ao cálculo do custo capital. 
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Neste trabalho, está sendo considerado um custo extra de 15%, assim como foi adotado por LI 

et al., (2020). 

 
Tabela 12. Equações para cálculo do custo operacional e capital. 

Custo do Reator (KAYMAK & LUYBEN, 2004)  Custo Capital = 55920 ∗ DREAC1.066 ∗ LREAC0.802  (57) DREAC = √2 ∗ VREAC𝜋3
 (58) LREAC = 2 ∗ DREAC (59) 

Custo da DWC Reativa (LI et al., 2020; YU et al., 2015)  Custo Capital = 1,15 ∗ 17640 ∗ DCOL1.066 ∗ LCOL0.802 (60) DCOL = 2 ∗ √ACOLπ   (61) 

ACOL = π4 ∗ (DLADO12 + DLADO22 ) (62) LCOL = (NCOL − 3) ∗ 0,6096 ∗ 1,2 (63) 
Custo das Utilidades (CHEN et al., 2015; SU et al., 2013)  Vapor de Alta Pressão (41 barg) = 9,88 $/GJ (64) Catalisador = 3,5 $/LB (65) 

 

O custo do catalisador foi encontrado no trabalho de SU et al., (2013). Os autores 

consideraram uma vida útil de três meses para o catalisador; logo, no custo operacional anual, 

a equação (65) precisa ser multiplicada por quatro. Esta consideração, todavia, não traz efeitos 

negativos significativos para o TAC, uma vez que o custo do catalisador é pequeno quando 

comparado com o custo das utilidades, ou com o custo capital dos equipamentos. 

As equações (66) a (79) apresentam os limites da região de busca para cada variável de 

decisão nas duas configurações estudadas. A explicação do método de otimização encontra-se 

na seção 2.4.3 e não será repetida no presente capítulo. 

 15 ≤ Número de Estágios na Coluna de Estabilização ≤ 30 (66) 5 ≤ Estágio de Alimentação da Coluna de Estabilização ≤ 25 (67) 5 ≤ Número de Estágios na Seção de Retificação da Coluna de Hidrólise ≤ 10 (68) 20 ≤ Número de Estágios na Seção Reacional da Coluna de Hidrólise ≤ 35 (69) 5 ≤ Número de Estágios na Seção de Stripping da Coluna de Hidrólise ≤ 15 (70) 12 ≤ Estágio de Alimentação da Coluna de Hidrólise ≤ 44 (71) 
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15 ≤ Número de Estágios na Seção de Retificação da DWC Reativa ≤ 30 (72) 1 ≤ Número de Estágios com Reação na Seção de Retificação da DWC Reativa ≤ 10 (73) 15 ≤ Número de Estágios no 𝐿𝑎𝑑𝑜 𝑑𝑎 𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟𝑖𝑓𝑖𝑐𝑎çã𝑜 da DWC Reativa ≤ 35 (74) 1 ≤ Número de Estágios com Reação no 𝐿𝑎𝑑𝑜 𝑑𝑎 𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟𝑖𝑓𝑖𝑐𝑎çã𝑜 da DWC Reativa ≤ 10 (75) 15 ≤ Número de Estágios no 𝐿𝑎𝑑𝑜 𝑑𝑎 ℎ𝑖𝑑𝑟ó𝑙𝑖𝑠𝑒 da DWC Reativa ≤ 40 (76) 1 ≤ Número de Estágios com Reação no 𝐿𝑎𝑑𝑜 𝑑𝑎 ℎ𝑖𝑑𝑟ó𝑙𝑖𝑠𝑒 da DWC Reativa ≤ 30 (77) 15 ≤ Número de Estágios na Coluna de Recuperação de Solvente ≤ 45 (78) 5 ≤ Estágio de Alimentação da Coluna de Recuperação de Solvente ≤ 30 (79) 

 

3.5 Resultados e Discussões 
Antes de comparar os resultados de cada configuração é importante mencionar que não 

foi possível aplicar os algoritmos genéticos na configuração intensificada (INT-LAc). Devido à 

elevada complexidade do modelo e da alta interação entre as variáveis de decisão da otimização, 

no decorrer de cada geração vários pontos não alcançavam a convergência numérica, fazendo 

com que a região de busca não fosse totalmente explorada em alguns casos, enquanto em outros 

o ponto ótimo encontrado não possuía significado físico. Por causa disso, foi escolhido utilizar 

um método de otimização baseado em análises de sensibilidade para encontrar o ponto ótimo. 

Embora não tenha sido utilizado um método estocástico robusto, a otimização da INT-

LAc foi feita após sucessivas análises de sensibilidade e seguindo uma abordagem já 

amadurecida na literatura (PRADO-RUBIO et al., 2020; GASCA-GONZÁLEZ et al., 2019; 

YU et al., 2015). Por causa disso, acredita-se que os resultados podem ser comparados com os 

da configuração convencional sem maiores impactos negativos. 

 

3.5.1 Avaliação Operacional 

A Tabela 13 apresenta os resultados operacionais ótimos das configurações para o ácido 

láctico, obtidos após a otimização. 

 
Tabela 13. Resultados operacionais ótimos para os processos do ácido láctico. 

 CONV-LAc INT-LAc 
Evaporação de Triplo Efeito   

Carga Térmica Primeiro Estágio (GJ/h) 118,74 118,74 
Consumo de Vapor de Baixa (t/h) 56,97 56,97 

Reator de Esterificação   
Temperatura de Reação (°C) 108,23 --- 
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Carga Térmica (GJ/h) 13,62 --- 
Consumo de Vapor de Baixa (t/h) 6,53 --- 

Coluna de Estabilização   
Número de Estágios 17 --- 

Estágio de Alimentação 11 --- 
Razão 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 Água de Resfriamento (m³/h) 58,18 --- 

Coluna de Hidrólise   
Número de Estágios 34 --- 

Estágio de Alimentação 12 --- 
Razão 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 Água de Resfriamento (m³/h) 1052,88 --- 

Coluna de Recuperação de Reagente   
Número de Estágios 17 21 

Estágio de Alimentação 7 13 
Razão 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 Água de Resfriamento (m³/h) 749,69 698,9 

DWC Reativa   
Número de Estágios no Lado da esterificação --- 19 
Estágios com Reação no Lado da esterificação --- 8-10 
Carga Térmica no Lado da esterificação (GJ/h) --- 14,07 

Consumo de Vapor de Alta no Lado da esterificação (t/h) --- 8,29 
Número de Estágios no Lado da hidrólise --- 30 
Estágios com Reação no Lado da hidrólise --- 1-28 
Carga Térmica no Lado da hidrólise (GJ/h) --- 18,26 

Consumo de Vapor de Baixa no Lado da hidrólise (t/h) --- 8,76 
Número de Estágios na Seção de Retificação --- 27 
Estágios com Reação na Seção de Retificação --- 21-27 

Razão de Refluxo --- 1,61 
Carga Térmica do Condensador (GJ/h) --- -19,96 

Consumo de Água 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 configuração INT-LAc diminuiu o consumo de energia do processo geral em 

aproximadamente 2,5%, em relação a configuração convencional. A maior parte dessa redução 

ocorre por causa do uso da DWC reativa. Somados, os consumos de energia do reator de 

esterificação, da coluna de estabilização e da coluna de hidrólise 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 redução 

de 8,7% quando comparados apenas esses dois valores. Essa redução corresponde a 78% da 

redução total observada na energia para aquecimento. 

Essa redução também é vista se os consumos de cada parte dos processos forem 

comparados. Por exemplo, o lado da esterificação na DWC reativa pode ser comparado com o 

reator de esterificação e a coluna de estabilização, enquanto o lado da hidrólise pode ser 

comparado com a coluna de hidrólise. Comparando esses dois pares, é possível perceber que a 

demanda energética do lado da esterificação (14,07 GJ/h) é 1,5% menor que a demanda 

energética do reator e da coluna de estabilização (14,29 GJ/h). O lado da hidrólise na DWC 

reativa requer 18,26 GJ/h; este valor é 13,6% menor que os 21,14 GJ/h consumidos na coluna 

de hidrólise da configuração convencional. 

A redução do consumo de energia resultante da implementação da DWC reativa só não 

é maior, em termos proporcionais, por causa que a maior parcela do consumo de energia se dá 

na evaporação de triplo efeito. A única alternativa para reduzir esse consumo é obter uma 

vinhaça com maior concentração de ácido láctico, o que diminuiria a quantidade de água 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 pressão e temperatura do vapor do último 

estágio, o que permitiria usar esse vapor comprimido em alguma das colunas de destilação. 

Outro indicador que melhora de maneira expressiva é o consumo de vapor de baixa nas 

colunas de destilação. Na configuração convencional há uma demanda de 18,48 t/h, distribuída 

entre o reator de esterificação, a coluna de hidrólise e a coluna de recuperação de reagente. A 

configuração intensificada, por sua vez, demanda apenas 10,15 t/h para os refervedores do lado 

da hidrólise na DWC reativa e da coluna de recuperação de reagente - uma redução de 45%. 

Todavia, a implementação da DWC reativa não traz ganhos em todos os parâmetros. O 

consumo de vapor de alta pressão aumenta significativamente na INT-LAc, mais precisamente 

7,9 t/h. Isso ocorre porque, enquanto na CONV-LAc apenas a coluna de estabilização precisa de 
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vapor de alta devido a presença dos ésteres pesados na base, na INT-LAc o lado da esterificação 

faz uso dessa utilidade ao “juntar” o reator de esterificação e a coluna de estabilização. Com 

isso, todo o fornecimento de energia passa a utilizar vapor de alta. Esse resultado traz impactos 

não apenas na análise operacional, mas também nas análises econômicas e ambiental que serão 

apresentadas a seguir. 

 

3.5.2 Avaliação Econômica 

A Tabela 14 apresenta os resultados econômicos das duas configurações estudadas. 

 
Tabela 14. Resultados econômicos ótimos para o processo do ácido láctico. 

 CONV-LAc INT-LAc 
Evaporação de Triplo Efeito   

Custo Capital do Primeiro Efeito (MMU$) 1,10 1,10 
Custo Capital do Segundo Efeito (MMU$) 1,52 1,52 
Custo Capital do Terceiro Efeito (MMU$) 1,42 1,42 

Custo Capital dos Pré-Aquecedores (MMU$) 0,49 0,49 
Custo Operacional (MMU$/Ano) 7,39 7,39 

Reator de Esterificação   
Custo Capital do Trocador de Calor (MMU$) 0,17 --- 

Custo Capital do Reator (MMU$) 0,35 --- 
Custo Operacional (MMU$/Ano) 0,85 --- 

Coluna de Estabilização   
Custo Capital do Condensador (MMU$) 0,02 --- 

Custo Capital do Reboiler (MMU$) 0,02 --- 
Diâmetro (m) 1,36 --- 

Custo Capital (MMU$) 0,16 --- 
Custo Operacional (MMU$/Ano) 0,06 --- 

Coluna de Hidrólise   
Custo Capital do Condensador (MMU$) 0,17 --- 

Custo Capital do Reboiler (MMU$) 0,29 --- 
Diâmetro (m) 2,05 --- 

Custo Capital (MMU$) 0,47 --- 
Custo Operacional (MMU$/Ano) 1,38 --- 

Coluna de Recuperação de Reagente   
Custo Capital do Condensador (MMU$) 0,20 0,20 

Custo Capital do Reboiler (MMU$) 0,06 0,05 
Diâmetro (m) 1,60 1,57 

Custo Capital (MMU$) 0,18 0,22 
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Custo Operacional (MMU$/Ano) 0,28 0,22 
DWC Reativa   

Custo Capital do Condensador (MMU$) --- 0,16 
Custo Capital do Reboiler do Lado da esterificação 

(MMU$) --- 0,38 

Custo Capital do Reboiler do Lado da hidrólise (MMU$) --- 0,29 
Diâmetro do Lado da esterificação (m) --- 1,66 

Diâmetro do Lado da hidrólise (m) --- 1,47 
Diâmetro Equivalente (m) --- 2,22 

Custo Capital (MMU$) --- 1,14 
Custo Operacional (MMU$/Ano) --- 2,31 

Custo Operacional (MMU$/Ano) 10,08 10,02 
Custo Capital (MMU$) 6,62 6,98 

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

Ao analisar a Tabela 14 é possível observar que a configuração intensificada apresentou 

um TAC igual ao da configuração convencional. Como comentado no final da seção anterior, o 

uso do vapor de alta pressão é significativamente maior na configuração intensificada do que 

na convencional. Como o vapor de alta pressão é 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 econômicos decorrentes da redução no consumo de vapor de baixa pressão. 

Isso pode ser comprovado a partir da pequena diminuição 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 configuração intensificada é o 

aumento do custo capital, o qual aumentou em aproximadamente 5% em relação a configuração 

CONV-LAc. O custo capital da configuração INT-LAc é maior por causa do maior número de 

estágios das colunas de destilação, tanto da DWC reativa quanto da coluna de recuperação de 

reagente. A DWC reativa requer 25 estágios a mais em relação às colunas de estabilização e de 

hidrólise da configuração convencional. Além disso, a coluna de recuperação de reagente 

possui quatro estágios a mais na INT-LAc. 

Todavia, um parâmetro que pode definir a escolha por uma ou outra configuração é o 

tempo de payback desejado. Nos cálculos da análise econômica, 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 configuração intensificada será menor que o da configuração convencional. 

Por fim, o resultado da análise econômica também mostra um ponto importante sobre 

processos intensificados. A conclusão de que qualquer intensificação de processo garante a 
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melhoria dos indicadores econômicos não é válida 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 aplicações de DWC, é de que, 

em processos que usam a mesma utilidade em ambas as configurações, o cenário intensificado 

sempre resultará em uma melhor performance econômica. 

A Figura 9 e a Figura 10 apresentam os fluxogramas ótimos obtidos. Em algumas 

correntes as composições apresentadas foram simplificadas para mostrar apenas as espécies que 

são mais predominantes. Por exemplo, a corrente de resíduos é uma mistura complexa de vários 

componentes, tanto ésteres pesados quanto uma parcela de ácidos orgânicos não convertidos. 

Todavia, a fim de simplificar a representação na imagem, foram colocadas apenas as espécies 

com composição maior que 5% wt. 

 

 
Figura 9. Resultados ótimos para a configuração convencional do ácido láctico (AUTOR, 2023). 
 

 
Figura 10. Resultados ótimos para a configuração intensificada do ácido láctico (AUTOR, 2023). 
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Um último ponto que se faz importante destacar é a composição da corrente de topo da 

coluna de recuperação de reagente, a qual é recirculada para a entrada do reator. Devido à 

presença do ácido acético na vinhaça, ao chegar no reator de esterificação ocorre a formação 

do acetato de metila (MetHAc), como demonstrado na Tabela 10. O ponto de ebulição do 

MetHAc na pressão de operação da coluna é 46,8°C e é menor que o do metanol (55,4°C). Por 

causa disso, o acetato de metila começa a acumular na medida que ocorre o reciclo da corrente 

de topo da última coluna, até alcançar o regime estacionário em uma composição de 21%wt. na 

configuração convencional e de 33%wt. na configuração intensificada. Na simulação 

estacionária não é possível saber quanto tempo leva para que esse regime estacionário seja 

alcançado, porém o acompanhamento desta variável é importante para o processo, pois o 

acúmulo de MetHAc pode deslocar o ELV do sistema para uma região diferente da atual, 

fazendo com que a separação nas colunas de destilação seja afetada. 

Cabe destacar, ainda, que foi avaliada a possibilidade de adicionar uma quarta coluna 

de destilação para separar o acetato de metila do metanol. Todavia, essa alternativa não foi 

levada adiante por dois motivos: i) o MetHAc e o MeOH formam um azeótropo homogêneo a 

44,1°C com composição de 83,8%wt. de MetHAc, o que implicaria na necessidade de uma 

tecnologia de destilação não convencional para “quebrar” o azeótropo; e ii) como a vazão de 

MetHAc formada no início do processo é muito baixa, a produção desse componente não 

justificaria o investimento necessário para a construção da coluna de destilação. Portanto, foi 

escolhido o processo na configuração apresentada, mesmo com o acúmulo de acetato de metila, 

e o estudo transiente do processo pode ser mais bem investigado em outro trabalho. 

Por fim, é possível observar a partir das vazões e composições apresentadas nas Figuras 

9 e 10 que a configuração intensificada resultou numa produção ligeiramente maior de ácido 

láctico que a configuração convencional. A diferença é de apenas 0,02 t/h - 160 t/ano - mas 

mostra que a substituição do sistema de reator/coluna por uma coluna reativa resulta também 

em maior produção, uma vez que a retirada dos produtos formados para deslocar o equilíbrio é 

mais bem realizada pela separação nos estágios de uma coluna de destilação do que na simples 

vaporização em um reator contínuo. 

 

3.5.3 Avaliação Ambiental 

A avaliação ambiental é uma das etapas mais importantes no desenvolvimento de 

processos. Devido à crescente regulamentação e aos avanços das políticas de restrição de 

emissões, a indústria se vê cada vez mais em um momento de transformação dos seus processos 
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produtivos. O parâmetro utilizado neste trabalho para avaliar o impacto ambiental das 

configurações estudadas foi a emissão de CO2. Para o cálculo das emissões foram usadas as 

mesmas equações do capítulo anterior (Eqs. 34 a 36). Os resultados da análise são apresentados 

na Tabela 15. 

 
Tabela 15. Resultados ambientais das configurações estudadas para o ácido láctico. 

 CONV-LAc INT-LAc 
Emissão de CO2 (kt/ano) 

1° Estágio da Evaporação 62,5 62,5 
Reator de Esterificação 7,1 - 
Coluna de Estabilização 0,3 - 

Coluna de Hidrólise 11,0 - 
Coluna de Recuperação de Reagente 1,9 1,5 

DWC Reativa - 17,0 
Total 82,7 81,0 

 

Ao analisar os resultados, é possível observar que, mesmo demandando mais vapor de 

alta pressão, a configuração intensificada diminui as emissões de CO2 em 2% quando 

comparada com a configuração convencional. Se comparados apenas os equipamentos que 

foram substituídos pela DWC reativa, isto é, o reator de esterificação, a coluna de estabilização 

e a coluna de hidrólise, a redução é de 7,6%. 

Estes resultados comprovam que a utilização da DWC reativa traz ganhos energéticos e 

ambientais - mesmo que nem sempre sejam expressivos - apesar de não resultar em ganhos 

econômicos tão significativos. 
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4. RECUPERAÇÃO DO ÁCIDO SUCCINÍCO E PRODUÇÃO DO 

SUCCINATO DE DIETILA ATRAVÉS DA DESTILAÇÃO REATIVA 
COM ETANOL 

O foco do presente capítulo consiste em apresentar duas configurações para a 

recuperação do ácido succínico (SUc) presente na vinhaça da fermentação e sua posterior 

conversão em succinato de dietila (DES). Diferentemente dos capítulos anteriores, o produto 

de interesse neste capítulo não é o ácido orgânico, mas seu éster. A escolha pela produção do 

DES se deu por causa da dificuldade em modelar a produção do ácido succínico em altos níveis 

de pureza. As duas configurações estudadas consistem em: i) um processo convencional com 

reator de esterificação e coluna de destilação convencional para purificação do éster desejado; 

e ii) um processo intensificado que faz uso de uma coluna de destilação reativa. Ambos os 

fluxogramas foram otimizados considerando o TAC como função objetivo e utilizando um 

método baseado em análises de sensibilidade. 

 

4.1 Revisão da Literatura  

O ácido succínico (SUc) está entre os químicos básicos mais atraentes, pois é usado 

como ponto de partida para muitos derivados químicos que desempenham papéis importantes 

na indústria. A Figura 11 apresenta um resumo das possíveis espécies químicas que podem ser 

obtidas a partir da molécula de ácido succínico. 

 

 
Figura 11. Derivados do ácido succínico (DELHOMME et al., 2009). 
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No entanto, como já mencionado nos capítulos anteriores, as correntes de ácido 

succínico obtidas a partir da fermentação contêm uma grande quantidade de água e diversas 

impurezas que tornam os processos de purificação mais caros. Para que o processo 

biotecnológico seja competitivo com a produção petroquímica é necessário minimizar tais 

custos de produção. KURZROCK & WEUSTER-BOTZ (2010) estimam que cerca de 60% dos 

custos totais da produção são gerados pelo downstream, isto é, o isolamento e a purificação do 

ácido succínico presente no caldo da fermentação. 

Por esta razão, diversas tecnologias têm sido investigadas para a recuperação do ácido 

succínico, tais como precipitação com amônia ou hidróxido de cálcio, processos com 

membranas como eletrodiálise, extração líquido-líquido tanto física quanto reativa, 

cristalização etc. Porém, devido à alta complexidade desses processos, nos últimos anos a 

literatura tem direcionado os esforços para a obtenção direta de algum derivado de interesse a 

partir da vinhaça (LI et al., 2010). 

Nesse contexto, o uso da destilação reativa para a esterificação do ácido succínico têm 

despontado como alternativas atraentes para a recuperação do SUc contido na fermentação. O 

principal motivo para isso reside no fato de que os ésteres obtidos têm potencial promissor para 

síntese e recuperação posteriores, além de serem reagentes valiosos para a produção de outros 

compostos. O succinato de dietila (DES), por exemplo, produzido a partir da reação de 

esterificação com o etanol (EtOH), é um excelente solvente e um químico básico na rota de 

síntese do polibutileno succinato (PBS) (ALTUNTEPE et al., 2017). Além disso, pode ser 

usado como um aditivo na formulação de fragrâncias, um intermediário, ou até mesmo aditivo, 

na produção do biodiesel, e um solvente para a extração de ácidos carboxílicos de misturas 

aquosas (LONDONO, 2010). 

Poucos trabalhos na literatura avaliam a produção do succinato de dietila (DES) a partir 

do ácido succínico presente em correntes diluídas. ORJUELA et al., (2012) desenvolveram o 

design da produção do DES em uma coluna de destilação reativa em escala piloto. Os autores 

realizaram experimentos e 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 ácido succínico antes 

da coluna reativa. Os resultados alcançados nessa configuração indicaram uma conversão de 

mais de 98% do SUc e uma seletividade para DES acima de 99%. 

Os mesmos autores fizeram, posteriormente, uma avaliação econômica 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 produção de DES residem nos gastos com 

matéria-prima, dentre eles etanol, ácido succínico e ácido sulfúrico (utilizado como acidificante 

para convertes os sais de ácidos orgânicos e como catalisador no reator). A matéria-prima mais 

cara para o processo é o etanol, pois há uma perda de 20% do reagente numa corrente de água 

que deixa a segunda coluna de destilação. A conclusão dos autores foi de que o DES só 

apresenta competitividade comercial se puder ser obtido com um custo de 660U$/t. 

SHAJI et al., (2021) realizaram a modelagem da destilação reativa para a produção de 

succinato de dietila, mas, após a coluna reativa, o éster é hidrolisado para formar o ácido 

succínico, o qual é purificado através da cristalização. Os resultados obtidos mostraram que o 

processo estudado não é viável economicamente e que a viabilidade é fortemente dependente 

do rendimento da fermentação. 

Devido à baixa quantidade de estudos existentes na literatura para o processo de 

interesse, o trabalho desenvolvido neste capítulo traz contribuições importantes para a academia 

e a indústria. 

 

4.2 Configuração Convencional para a Produção do Succinato de Dietila 
A Figura 12 apresenta o fluxograma de processo da configuração convencional (CONV-

SUc). Inicialmente, a vinhaça passa pelo mesmo processo de evaporação em triplo efeito já 

descrito no capítulo sobre o ácido láctico. A motivação é a mesma do capítulo anterior: a 

elevada quantidade de água na vinhaça (ver Tabela 16). 

 

 
Figura 12.  Fluxograma de processo da configuração convencional para o ácido succínico (CONV-SUc) 

(AUTOR, 2023). 
 

Após passar pela evaporação de triplo efeito, a vinhaça concentrada (S2) é bombeada 

para o reator de esterificação, o qual opera em condições de temperatura e pressão suficientes 

para vaporizar os produtos. Esse modo de operação do reator garante que a água e os ésteres 

formados sejam vaporizados para que o equilíbrio das reações de esterificação (R7 a R10) seja 

deslocado no sentido da formação dos produtos (KUMAR et al., 2006). O reator opera em 
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pressão atmosférica. O volume do reator é de 20,0 m³ e foi determinado considerando um hold-

up de 5 minutos quando o reator está 50% cheio. O reator é equipado com a resina de troca 

iônica Amberlyst-15 para a catálise heterogênea da reação, 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 equações 80 a 91 é kmol/kgcats, enquanto a energia de 

ativação está em kJ/kmol. 

 
Tabela 16. Composição da vinhaça para o cenário do ácido succínico. 

Componente Fração Mássica (%) 
Ácido Acético 0,1664 

Água 98,5759 
Glicerol 0,1997 

Ácido Láctico 0,0579 
Ácido Succínico 1,00 

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

2010). 𝐶4𝐻6𝑂4 (𝑆𝑈𝑐) + 𝐶2𝐻5𝑂𝐻(𝐸𝑡𝑂𝐻) ↔ 𝐶6𝐻10𝑂4(𝑀𝐸𝑆) + 𝐻2𝑂 (R7) 𝑟 = 𝑚𝑐𝑎𝑡(𝑘𝐷𝑅7𝑎𝑆𝑈𝑐𝑎𝐸𝑡𝑂𝐻 − 𝑘𝑅𝑅7𝑎𝑀𝐸𝑆𝑎𝐻2𝑂) (80) 𝑘𝐷𝑅7 = 1,04 ∗ 104exp (−46200/𝑅𝑇) (81) 𝑘𝑅𝑅7 = 2,11 ∗ 103exp (−46600/𝑅𝑇) (82) 𝐶6𝐻10𝑂4(𝑀𝐸𝑆) + 𝐶2𝐻5𝑂𝐻(𝐸𝑡𝑂𝐻) ↔ 𝐶8𝐻14𝑂4(𝐷𝐸𝑆) + 𝐻2𝑂 (R8) 𝑟 = 𝑚𝑐𝑎𝑡(𝑘𝐷𝑅8𝑎𝑀𝐸𝑆𝑎𝐸𝑡𝑂𝐻 − 𝑘𝑅𝑅8𝑎𝐷𝐸𝑆𝑎𝐻2𝑂) (83) 𝑘𝐷𝑅8 = 2,11 ∗ 102exp (−46600/𝑅𝑇) (84) 𝑘𝑅𝑅8 = 2,09 ∗ 102exp (−46600/𝑅𝑇) (85) 𝐶3𝐻6𝑂3 (𝐿𝐴𝑐) + 𝐶2𝐻5𝑂𝐻(𝐸𝑡𝑂𝐻) ↔ 𝐶5𝐻10𝑂3(𝐸𝑡𝐿𝑎𝑐) + 𝐻2𝑂 (R9) 𝑟 = 𝑚𝑐𝑎𝑡(𝑘𝐷𝑅9𝑎𝐿𝐴𝑐𝑎𝐸𝑡𝑂𝐻 − 𝑘𝑅𝑅9𝑎𝐸𝑡𝐿𝑎𝑐𝑎𝐻2𝑂 ) (86) 𝑘𝐷𝑅9 = 4,5 ∗ 105exp (−49980/𝑅𝑇) (87) 𝑘𝑅𝑅9 = 2,33 ∗ 104exp (−45697,2/𝑅𝑇) (88) 𝐶2𝐻4𝑂2 (𝐻𝐴𝑐) + 𝐶2𝐻5𝑂𝐻(𝐸𝑡𝑂𝐻) ↔ 𝐶4𝐻8𝑂2(𝐸𝑡𝐴𝑐) + 𝐻2𝑂 (R10) 𝑟 = 𝑚𝑐𝑎𝑡(𝑘𝐷𝑅10𝑎𝐻𝐴𝑐𝑎𝐸𝑡𝑂𝐻 − 𝑘𝑅𝑅10𝑎𝑀𝑒𝑡𝐻𝑎𝑐𝑎𝐻2𝑂) (89) 𝑘𝐷𝑅2 = 1,03 ∗ 104exp (−47600/𝑅𝑇) (90) 𝑘𝑅𝑅2 = 8,51 ∗ 102exp (−47600/𝑅𝑇) (91) 

 

O reator produz duas correntes, uma na fase líquida - que constitui os resíduos do 

processo - e uma na fase vapor, que alimenta a coluna de recuperação 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 pressão atmosférica. 

O destilado da coluna de recuperação de DES constitui uma mistura de etanol e água, 

que precisam ser separados para que o álcool seja recirculado para a entrada do reator. Como 

já é de pleno conhecimento, álcoois com mais de dois átomos de carbono formam azeótropos 

com a água; alguns, homogêneos, outros, heterogêneos. Portanto, a obtenção do etanol sem 

traços de água não é possível através de técnicas convencionais de destilação. Vale destacar 

que é de suma importância para a reação de esterificação que a água seja separada do etanol 

alimentado ao reator, a fim de que as taxas de reação reversas não sejam demasiadamente 

elevadas. 

FIGUEIRÊDO et al. (2015) destacam que a destilação extrativa é uma das principais 

técnicas utilizadas na indústria para a separação de misturas azeotrópicas, especialmente a 

mistura etanol-água. O princípio operacional da destilação extrativa está baseado na adição de 

um agente de separação, chamado de solvente, capaz de alterar a volatilidade relativa dos 

componentes chave da mistura, o que, consequentemente, altera o equilíbrio de fases. 

Diversos estudos aplicam a destilação extrativa para a separação da mistura etanol-água. 

Como destacado no trabalho de FIGUEIRÊDO et al. (2015), o etileno glicol (EG) é um 

excelente solvente, pois apresenta ponto de ebulição maior que as demais espécies químicas, 

não forma uma segunda fase líquida e possui uma boa capacidade de alterar o ELV do sistema 

álcool-água. Diante disso, a destilação extrativa com etileno glicol será considerada neste 

capítulo. 

A segunda coluna de destilação apresentada na Figura 12 é conhecida como coluna 

extrativa, pois é onde ocorre a alimentação do solvente. O solvente é alimentado perto do topo 

da coluna, enquanto a mistura azeotrópica é alimentada mais abaixo. Como resultado da 

destilação extrativa, o produto de topo é uma corrente de etanol com pouco teor de água e que 

pode ser recirculado para o reator de esterificação. A corrente de base, por sua vez, é uma 

mistura de água e etileno glicol. 

A mistura de água e etileno glicol, obtida na base da coluna extrativa, alimenta a coluna 

de recuperação de solvente, a qual é responsável pela recuperação do solvente e da remoção da 

água. Esta coluna, normalmente, possui poucos estágios devido à diferença significativa entre 

os pontos de ebulição das espécies envolvidas. A água é obtida como produto de topo, enquanto 

o etileno glicol é obtido com alta pureza na corrente de base. Esta coluna opera em condições 

de vácuo (0,35 bar) a fim de que seja possível utilizar vapor de média pressão no reboiler. 
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Por fim, o etileno glicol deve ser bombeado de volta à coluna extrativa após trocar 

energia com a mistura azeotrópica de etanol e água, e a adição de make-up. Este make-up é 

feito a fim de compensar as perdas de solvente que ocorrem no processo. A integração térmica, 

por sua vez, é importante para diminuir os custos operacionais. FIGUEIRÊDO et al. (2015) 

fizeram a avaliação do uso da integração térmica para o mesmo sistema químico 

(EtOH/H2O/EG) e observaram que a presença da integração térmica entre a corrente de fundo 

da coluna de recuperação de solvente e a alimentação da mistura azeotrópica diminui o TAC do 

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

 

4.3 Configuração Intensificada para a Produção do Succinato de Dietila 
A segunda configuração avaliada consiste em juntar o reator de esterificação e a coluna 

de purificação de DES em uma única coluna de destilação reativa. A Figura 13 apresenta o novo 

fluxograma proposto. 

 

 
Figura 13. Fluxograma de processo da configuração intensificada para o ácido succínico (INT-SUc) (AUTOR, 

2023). 
 

A vinhaça concentrada alimenta a coluna de esterificação próximo do topo, uma vez 

que possui os reagentes de maior ponto de ebulição, enquanto o etanol recirculado é alimentado 

próximo à base da coluna, por ter menor ponto de ebulição. As reações de esterificação ocorrem 

na seção reativa da coluna; os ésteres de LAc e HAc sobem para a seção de retificação da coluna 

e saem pelo topo junto com a mistura de EtOH e água, enquanto DES e o glicerol são obtidos 

como produto de base da coluna reativa. 

A principal vantagem dessa configuração é a redução no número de equipamentos, uma 

vez que o reator não é mais utilizado. Além disso, segundo KISS (2019), o sistema químico 

investigado neste capítulo representa um bom cenário para a aplicação da destilação reativa, 

tendo em vista a baixa volatilidade do produto de interesse, o DES. De acordo com o autor, a 

destilação reativa é atrativa principalmente nesses cenários, pois a vaporização do produto em 

um reator convencional para deslocar o equilíbrio químico iria resultar em elevado consumo de 

energia. 
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A INT-SUc possui um decantador na base da coluna de esterificação. A presença deste 

equipamento será mais bem explicada na próxima seção, quando a avaliação termodinâmica do 

processo for analisada. 

 

4.4 Metodologia 
As duas configurações apresentadas foram simuladas no software Aspen Plus. A 

presente seção 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 capítulo apresenta uma extensa quantidade de espécies 

químicas. Por causa disso, a definição do modelo termodinâmico foi feita com base na revisão 

da literatura disponível para o ácido succínico e o succinato de dietila, tendo em vista que eles 

são os componentes de maior interesse no processo. 

ORJUELA et al., (2010) realizaram um extenso estudo do equilíbrio de fases para o 

sistema químico DES/EtOH/H2O. Os autores avaliaram o desempenho de dois modelos 

termodinâmicos, UNIQUAC e NRTL, e ainda compararam os resultados com a previsão de 

modelos baseados em métodos de contribuição de grupo, como UNIFAC. Os resultados obtidos 

do ajuste aos dados experimentais levantados pelos autores indicaram que o modelo NRTL é o 

mais indicado para a representação do sistema químico. 

Os mesmos autores (ORJUELA et al., 2010) realizam estudos considerando também a 

presença do acetato de etila, uma vez que é comum encontrar o ácido acético junto do ácido 

succínico 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 capítulo. Por fim, assim como 

considerado nos capítulos anteriores, foi utilizada a equação de estado de Hayden O’Connel 

(HOC) para a previsão da dimerização do ácido acético na fase vapor (MÄNNISTÖ et al., 

2016). Todos os parâmetros de interação binária dos pares binários cujos dados de ELV não se 

encontram disponíveis na literatura foram estimados através do método UNIFAC. 

Embora a escolha do modelo termodinâmico tenha sido feita com cuidado após uma 

extensa revisão da literatura, não foram encontrados parâmetros de interação binária para todos 

os pares binários importantes do processo. Um destes pares é o sistema DES/Glicerol, que é 
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importante para o processo pois as duas espécies químicas possuem os maiores pontos de 

ebulição existentes no processo. Embora o ponto de ebulição do etileno glicol também seja alto, 

ele não interfere em nada na obtenção do produto de interesse. Ao utilizar o método UNIFAC 

para prever o comportamento do sistema DES/Glicerol, o comportamento observado indica a 

formação de um azeótropo heterogêneo de mínimo entre estes dois componentes (ver Figura 

14). 

 

 
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 configuração intensificada, pois nessa configuração a vinhaça concentrada 

alimenta diretamente a coluna de destilação reativa, fazendo com que todo o glicerol presente 

na alimentação saia no produto de base da coluna. Como o DES é o componente de maior ponto 

de ebulição dentre os demais, ele também sairá pela base da coluna. Devido à formação do 

azeótropo e à degradação térmica do glicerol à altas temperaturas, separar os dois componentes 

demandaria a aplicação de uma tecnologia não convencional em situação de vácuo; sendo a 

pressure swing distillation (PSD) uma possibilidade (LUYBEN, 2013). Para evitar a ocorrência 

de altas temperaturas, a pressão máxima permitida seria de 1 bar, enquanto a pressão mínima 

deveria ser de 0,3 bar. Ao observar o comportamento do ELV previsto pelo método UNIFAC 

para estas duas pressões (ver Figura 15), foi observado uma pequena alteração no ponto de 

azeotropia, o que torna inviável 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 à essas características do sistema químico, não será considerado neste 

trabalho a obtenção do DES na pureza desejada pelo mercado (99,5%wt.). Todavia, isso não 

impede que os resultados obtidos sejam discutidos com atenção, uma vez que: i) o ELV previsto 

pelo UNIFAC não possui dados experimentais para ser validado; e ii) a composição do glicerol 

é uma função direta das condições da fermentação e dos microrganismos utilizados, logo, não 

necessariamente todo processo de fermentação irá apresentar a quantidade de glicerol presente 

na vinhaça considerada neste capítulo. 

A próxima etapa da metodologia consistiu em construir o fluxograma de processo no 

ambiente de simulação do software. A Tabela 18 apresenta os blocos utilizados com as 

respectivas especificações. Assim como nos capítulos anteriores, os parâmetros classificados 

como “Design Spec” representam as variáveis manipuladas nos blocos de Design and 

Specification, enquanto os parâmetros classificados como “Otimização” são variáveis de 

decisão determinados a partir da otimização do TAC. 

 
Tabela 18. Especificações dos blocos utilizados no modelo do ácido succínico em Aspen Plus. 

Equipamento Rotina do Aspen Plus Especificação 

Estágio 1 Evaporação Flash Pressão: 0,99 bar 
Carga Térmica: Design Spec 

Estágio 2 Evaporação Flash Pressão: 0,69 bar 
Estágio 3 Evaporação Flash Pressão: 0,42 bar 
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Reator de 
Esterificação RCSTR 

Pressão: 1,0 bar 
Temperatura: 126°C 

Volume do reator: 20,0 m³ 
Massa de catalisador: 950 kg 

Coluna de 
Purificação de DES RadFrac 

Número de Estágios: Otimização 
Estágio de Alimentação: Otimização 

Razão de Refluxo: 0,17 
Vazão de fundo: Design Spec 

Pressão: 1,0 bar 

Coluna Extrativa RadFrac 

Número de Estágios: Otimização 
Estágio de Alimentação: Otimização 

Vazão de EG Alimentado: Design Spec 
Teor de EG no Estágio de Alimentação: 0,77 

Razão de Refluxo: Design Spec 
Vazão de Destilado: Design Spec 

Pressão: 1,0 bar 

Coluna de 
Recuperação de 

Solvente 
RadFrac 

Número de Estágios: Otimização 
Estágio de Alimentação: Otimização 

Razão de Refluxo: Design Spec 
Vazão de Destilado: Design Spec 

Pressão: 0,35 bar 

Decantador Decanter Temperatura: 35°C 
Pressão: 1 bar 

Coluna de 
Esterificação RadFrac 

Número de Estágios: Otimização 
Estágio de Alimentação: Otimização 

Número de Estágios na Seção Reacional 
(INT-SUc): Otimização 

Hold-up de Catalisador nos Estágios da 
Seção Reacional (INT-SUc): 200 kg 

Razão de Refluxo: 0,355 
Vazão de fundo: Design Spec 

Pressão: 1,0 bar 
 

A mesma metodologia usada no capítulo 3 para definir as pressões dos três estágios da 

evaporação foi utilizada aqui. Novamente, acredita-se que essa escolha não deverá trazer perdas 

significativas para o trabalho, tendo em vista que o foco principal não é a área de evaporação. 

A carga térmica necessária no primeiro estágio da evaporação foi definida a partir da ferramenta 

de Design Spec do simulador, a qual manipula esse parâmetro para garantir que a vinhaça 

concentrada tenha 30%wt. de ácido succínico. Tal valor foi definido com base no limite de 

solubilidade do ácido succínico na água para a temperatura da corrente (79°C), o qual, segundo 

MARSHALL & BAIN (1910), é de 38% wt. 

O reator de esterificação foi modelado como um reator contínuo de mistura perfeita 

(CSTR). A temperatura de reação foi definida após uma análise de sensibilidade, na qual foram 
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acompanhadas a conversão de SUc e o consumo de energia. Na mesma análise de sensibilidade, 

foi definida também a massa de catalisador a ser utilizada - 950 kg. 

A coluna de purificação de DES opera em pressão atmosférica e com uma razão de 

refluxo igual a 0,17, a qual foi definida manualmente através de análises de sensibilidade para 

diminuir o consumo de energia do processo como um todo. A vazão de fundo da coluna é 

manipulada em um bloco de Design Spec, para garantir uma recuperação de 99,9% do succinato 

de dietila (DES) na base da coluna. 

A coluna extrativa possui um parâmetro especial em relação às demais colunas do 

processo. Como destacado por FIGUEIRÊDO et al., (2015), o teor de solvente na coluna é uma 

variável importante para a separação do sistema EtOH/H2O, pois quanto maior o teor de 

solvente, mais fácil será a separação desses dois componentes. Todavia, esse aumento não é 

indefinido; existe um limite em que, após ele, não é viável aumentar mais o teor de solvente, 

pois só resultaria em maiores consumos de energia, sem nenhuma alteração na separação. Neste 

trabalho, o teor de solvente foi determinado através de análises de sensibilidade e o valor 

utilizado foi de 77% mol. A vazão de alimentação de etileno glicol é manipulada para alcançar 

essa especificação. 

Além do teor de solvente, a razão de refluxo na coluna extrativa é manipulada em um 

bloco de Design Spec, desta vez para permitir uma recuperação de apenas 5% da água no topo 

da coluna. Esse valor foi definido observando como o reator de esterificação se comporta 

mediante a quantidade de água presente no etanol que volta do topo da coluna extrativa. Como 

a presença de maiores quantidades de água implicaria em uma maior taxa de reação para a 

reação de hidrólise, é essencial para o processo que esta variável seja acompanhada durante a 

simulação. A vazão de destilado também é uma variável manipulada através do Design Spec; 

desta vez, o objetivo é fazer com que 99,9% de todo o etanol que é alimentado na coluna 

extrativa seja recuperado no produto de topo. 

A coluna de recuperação de solvente opera de forma semelhante à coluna extrativa. A 

vazão de destilado é manipulada para que a recuperação de EG no topo seja de apenas 1%, 

enquanto a razão de refluxo é ajustada pelo Design Spec para alcançar uma recuperação de 

99,9% da água no produto de topo da coluna. 

Na configuração intensificada (INT-SUc) existe a coluna de esterificação. Como 

explicado no capítulo anterior, a existência de reações químicas ao longo da coluna faz com 

que o grau de liberdade deste equipamento aumente de maneira significativa. Alguns graus de 

liberdade são definidos através da otimização, outros a partir de blocos de Design Spec, 
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enquanto os demais foram definidos previamente através de análises de sensibilidade. A vazão 

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

DES no produto de topo. 

Três graus de liberdade foram definidos através de análises de sensibilidade de maneira 

prévia à otimização: a pressão, o hold-up de catalisador nos estágios da seção reativa e a razão 

de refluxo. A razão de refluxo foi definida de forma semelhante à utilizada na CONV-SUc. O 

valor baixo para esta variável se dá porque o topo desta coluna é rico em etanol e água; enquanto 

o reciclo do primeiro é favorável à reação de esterificação, a alta quantidade de água faz com 

que a taxa de reação da hidrólise dos ésteres aumente e, com isso, diminua a produção de DES. 

O hold-up de catalisador nos estágios da seção reativa foi definido através do mesmo 

procedimento usado no capítulo 3, mais precisamente um cálculo iterativo por meio da equação 

(56). 

Por fim, a especificação de temperatura do decantador foi feita com base no 

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

previsto pelo método UNIFAC, tende a aumentar com a diminuição da temperatura (ver Figura 

16). 

 

 
Figura 16. Diagrama Txx do sistema DES/Glicerol. 

 

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

para ser o menor valor possível para que pudesse ser possível usar água de resfriamento como 
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utilidade (35°C). Ao analisar o diagrama Txx na Figura 16, observa-se que a fração molar de 

DES para esta temperatura é de aproximadamente 99% mol. Por fim, vale destacar que essa 

composição pode mudar de valor devido à presença de pequenas quantidades de succinato de 

monoetila na corrente de base da coluna. 

 

4.4.2 Função Objetivo 

A função objetivo utilizada para determinar a configuração ótima do processo foi o TAC, 

calculado através da equação (2). Assim como nos capítulos anteriores, o payback considerado 

foi de 5 anos. 

Todas as equações da Tabela 4 foram utilizadas na simulação, com exceção das 

equações (15) a (18) e (22), pois nos processos do presente capítulo não existem colunas de 

extração e compressores. Foram usadas, ainda, as equações da Tabela 12, menos as que dizem 

respeito ao custo da DWC. Por fim, a única equação diferente das demais, que foi utilizada 

apenas no presente processo, foi a equação (92), que informa o custo do vapor de média pressão 

utilizado no reboiler da coluna de recuperação de solvente (CHEN et al., 2015). Todas as 

equações foram implementadas no próprio Aspen Plus através do bloco “Calculator” utilizando 

linguagem Fortran. 

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

 

As equações (93) a (102) apresentam os limites da região de busca para cada variável 

de decisão nas duas configurações estudadas. O método de otimização utilizado foi baseado em 

análises de sensibilidade, de acordo com o exposto nos trabalhos de PRADO-RUBIO et al., 

(2020), GASCA-GONZÁLEZ et al., (2019) e YU et al., (2015). 

 25 ≤ Número de Estágios na Coluna de Purificação de DES ≤ 60 (93) 5 ≤ Estágio de Alimentação da Coluna de Purificação de DES ≤ 45 (94) 15 ≤ Número de Estágios na Coluna Extrativa ≤ 50 (95) 3 ≤ Estágio de Alimentação de Solvente na Coluna Extrativa ≤ 10 (96) 20 ≤ Estágio de Alimentação da Mistura Azeotrópica na Coluna Extrativa ≤ 40 (97) 5 ≤ Número de Estágios na Coluna de Recuperação de Solvente ≤ 15 (98) 20 ≤ Estágio de Alimentação da Coluna de Recuperação de Solvente ≤ 40 (99) 
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5 ≤ Número de Estágios na Coluna de Esterificação ≤ 25 (100) 1 ≤ Estágio de Alimentação da Coluna de Esterificação ≤ 10 (101) 15 ≤ Número de Estágios com Reação na Coluna de Esterificação ≤ 35 (102) 

 

4.5 Resultados e Discussões 
Esta seção traz os resultados operacional, econômica e ambiental dos dois processos 

estudados e a discussão dos principais resultados obtidos. 

 

3.5.1 Avaliação Operacional 

A Tabela 19 apresenta os resultados operacionais ótimos das configurações para o 

processo de recuperação do ácido succínico e sua esterificação para a produção de succinato de 

dietila (DES), obtidos através da otimização. 

 
Tabela 19. Resultados operacionais ótimos para os processos do ácido succínico. 

 CONV-SUc INT-SUc 
Evaporação de Triplo Efeito   

Carga Térmica Primeiro Estágio (GJ/h) 119,75 119,75 
Consumo de Vapor de Baixa (t/h) 57,45 57,45 

Reator de Esterificação   
Temperatura de Reação (°C) 126,0 --- 

Carga Térmica (GJ/h) 21,80 --- 
Consumo de Vapor de Média (t/h) 10,71 --- 
Coluna de Purificação de DES   

Número de Estágios 42 --- 
Estágio de Alimentação 36 --- 

Razão 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 Água de Resfriamento (m³/h) 1086,67 --- 

Coluna Extrativa   
Número de Estágios 30 32 

Estágio de Alimentação de EG 4 44 
Estágio de Alimentação da Mistura Azeotrópica 23 24 

Razão 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 Água de Resfriamento (m³/h) 770,27 689,64 

Coluna de Recuperação de Solvente   
Número de Estágios 24 27 

Estágio de Alimentação 13 13 
Razão 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 Água de Resfriamento (m³/h) 466,20 478,22 

Coluna de Esterificação   
Número de Estágios --- 42 

Seção Reacional --- 9-30 
Razão 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 Água de Resfriamento (m³/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 é possível observar que os resultados gerais de 

demanda energética nas duas configurações são bem semelhantes. A utilização da coluna de 

destilação reativa não trouxe ganhos significativos para o processo como um todo. Na verdade, 

a coluna de esterificação consome 6,5% mais energia que o reator de esterificação e a coluna 

de purificação de DES juntos - 24,88 GJ/h contra 23,36 GJ/h, respectivamente. 

O uso da destilação reativa terá também um efeito sobre os custos operacionais, uma 

vez que é usado vapor de alta pressão no reboiler desta coluna, enquanto na CONV-SUc essa 

utilidade só é usada na coluna de purificação de DES, e em baixas vazões. Todavia, essa 

discussão será feita com maiores detalhes na próxima seção. 

Por outro lado, o consumo de energia da destilação extrativa para a recuperação do 

EtOH diminuiu no cenário intensificado. Comparando os resultados das duas colunas de 

destilação finais, é observado que o consumo de energia para aquecimento diminuiu 5,55% em 

relação ao processo convencional. Essa redução é resultado direto do maior número de estágios 

encontrado para as duas colunas durante a otimização.  
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Um ponto que merece atenção na análise operacional do processo é a alta vazão de 

make-up do etanol. Se comparado, por exemplo, ao processo do ácido láctico, que também 

envolve reação de esterificação e separação, o make-up de etanol é significativamente maior. 

Todavia, esse resultado era esperado, pois diferentemente do processo do capítulo 3, o ácido de 

maior composição na vinhaça no presente capítulo passa por duas reações de esterificação. 

Logo, para cada mol de ácido succínico são necessários dois moles de álcool para realizar a 

esterificação. Portanto, em termos molares de álcool, o consumo esperado de EtOH deve ser 

aproximadamente o dobro do observado para o metanol no processo do ácido láctico. Como a 

massa molar do etanol é maior que a do metanol, a diferença entre os consumos de reagente é 

ainda maior em termos mássicos. 

Os resultados operacionais obtidos nos dois processos estudados neste capítulo mostram 

um comportamento semelhante ao encontrado por SU et al., (2013) em sua avaliação para o 

ácido láctico. O uso do etanol como agente de esterificação resulta, necessariamente, em um 

maior consumo de energia por causa da formação do azeótropo deste álcool com a água. É 

possível observar na Tabela 19 que apenas as colunas extrativa e de recuperação de solvente 

são responsáveis por aproximadamente metade do consumo de energia da etapa de downstream 

nas duas configurações estudadas. Apenas a nível de comparação, a coluna de recuperação de 

MeOH do processo convencional do ácido láctico representa apenas 7,5% do consumo de 

energia total do downstream. Portanto, a partir desse resultado é possível concluir que o uso do 

EtOH traz um aumento intrínseco ao consumo de energia. O efeito econômico do uso do EtOH 

será analisado na próxima seção. 

 

3.5.2 Avaliação Econômica 

A Tabela 20 apresenta os resultados econômicos das duas configurações estudadas. 

 
Tabela 20. Resultados econômicos ótimos para o processo do ácido succínico. 

 CONV-SUc INT-SUc 
Evaporação de Triplo Efeito   

Custo Capital do Primeiro Efeito (MMU$) 0,61 0,61 
Custo Capital do Segundo Efeito (MMU$) 1,23 1,23 
Custo Capital do Terceiro Efeito (MMU$) 1,14 1,14 

Custo Capital dos Pré-Aquecedores (MMU$) 0,50 0,50 
Custo Operacional (MMU$/Ano) 7,45 7,45 

Reator de Esterificação   
Custo Capital do Trocador de Calor (MMU$) 0,24 --- 
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Custo Capital do Reator (MMU$) 0,10 --- 
Custo Operacional (MMU$/Ano) 1,54 --- 
Coluna de Purificação de DES   

Custo Capital do Condensador (MMU$) 0,17 --- 
Custo Capital do Reboiler (MMU$) 0,05 --- 

Diâmetro (m) 1,64 --- 
Custo Capital (MMU$) 0,45 --- 

Custo Operacional (MMU$/Ano) 0,19 --- 
Coluna Extrativa   

Custo Capital do Condensador (MMU$) 0,14 0,13 
Custo Capital do Reboiler (MMU$) 0,21 0,16 

Diâmetro (m) 1,52 1,45 
Custo Capital (MMU$) 0,30 0,30 

Custo Operacional (MMU$/Ano) 1,05 0,93 
Coluna de Recuperação de Solvente   

Custo Capital do Condensador (MMU$) 0,11 0,11 
Custo Capital do Reboiler (MMU$) 0,11 0,21 

Diâmetro (m) 1,66 1,41 
Custo Capital (MMU$) 0,28 0,26 

Custo Operacional (MMU$/Ano) 0,83 0,84 
Coluna de Esterificação   

Custo Capital do Condensador (MMU$) --- 0,17 
Custo Capital do Reboiler (MMU$) --- 0,29 

Diâmetro (m) --- 2,55 
Custo Capital (MMU$) --- 0,71 

Custo Operacional (MMU$/Ano) --- 2,03 
Custo Operacional (MMU$/Ano) 11,10 11,42 

Custo Capital (MMU$) 5,62 5,80 
Custo Anual Total (MMU$/Ano) 12,22 12,58 

 

Ao analisar a Tabela 20 é possível observar que a configuração intensificada apresentou 

um TAC maior que a configuração convencional. Como comentado brevemente na seção 

anterior, o uso do vapor de alta pressão é expressivamente maior na configuração intensificada 

do que na convencional - quase 14 t/h a mais. Como o vapor de alta pressão é a utilidade de 

maior custo, o aumento em seu consumo traz um efeito negativo nos custos operacionais, 

chegando a quase anular quaisquer ganhos econômicos decorrentes da redução de cerca de 50% 

no consumo de vapor de média pressão. 
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Esse resultado faz com que o custo operacional seja maior na configuração intensificada 

do que na convencional. Diferentemente do processo do ácido láctico, no qual, mesmo 

aumentando o consumo de vapor de alta, como a redução do vapor de baixa era expressiva, o 

OPEX ainda diminuía. Todavia, como a diferença de preços entre o vapor de média e de alta é 

menor do que entre o vapor de baixa e de alta, a redução no consumo de vapor de média passa 

a ser totalmente anulada no presente cenário. 

Outro fator que impacta negativamente o TAC da configuração intensificada é o 

aumento do custo capital, o qual aumentou pouco mais de 3% em relação a configuração 

CONV-LAc. O custo capital da configuração INT-LAc é maior porque o custo da coluna de 

esterificação é maior do que os custos somados de reator e coluna de purificação de DES. Esse 

resultado é função, principalmente, do alto valor de diâmetro necessário à coluna. 

A Figura 17 e a Figura 18 apresentam os fluxogramas ótimos obtidos. 

 

 
Figura 17. Resultados ótimos para a configuração convencional do ácido succínico (AUTOR, 2023). 

 

 
Figura 18. Resultados ótimos para a configuração intensificada do ácido succínico (AUTOR, 2023). 

 

Na configuração convencional é possível observar que o regime estacionário alcançado 

apresenta uma vazão de 1,02 t/h de acetato de etila na corrente de etanol que recircula no 

processo. Assim como foi comentado no capítulo 3 sobre a formação do acetato de metila, é 

também válido comentar que essa é uma variável importante do processo, pois se a composição 
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de acetato de etila continuar crescendo durante a operação do processo, pode ocorrer a formação 

de uma segunda fase líquida na corrente e o processo ser levado à outra região do equilíbrio de 

fases. Portanto, a avaliação transiente deste processo é altamente recomendada. 

Outro ponto que merece ser destacado na Figura 17 é a composição DES obtido. Como 

comentado, devido à previsão de formação do azeótropo entre o succinato de dietila e o glicerol, 

a corrente de produto desta configuração não consegue alcançar a pureza de mercado 

(99,5%wt.). Sendo assim, além da avaliação transiente do processo, é recomendado que sejam 

feitos experimentos de equilíbrio termodinâmico para o par binário DES/Glicerol a fim de 

validar se o comportamento previsto nos métodos de contribuição de grupo de fato é observado 

experimentalmente. 

Analisando a Figura 18, encontra-se que a corrente de reciclo do EtOH não se encontra 

conectada à coluna de esterificação. O fluxograma foi encerrado dessa forma pois não foi 

possível encontrar a convergência numérica quando o reciclo de etanol é fechado. Todavia, a 

diferença entre as correntes de reciclo e a alimentação de etanol fresca é pequena. Além disso, 

o único resultado que não é possível observar mediante esse problema de convergência é a 

vazão de acetato de etila no regime estacionário encontrado. Como esse resultado não altera as 

correntes globais do processo, acredita-se que a discussão sobre os resultados obtidos não seja 

demasiadamente comprometida. 

Por fim, um último ponto que é importante destacar é a maior pureza encontrada para o 

DES obtido na segunda fase líquida do decantador. Como mostrado na Figura 16, à medida que 

a temperatura do decantador diminui, a composição de DES na segunda fase líquida aumenta 

até chegar a aproximadamente 98%mol a 35°C. Todavia, quando este valor de fração molar é 

convertido para a base mássica, encontra-se o valor de 99%wt. apresentado na Figura 18; logo, 

um produto mais próximo do desejado pelo mercado é obtido na configuração intensificada. 

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

 

3.5.3 Avaliação Ambiental 

A última avaliação para os processos estudados neste capítulo foi a ambiental. Devido 

à crescente regulamentação e aos avanços nas políticas ambientais, a indústria se vê cada vez 

mais em um momento de transformação dos seus processos produtivos. O parâmetro utilizado 

neste trabalho para avaliar o impacto ambiental das configurações estudadas foi a emissão de 

CO2. Para o cálculo das emissões foram usadas as mesmas equações do capítulo 2 (Eqs. 34 a 

36). Os resultados da análise são apresentados na Tabela 21. 
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Tabela 21. Resultados ambientais das configurações estudadas para o ácido succínico. 

 CONV-SUc INT-SUc 
Emissão de CO2 (kt/ano) 

1° Estágio da Evaporação 62,99 62,99 
Reator de Esterificação 11,47 - 

Coluna de Purificação de DES 0,82 - 
Coluna Extrativa 7,51 6,63 

Coluna de Recuperação de Solvente 5,94 6,08 
Coluna de Esterificação - 13,09 

Total 88,73 88,79 
 

Ao analisar os resultados, é possível observar que ambas as configurações apresentam 

resultados iguais de emissão de CO2, uma vez que a diferença entre as duas foi de apenas 0,07%. 

Estes resultados mostram que a substituição do conjunto “reator+coluna” pela coluna 

de destilação reativa, embora resulte em um produto mais puro, não é atrativa do ponto de vista 

energético, econômico e ambiental. 
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5. CONCLUSÕES 
A economia circular visa tornar os processos químicos mais sustentáveis ao fazer uso 

de matérias primas renováveis ou utilizando correntes de resíduo para a produção de produtos 

de interesse comercial. Neste cenário, a vinhaça produzida durante a fermentação do etanol 

representa um estudo de caso importante, uma vez que é uma mistura de ácidos orgânicos que 

são de grande interesse da indústria. 

Utilizando modelagens fenomenológicas em Aspen Plus, este trabalho avaliou o 

desenvolvimento de processos convencionais e intensificados para a recuperação e purificação 

de três ácidos orgânicos presentes na vinhaça, o ácido acético, láctico e succínico. Cada ácido 

foi estudado considerando uma composição de 1%wt. na vinhaça. 

Do ponto de vista energético, o processo que demanda menos fornecimento de energia 

é a configuração intensificada para a produção de ácido acético (INT-HAc), o qual demanda 

76,33 GJ/h (44,31 GJ/h para aquecimento e 32,02 GJ/h como eletricidade). A intensificação 

proposta nesse processo foi a utilização da recompressão mecânica de vapor (MVR) para 

aumentar a temperatura do vapor de overhead da coluna azeotrópica e utilizá-lo como fluido de 

aquecimento no reboiler da coluna e no pré-aquecedor do extrato. Após ele, o segundo processo 

que demanda menos energia é a configuração intensificada para produção do ácido láctico (INT-

LAc), com um consumo de 153,97 GJ/h. Tal configuração faz uso de uma coluna de destilação 

reativa com parede dividida; todavia, devido à necessidade da existência de uma evaporação 

triplo efeito para concentrar a vinhaça, o consumo de energia do processo aumenta de maneira 

significativa. 

Analisando o desempenho econômico dos processos, é observado que a INT-HAc 

também obteve o menor valor de TAC para todas as configurações, com um valor de 10,33 

MMU$/ano. Porém, este processo possui uma desvantagem que é o elevado custo capital do 

compressor da MVR, avaliado em 8,76 MMU$; para se ter ideia da ordem de grandeza, somente 

este valor seria suficiente para o investimento capital de cada uma das demais configurações 

avaliadas. Para períodos de payback curtos, esta pode ser uma desvantagem significativa, porém 

quando o payback não é um fator decisivo, a utilização da MVR é atrativa. Após a INT-HAc, 

as configurações com menor TAC são a CONV-LAc e INT-HAc, as quais possuem o mesmo 

valor de custo anual total. 

O último parâmetro avaliado para o desenvolvimento dos processos foi a emissão de 

CO2 total. Novamente, a INT-HAc foi a que apresentou a melhor performance, emitindo 47,12 

kt/ano de CO2. O segundo lugar é ocupado pela INT-LAc, que emite cerca de 81,0 kt/ano. Esse 
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resultado tão expressivo para a última configuração é resultado direto do alto consumo de 

energia na evaporação de triplo efeito que é responsável por concentrar a vinhaça. 

Por fim, um parâmetro importante dos processos estudados é a matéria-prima utilizada 

para proporcionar a recuperação de cada ácido. No cenário do ácido acético, foi utilizado o 

acetato de etila como solvente na extração líquido-líquido; para o ácido láctico, o metanol 

(MeOH) foi utilizado como reagente de esterificação; enquanto no ácido succínico foi usado o 

etanol, também como reagente de esterificação. De todos os processos avaliados, o que 

demanda menor make-up de matéria-prima é o INT-LAc, apenas 0,07 t/h de MeOH. Esse 

resultado é importante, pois os demais processos fazem uso de matérias-primas com maior valor 

agregado e altas vazões de make-up podem vir a inviabilizar os processos, dependendo dos 

preços praticados. 

Com base nos resultados obtidos, fica evidente que propostas de intensificação de 

processos são bastante atrativas para a área de destilação. De forma geral, três tecnologias de 

intensificação foram usadas neste trabalho: recompressão de vapor, colunas de destilação 

reativa e colunas de parede dividida. Todas elas, quando comparadas com seus cenários 

convencionais, resultaram em ganhos energéticos e ambientais, embora nem todas representem 

savings econômicos. Em um cenário de busca por processos mais renováveis e menos energo-

intensivos, a utilização de intensificação de processos desponta como uma ferramenta 

extremamente útil para tornar a indústria química mais ambientalmente amigável. 

 

5.1 Sugestões para Trabalhos Futuros 
Como sugestões para trabalhos futuros, destacam-se os seguintes pontos: 

1. Desenvolvimento da análise econômica completa para avaliação da implementação dos 

processos a nível industrial. 

2. Avaliar a operação transiente dos processos desenvolvidos, principalmente daqueles 

que fazem uso de reações químicas a fim de avaliar a controlabilidade das tecnologias 

de intensificação. 

3. Avaliar o efeito da composição de alimentação da vinhaça nos processos estudados. 

4. Desenvolver estudos de equilíbrio termodinâmico para os sistemas de ácidos orgânicos, 

principalmente láctico e succínico, e seus ésteres com o glicerol, tendo em vista que este 

último é bastante encontrado nas vinhaças. 
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APÊNDICE A 
Neste apêndice são apresentados os parâmetros de interação binária de todos os pares 

binários presentes em cada capítulo estudado. 

 
Tabela A1. Parâmetros de interação binária dos processos para o ácido acético. 

Componente i Componente j Fonte Aij Aji Bij Bji Cij Cji 
HAc H2O 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 H2O Aspen 0,00 0,00 357,47 -499,38 0,0 0,0 
SUc H2O Literatura 0,00 0,00 157,43 176,71 0,0 0,0 
H2O Glicerol Aspen 0,86 0,30 -156,63 -52,69 0,0 0,0 
H2O 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 0,00 225,47 -318,35 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 -334,41 0,0 0,0 

 
Tabela A2. Parâmetros de interação binária dos processos para o ácido láctico. 

Componente i Componente j Fonte Aij Aji Bij Bji Cij Cji 
LAc H2O Aspen 0,00 0,00 357,47 -499,38 0,0 0,0 

MeOH H2O Aspen -2,24 2,24 813,08 -845,84 0,0 0,0 
MeOH HAc Aspen 0,16 -0,39 86,45 -13,23 0,0 0,0 
MeOH MetHAc 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 
H2O HAc Aspen 0,00 0,74 196,90 -615,26 0,0 0,0 
H2O MetHAc Aspen -1,89 3,25 515,58 -1314,83 0,0 0,0 
H2O Glicerol Aspen 0,86 0,30 -156,63 -52,69 0,0 0,0 
HAc MetHAc Aspen 0,00 0,00 180,32 -300,57 0,0 0,0 

MetLAc H2O Aspen 1,61 -1,23 -751,51 470,08 0,0 0,0 
H2O 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 0,00 225,47 -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 MetHAc UNIFAC 0,00 0,00 72,71 -294,45 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 H2O 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 88,92 -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 

H2O DLAc UNIFAC 0,00 0,00 -7,01 -230,40 0,0 0,0 
H2O 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 -5,35 -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 -23,40 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 -278,58 47,29 0,0 0,0 
TLAc Glicerol UNIFAC 0,00 0,00 -218,94 46,30 0,0 0,0 
MeOH MMS UNIFAC 0,00 0,00 63,90 -165,31 0,0 0,0 
H2O MMS UNIFAC 0,00 0,00 -10,52 -264,69 0,0 0,0 
SUc MMS UNIFAC 0,00 0,00 211,30 -274,25 0,0 0,0 

MMS DMS UNIFAC 0,00 0,00 75,27 -114,01 0,0 0,0 
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Tabela A3. Parâmetros de interação binária dos processos para o ácido succínico. 

Componente i Componente j Fonte Aij Aji Bij Bji Cij 
EtOH H2O Aspen -0,99 3,76 302,24 -676,0 0,300 
DES EtOH Aspen 0,14 1,14 0,00 0,0 0,500 
H2O 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 0,00 225,48 -252,5 0,300 
H2O 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 
H2O EtAc Aspen 9,46 -3,72 -1705,68 1286,1 0,200 
HAc EtAc Aspen 0,00 0,00 -235,28 515,8 0,300 
H2O 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 
H2O 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 
H2O 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 H2O Literatura 0,00 0,00 -87,07 967,2 0,300 
EtOH Glicerol Aspen 0,00 0,00 465,28 27,6 0,300 
H2O Glicerol Aspen -1,15 -0,61 237,72 136,8 0,300 
EtAc Glicerol Literatura -4,41 1,51 2403,27 225,8 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 1085,11 748,7 0,300 
HAc LAc UNIFAC 0,00 0,00 -300,34 376,1 0,300 
HAc EtLAc UNIFAC 0,00 0,00 -17,78 -222,9 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 0,00 394,30 -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 0,00 247,35 283,7 0,300 
EtOH EG Aspen 14,22 0,46 -4448,97 -31,3 0,470 
H2O 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 -347,07 299,4 0,300 
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APÊNDICE B 
Esse apêndice contém os códigos escritos em linguagem MATLAB para a execução da 

otimização por algoritmos genéticos. 

 
%% Limpeza de Variáveis e de Tela 
clear; clc; close all 
%% Apresentação do Código 
disp('Universidade Federal de Campina Grande - UFCG') 
disp('Centro de Ciências e Tecnologia - CCT') 
disp('Programa de Pós-Graduação em Engenharia Química - 
PPGEQ') 
disp('Otimização Ácidos Orgânicos') 
disp('------------------------------------------------------') 
disp('Orientador(a): Karoline Dantas Brito') 
disp('Aluno: Lucas de Oliveira Carneiro') 
disp('------------------------------------------------------') 
disp('Programa para a Otimização do TAC dos Processos dos 
Ácidos Orgânicos') 
format longg 
%% Criação da Interface com o Aspen Plus 
tic 
% Início da contagem do tempo de simulação. 
global Aspen count 
disp('Carregando Simulação') 
Aspen = actxserver('Apwn.Document.36.0'); % 36.0 diz respeito 
à versão usada do Aspen: 10.0. 
[stat,mess] = fileattrib; % Retorna o diretório da pasta em 
que o MFILE está. 
Simulation_Name = 'HAc_Conv_Final'; % Nome do arquivo que 
contém a simulação. 
Aspen.invoke('InitFromArchive2',[mess.Name '\' Simulation_Name 
'.bkp'])% Abrindo a simulação. 
Aspen.Visible = 1; % 1 representa que o Aspen está visível na 
tela. 
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pause(15); 
Aspen.SuppressDialogs = 1; % Sobrepõe as janelas de diálogo. 
Aspen.Engine.Run2(1); % Rodar a simulação. 
while Aspen.Engine.IsRunning == 1 % Aspen está rodando. 
    pause(2); 
end 
count = 1; 
%% Otimização por Algoritmos Genéticos 
A = [0,-1,0,1,0,0; 
     0,0,-1,0,1,0]; 
B = [-5;-2]; 
LB = [10,20,5,10,5,0.95]; 
UB = [20,45,30,25,15,0.995]; 
nvars = length(LB); 
populationSize = 50; 
generations = 130; 
Bound = [LB;UB]; 
options = 
optimoptions('ga','PopulationSize',populationSize,... 
    'Generations', generations, 'PopInitRange', Bound,... 
    'MaxStallGenerations', 15, 'FunctionTolerance', 1e-04, 
'Display', 'iter'); 
[x,fobj_val,EXIT_FLAG,~,pop,scr] = 
ga(@fobj,nvars,A,B,[],[],LB,UB,[],[1,2,3,4,5],options); % 
Otimização por Algoritmos Genéticos. 
%% Fechando a interface com o Aspen Plus 
Aspen.Close; % Fechando a simulação. 
Aspen.Quit; % Saindo do Aspen Plus 
toc 
% Término da contagem do tempo de simulação. 
 

function [fobj_TAC] = fobj(X) 
%% Comunicação com a Interface do Aspen 
global Aspen count 
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%% Descrição das Variáveis de Decisão 
NTEXT = X(1); 
NTCOL1 = X(2); 
NTCOL2 = X(3); 
NFCOL1 = X(4); 
NFCOL2 = X(5); 
SPLIT = X(6); 
%% Reiniciando a Simulação Para Evitar Crash 
if count >= 2000 
    disp('ATENÇÃO! O ASPEN SERÁ REINICIADO') 
    Aspen.Close; % Fechando a simulação. 
    Aspen.Quit; % Saindo do Aspen Plus 
    Aspen = actxserver('Apwn.Document.36.0'); % 36.0 diz 
respeito à versão usada do Aspen: 10.0. 
    [stat,mess] = fileattrib; % Retorna o diretório da pasta 
em que o MFILE está. 
    Simulation_Name = 'HAc_Conv_Final'; % Nome do arquivo que 
contém a simulação. 
    Aspen.invoke('InitFromArchive2',[mess.Name '\' 
Simulation_Name '.bkp']) % Abrindo a simulação. 
    Aspen.Visible = 1; % 1 representa que o Aspen está visível 
na tela. 
    pause(15); 
    Aspen.SuppressDialogs = 1; % Sobrepõe as janelas de 
diálogo. 
    count = 0; 
end 
%% Substituição dos Valores na Simulação 
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; 
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Aspen.Tree.FindNode('\Data\Blocks\COL-1\Input\CA_STAGE2\INT-
1\CS-1').Value = NTCOL1 - 1; 
Aspen.Tree.FindNode('\Data\Blocks\COL-2\Input\NSTAGE').Value = 
NTCOL2; 
Aspen.Tree.FindNode('\Data\Blocks\COL-2\Input\CA_STAGE2\INT-
1\CS-1').Value = NTCOL2 - 1; 
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 
= NTCOL2; 
Aspen.Tree.FindNode('\Data\Blocks\SPLIT\Input\FRAC\14').Value 
= SPLIT; 
%% Rodando a Simulação e Verificando se Houve Convergência 
Numérica 
Aspen.Engine.Run2(1); % Rodando a simulação. 
while Aspen.Engine.IsRunning == 1 % Aspen está 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 Simulação') 
    pause 
end 
%% Cálculo das Funções Objetivo 
TAC = Aspen.Tree.FindNode("\Data\Flowsheeting 
Options\Calculator\COST\Output\WRITE_VAL\35").Value; 
fobj_TAC = TAC; % Custo Anual Total [U$/Ano] 
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APÊNDICE C 
A metodologia e os resultados neste trabalho geraram a seguinte publicação: 

CARNEIRO, L. O.; MATOS, R. P. S.; RAMOS, W. B.; BRITO, R. P.; BRITO, K. D. 

Sustainable design and optimization of the recovery process of acetic acid from vinasse: 

Operational, economic, and environmental analysis. Chemical Engineering and Processing - 

Process Intensification, v. 181, p. 109176, 2022. DOI:10.1016/j.cep.2022.109176. Disponível 

em: <https://doi.org/10.1016/j.cep.2022.109176> 
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