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“Na natureza, nada se cria, nada se perde, tudo se transforma”

Antoine Lavoisier



RESUMO

As mudangas climaticas sao um dos grandes desafios a serem enfrentados pela humanidade no
século XXI, podendo acarretar consequéncias catastroficas. Por conta disso, € necessaria com
urgéncia uma transi¢do energética que substitua as fontes fosseis de energia. Dentre as
alternativas, estdo os biocombustiveis, combustiveis produzidos a partir da matéria organica.
Isso impulsionou o surgimento do conceito de biorrefinaria, que consistem em industrias que
buscam produzir uma gama de diferentes produtos tendo como matéria a biomassa. Nos
ultimos anos, as biorrefinarias tem apresentado enorme expansdo de mercado, de modo que a
bioeconomia apresenta grande potencial para o futuro. No Brasil, um dos setores
bioecondmicos mais proeminentes ¢ o sucroalcooleiro, que tem a cana-de-agicar como
matéria-prima e o etanol como um de seus principais produtos. Os alcoois, através de reagdes
de esterificag¢do junto a acidos carboxilicos, podem gerar os ésteres, dentre eles o acetato de
etila e o acetato de amila. Tratam-se de compostos com diversas aplicagdes, em especial como
solventes industriais e flavorizantes. Diante disso, este trabalho buscou investigar a viabilidade
de se produzir os ésteres acetato de etila e acetato de amila em usina sucroalcooleira, de forma
a aumentar os produtos sintetizados por estas industrias e direcioné-las para se tornarem
biorrefinarias multifuncionais. Para isso, foram realizadas simulagdes de processo de uma
planta multifuncional e plantas alternativas usando o software livre COCO Simulator, de modo
a avaliar as configuracdes de reagcdo e separagdo. Os resultados demonstraram melhores
conversoes o uso de reatores PBR, grandes limita¢des no processo de separacao com operacoes
unitarias convencionais por conta da presenga de azedtropo e as restricoes da ferramenta de
simulagdo utilizada. Dessa forma, concluiu-se que a etapa de separagao e purificagdo consistem
no principal obstaculo para o processo da produgdo de ésteres em uma usina, de modo que se
sugere a realiza¢dao de novos estudos com simulagdes mais aprofundadas através de softwares

mais robustos.

Palavras-chave: acetato de amila; acetato de etila; biorrefinaria; COCO Simulator; mudancas

climaticas; simulagao.



ABSTRACT

Climate change is one of the greatest challenges facing humanity in the 21st century and could
have catastrophic consequences. As a result, an energy transition to replace fossil fuels is
urgently needed. Alternatives include biofuels, fuels produced from organic matter. This has
led to the emergence of the concept of biorefineries, which consist of industries that seek to
produce a range of different products using biomass as a raw material. In recent years,
biorefineries have experienced a huge market expansion, so the bioeconomy has great potential
for the future. In Brazil, one of the most prominent bioeconomic sectors is the sugar and alcohol
industry, which uses sugarcane as a raw material and ethanol as one of its main products.
Alcohols, through esterification reactions with carboxylic acids, can generate esters, including
ethyl acetate and amyl acetate. These compounds have several applications, especially as
solvents and industrial flavorings. Therefore, this study sought to investigate the feasibility of
producing ethyl acetate and amyl acetate esters in a sugar and alcohol plant, in order to increase
the products synthesized by these industries and direct them to become a multifunctional
biorefinery. To this end, process simulations of a multifunctional plant and alternative plants
were performed using the free software COCO Simulator, in order to evaluate the reaction and
separation configurations. The results demonstrated better conversions using PBR reactors,
major limitations in the separation process with conventional unit operations due to the
presence of azeotrope, in addition to restrictions of the simulation tool used. Thus, it was
concluded that the separation and purification stage constitutes the main obstacle to the ester
production process in a plant, so that new studies with more in-depth simulations using more

robust software are suggested.

Keyword: amyl acetate; biorefinery; climate change; COCO Simulator; ethyl acetate;

simulation.
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1 INTRODUCAO

Esta secdo traz a contextualizac¢ao do trabalho, a justificativa para sua realizagdo e seus

objetivos.

1.1 Contextualizacio e Justificativas

No mundo contemporaneo, o agravamento das mudancas climaticas ¢ uma das questoes
mais criticas enfrentas pela humanidade. No periodo compreendido entre 2011 e 2020, as
temperaturas médias foram 1,1°C mais quentes que o periodo 1850-1900. Este aquecimento
abrupto do planeta, que pode causar mudangas generalizadas na biosfera e maior incidéncias
fendmenos extremos, tem como causa inequivoca a emissdo de gases do efeito estufa (GEE)
na atmosfera. Caso mudangas ndo sejam concretizadas, previsdes apontam que o aumento das
temperaturas médias pode chegar a 4,4 °C em 2100. (IPCC, 2023)

Diante desta problematica, faz-se necessaria com urgéncia uma transi¢do energética, de
modo a substituir fontes energéticas fosseis por outras mais limpas, de modo a zerar as
emissoes liquidas de GEE. (IPCC, 2023). Dentre esses substituintes, destacam-se os chamados
biocombustiveis, que consistem em fontes energéticas oriundas de matéria organica, como por
exemplo o etanol e o biodiesel.

Sob este contexto, comeca-se a discutir nos anos 1990 (e aprofunda-se no século XXI)
o conceito de biorrefinaria. Tratam-se de plantas industriais que, tomando a biomassa como
matéria-prima, buscam produzir uma série de produtos de maior valor agregado bem como
utilizar a matéria organica da maneira mais eficiente possivel. (EMBRAPA AGROENERGIA,
2012; KAMM et al., 2006; RODRIGUES, 2011). Este mercado estd em grande expansao,
projetado para alcancar valor global de USS$ 314,62 bilhdes em 2029
(MARKETSANDMARKETS, 2025).

Desse modo, a bioeconomia, que € baseada na obten¢ao de recursos a partir da matéria
da orgénica, mostra-se como uma alternativa ao modelo econdmico atual e um caminho de
desenvolvimento para o Brasil. (KAMM et al., 2006; NALI et al., 2016). No pais, um dos
setores de maior potencial bioecondmico € o sucroalcooleiro, que tem como matéria-prima a
cana-de-actcar e como um de seus principais produtos o etanol (BRASIL, 2025).

Nesse sentido, os alcoois sdo componentes que, junto a acidos carboxilicos, podem
gerar, através de reagdes de esterificacdo, compostos de uma classe chamada ésteres, muito

versateis em termos de aplicagdes. Dentre eles, destacam-se o acetato de etila, composto muito
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usado como solvente industrial para tintas, vernizes e revestimentos (KIRK-OTHMER, 2000;
LE BERRE et al., 2012; RIEMENSCHNEIDER; BOLT, 2012) e o acetato de amila (também
conhecido como acetato de pentila), muito utilizado como flavorizante por conta de seu aroma
semelhante ao da banana (KIRK-OTHMER, 2000; CENTERS FOR DISEASE CONTROL
AND PREVENTION, 2019).

Sendo assim, o presente trabalho busca encaminhar uma usina sucroalcooleira para que
se torne uma biorrefinaria investigando um possivel aumento do ntimero de produtos que
podem ser sintetizados neste tipo de industria. Para isso, foi feita a simulagdo da produgdo dos
¢ésteres acetato de etila e acetato de pentila, de modo a se avaliar diferentes configuragdes de
planta, incluindo uma planta multifuncional, ou seja, que possa produzir os dois compostos,

ajustando-se apenas as condigdes operacionais.

1.2 Objetivos

A seguir, sdo descritos os objetivos do presente trabalho.

1.2.1 Objetivo Geral

O objetivo geral deste trabalho foi investigar uma possivel viabilidade do aumento do
numero de produtos sintetizados em uma usina, encaminhando-a, sob um contexto onde a
tematica da sustentabilidade e do uso das fontes renovaveis sdo cada vez mais debatidos, para

torna-la uma biorrefinaria multifuncional.

1.2.2 Objetivos Especificos

Os objetivos especificos deste trabalho foram os seguintes:

a) avaliar de modo detalhado as configuracdes de reatores, buscando-se obter melhor

conversao;

b) avaliar diferentes configuragdes de separagdo, a procura se obter a melhor

separagao.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Esta se¢do traz uma Revisao Bibliografica dos principais conceitos utilizados neste

trabalho.

2.1 O Conceito de Biorrefinaria e o Cenario Contemporéineo

Diante do avanco das mudangas climaticas, da crescente concentragdo de gases do
efeito estuda (GEE) na atmosfera terrestre (a mais alta ao menos nos ultimos 800 mil anos) e
da consequente necessidade de uma transicao energética que reduza o uso de fontes energéticas
fosseis (IPCC, 2023), destaca-se como importante alternativa o uso de combustiveis oriundos
de matéria organica (biomassa), os chamados biocombustiveis. (NALI et al., 2016).

Nesse sentido, surge nos anos 1990 e ganha crescente destaque no século XXI o
conceito de biorrefinaria, que consistem em plantas industriais que, através de processos
altamente integrados, tem por objetivo converter a biomassa (matéria abundante na natureza)
em uma série de produtos de maior valor agregado (biocombustiveis, energia, insumos
quimicos, alimentos e ragdes), de modo analogo a obtencdo de compostos derivados do
petréleo bruto em refinarias de petréleo (EMBRAPA AGROENERGIA, 2012; KAMM et al.,
2006; RODRIGUES, 2011).

De acordo com a FNR, Agéncia para Recursos Renovaveis da Alemanha, (apud NALI
et al. 2016), a medida que os diferentes procedimentos sdo realizados na biomassa, pode-se
classificar a cadeia de valor de uma biorrefinaria (Figura 1). O refino primario envolve o pré-
tratamento e condicionamento da biomassa e a separacdo de seus componentes, enquanto o
refino secundario envolve a conversao dos componentes em produtos e o refinamento destes

produtos.
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Figura 1. Cadeia de valor em uma biorrefinaria
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Diante crescente interesse, as biorrefinarias sdo classificadas de variadas maneiras.
Kamm et al. (2006) fazem uma divisdo em trés fases — fase I (operacdo rigida), fase II
(flexibilidade de produtos) e fase III (diversificagdo de biomassa). Van Ree e Annevelink
(2007), por sua vez, levam em conta biomassa e tecnologia usada, classificando-as em
convencionais, verdes, de cereais, de lignocelulose, de suas plataformas, termoquimicas e
aquaticas.

Em termos econdmicos, as biorrefinarias t€ém registrado grande expansao e potencial:
estima-se que o mercado global crescera de US$ 212,05 bilhdes em 2024 para US$ 314,62
bilhdes em 2029, indicando uma taxa de crescimento anual composta de 8,2%
(MARKETANDMARKETS, 2025), com destaque para a América do Norte. No Brasil,

destacam-se os setores de florestas plantadas e cana-de-agucar (BRASIL, 2025).

2.2 Esteres: Acetato de Etila e Acetato de Amila

Os ésteres carboxilicos de dlcoois consistem em compostos organicos oxigenados com
estrutura R’C(=0)(OR), sendo R’ e R radicais organicos, cuja formacdo ocorre pela reagdo

entre um alcool carboxilico e alcool, com eliminagdo de agua. (KIRK-OTHMER, 2012; PAC,
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1995).

2.2.1 Acetato de Etila

O acetato de etila consiste no éster formado a partir da reag@o entre o acido acético e o

etanol (KIRK-OTHMER, 2000). Sua estrutura ¢ apresentada na Figura 2.

Figura 2. Estrutura do acetato de etila

Fonte: NIST (2025)

Este éster ¢ caracterizado por ser incolor e ter odor frutado (CENTERS FOR DISEASE
CONTROL AND PREVENTION, 2019), apresentando moderada solubilidade em agua, alta

miscibilidade em solventes organicos e alta volatilidade. Em termos de seguranga, o composto

¢ inflamavel, porém de baixa toxicidade (KIRK-OTHMER, 2000; RIEMENSCHNEIDER;
BOLT, 2012). A Tabela 1 traz algumas de suas propriedades fisicas.

Tabela 1. Propriedades fisicas do acetato de etila

Propriedade Valor
Massa Molar (g/mol) 88,10
Ponto de Ebuligdo (°C) 77,06
Ponto de Fusdo (°C) -83,6
Densidade (g/cm? a 20°C) 0,900
Indice de Refragio 1,3723

Fonte: Adaptado de RIEMENSCHNEIDER; BOLT (2012)

Dentre as aplicagdes do acetato de etila, destacam-se o seu uso como solvente industrial
em tintas, vernizes e revestimentos (em especial para nitrocelulose e lacas) e em adesivos, tintas
e embalagens alimenticias, além de sua utilizacdo como flavorizante em bebidas e alimentos e
na fabricacdo de compostos como acetato de vinila e 4cido tereftalico (KIRK-OTHMER, 2000;
LE BERRE et al., 2012; RIEMENSCHNEIDER; BOLT, 2012).

Sob o ponto de vista economica, destaca-se que este contribui positivamente para a
balanca comercial brasileira, visto que, em 2024, suas exportacdes foram de aproximadamente

USS$ 21,7 milhdes, enquanto as importagdes foram de apenas US$ 1,7 milhdo. (BRASIL, 2025).
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2.2.2 Acetato de Amila

O acetato de amila, também conhecido como acetato de pentila, consiste no éster
formado pela reagdo entre o acido acético e o alcool amilico (LAPPE; HOFFMANN, 2012).

Sua estrutura ¢ apresentada na Figura 3.

Figura 3. Estrutura do acetato de amila

Fonte: NIST, 2025

Este éster ¢ caracterizado por ser incolor e ter um persistente odor de banana
(CENTERS FOR DISEASE CONTROL AND PREVENTION, 2019), apresentando baixas
solubilidade e volatilidade e alta miscibilidade em compostos organicos. De forma semelhante
ao acetato de etila, apresenta baixa toxicidade e ¢ inflamavel (KIRK-OTHMER, 2000; KIRK-
OTHMER, 2012). A Tabela 2 traz algumas de suas propriedades fisicas.

Tabela 2. Propriedades fisicas do acetato de amila

Propriedade Valor
Massa Molar (g/mol) 130,18
Ponto de Ebuligdo (°C) 149,25
Ponto de Fusao (°C) -70,8
Densidade (g/cm? a 20°C) 0,876
Indice de Refragio 1,4023

Fonte: Adaptado de RIEMENSCHNEIDER; BOLT (2012)

Dentre as aplicacdes do acetato de amila, destaca-se o uso como flavorizante em
alimentos e bebidas, tendo em vista sua capacidade de simular o sabor e aroma de banana.
(KIRK-OTHMER, 2000; CENTERS FOR DISEASE CONTROL AND PREVENTION,
2019). Além disso, também pode ser usado como solvente em tintas, especialmente em
sistemas baseados em nitrocelulose e em formulagdes de revestimentos e tintas para madeira,
por conta de sua volatilidade controlada (KIRK-OTHMER, 2000; RIEMENSCHNEIDER;
BOLT, 2012).

Por fim, ¢ importante ressaltar que, do ponto de vista econdmico, o Brasil ainda ¢, de

acordo com o Comex Stat, dependente de importacdes na categoria “Outros ésteres do acido
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acético”, tendo importando em 2024 cerca de US$ 26,6 milhdes destes compostos.
2.3 Processo de Producio Industrial dos Esteres

Nesta secdo, serdo abordados brevemente os processos industriais de obtencdo dos

acetatos de ctila e amila.
2.3.1 Processo de Producado Industrial do Acetato de Etila

Tradicionalmente, o acetato de etila ¢ obtido a partir da Esterificagao de Fischer, na
qual, sob condi¢do de aquecimento, hé a reagdo de uma quantidade de acido acético com uma
quantidade em excesso de etanol, formando, na presenga de acido sulfurico como catalisador,
acetato de etila como produto e 4gua como subproduto (KIRK-OTHMER, 2012).

O processo pode ser realizado de maneira continua ou descontinua, embora geralmente
se use um reator do tipo CSTR (do inglés Continuous Stirred Tank Reactor, podendo ser
traduzido como Reator Continuo de Tanque Agitado). Apds a reacdo, hd um complexo
processo de destilagdo fracionada, que se utiliza de ao menos trés colunas, por conta da
presenga de um azeotropo triplo entre etanol, acetato de etila e d4gua. Além disso, também ha
etapas de decantacdo e purificagdo, de modo a se obter, ao final do processo, um rendimento
do éster de 95% (LE BERRE et al., 2012; TAVAN; HOSSEINI, 2013).

Devido a complexidade do processo de separacdo tradicional, recentemente surgiram
estudos propondo o uso de colunas extrativas para o processo de separagdo, usando o glicerol

como agente de arraste (MUQEET et al., 2022).
2.3.2 Processo de Producdo Industrial do Acetato de Amila

De modo semelhante ao acetato de etila, o acetato de amila (que pode ser chamado
acetato de pentila) ¢ historicamente obtido através da Esterificagdo de Fischer, havendo a
reacdo entre o acido acético e o alcool amilico (também chamado 1-pentanol) em meio
aquecido catalisado por acido sulfurico, na qual também se gera 4gua como subproduto (apud
LORENZO et al., 2023).

Apesar do processo industrial tradicional envolver um sequenciamento de destilagdes
por conta da complexa separagdo ocasionada pela presenga de azeotropos, novos estudos

sugerem abordagens alternativas de separacao, tal como a destilagao reativa (CHIANG et al.,
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2002; CORREA, 2012). A Figura 4 traz um exemplo deste tipo de processo.

Figura 4. Reator acoplado a coluna de destilagdo

s | Water
L J I P il
Rectifier

T

S

CSTR
Reactor

s

— —

Sinipper
z@,
¥ Amyl Acetate
=

Fonte: Adapatado de Chiang et al. (2002)

2.4 Cinética das Reacoes

Conforme ja abordado na Secdo 2.2, os ésteres abordados neste trabalho sdo obtidos a
partir de uma reacao de esterificacdo entre um acido carboxilico e um éalcool. A seguir, serdo
apresentadas as equagdes quimicas de obtencao de cada um destes compostos e as respectivas

equagoes de cinética das reagdes.
2.4.1 Cinética de Reagdo do Acetato de Etila

A obtencado de acetato de etila (EtAc) como produto e 4gua (H2O) como subproduto a
partir de acido acético (HAc) e etanol (EtOH) por esterificacdo pode ser realizada em fase
liquida sendo catalisada heterogeneamente pela resina Amberlyst 15. A reagdo € representada

pela Equacdo (1) (apud CALVAR et al., 2007).
HOAc + EtOH < EtOAc + H,0 (D

A cinética desta reacdo foi estudada por Calvar et al. (2007) utilizando o modelo

pseudohomogéneo de Popken et al. (2000) e o método UNIFAC (que sera apresentado na se¢ao
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2.5.2), possibilitando obter a taxa de reagdo e as constantes cinéticas, representadas,

respectivamente, pelas equacoes (2), (3) e (4).

T =kiQyacQgron — k—1aEtAcaH20 (2)

—28490
k,(T) = 2,811 % 10% * exp (—) 3
RT
—26700
kl(T) = 0,051 * 103 * exp (T) (4)

Nestas equagdes, a taxa de reacdo » é dada em mol.s'.kg™!, as constantes cinéticas k; e
k.; em mol.s' kg, a temperatura (T) em Kelvin (K) e constante universal dos gases (R) em
J.mol'. K. A atividade de cada componente (a;) ¢ calculada a partir do coeficiente de atividade

(ai = vi.xi), que € obtido por modelos termodinamicos, apresentados na se¢do 2.5.2.
2.4.2 Cinética do Acetato de Amila

De acordo com Lee et al. (2000), a esterificacao de acido acético (HAc) e alcool amilico
(AmOH) para sintese de acetato de amila (AmAc) como produto e agua (H>O) como
subproduto pode ocorrer por catalise heterogénea em meio liquido através do uso da resina de

troca i6nica s6lida Dowex 5S0Wx8-100 como catalisador. A reagdo ¢ representada pela equacao

(5).
HAc + AmOH & AmAc + H,0 (5)

O mesmo estudo de Lee et al. (2000) investigou diferentes modelos cinéticos e,

experimentalmente, obteve a melhor taxa de reacdo, apresentada pela equacao (6).

E A
Ar x exp (R_%) * (aHACaAmOH - A_; * aAmAcaILZ[IZO)
—r =

(6)

(1 + KgmonQamon + KHZOaIC-ZIZO)Z

Nesta equacio, a taxa de reagdo (-r) é dada em mol.min' kg™ e a temperatura (T) é em

K. A atividade de cada componente (a;) ¢ calculada a partir do coeficiente de atividade (a; =
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vi.Xi), que € obtido por modelos termodindmicos, apresentados na secao 2.5.2. Os demais

parametros sao apresentados na Tabela 3.

Tabela 3. Pardmetros cinéticos da reacdo de esterificagdo para obtencao do acetato de amila

Parametro Valor
Ar (mol.min"' kg™ 1,2914 * 108
As (mol.min" kg!) 1,6143 * 108
E, (kJ/mol) 46,411
Kamon 0,820
K20 9,107
o (empirico) 3

Fonte: Adaptado de Lee ef al. (2000)

2.5 Ferramenta de Simulac¢ao

Os simuladores de processos consistem em programas computacionais que utilizam
modelos matematicos para representar, analisar € prever o comportamento de sistemas de
engenharia quimica, permitindo modelar e resolver, de forma integrada, as equacdes que
descrevem os fendmenos fisicos, quimicos e operacionais envolvidos em um processo, tanto
em regime permanente (estado estaciondrio) quanto em regime transiente (dinamico). Tratam-
se de ferramentas de grande utilidade, pois possibilitam a analise de alternativas e previsao de
problemas sem a implementacao fisica da planta, trazem economia de tempo e recursos, sao
importantes para a seguran¢a ao colaborar com a analise de riscos e sdo essenciais no

desenvolvimento de sistemas de controle (LUYBEN, 1996; SINNOTT, 2005).

2.5.1 COCO Simulator

O COCO Simulator ¢ um ambiente de simulacdo de estado gratuito e compativel com

CAPE-OPEN, que consiste nos seguintes componentes (COCO SIMULATOR, 2025):

a) COFE, que se trata da interface intuitiva de criagdo de fluxogramas, na qual a
simulacdo sera configurada e executada;

b) TEA, componente com banco de dados de produtos quimicos e métodos de calculos
de propriedades, fornecendo as opgdes de escolha dos modelos termodinamicos que
serdo usados;

¢) CUSCOUS, o qual fornece as operacdes unitarias e equipamentos que serao
simulados;

d) CORN, pacote que facilita a especifica¢do de qualquer tipo de reagdo cinética ou de
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equilibrio de reagao.

Convém ressaltar que, apesar das varias possibilidades de processos que podem ser
simuladas no COCO, este simulador, por conta de sua gratuidade, apresenta uma base de dados
e métodos de modelagem relativamente restrita em comparagdo a softwares pagos.

Além disso, integrado ao COCO, pode ser utilizado o ChemSep, programa que realiza
calculos de processos de separagdao de multiplos componentes, integrando flash, o modelo
classico de coluna em estdgio de equilibrio € um modelo de coluna baseado em taxa (COCO

SIMULATOR, 2025)

2.5.2 Modelos Termodinamicos

Em um processo de simulagdo, os modelos termodinamicos sdo fundamentais, pois
estdo diretamente envolvidos em calculos como do equilibrio liquido-vapor, estimativas de
entalpias, calor especifico e densidades, fechamento de balangos de massa e energia, dentre
outros aspectos. O uso de modelos termodinamicos inadequados e a falta de dados confiaveis
pode comprometer a simulacdo, gerando modelagens com erros significativos e consequentes
previsdes incorretas. Nota-se, assim, que a qualidade dos resultados ¢ dependente da qualidade
do simulador utilizado, de modo que simuladores mais frageis e com bases de dados mais
modestas tendem a trazer simulagdes menos precisas. (LUYBEN, 1996; SINNOTT, 2005).

Para os compostos em analise no presente trabalho, considerando que os processos de
producao de acetato de etila e acetato de amila envolvem compostos fortemente polares e
ocorrem a baixas pressdes, o modelo termodinamico mais adequado ¢ o NRTL (Non-Random
Two Liquid), o qual apresenta melhor desempenho no célculo do coeficiente de atividade para
misturas com grande desvio de idealidade, introduzindo um parametro de ndo idealidade para
melhorar o ajuste (CARLSON, 1996; LUYBEN, 1996; SINNOTT, 2005).

No entanto, o NRTL ¢ um modelo termodinadmico nao preditivo, ou seja, que depende
de dados experimentais para ser usado. Para a sintese do acetato de amila, Lee ef al. trazem os
parametros de interagdo binarios para os quatro compostos presentes na equacado (1), abordada
na secdo 2.4.1. Esses parametros sdo apresentados na Tabela 4 (nesta tabela, os compostos sdo
representados por nimeros: 1 para o acido acético, 2 para o alcool amilico, 3 para o acetato de

amila e 4 para agua).
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Tabela 4. Parametros binarios para o processo de producdo de acetato de amila

(i) A (K) Aji (K) Qi
(1,2) -51,55 117,13 0,47
(1,3) -8,82 58,55 0,47
(1,4) 80,90 3,01 0,47
2,3) 112,18 238,68 0,3
2,4) 13,62 627,91 0,3
(3,4) 24,51 377,02 0,2

Fonte: Adaptado de Lee ef al. (2000)

Simuladores como o COCO, no entanto, ndo trazem os parametros de interacao binarios
para este modelo. Dessa forma, quando estes pardmetros ndo sdo encontrados na literatura,
impde-se o uso do modelo termodinamico UNIFAC VLE. Trata-se de um modelo preditivo,
ou seja, que ¢ capaz de calcular os coeficientes de atividade com base apenas da interacao entre
grupos funcionais, mas de menor precisdo (CARLSON, 1996; LUYBEN, 1996; SINNOTT,
2005).
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3 METODOLOGIA

O trabalho se iniciou com uma revisao bibliografica, apresentada em detalhes na Secao
2, através da qual se obteve informagdes sobre o conceito de biorrefinaria e o caminho adotado
para tentar obté-la: os ésteres acetato de etila e amila, seus processos de produgdo, as cinéticas
de reagdo, os modelos termodinamicos (NRTL e UNIFAC VLE), e simuladores de processo.
Apoés esta etapa, foram realizadas simulagdes dos processos de produgdo para diferentes
configuracdes (serdo abordadas em detalhes na secdo 4). Para isso, foi utilizado o COCO

Simulator, escolhido por conta de sua gratuidade e livre acesso.

3.1 Pacote de Propriedades Termodinamicas

Para a execugdo da simulagdo no COCO ¢é necessario, antes de mais nada, selecionar o
pacote de propriedades termodinamicas. Para isso, clica-se em Flowsheet, seguido por
Property Packages e Add. Neste trabalho, optou-se pelo TEA (CAPE-OPEN 1.1). Entao, clica-

se em Select. A Figura 5 ilustra a situagao.

Figura 5. Selecdo do pacote de propriedades

Stream Types Flovugheet O ptiong Appearance Stream Digplay Order Unit Dizplay Order
Praperty Packages iy Select Package or P... 0 % sfies Phase Info
Thermnao-systems and prop
S CAPE-OPEM 1.1 ~ Add
+ % ChemSep Property Package Manager Remove

+% OATS Property Package Manager [CAPE-OPEM

+ % 0ATS Property Package Manager [CAPE-OPEN e
+ - TEA [CAPE-OPEM 1.7) Rename
- Wl aber

Replace

Info

About Cancel

Description:

Fonte: Autor (2025)
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ApOs a selegdo do pacote, € necessario incluir as substdncias que serdo parte da
simulagdo. Para isso, ainda na aba Property Packages, clica-se no novo pacote criado. Isto
abrira a janela TEA Property package definition, na qual deve-se editar o nome do pacote,
escolher-se o pacote termodinamico e adicionar os componentes. A Figura 6 traz um exemplo
para ilustrar a situagao, no qual sdo escolhidos os compostos para a obtengao do acetato de etila

e se define o uso do modelo UNIFAC VLE.

Figura 6. Adicdo dos compostos ao pacote de propriedades

@ TEA Property package definition: X
Package Mode Configure Help

Marne: Pacote de Propriedades 1

Drezcriphion:

Model zet: UMIFALC YLE d

Compourids:
Acehic acid Add
Ethanol

Ethyl acetate
water Delete

Fonte: Autor (2025)

E importante salientar que, para as simula¢des contendo apenas os compostos presentes
na Tabela 4 (trazida na se¢@o 2.5.1), foi usado o modelo NRTL, dada a disponibilidade dos
pardmetros de interacdo binaria. Para as demais simulac¢des, ndo foram encontrados os

parametros de interacdo, de modo que se utilizou o modelo preditivo UNIFAC VLE.

3.2 Correntes de Entrada

Ajustado o pacote de propriedades, foi imprescindivel a configuragdo das correntes de
entrada. Para isso, segue-se o caminho Insert > Stream e entdo se desenha a corrente no
fluxograma. Apos 1sso, clica-se na corrente, o que abre a uma nova janela, na qual devem ser

atribuidos os parametros de pressao, temperatura, fracdes molares e fluxo. Também € possivel
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alterar as unidades de medidas. A Figura 7 traz um exemplo com os reagentes do processo do

acetato de etila.

Figura 7. Configuragdo da corrente de entrada

name 1 unit
- Stream

I Connections

pressure 1 atrn
temperature 373 K.
rmale fraction [Aoetic acid] 0.5

mole fraction [Ethatnol] 0.5

mole fraction [Ethwl acetate] o
mole fraction ['w ater) i
Flces 10 krnal £ h
it 0.0530602 kg/ mal

Compound flows

Phaze Fractions

Vapor composition

Liquid compaosition

Orverall properties

Vapor properties

b b b hd bl bl b

Liquid properties

Fonte: Autor (2025)

3.3 Reatores

Para a sintese dos acetatos de etila e amila, faz-se necessario o uso dos reatores, nos

quais ocorrem as reagdes de esterificagdo.

3.3.1 Pacote de Reacoes

Primeiramente, ¢ fundamental configurar o pacote de reacdes com os compostos,
equacao quimica e cinética das reacdes. Para isso, segue-se o caminho Flowsheet > Configure >
Reaction Package > Add. Entdo, ¢ selecionado o pacote CORN Reaction Package Manager,

conforme representado na Figura 8.
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Figura 8. Selecdo do pacote de reacdes

88 Select Reaction Ma... O *

¥ A CORM Feaction Package Manager
ﬁ 0ATS Reaction Package Manager [CAPE-OPEI
E 0ATS Reaction Package Manager [CAPE-OPEI

Ahaut Cancel

Fonte: Autor (2025)

Na sequéncia, clica-se no novo pacote de reagdes para edita-lo. Na aba Compounds,
clicando-se em Add, sdo adicionados os compostos que farao parte da reacao, enquanto na aba
Reactions cria-se a reagdo (botdo Create), inserem-se os coeficientes estequiométricos,
seleciona-se o tipo e fase da reagdo e se adiciona a taxa de reacdo. Exemplos de cada uma das

abas sdo apresentados pelas figuras 9 e 10.
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Figura 9. Adi¢do dos compostos ao pacote de reagdes
@ edit % 1

General Compounds  Reactions

Hame I} Farmula b Add
Acetic acid Acetic acid C2H402 E0.052 Delete
Water Water Hz20 12.0153

Ethanal Ethanal C2HED 45,0624 REAER
Ethul acetate Ethul acetate CaHa0z a8.1051

Help Load Store Cancel

Fonte: Autor (2025)

Figura 10. Configuracdo da reacdo no pacote de reagdes

@ edic X

General Compounds  Rieactions

Reaction: Feaction properties:
i
Stoichiometry  Compound
-1 Acehc acid
1 W ater
-1 Ethanol
1 Ethyl acetate

[ Equilibrium Reaction @@ Heterogensous

R ate: A"acetic Acid A & |::||:|| maldsfkg cat

E quilibrium conztant: |::|H

E quilibrium basis: b alarity

Heat of reaction: |::|H J 4 mol
Creste  Rename Delgte  Phass Liquid - |

Help Load Store Cancel

Fonte: Autor (2025)
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3.3.2 Reator de Gibbs

Antes da simulacao com os reatores cinéticos, utilizou-se um Reator de Gibbs, de modo
a se avaliar os limites termodinamicos das reagdes e as maximas conversdes possiveis. Para
adiciona-la ao fluxograma, deve-se clicar na aba Insert e, em seguida, Unit Operation, abrindo-
se uma janela, onde se deve, em Reactors, selecionar GibbsReactor. Com isso, plota-se o reator
na tela e conectam-se as correntes de entrada e saida.

Na sequéncia, para fazer as configuragdes, clica-se no reator e, na janela aberta, clica-
se em Edit para abrir uma nova aba. Nela, segue-se para a secdo Operation, onde ¢ possivel
configurar pardmetros como a queda de pressdo e a carga térmica, além de determinar a fase

da reacdo. A Figura 11 ilustra essa situacao.

Figura 11. Configuracdo de operagdo do Reator de Gibbs

M ame

@ unitR-01: X =
Parz :
Them General  Report Operation  Feaction: Feactive compounds  Solvec 4
Fl
e Freszure drop: 0 Fa
Heat
Temp 0 |zothemal 35315 K
Heat () Heat duty: -1601.89945224 Jis
Toler:  (T) Heat duty from inlet stream
R
Phast R aactions defined by: | Speciy € d
Aead eactions defined by Specify Compounds w |
Phaze: Liquid e '
Help |
Edit I Calculate

Fonte: Autor (2025)

3.3.3 Reator CSTR

Apos os experimentos com o Reator de Gibbs, usou-se o Reator CSTR (Continuous

Stirred Tank Reactor, podendo ser traduzido como Reator Continuo de Tanque Agitado) que,
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como o proprio nome sugere, opera de maneira continua em um tanque agitado. Para adiciona-
lo ao fluxograma, segue-se o caminho Insert > Unit Operation > Reactors > CSTR > Select.
Por fim, plota-se o equipamento na tela.

Na sequéncia, deve-se configurar a operagdo unitaria. Para isso, deve-se clica-se sobre
o reator, e, apOs a abertura da janela, segue-se para o botao Edit. Na nova aba, a se¢ao Reactor
ajusta parametros referentes ao reator (fase da reagdo, volume e quantidade de catalisador),
enquanto a se¢do Operation regula a queda de pressao, temperatura e balango de entalpia da

reacdo. As Figuras 12 e 13 mostram um exemplo destes ajustes.

Figura 12. Configuragéo de reator para o CSTR

Nam @ Unit R-01: e
T:al Germeral Fepot Operation Feactor  Feactions  Solve options  Abou 4
el
Fieg Reaction phase: Liquid A
Hea
T Haomaogeneaus reactians:
i’ 10
e Reactor valurme: .
Entk Heterogeneous
Rea Catalyzt walurne: iTd
Catz Catalyst mass: 200 kg
Cate
y Catalyst density: kg
Cate
Phai
Taole
b
Help
Edit Calculate

Fonte: Autor (2025)
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Figura 13. Configuracdo de operagdo do reator CSTR

. Nam @ UnitR-01: %
Tial General Repott Operation Reactor Reactions Solve options  &bou 4 %
] £l
Pres Pressure dop: 0 FPa
! |Hea !
| e O lzothermal. 373 K.
1 |Hea (_JHeat duty: 396115419748 s !
. |Entk () Heat duty from inlet stream
! |Rea
1 l=a Enthalpy balance: | Usze EnthalpyF w

Cats R eaction phase: || e

Catz

Phai

Tale

G ET

Help
E dit Calculate

Fonte: Autor (2025)

3.3.4 Reator PBR

Como alternativa ao CSTR, também foram realizadas simulagdes usando o reator PBR
(Packed Bed Reactor, podendo ser traduzido como Reator de Leito Fixo), que consiste em um
reator tubular preenchido com catalisador. Para adiciond-lo ao fluxograma, segue-se o
caminho Insert > Unit Operation > Reactors > PFR > Select. Por fim, plota-se o equipamento
na tela.

Em seguida, a operacdo unitéria é configurada. Clica-se sobre o equipamento e, na nova
janela, seleciona-se o botdo Edit. Na nova aba, a secdo Entalphy ajusta a temperatura e o
balanco de calor, enquanto a se¢do Reactor configura parametros relativos ao reator (fase da
reacdo, dimensdes e fluxo de dire¢dao. Por fim, € importante adequar a secao Packing, de modo
a escolher a op¢ado Packed Bed para torna-lo um PBR. Os pardmetros do catalisador devem ser

ajustados. As Figuras 14, 15 e 16 ilustram exemplos para cada uma das trés secdes.
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Figura 14. Configuragdo de reator para o PBR

@ unitron:
General Repot Feactor  Enthalpy  Intemals Packing  Feactions
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Figura 15. Configuracdo de entalpia para o PBR
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Figura 16. Configuragdo de leito para o PBR

'l LA - ' '

@

Mam @ Unit R_01: X
T:al General Feport Feactor Enthalpy  Internal: Facking  Reactions 4 %
=l
Enth 0 Packed bed:
Ene
Catalyst loading: 1800 kg / rF reac
(=
Diar Packing voidage: 0.3 [+oid Fraction] ]
Fou Particle diameter: 0.om m
Floue, i
Phat () Empty bed:
Tem whall raughness: 1] m
Hea
Tale i
Fep
Facl
|"=.r: Help
Edit Calculate
Fonte: Autor (2025)
3.4 Destilacio

ApOs a etapa de reagdo, o processo de destilacdo ¢ fundamental para a separacao dos
componentes e purificacdo dos produtos de interesse. No COCO Simulator, esta etapa €

configurada através do ChemSep.

3.4.1 Destilacdo Fracionada

Inicialmente, foram simuladas destilagdes fracionadas, buscando separar os compostos
por diferenga de volatilidade. Para inserir a coluna, deve-se seguir o caminho Insert > Unit
Operation > Separators > ChemSep Column/Flash > Select e entdo plotar a coluna no
fluxograma e conectar as correntes de entrada e saida.

Na sequéncia, clica-se sobre a coluna e, na janela aberta, acessa-se o botdao Edit para
que o ChemSep seja aberto. Entdo, encaminha-se para a secdo Operation, na qual se seleciona
os tipos de simulagdo (Equilibrium column) e operacao (Simple Distillation), as caracteristicas

do condensador e refervedor, o nimero de estagios e os estagios de alimentagdo. Em seguida,



40

acessa-se a se¢ao Pressures para configurar as pressoes da coluna, do condensador e de topo.

Por fim, encaminha-se para a secdo Column specs, na qual sdo ajustas as especificagdes de topo

e fundo da coluna. As figuras 17, 18 e 19 ilustram um exemplo destas configuragdes.

Figura 17. Configuracao de operagao para a destilacdo fracionada

s Operation ]

Select Type of Simulation
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Configuration
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=
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Feed stage(z] [e.g. 5.7]

i

|5

Dirawing

Fonte: Autor (2025)

Figura 18. Configuracao de pressdo para a destilagdo fracionada
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®

Fonte: Autor (2025)
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Figura 19. Configuracado de especificidades da coluna para a destilagdo fracionada
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Fonte: Autor (2025)

3.4.2 Destilacdo Extrativa

Como alternativa as destilagdes fracionadas comuns, também foram simuladas
destilagdes extrativas, nas quais um agente entrante ¢ acrescido para gerar alteracdo das
volatilidades relativas e assim aprimorar o processo de separacdo. O processo de plotagem
desta operacdo unitdria e acesso ao ChemSep para configuracdo ¢ idéntico ao descrito para a
destilagdo fracionada na se¢do 3.4.1. Todavia, na se¢ao Operation, o tipo de operagdo deve ser
alterado de Simple Distillation para Extractive Distillation, conforme ilustrado pelo exemplo

da Figura 20 a seguir.
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Figura 20. Configurag@o de operagdo para a destilagdo extrativa
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Fonte: Autor (2025)

Para as secdes Pressures e Columns specs, o procedimento ¢ idéntico ao especificado

na secao 3.4.1.

3.4.3 Destilacdo Flash

Por fim, um outro método de destilagdo simulado foi o Flash, que consiste num
processo no qual ha a vaporizagao parcial de uma mistura liquida através da redugao de pressao,
separando as fases vapor e liquido em equilibrio termodinamico. Para inserir este equipamento
no fluxograma, deve-se seguir o caminho Insert > Unit Operation > Separator > Flash >
Select e entdo plota-lo na tela, conectando as correntes de entrada e saida.

Em seguida, clica-se na operag@o unitaria para acessar a janela de edi¢do e no botdo
Edit. Nanova aba, a se¢do Spec. ajusta a variacao de pressdo e de calor. A Figura 21 ilustra um

exemplo.
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Figura 21. Configuracao de especifica¢des para o flash
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Neste trabalho, também foram necessérios trocadores de calor, de modo a ajustar a

temperatura das correntes antes da entrada ou apds a saida das operagdes unitarias. Dessa

forma, foram utilizados HeatCoolers, os quais simulam o efeito de um trocador de calor

simplificado. Para inserir este equipamento no fluxograma, deve-se seguir o caminho /nsert >

Unit Operation > Heaters, Coolers & Heat exchangers > HeatCooler > Select e entdo plota-

lo e conecta-lo as correntes de entrada e saida.

Na sequéncia, clica-se no equipamento para configura-lo e, na nova janela, segue-se até

Edit. Com abertura da aba de edi¢do, acessa-se a secdo Heater / Cooler, na qual sdo ajustadas

as especificagdes da troca de calor e queda de pressdo. A Figura 22 ilustra um exemplo de

configuragdo nesta se¢ao.
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Figura 22. Configuracdo de especifica¢des para o HeatCooler
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Fonte: Autor (2025)
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Por conta da queda de pressao em reatores PBR, também foram usadas na simulagdo

bombas centrifugas idealizadas, o modelo simples de bomba trazido pelo simulador. Para

inseri-la, segue-se o caminho Insert > Unit Operation > Pumps & Compressors > Pump >

Select para entdo a plotar no fluxograma.

Em seguida, clica-se no equipamento e depois no botdo Edit para configurd-lo. Na

janela de edicao, € acessada a secdo Pump, na qual se configura a pressdo (aumento ou pressao

de saida), a questdo energética (demanda de energia, eficiéncia adiabatica ou energia definida

pela corrente energética) e a fracdo de vapor permitida. A Figura 23 ilustra um exemplo.
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Figura 23. Configuracéo de especificagdes para a bomba
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Fonte: Autor (2025)
3.7 Mixers

Por fim, também houve o uso de mixers para situagdes com reciclo, que precisava se
unir as correntes de entrada. Para inseri-lo, segue-se o caminho Insert > Unit Operation >
Mixers & Splitters > Mixer > Select para entdo plotd-lo no fluxograma.

Na sequéncia, clica-se sobre o equipamento e depois no botdo Edit para configura-lo.
Na janela de edicdo, na aba Mixer, determina-se o nimero de entradas (por meio das opgdes

Add Inlet e Remove Inlet) e a queda de pressao. A Figura 24 ilustra um exemplo.



Figura 24. Configuracdo das Especifica¢des para o mixer
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4 RESULTADOS E DISCUSSOES

Nesta secdo, sdo apresentadas e discutidas as simulacdes realizadas e os resultados

obtidos.

4.1 Simulag¢des no Reator de Gibbs

Antes das simulagdes das plantas completas, como forma de avaliar a conversao de
equilibrio, realizou-se a simulacdo das reagcdes em um Reator de Gibbs para diferentes

temperaturas. A Figura 25 apresenta o simples fluxograma desta simulacao.

Figura 25. Fluxograma da reagdo em Reator de Gibbs

R-01

Fonte: Autor (2025)

Primeiramente, foram operadoras quatro simulagdes para a reacdo de obtengdo do
acetato de etila, com vazao de 10 mol/s e 1 atm de pressao. Nas duas primeiras, considerou-se
fragdes molares estequiométricas para os componentes de entrada para as temperaturas 323 K
e 353 K (de modo que a reagdo ocorra em fase liquida), enquanto as outras duas consideraram
um excesso de etanol de 3:1 em termos molares nas mesmas temperaturas. Os resultados sdo

apresentados pelas Tabelas 5, 6, 7 e 8:

Tabela 5. Resultados do Reator de Gibbs para o acetato de etila com correntes estequiométricas a 323K

Pardmetro Corrente 1 Corrente 2

Pressdo (atm) 1 1
Temperatura (K) 323 323
Fluxo (mol/s) 10 10
XHAc 0,500 0,093
XEtoH 0,500 0,093
XEtac 0 0,407

XH20 0 0,407

Fonte: Autor (2025)
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Tabela 6. Resultados do Reator de Gibbs para o acetato de etila com correntes estequiométricas a 343K

Parametro Corrente 1 Corrente 2

Pressdo (atm) 1 1
Temperatura (K) 343 343
Fluxo (mol/s) 10 10
XHAc 0,500 0,102
XEtoH 0,500 0,102
XEiAc 0 0,398

XH20 0 0,398

Fonte: Autor (2025)

Tabela 7. Resultados do Reator de Gibbs para o acetato de etila com etanol em Excesso a 323K

Parametro Corrente 1 Corrente 2

Pressdo (atm) 1 1
Temperatura (K) 323 323
Fluxo (mol/s) 10 10
XHAc 0,250 0,008
XEoH 0,750 0,508
XEiAc 0,000 0,242

XH20 0,000 0,242

Fonte: Autor (2025)

Tabela 8. Resultados do Reator de Gibbs para o acetato de etila com etanol em excesso a 343K

Parametro Corrente 1 Corrente 2

Pressdo (atm) 1 1
Temperatura (K) 343 343
Fluxo (mol/s) 10 10
XHAc 0,250 0,009
XEtoH 0,750 0,509
XEtAc 0,000 0,241

XH20 0,000 0,241

Fonte: Autor (2025)

Dessa forma, os resultados obtidos indicam que a conversdo de equilibrio para a
obtencdo do acetato de etila apresenta um leve comportamento exotérmico, visto que ha um
pequeno decréscimo nos valores a medida que a temperatura aumenta. Além disso, €
perceptivel a limitacdo termodinamica, visto que as simulagdes usando excesso de etanol ndo
sdo suficientes para consumir todo o acido acético: no melhor dos casos estudados, a conversao
¢ de 97% em termos do reagente limitante (Tabela 7).

De forma analoga, foram feitas quatro simulagdes para a sintese de acetato de amila
com vazao de 10 mol/s e 1 atm de pressao. Nos dois primeiros testes, considerou-se fragdes
molares estequiométricas para os componentes de entrada para as temperaturas 353 K e 383 K
(de modo que a reacdo ocorra em fase liquida), enquanto as outras duas consideraram um

excesso de alcool amilico de 3:1 em termos molares. Os resultados sdo apresentados pelas
Tabelas 9, 10, 11 e 12:
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Tabela 9. Resultados do Reator de Gibbs para o acetato de amila com correntes estequiométricas a 353K

Parametro Corrente 1 Corrente 2

Pressdo (atm) 1 1
Temperatura (K) 353 353
Fluxo (mol/s) 10 10
XHAc 0,500 0,090
XEtoH 0,500 0,090
XEiAc 0 0,410
Xi20 0 0,410

Fonte: Autor (2025)

Tabela 10. Resultados do Reator de Gibbs para o acetato de amila com correntes estequiométricas a 383K

Pardmetro Corrente 1 Corrente 2

Pressdo (atm) 1 1
Temperatura (K) 383 383
Fluxo (mol/s) 10 10
XHAc 0,500 0,104
XEioH 0,500 0,104
XEtAc 0 0,396

Xm20 0 0,396

Fonte: Autor (2025)

Tabela 11. Resultados do Reator de Gibbs para o acetato de amila com alcool amilico em excesso a 353K

Parametro Corrente 1 Corrente 2
Pressdo (atm) 1 1
Temperatura (K) 353 353
Fluxo (mol/s) 10 10
XAmAc 0,250 0,006
XamoH 0,750 0,506
XAmAc 0,000 0,244
XH20 0,000 0,244

Fonte: Autor (2025)

Tabela 12. Resultados do Reator de Gibbs para o acetato de amila com alcool amilico em excesso a 383K

Parametro Corrente 1 Corrente 2

Pressdo (atm) 1 1
Temperatura (K) 383 383
Fluxo (mol/s) 10 10
XAmAc 0,250 0,008
XAmOH 0,750 0,508
XamAc 0,000 0,242
XH20 0,000 0,242

Fonte: Autor (2025)

Dessa forma, os resultados obtidos apontam que a conversdo de equilibrio para a
obtencdo do acetato de amila apresenta um sutil comportamento exotérmico, visto que hd um
pequeno decréscimo nos valores a medida que a temperatura aumenta. Além disso, €
perceptivel uma limitagdo termodindmica, pois as simula¢des usando excesso de etanol nao

sdo suficientes para consumir todo o acido acético: no melhor dos casos estudados, a conversao
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¢ de 98% em termos do reagente limitante (Tabela 11).

4.2 Simulag¢des na Planta Multicomponente

Sob o contexto de biorrefinaria abordado nas seg¢des 1 e 2 deste trabalho, o primeiro
conjunto de simulagdes procurou produzir uma planta multicomponente, ou seja, uma planta
que possa ser usada tanto na sintese de acetato de etila quanto de acetato de amila, buscando
diversificar os compostos a ser sintetizados em uma usina sucroalcooleira. Nesta planta, os
elementos chave sdo o reator e trés colunas de destilagao de 10 estagios. Em todos os casos, as
correntes iniciais de alimentagao foram de 10 mol/s. Ressalta-se também que se considerou
dimensionamentos coerentes € compativeis com uma usina que pretende se tornar uma

biorrefinaria.

4.2.1 Simulacoes com Reator CSTR

Neste primeiro cendrio, simulou-se a planta multicomponente usando-se o CSTR como

reator. O fluxograma ¢ apresentado pela Figura 26.
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Figura 26. Fluxograma da planta multicomponente com Reator CSTR

ooz
HC-01

Fonte: Autor (2025)

Em todas as simulac¢des deste cenario, para os dois compostos, utilizou-se, para o reator
R-01, 10 m® de volume e 200 kg de catalisador (valor que leva em consideracdo a agitagdo
presente neste tipo de equipamento) e pressao constante de 1 atm. As correntes entraram no
trocador de calor sempre a 300K e nao havia queda de pressao. Nas colunas de destilacdo, as

pressdes usadas também foram constantes de 1 atm.

4.2.1.1 Simulacdes com Reator CSTR para o Acetato de Etila

Realizou-se as duas primeiras simulag¢des de produgdo de acetato de etila aplicando-se
correntes de entrada estequiométricas (fragdes molares de 0,5 de acido acético e etanol). Na
primeira, a temperatura no reator foi de 323K e, na segunda, 343K (valores de modo que a
reacdo ocorra em fase liquida). Em ambos os casos, para as trés colunas de destilacao de 10

estagios, a entrada ocorreu no estagio 5 e se usou razao de refluxo 3,0. No entanto, houve
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diferentes especificagdes de fundo: para a D-01, determinou-se que 0,35 do fluxo de entrada
seria preservado no fundo (visando a separar acetato de etila do acido acético), enquanto para
D-02 e D-03 esse valor foi de 0,5. Os resultados destas duas simula¢des sdo apresentados,

respectivamente, pelas tabelas 13 e 14.

Tabela 13. Resultados da simulagdo para o acetato de etila na planta multicomponentes com reator CSTR a

323K e correntes estequiométricas

Parametros Cl C2 C3 C4 C5 C6 C7 C8 C9
Pressdo (atm) 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Temperatura (K) 300,00 323,00 323,00 345,51 389,22 344,16 352,11 387,57 319,03
Fluxo (mol/s) 10,00 10,00 10,00 3,50 3,50 3,25 3,25 1,75 1,75
XHAc 0,500 0,500 0,343 0,003 0,975 0 0,005 0,950 1,000
XEwoH 0,500 0,500 0,343 0,527 0,002 0,397 0,657 0,004 0
XEtAc 0 0 0,157 0,241 0 0480 0,003 0 0
Xm20 0 0 0,157 0,229 0,023 0,123 0,335 0,046 0

Fonte: Autor (2025)

Tabela 14. Resultados da simulag@o para o acetato de etila na planta multicomponentes com reator CSTR a

343K e correntes estequiométricas

Parametros Cl C2 C3 C4 C5 Cé6 C7 C8 C9
Pressdo (atm) 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Temperatura (K) 300,00 343,00 343,00 344,78 381,86 343,96 348,07 376,68 391,01
Fluxo (mol/s) 10,00 10,00 10,00 3,50 3,50 3,25 3,25 1,75 1,75
XHAc 0,500 0,500 0,294 0,002 0,834 0 0,004 0,700 1,000
XEwoH 0,500 0,500 0,294 0451 0,001 0,304 0,597 0,003 0
XEtAc 0 0 0206 0318 0 0,534 0,100 0 0
XH20 0 0 0206 0229 0,164 0,161 0,298 0,328 0

Fonte: Autor (2025)

Os resultados apresentados nas tabelas 13 e 14 mostram que um aumento de
temperatura gera maior conversao no reator, visto que a 323K a reagdo apresentou, em termos
molares, 31% de conversdo, enquanto a 343K o valor foi de 41%. Isto indica que o
comportamento cinético endotérmico € preponderante em relagdo ao comportamento
termodinamico exotérmico observado na secao 4.1. Por conta disso, também se nota uma
limitagdo cinética significativa, pois as conversdes no equilibrio para estas temperaturas
estiveram na ordem de 80%. Além disso, salienta-se que, dado o melhor resultado cinético da
temperatura 343K (j& proxima da vaporizagdo), este sera o valor utilizado nas préximas
simulacdes do acetato de etila.

Em termos de separacdo, os resultados também apontaram uma dificuldade
significativa de separagdo do acetato de etila. Apesar da configuragdo da coluna D-01
possibilitar a saida integral do acetato de etila pelo topo, separando-o do acetato de etila que

sai majoritariamente pelo fundo, a presenca do azedtropo triplo acetato-etanol-dgua impede
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uma separacao satisfatoria em D-02, obtendo-se apenas 53,4% de pureza do acetato de etila.
De igual maneira, ha dificuldades, também em D-03, de se recuperar etanol em altos valores
de pureza para ser reutilizado em outras operagdes dentro de uma usina sucroalcooleira.
Diante das dificuldades apontadas nas duas primeiras simulagdes, foi realizada, ainda
na mesma planta, uma terceira simulacao para a sintese de acetato de etila, desta vez fazendo
o uso do etanol como reagente em excesso (proporcao de 3:1 em fragdes molares), levando em
conta sua maior disponibilidade na usina e a tentativa de diminuir o acido acético presente na
corrente de saida do reator. A temperatura usada foi de 343K e todos os outros pardmetros

foram idénticos as duas primeiras simulagdes. Os resultados sdo apresentados na Tabela 15.

Tabela 15. Resultados da simulag@o para o acetato de etila na planta multicomponentes com reator CSTR a

343K e etanol em excesso

Parametros Cl C2 C3 C4 C5 C6 C7 C8 C9
Pressdo (atm) 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Temperatura (K) 300,00 343,00 343,00 345,88 359,01 344,39 351,41 351,60 369,87
Fluxo (mol/s) 10,00 10,00 10,00 3,50 3,50 3,25 3,25 1,75 1,75
XHAc 0,250 0,250 0,107 0 0,307 0 0 0 0611
XEtoH 0,750 0,750 0,607 0,663 0,503 0,481 0,846 0,812 0,194
XEtAc 0 0 0,143 0,219 0 0435 0 0 0
X120 0 0 0,143 0,117 0,189 0,083 0,151 0,185 0,194

Fonte: Autor (2025)

Os resultados trazidos pela Tabela 15 reforgam a limitacao cinética nas condi¢des de
reacdo postas, visto que 43% do reagente limitante ndo ¢ consumido, enquanto no reator de
equilibrio esse valor ¢ de apenas 2%. Além disso, persistem os limites de separacdo do acetato

de etila, que ndo consegue atingir um patamar maior que 43,5% de pureza em base molar.
4.2.1.2 Simulagdes com Reator CSTR para o Acetato de Amila

Realizou-se as duas primeiras simulag¢des para a sintese do acetato de amila aplicando-
se correntes de entrada estequiométricas (fragdes molares de 0,5 de acido acético e alcool
amilico). Na primeira, a temperatura no reator R-01 foi de 353K e, na segunda, 383K (valores
de modo que a reagdo ocorra em fase liquida). Em ambos os casos, para as trés colunas de
destilacao de 10 estagios, a entrada ocorreu no estagio 5 e usou razao de refluxo 3,0. No
entanto, houve diferentes especificacdes de fundo: para a D-01, determinou-se que 0,65 do
fluxo de entrada seria preservado no fundo (visando a saida do acetato de amila pelo fundo,
separando-o da 4gua), enquanto para D-02 e D-03 esse valor foi de 0,5. Os resultados destas

duas simulacdes sao apresentados, respectivamente, pelas tabelas 16 e 17.
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Tabela 16. Resultados da simulag@o para o acetato de amila na planta multicomponentes com reator CSTR a

353K e correntes estequiométricas

Parametros Cl C2 C3 C4 C5 C6 C7 C8 C9
Pressdo (atm) 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Temperatura (K) 300,00 353,00 353,00 378,34 404,21 373,83 387,20 398,83 410,98
Fluxo (mol/s) 10,00 10,00 10,00 3,50 6,50 1,75 1,75 3,25 3,25
XHAc 0,500 0,500 0,328 0,440 0,268 0,105 0,775 0,514 0,022
X AmOH 0,500 0,500 0,328 0,050 0,477 0,021 0,079 0,368 0,587
XAmAc 0 0 0,172 0,018 0,255 0,012 0,025 0,118 0,392
Xm0 0 0 0,172 0,491 0 0862 0,121 0 0

Fonte: Autor (2025)

Tabela 17. Resultados da simulag@o para o acetato de amila na planta multicomponentes com reator CSTR a

383K e correntes estequiométricas

Parametros Cl C2 C3 C4 C5 Cé6 C7 C8 C9
Pressdo (atm) 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Temperatura (K) 300,00 383,00 383,00 376,10 404,52 373,12 380,12 398,88 411,79
Fluxo (mol/s) 10,00 10,00 10,00 3,50 6,50 1,75 1,75 3,25 3,25
XHAc 0,500 0,500 0,277 0,293 0,269 0,056 0,529 0,516 0,021
XAmOH 0,500 0,500 0,277 0,044 0,403 0,028 0,059 0,341 0,463
XAmAc 0 0 0223 0,027 0,329 0,028 0,025 0,142 0,514
XH20 0 0 0223 0,640 0 0887 0,387 0 0

Fonte: Autor (2025)

Os resultados apresentados nas tabelas 16 e 17 mostram que um aumento de
temperatura gera maior conversao no reator, visto que a 353K a reacdo apresentou, em termos
molares, 34% de conversdo, enquanto a 383K o valor foi de 45%. Isto indica que o
comportamento cinético endotérmico ¢ preponderante em relacdo ao comportamento
termodinamico exotérmico observado na secao 4.1. Por conta disso, também se nota uma
limitagdo cinética significativa, pois as conversdes no equilibrio para estas temperaturas
estiveram na ordem de 80%. Além disso, salienta-se que, dado o melhor resultado cinético da
temperatura 383K (valor j& proximo da vaporizacdo), este sera o valor utilizado nas proximas
simulag¢des do acetato de amila.

No tocante a separacao, os resultados também apontaram uma dificuldade significativa
de separacao do acetato de amila. Apesar da configuragcdo da coluna D-01 possibilitar a saida
majoritaria do acetato de etila pelo fundo, separando-o da 4gua que sai integralmente pelo topo,
a presen¢a de pares de azedtropo no sistema acetato-alcool-acido impede uma separacio
satisfatoria em D-03, obtendo-se apenas 51,4% de pureza do acetato de etila como melhor
resultado. Da mesma forma, ha dificuldades também em D-02 de se realizar a separacao dos
compostos.

Diante das dificuldades observadas nas duas primeiras simulagdes, foi realizada uma

terceira simulagdo para a sintese do acetato de amila, desta vez configurando o alcool amilico
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como reagente em excesso (proporc¢ao de 3:1 em fragcdes molares), buscando diminuir o &cido
acético presente na corrente de saida do reator. A temperatura usada no reator foi de 383K e
todos os outros aspectos foram idénticos as duas primeiras simulagdes. Os resultados sdo

apresentados na Tabela 18.

Tabela 18. Resultados da simulag@o para o acetato de amila na planta multicomponentes para reator CSTR a

383K e alcool amilico em excesso

Parametros Cl C2 C3 C4 C5 C6 C7 C8 C9
Pressdo (atm) 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Temperatura (K) 300,00 383,00 383,00 377,53 410,39 373,42 399,75 409,82 410,99
Fluxo (mol/s) 10,00 10,00 10,00 3,50 6,50 1,75 1,75 3,25 3,25
XHAc 0,250 0,250 0,101 0,255 0,018 0,075 0,435 0,035 0
XAmOH 0,750 0,750 0,601 0,263 0,783 0,057 0,467 0,798 0,768
XAmAc 0 0 0,149 0,056 0,199 0,019 0,093 0,167 0,231
Xm20 0 0 0,149 0426 0 0,849 0,003 0 0

Fonte: Autor (2025)

Os resultados trazidos pela Tabela 18 reforgam a limitagao cinética nas condigdes de
reacdo postas, visto que 40% do reagente limitante ndo ¢ consumido, enquanto no reator de
equilibrio esse valor é de apenas 3%. Além disso, persistem os limites de separagdo do acetato

de etila, que ndo consegue atingir um patamar maior que 43,5% de pureza em base molar.

4.2.2 Simula¢oes com Reator PBR

Como alternativa ao CSTR, buscando diminuir a limita¢do cinética do processo, foram

realizas simula¢des com o reator PBR. O fluxograma ¢ apresentado pela Figura 27.
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Figura 27. Fluxograma da planta multicomponente com reator PBR

Fonte: Autor (2025)

Em todas as simulacdes deste cenario, para os dois compostos, aplicou-se, para o reator
R-01, 10 m de comprimento e 1,2 m de raio como dimensdes, 1800 kg de catalisador por m?
de catalisador e fragdo vazia de 0,3 a temperaturas de 343K. As correntes entraram no trocador
de calor sempre a 300K e ndo havia queda de pressdo. Também foi feito uso de uma bomba
com eficiéncia adiabatica de 0,75 por conta da queda de pressdo no reator. Nas colunas de

destilagdo, as pressoes usadas foram de 1 atm.

4.2.1.1 Simulacdes com Reator PBR para o Acetato de Etila

Realizou-se a primeira simulag¢do para a produgdo do acetato de etila aplicando-se
correntes de entrada estequiométricas (fracdes molares de 0,5 de acido acético e etanol) e
temperaturas no reator de 343 K. Para as trés colunas de destilacdo de 10 estagios, a entrada
ocorreu no estagio 5 e se usou razao de refluxo 3,0. No entanto, houve diferentes especificagdes

de fundo: para a D-01, determinou-se que 0,35 do fluxo de entrada seria preservado no fundo
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(visando a separar acetato de etila do acido acético), enquanto para D-02 e D-03 esse valor foi

de 0,5. Os resultados desta simulacao sao apresentados pela tabela 19.

Tabela 19. Resultados da simulag@o para o acetato de etila na planta multicomponentes com reator PBR a 343K
e correntes estequiométricas

Parametros Cl C2 C3 C4 Cs C6 C7 C8 C9 C10
Pressdo (atm) 1,000 1,000 0944 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
Temp. (K) 300,00 343,00 343,00 343,00 343,75 371,50 343,71 343,78 368,18 375,20
Fluxo (mol/s) 10,00 10,00 10,00 10,00 6,50 3,50 3,25 3,25 1,75 1,75

XHac 0,500 0,500 0,134 0,134 0 0,382 0 0 0,171 0,592
Xgton 0,500 0,500 0,134 0,134 0,197 0,015 0,172 0,223 0,030 0
Xetac 0 0 0366 0366 0,563 0 0573 0,553 0 0
Xm0 0 0 0366 0366 0239 0,603 0,254 0,224 0,799 0,408

Fonte: Autor (2025)

Os resultados trazidos pela Tabela 19 demonstram que, a 343K, o reator PBR alcangou
73% de conversao, valor significativamente maior que o reator CSTR, que, conforme mostrado
na secdo 4.2.1, alcangou apenas 41%. Em partes, esta discrepancia pode ser explicada pelo
catalisador: por conta da sua agitacdo, o CSTR pode receber quantidades muito menores em
relacdo ao reator tubular.

Em termos de separacao, entretanto, as limitagcdes decorrentes dos azeotropos ainda
persistiram, de modo o percentual molar méximo de pureza foi de 57,3% de acetato de etila.
Da mesma forma, ndo percentuais de pureza satisfatorios para recuperacao do etanol

Ainda na mesma planta, foi realizada uma segunda simulacdo para o acetato de etila,
desta vez fazendo o uso do etanol como reagente em excesso (proporcao de 3:1 em fragdes
molares), levando em conta sua maior disponibilidade na usina sucroalcooleira e a tentativa de
diminuir o acido acético presente na corrente de saida do reator. A temperatura usada foi de
343 K e todos os outros aspectos foram idénticos as duas primeiras simulacdes. Os resultados

sdo apresentados na Tabela 20.

Tabela 20. Resultados da simulag@o para o acetato de etila na planta multicomponentes com reator PBR a 343K
e etanol em excesso

Parametros 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Pressdo (atm) 1,000 1,000 0,940 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
Temp. (K) 300,00 343,00 343,00 343,00 344,65 353,95 344,11 346,31 351,60 358,34
Fluxo (mol/s) 10,00 10,00 10,00 10,00 6,50 3,50 3,25 3,25 1,75 1,75

Xrac 025 025 0,018 0,018 0 0,051 0 0 0 0,103
Xeon 0,75 0,75 0,518 0,518 0,518 0,519 0364 0,671 0,797 0,241
Xrtac 0 0 0232 0232 0357 0 0527 0,186 0 0
X0 0 0 0232 0232 0,126 0429 0,109 0,143 0202 0,657

Fonte: Autor (2025)
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Os resultados da Tabela 20 mostram, mais uma vez, que o reator PBR demonstrou
melhor desempenho em relacdo ao CSTR, pois alcangou conversdo de 93% do reagente
limitante, ao passo que o valor no reator de taque foi de apenas 57%.

Enquanto isso, a separacao do acetato de etila mostrou-se mais uma vez insatisfatoria,
j& que a melhor purificagdo alcancada foi de 52,7% em base molar.

Por fim, buscando testar uma melhoria na separagao, foi testada uma pequena alteragao
na planta, substituindo a coluna de destilacdo fracionada D-02 por uma coluna de destilacao
extrativa, também de 10 componentes e tendo o n-heptano como entrante a 6,5 mol/s no 7°

estagio. A figura 28 traz o fluxograma desta nova planta.

Figura 28. Fluxograma da Planta Multicomponente com Reator PBR e Coluna Extrativa

Fonte: Autor (2025)

Com excecdo da coluna extrativa, todos os demais aspectos foram mantidos idénticos

a simulagao anterior (com excesso de etanol). Os resultados sdo trazidos pela Tabela 21:



59

Tabela 21. Resultados da simulag@o para o acetato de etila na planta multicomponentes para reator PBR a 343K

com correntes estequiométricas ¢ coluna extrativa

Parametros Cl1 C2 C3 C4 Cs C6 C7 C8 C9 C10 Cl1
Pres. (atm) 1,000 1,000 0,940 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
Temp. (K) 300 343 343 343 344,64 353,95 373 340,90 345,37 351,60 358,34
FI. (mol/s) 10,00 10,00 10,00 10,00 3,50 3,50 6,50 6,50 6,50 1,75 1,75
XHAc 0,250 0,250 0,018 0,018 0 0,051 0 0 0 0 0,103
XEoH 0,750 0,750 0,518 0,518 0,517 0,519 0 0370 0,148 0,797 0,240
XEtAc 0 0 0,232 0,232 0,357 0 0 0,243 0,114 0 0
XH20 0 0 0,232 0,232 0,126 0,429 0 0,126 0 0,202 0,657
XHep 0 0 0 0 0 0 1 0,262 0,738 0 0

Fonte: Autor (2025)

Os resultados apresentados pela Tabela 21 indicam que a coluna extrativa e o uso do n-
heptano ndo foram suficientes para separar o acetato de etila do alcool e da 4gua de modo
satisfatorio. Além disso, este tipo de processo trouxe uma nova problematica: a necessidade de

separagao e reciclo do n-heptano usado na extragdo, tornando o processo ainda mais complexo.

4.2.2.2 Simulagdes com Reator PBR para o Acetato de Amila

Usando-se o fluxograma apresentado na figura 27, foi realiza a primeira simulac¢ao para
a sintese acetato de amila aplicando-se correntes de entrada estequiométricas (fragdes molares
de 0,5 de 4cido acético e alcool amilico) e temperaturas no reator de 383 K. Para as trés colunas
de destilagdo de 10 estdgios, a entrada ocorreu no estagio 5 e se usou razao de refluxo 3,0. No
entanto, houve diferentes especificacdes de fundo: para a D-01, determinou-se que 0,65 do
fluxo de entrada seria preservado no fundo (buscando obter o acetato pelo, separando-o da
agua), enquanto para D-02 e D-03 esse valor foi de 0,5. Os resultados destas duas simulacdes

sao apresentados pela tabela 22.

Tabela 22. Resultados da simulag@o para o acetato de amila na planta multicomponentes com reator PBR a
383K e correntes estequiométricas

Parametros Cl 2 C3 C4 C5 C6 C7 C8 C9 C10
Pressdo (atm) 1,000 1,000 0,921 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
Temp. (K) 300,00 383,00 383,00 385,26 374,39 404,66 372,55 376,32 398,69 412,60
Fluxo (mol/s) 10,00 10,00 10,00 10,00 3,50 6,50 1,75 1,75 325 325

Xrac 0,500 0,500 0237 0237 0,166 0275 0027 0305 0529 0,021
X Amon 0,500 0,500 0237 0237 0041 0343 0031 0051 0313 0372
Xamac 0 0 0263 0263 0041 0382 0056 0028 0,157 0,607
X0 0 0 0263 0263 0,751 0 088 0,616 0 0

Fonte: Autor (2025)



60

Os resultados trazidos pela Tabela 22 mostram que, a 383K, o reator PBR alcangou
conversao de 57%, indicando melhoria em relagdo ao reator CSTR, que, conforme mostrado
na secdo 4.2.1, alcangou apenas 45%. Um dos fatores relacionados a esta disparidade consiste
na limitag¢do do uso de catalisador no CSTR por conta de sua agitagdo caracteristica.

A separagao, por outro lado, ainda se mostrou pouco exitosa, tendo em vista que nao
se obteve valor superior a 60,7% de pureza em base molar.

Ainda na mesma planta, executou-se uma segunda simulacdo para o acetato de amila,
aplicando o 4lcool amilico como reagente em excesso (proporc¢ao de 3:1 em fragdes molares),
buscando diminuir o acido acético presente na corrente de saida do reator. A temperatura usada
no reator foi de 383K e todos os outros aspectos foram idénticos as duas primeiras simulagdes.

Os resultados s3o apresentados na Tabela 23.

Tabela 23. Resultados da simulago para o acetato de amila na planta multicomponentes para reator PBR a

383K e alcool amilico em excesso

Pardmetros Cl C2 C3 C4 C5 C6 C7 C8 C9 C10
Pressdo (atm) 1 1 0,893 1 1 1 1 1 1 1
Temp. (K) 300 383 383 385,72 375,89 410,63 372,64 384,98 410,13 411,16
Fluxo (mol/s) 10 10 10 10 3,5 6,5 1,75 1,75 3,25 3,25
XHac 0,250 0,250 0,070 0,070 0,176 0,013 0,019 0,333 0,027 0
XAmOH 0,750 0,250 0,570 0,570 0,246 0,745 0,073 0,420 0,780 0,710
XAmAc 0 0 0,180 0,180 0,064 0241 0,039 0,090 0,193 0,290
XH20 0 0 0,180 0,180 0,513 0 0869 0,157 0 0

Fonte: Autor (2025)

Os resultados da Tabela 23 convergem com os resultados de cinéticos ja obtidos
anteriormente & medida que o PBR demonstrou menor limitagdo cinética ao alcancar, em
termos molares, 72% de conversao do reagente limitante, enquanto no reator de tanque o valor
foi de apenas 60%.

Enquanto isso, a separagdo do acetato de etila mostrou-se mais uma vez insatisfatoria,
j& que a melhor purificagdo alcangada foi de 52,7% em base molar.

Nesse sentido, o conjunto de resultados das simulagdes realizadas nas segdes 4.2.1 e
4.2.2 mostram que, por conta da presenga de azedtropos, o processo de separacao ¢ o principal
obstaculo e um grande entrave para a producao dos acetatos de etila e amila em uma planta
multicomponente sob contexto de uma usina sucroalcooleira que busca o caminho da
biorrefinaria, tendo em vista a necessidade de processos mais complexos e, por consequéncia,

dispendiosos.
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4.3 Simulac¢ao da Producio do Acetato de Amila usando Flash na Separacio

Como alternativa de estudo as limitacdes observadas na se¢ao 4.2, realizou-se também
simulagdes com uma estrutura inspirada no estudo de Chiang et al. (2002), abordado na se¢do
2.2.2, com algumas adaptacdes. Nesta planta, apresentada pela figura 29, utiliza-se um reator

CSTR e um flash na separagdo, seguido por duas colunas de destilagao.

Figura 29. Planta alterantiva para obtengdo de acetato de amila com uso de flash e de reator CSTR
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Fonte: Autor (2025)

Dessa forma, foi realizada a simulagao configurando-se o reator R-01 como um CSTR
com 10 m? de volume, 200 kg de catalisador e isotermia de 383K. Entdo, usou-se o trocador de
calor HC-01 para aumentar a temperatura para 410K e assim permitir a entrada no Flash D-01
parcialmente vaporizada, sendo aplicada uma pressdo de saida de 1 atm. Por fim, foram
utilizadas duas colunas de destilagdo fracionada: para a coluna de topo (D-02), foram aplicados
42 estagios (alimentacao no 20°) e houve apenas o uso do condensador (razao de refluxo de
2,33); para a coluna de fundo (D-03), aplicaram-se 14 estagios (alimentacdo no 5°) e apenas
uso do refervedor (razdo de ebulicdo de 2,44). Nota-se também que as correntes de fundo de
D-02 e topo de D-03 foram recicladas. Como condi¢ao de entrada, aplicou-se o dlcool amilico

em excesso (propor¢ao 3:1). Os resultados sdo apresentados na Tabela 24.
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Parametros Cl C2 C3 C4 C5 C6 C7 C8 () C10
Pressdo (atm) 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Temp. (K) 300,00 392,84 383,00 410,00 410,00 410,00 381,42 409,97 413,15 419,07
Fluxo (mol/s) 10 33,12 33,12 33,12 31,57 1,55 9,53 22,03 1,09 0,462
Xnac 0,250 0,120 0,082 0,081 0,084 0,040 0,249 0,041 0,060 0
XAmOH 0,750 0,247 0,190 0,190 0,193 0,146 0,362 0,148 0,203 0,030
XAmAc 0 0633 0,716 0,715 0,710 0,813 0,332 0,811 0,736 0,969
Xu20 0 0 0,012 0,012 0,012 0 0,058 0 0 0

Fonte: Autor (2025)

Os resultados trazidos pela Tabela 24 mostram, em consonancia com a se¢do 4.2, a

separagdo como grande entrave para a implementagao do processo. Apesar do valor de pureza

de 96,9% obtido na corrente 10, € necessario salientar que o fluxo ¢ muito baixo, de modo que

a maior parte do acetato continua com graus de pureza insatisfatorios.

Como alternativa ao CSTR, foi realizada uma segunda simulagdo, na qual o reator foi

usado um reator PBR, o que acarretou a necessidade do acréscimo de uma bomba (P-01). O

fluxograma ¢ ilustrado pela Figura 30:

Figura 30. Planta alterantiva para obtenc@o de acetato de amila com uso de flash ¢ de reator PBR
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Fonte: Autor (2025)

Para o reator PBR (R-01), aplicou-se um dimensionamento de 10 m de comprimento e
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1,2 m de raio e foi feito uso 1800 kg de catalisador por m? de reator, com uma fragao de vazio
de 0,3. Para a bomba (P-01), configurou-se uma pressao de saida de 1 atm e eficiéncia
adiabatica de 0,75. Os demais parametros nao foram alterados em relag@o a primeira simulagao.

Os resultados obtidos sdo descritos na Tabela 25:

Tabela 25. Resultados para obtencdo de acetato de amila com uso de flash para separagéo e reator CSTR

Parametros C1 C2 C3 C4 Cs C6 C7 C8 C9 C10 Cl1
Pres. (atm) 1,000 1,000 0,589 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
Temp. (K) 300 399 383 395,88 410 410 410 379,38 409,97 413,86 419,52
FI. (mol/s) 10 33,18 33,18 33,18 33,18 29,75 3,44 8,96 20,78 2,40 1,03
XHAc 0,250 0,202 0,123 0,123 0,123 0,129 0,067 0,265 0,070 0,099 0
XEoH 0,750 0,271 0,192 0,192 0,192 0,195 0,165 0,262 0,166 0,224 0,028
XEtAc 0 0,523 0,602 0,602 0,602 0,583 0,760 0,180 0,758 0,669 0,972
XH20 0 0,004 0,083 0,083 0,083 0,092 0,005 0,292 0,006 0,008 0

Fonte: Autor (2025)

Analisando-se os dados obtidos pela tabela 25, nota-se que, novamente, o PBR
apresenta melhor conversdes em relagdo ao CSTR. Além disso, o processo de simulagdo
permanece pouco exitoso, visto que as correntes de melhor pureza apresentam baixos fluxos
molares.

Dessa forma, observa-se que as duas configuracdes desta planta, assim como para a
multifuncional abordada na se¢do 4.2, também tiveram como obstaculo principal o processo

de separagdo, que novamente se mostra o principal entrave do processo.

4.4 Simulagao para Acetato de Etila usando Colunas Extrativas

Por fim, ainda houve a tentativa de teste de uma segunda planta alternativa a
multicomponente para obtencdo de acetato de etila, baseado na estrutura e parametros trazidos
pelo trabalho de Mugeet ef al. (2022), ja citado apresentado na se¢do 2.3.1. O fluxograma ¢
trazido pela figura 31:
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Figura 31. Fluxograma de planta alternativa de acetato de etila com uso de colunas extrativas e reator PBR

£1
8
HC01 RO1 § E Ej
64 -

C-01

D-02

Fonte: Autor (2025)

No entanto, por conta das limitagdes do COCO Simulator, ndo houve sucesso na
realizagdao desta simulacdo. Para se testar a capacidade simulador, tentou-se fazer uma
simulagdo prévia com apenas o inicio da planta (conforme figura 32), usando-se uma corrente
arbitraria de glicerol de 25 mol/s a 303 K e configurando-se o reator R-01 com dimensdes de
10 m de comprimento e 1,2 m didmetro, 1800 kg de catalisador por m?®, fracdo vazia de 0,3 e
isotermia de 343 K. Para a coluna de destilagdo, foram usados 65 estdgios, com alimentacao
dos compostos no 51° e do glicerol no 3°. Foi especificado para o topo carga térmica do
condensador de 405 kJ/s e, para o fundo, carga térmica do refervedor de 2 MJ/s. Para a bomba
B-01, configurou-se pressao de saida como 1 atm e, para o trocador de calor, temperatura de

saida de 303 K.
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Figura 32. Fluxograma inicial de planta alternativa de acetato de etila com uso de colunas extrativas e reator

PBR
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Fonte: Autor (2025)

Apesar do insucesso desta ultima simulagao, ela foi trazida nesta se¢ao do trabalho para
reforcar a limitacdo da ferramenta da simulagao (COCO Simulator), indicando o que o estudo
dos processos de obtencao de acetato de etila e acetato de amila em um contexto de biorrefinaria
necessitam de simuladores mais robustos e tenham capacidade de realizar simulagdes mais

aprofundadas.
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5 CONCLUSOES E CONSIDERACOES FINAIS

Com base nos resultados obtidos nas simulagdes, ¢ possivel afirmar que a
transformag¢do de uma usina sucroalcooleira em uma biorrefinaria multifuncional através da
implementagdo de uma planta que sintetize os ésteres acetato de etila e acetato de amila ainda

enfrenta complexos desafios.

Em termos de reacdes, embora a termodindmica traga poucas amarras, ainda ha
significativas limitagdes cinética, sobretudo quando hé o uso de reatores CSTR, visto que sua
agitacdo impede o uso de grandes quantidades de catalisador. Por outro lado, ainda que com

algumas restrigdes, reatores do tipo PBR trouxeram melhores conversoes.

Contudo, o maior obstaculo a producdao de ésteres nas usinas reside na etapa de
separagdo. Por conta da presenca de azedtropos em ambos 0s processos, operagdes unitarias
mais convencionais (como destilagdo fracionada, destilagdo extrativa e flash) em dimensoes
mais compativeis com a infraestrutura usineira ndo foram capazes de executar a separagao e
purificagao exitosa dos produtos, sé sendo possivel, a principio, obté-la com equipamentos
mais complexos (e, em tese, mais dispendiosos). Sendo assim, s3o necessarias simulagdes mais
aprofundadas para a obtencdo de melhores sistemas de separagdo, assim como analises

econOmicas também sao validas.

Ademais, ¢ importante salientar que a ferramenta de simulacao utilizada, por se tratar
de um software livre, apresenta consideraveis restricdes em termos de modelagem e bancos de
dados, impossibilitando que algumas simulagdes mais complexas sejam feitas. Nesse sentido,
para proximos trabalhos convém o uso de softwares mais robustos, capazes de prover melhores

dados e métodos.

Portanto, conclui-se que o encaminhamento de uma usina sucroalcooleira em uma
biorrefinaria tendo como estratégia a sintese de acetato de etila e acetato de amila tem como
principal obstaculo o processo de purificacdo por conta da presenca de azedtropos. Diante
destas limitacdes, sugere-se a execucao de simula¢des mais aprofundadas através de softwares
mais completos e robusto bem como andlises econdmicas, com o intuito de viabilizar a
concretizagdo do processo, o que incentivaria a implementacdo de novas biorrefinarias e

contribuiria com a transi¢do energética e, consequentemente, com o meio ambiente.
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