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Objetivos

Os objetivos especificos da pesquisa foram: i)
determinar a estrutura do fluxograma para a
producdo de dimetil éter por rota direta, ii)
avaliar o efeito dos parametros e condicdes
operacionais sobre a reducdo das emissfes de
CO2 do processo, e iii) analisar o desempenho
econdbmico do processo, identificando os
principais fatores que afetam sua variacéo.

Métodos e Procedimentos

Para esta pesquisa, todas as informacdes
necessarias foram coletadas da literatura
cientifica. De acordo com as necessidades de
cada uma das etapas do processo, a simulagéo
do processo e o0 dimensionamento dos
equipamentos foram realizados usando
métodos internos de calculo do software Aspen
Plus V10 (APV10) e algumas de suas

ferramentas como Data Fit, Analise de
Sensibilidade, Analise Econdmica, Calculator e
Design Spec.

O fluxograma (PFD) é composto de sec¢bes de
reacdo e separacdo e equipamento auxiliar
para atingir condicbes de operacgéo especificas.
Foi utilizado modelo termodinamico SR-POLAR
e um conjunto de trés reagdes (equacdes 1 a 3)

[1].

CO2+ 3H2 «> CH3OH + H20 (D)

CO2+ Hz2 & CO + H20 2)

2CH30H < CH3OCHs + H2 3)
Resultados

A Figura 1 apresenta o PFD final, o qual produz
116 mil toneladas/ano de dimetil éter (DME)
com uma pureza de 99.9 % massa/massa.
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Figura 1. PFD para a sintese direta do DME a partir da hidrogenacéo do CO2
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A Tabela 1 apresenta os principais parametros
operacionais do reator de leito fixo (R-101)
modelado com a opcao cinética RPlug do
APV10.

Tabela 1. Parametros operacionais do reator

Tipo de operacdo Isotérmica a 240 °C
Presséo de entrada 40 bar
Converséo de CO2 15.7 %
Rendimento de DME 17.2%
Tempo de residéncia 2.17s

Para a etapa de separacdo, uma coluna de
absorcdo foi utilizada para recuperar
aproximadamente 97.7% do DME dos
reagentes nao convertidos. A coluna de
absorcédo, com pratos., opera a 40 °C e 40 bar
e utilizou-se como solvente 21027 kmol/h de
uma solucdo aquosa a 82 % mol de metanol
(CHsOH). Posteriormente, um trem de trés
colunas de destilacdo (Figura 2) foi projetado
para recuperar parcialmente o CHsOH + H20
(na C-102) e recicld-lo para a coluna de
absorcdo; recuperar o CO:2 (na C-103) e
recicla-lo para o reator; e, finalmente, obter o
DME (na C-104) na pureza necessaria.
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Figura 2. Sequéncia das colunas de destilacdo

Trocadores de calor foram usados para
modificar a temperatura e as bombas e
compressores para aumentar a pressdo das
correntes de reciclo e de make-up associadas
ao solvente e reagentes. Como correntes de
make-up, o solvente (91.3 % mol CHsOH, 8.7
% mol H20) foi alimentado a 1 bar, 25 °C, e os
reagentes foram alimentados em correntes
separadas: Hidrogénio a 20.3 bar, 30°C, e o
CO2 a 20.3 bar, 32°C. A razdo molar
Solvente/H2/CO2 no processo foi 0.5:3.1:1.

Para alcancar uma alta conversdo global de
CO2 (xCO2g), uma andlise de sensibilidade
global (Figura 3) permitiu selecionar o divisor

do reciclo e purga gasosa (S-101) como o
ponto mais significativo do processo, pois com
uma divisdo de 99% para o reciclo, a XCOz4
atingiu 0 96.2 %.
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Figura 3. Andlise de sensibilidade no divisor S-101

Com base nas informacfes de estimativa de
custos de Turton [2], os custos estimados
foram: 40.6 MUSD (milhdes de délares) para
equipamentos, 32.9 MUSD/ano para utilidades,
1.3 MUSD/ano para pessoal e 45.7 MUSD/ano
para matérias-primas. Esses custos foram altos
devido a quantidade de solvente no sistema, a
alta pressdo operacional e ao consumo de
vapor de alta pressdo e matérias-primas. Como
receita, apenas foram considerados os 71.9
MUSD/ano estimados pela venda do DME.

Conclusoes

O processo desenvolvido torna tecnicamente
viavel a producédo de 116000 toneladas/ano de
DME a 99.9% m/m, com um reator PBR, uma
coluna de absorcéo, trés colunas de destilacéo,
trocadores de calor, bombas e compressores.
A conversdo global de CO: foi 96.3 %. Fatores
como a alta pressdo operacional ou 0 consumo
de matérias-primas aumentaram os custos que
ndo foram compensados pela receita, e por
isso, 0 processo ndo foi economicamente
viavel.
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