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RESUMO

Pesquisas acerca dos biocombustiveis vém se intensificando, visto que esses
representam uma alternativa sustentdvel aos oriundos de petréleo. Dentro desta classe, o etanol
de segunda geracdo € considerado uma op¢do atraente para compor a futura matriz energética.
Dessa forma, por ser um dos gargalos da produgdo em larga escala desse biocombustivel, a
etapa de pré-tratamento da biomassa recebe grande foco de estudo. Dentre os métodos aplicados
para sua conducdo, a dissolucdo da biomassa em liquidos idnicos € uma possibilidade
emergente e promissora, embora o alto custo desses solventes seja um fator que ameasse sua
aplicacdo industrial. Assim, o desenvolvimento, a sintese e a avaliacio de processos de
regeneracao de liquidos i0nicos sdo essenciais para verificar a viabilidade de aplicagdo dessa
tecnologia. No presente trabalho estudou-se 4 diferentes fluxogramas de processo para a
recuperagdo do acetato de 1-etil-3-metilimidazdlio empregado no processo de pré-tratamento
do bagaco de cana-de-agucar. No primeiro fluxograma, os componentes da mistura, composta
pelo liquido idnico e os demais solventes utilizados, foram separados por meio de flash; no
segundo, por meio de destilacdo e flash; no terceiro, os demais solventes utilizados foram
recuperados logo apds sua utilizacdo, por meio de flash; no dltimo, com estratégia andloga ao
anterior, por meio de flash e pervaporagdo. Os fluxogramas propostos foram simulados no
Aspen Plus, a fim de calcular a demanda energética de cada, bem como a pureza do solvente
recuperado, varidveis que serviram de base de comparacdo para determinar o processo mais
eficiente. As propriedades fisico-quimicas e termodindmicas utilizadas para a insercao do
liquido i6nico e dos componentes da biomassa no simulador foram extraidas, respectivamente,
de trabalhos publicados e do banco de dados criado pelo NREL. A baixa concentracdo de
biomassa praticada no pré-tratamento ocasiona uma elevada vazao do solvente, cerca de 40,20
kg de liquido i6nico/kg de bagaco. Nos fluxogramas avaliados, as recuperagcdes globais do
acetato de 1-etil-3-metilimidazdlio foram na faixa de 93 — 94%, sendo as perdas decorrentes
das etapas de filtracdo. Devido ao seu menor consumo energético, 42,6 MJ/Kgpiomassa secas O

fluxograma 4 se apresentou o mais atrativo.

Palavras chaves: etanol de segunda geracdo, pré-tratamento, liquidos idnicos, sintese de
processos



ABSTRACT

Researches on biofuels have been intensified once they represent a sustainable
alternative to fossil fuels. In that class, the second-generation ethanol is considered an attractive
option to compose the future energy matrix. For that reason, biomass pretreatment has been
extensively studied as being one of the bottlenecks in the industrial-scale production of this
biofuel. Among the several methods that can be applied to this stage, biomass dissolution in
ionic liquids is an emerging and promising one. However, the high cost of these solvents is a
factor that threatens industrial application. For that reason, development and appraisal of
processes to regenerate ionic liquids are essential for making this technology practicable. In this
work, 4 different process flowsheets for recovery of 1-ethyl-3-methylimidazolium acetate
employed in the pretreatment of sugarcane bagasse were studied. In the first flowsheet, a flash
drum was used for separating the components of the mixture composed of ionic liquid and other
solvents; in the second, a distillation column and a flash drum; In the third, a flash drum was
used for recovering each solvent, with the exception of the ionic liquid, immediately after its
utilization; In the last, a flash drum and a pervaporation unit, following the strategy of the
former. The energy demand and purity of the recovered solvent of each flowsheet were
evaluated in order to define the most feasible one, by simulation in Aspen Plus.
Physicochemical and thermodynamic properties necessary to define the ionic liquid and the
biomass components in the simulation were extracted from, respectively, published works and
the databank developed by NREL. The low biomass loading during pretreatment demands a
large flow of solvent, about 40.20 kg of ionic liquid/kg of bagasse. Global recoveries of 1-ethyl-
3-methylimidazolium acetate achieved by the evaluated flowsheets were around 93 — 94%, the
losses occur at filtration stages. Due to its lowest energy consumption, 42.6 MJ/kgdry biomass, the

fourth flowsheet was found to be the most attractive one.

Keywords: second-generation ethanol, pretreatment, ionic liquids, process synthesis
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1. INTRODUCAO

A precaucdo com o futuro esgotamento das fontes fdsseis junto com acordos
internacionais de mudancas climdticas, como o efetuado na COP 21, estdo proporcionando uma
intensificacdo nas pesquisas por fontes alternativas de energia, muitas delas acerca dos
biocombustiveis, como o bioetanol e o biodiesel.

O bioetanol, em especial o etanol de 2* geragdao, também conhecido como etanol
celuldsico € apontado como alternativa promissora para suprir a futura demanda energética
(SANTOS et al., 2011). Em alguns paises como Itédlia, China, EUA e Brasil esse biocombustivel
ja atingiu o estagio de plantas comerciais. Nos EUA, o desenvolvimento e aplicagdo de diversas
politicas piblicas como RFS 2, bem como investimento em P&D foram os fatores primordiais
para alcangar o nivel comercial (MILANEZ et al., 2015).

Ja o Brasil, devido aos projetos estimulados pelo PAISS, possui hoje uma
capacidade instalada de E2G de 140 milhdes de litros por ano, aproximadamente (MILANEZ
et al., 2015). Embora as condi¢Oes necessarias para o assentamento dessa capacidade, redugdo
de custos de capital e produgdo, dependem de estimulos em P&D e aprimoramento de processos
(FILHO, 2015).

O E2G ¢é obtido a partir da biomassa lignoceluldsica, fonte de energia renovével
mais abundante do planeta, que € constituida basicamente de dois biopolimeros, celulose (40 —
55%), hemicelulose (20 — 30%) e uma macromolécula, lignina (15 — 20%) (BADGUJAR e
BHANAGE, 2015). Esse tipo de biomassa tem como fontes plantas ndo comestiveis, como
arbustos e gramas, além de diferentes residuos agricolas, como o bagaco da cana-de-agucar,
palha de trigo, de milho e de arroz, dentre outros, variando de acordo com a disponibilidade
regional (JUNQUEIRA et al., 2012). Quando comparado com o etanol de 1* gera¢do, o etanol
lignoceluldsico apresenta diversas vantagens, dentre elas o fato de ndo competir com a producao
de alimentos e de apresentar uma matéria-prima de menor custo (DIAS et al., 2012).

Uma vez que a biomassa lignoceluldsica ndo apresenta agucares fermentesciveis
em sua composicao, como glicose e xilose, a sua bioconversao necessita de quatro processos.
No primeiro, o pré-tratamento da biomassa, ocorre a diminui¢do da recalcitrancia do material
lignocelulésico — em outras palavras, diminuir a resisténcia da parede celular da biomassa a
desconstrugdo por rotas quimicas, enzimdticas e/ou microbianas (DEMARTINI et al., 2013) —,
adequando as propriedades da matéria-prima para a hidrélise (WEERACHANCHAI e LEE,

2014). No processo de hidrélise, polissacarideos sdo convertidos em monossacarideos, sendo
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esses submetidos a fermentacdo. Assim, ao término da fermentacdo, o etanol resultante é
encaminhado para os estagios de separacdo e purificagdo (JUNQUEIRA et al., 2012).

Apesar de assumir o ponto de plantas comerciais, a produgdo efetiva do E2G ainda
estd muito abaixo da capacidade instalada (BOSSLE, 2016). Um dos gargalos da produ¢do em
larga escala € o pré-tratamento da matéria-prima, pois, além de ser a etapa mais onerosa em
termos de CAPEX, a tecnologia empregada impacta diretamente na eficiéncia dessa e dos
passos subsequentes (MOSIER et al., 2005).

Moagem por bolas ou compressio, explosdo a vapor, reagcao com acido diluido, ou
base forte, além do processo Organosolv e reacdo com solugdes de amodnia sdo exemplos de
técnicas para conducdo do pré-tratamento. Porém, devido a certos inconvenientes desses
métodos, tais como elevado consumo energético, condicdes severas de processo e reducao
insuficiente da recalcitrancia da matéria-prima, esses nao estao consolidados, assim, processos
alternativos estao emergindo (SHILL et al., 2011).

Atualmente, muito tem se estudado sobre a utilizacdo de liquido i6nico como
solvente, na etapa pré-tratamento da biomassa (MAKI-ARVELA et al., 2010; AGBOR et al.,
2011; TADESSE e LUQUE, 2011; PARTHASARATHI et al., 2015; REIS et al., 2017;
MAHMOOD et al., 2017). Esse grande foco se deve ao fato de se mostrarem eficientes na
extracdo de lignina e atenuacgdo da recalcitrancia de diversos substratos (SUN et al., 2009).

Os liquidos 10nicos sdo sais, onde o cation € normalmente uma cadeia organica € o
anion constituido de um componente inorganico ou organico, que estdo no estado liquido a
temperaturas inferiores a 100°C (BRANDT et al.,, 2013). Mesmo possuindo diversas
propriedades atraentes como alta condutividade i0nica, boa estabilidade térmica,
reciclabilidade, entre outras, a caracteristica mais relevante desses solventes € a baixissima
volatilidade, permitindo sua regeneracdo por uma simples destilagdo a vacuo (OLIVIER-
BOURBIGOU; MAGNA; MORVAN, 2010).

Dado a ampla diversidade de céations e anions que podem ser combinados, ou
modificados, com o intuito de sintetizar diferentes LI, esses sdo normalmente chamados de
“designer solvents” (FREEMANTLE, 1998, apud RIVA et al., 2016). Essa classe de solventes
pode ser subdividida em liquidos idnicos préticos (LIP) e apréticos (LIA). Na primeira
subclasse estdo presentes os LI obtidos por meio de reacdes de neutralizacdo entre certos dcidos
e bases de Brgnsted, sendo os demais liquidos i6nicos classificados, por conven¢do, como
apréticos (GREAVES; DRUMMOND, 2015). Com relacdo ao estudo da aplicagdo dessas

subclasses no pré-tratamento de biomassa, a literatura é composta principalmente de trabalhos
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conduzidos com liquidos i0nicos apréticos, apenas algumas pesquisas recentes avaliaram o uso
dos LIP (ROCHA et al., 2017).

Embora os LIA apresentem resultados promissores no pré-tratamento de biomassa
lignocelulésica, o seu alto valor comercial ¢ um dos fatores que dificulta sua aplicacdo em
escala industrial (ELGHARBAWY et al.,, 2016). Assim, a conducdo de estudos para
desenvolver processos de regeneracdo desse solvente, que possibilitem sua reutilizacdo por
diversos ciclos, sem alterar significativamente sua performance, € essencial para tornar factivel
o emprego dessa tecnologia. Dessa forma, o objetivo deste projeto € desenvolver o projeto
conceitual de uma unidade para recuperacdo de liquido i6nico utilizado na dissolu¢do da

biomassa lignocelul6sica, por meio de um simulador de processos.



23

2. OBJETIVO

Este trabalho tem como objetivo realizar a sintese do processo de recuperacdo e
purificacdo de um liquido i6nico aprético, empregado no processo de dissolugdo de biomassa
lignocelulésica, por meio de simulagio.

A fim de atender o propodsito final, esse trabalho possui os seguintes objetivos
especificos.

e Avaliar os diferentes métodos de precipitacao de biomassa dissolvida em liquido
10nico através de levantamento bibliografico;

e Avaliar os principais processos de regeneracdo de LI através de levantamento
bibliografico;

e Definir o pacote termodindmico mais adequado para modelar o sistema em
estudo;

e Avaliar diferentes fluxogramas de processo para separacao e purificagdo do LI,
com base no gasto de energia e pureza do liquido i6nico recuperado;

e Analisar as condi¢des de operacdo dos fluxogramas propostos.
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3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Nessa secdo sdo apresentados trabalhos de simulacdes de processos com liquidos

i0nicos, bem como pesquisas que apontam os desafios e as problematicas do tema abordado.

3.1. PRE-TRATAMENTO DE BIOMASSA LIGNOCELULOSICA COM
LIQUIDOS IONICOS

No que se refere ao pré-tratamento de biomassa lignoceluldsica com liquidos
10nicos, Badgujar e Bhanage (2015) realizaram uma revisdo desse processo, descrevendo a
influéncia de diversos parametros de processo e das propriedades fisico-quimicas do LI. Dentre
os parametros estudados, verificou-se que quanto maior a temperatura maior a dissolucao de
celulose, normalmente entre 40 — 160°C, porém deve-se atentar a decomposi¢do do liquido
10nico; e que, o contato prolongado da biomassa, com o LI, auxilia no transporte de massa e
difusdo. As particulas de biomassa devem ser pequenas (0,1 —5 mm) a fim de auxiliar a difusao
do LI, dado a maior 4rea de contato, embora a fonte de biomassa também exerca influéncia.
Além disso, a quantidade de umidade na biomassa e no LI devem ser controladas, dado que a
presenca de d4gua promove um impacto negativo no processo. No que tange a quantidade de
biomassa alimentada, a maioria dos pesquisadores trabalham com uma concentrac¢do de sélidos
no liquido idnico entre 5% a 8%, em massa. Com relacdo as propriedades do liquido idnico,
observa-se que anions como acetato e cloreto apresentam uma capacidade superior de
solubilizar celulose, que os demais anions. J4 pequenos cdtions aromaticos N-heterociclicos e
curtas ramificacdes alquilas aumentam a dissolu¢do do material lignoceluldsico. Em relagdo a
viscosidade do LI, quanto menor essa propriedade, maior a solubilidade de celulose, sendo que
a viscosidade € orientada principalmente pelo anion e pela ramificacdo do cédtion. Por fim, os
autores apontam que o desenvolvimento de processos que promovam uma boa separagdo e
purificacio do liquido idnico, permitindo assim sua reciclagem, é de fundamental importancia
para sua aplicacdo industrial.

Assim como Badgujar e Bhanage (2015), Brandt et al. (2013) realizaram uma
revisdo sobre o processo de dissolu¢do de material lignoceluldsico em liquidos i6nicos. Em seu
trabalho, Brandt e colaboradores descreveram os principais componentes da matéria-prima,
hemicelulose, celulose e lignina, bem como a solubilidade dos dois tltimos de forma isolada,
em liquidos i6nicos, além da solubilidade da prépria biomassa nestes solventes. Dado que a

solubilidade dos componentes da biomassa varia de acordo com o liquido idnico empregado,



25

ha duas formas de se conduzir o pré-tratamento. Na técnica mais estudada, chamada de processo
de dissolugdo, toda a biomassa € solubilizada, sendo a celulose isolada posteriormente por meio
da adi¢dao de um anti-solvente, solvente prético que — quando misturado ao liquido i6nico —
compete por interacdes com o anion do LI, interferindo sua habilidade de dissolver celulose
(MINNICK et al., 2016). J4 no segundo método, denominado processo Ionosolv, a lignina e a
hemicelulose sdo parcialmente ou completamente solubilizadas, enquanto a celulose permanece
intacta. Quando comparados, o processo de dissolu¢do gera uma celulose com uma menor
cristalinidade, o que auxilia no processo subsequente de hidrélise. Além disso, a precipitacio
da lignina no processo Ionosolv necessita de uma maior quantidade de dgua que a precipitacio
de celulose no processo de dissolu¢cdo. Como conclusdo, os autores afirmam que uma
modelagem do processo de pré-tratamento com liquidos i0nicos é necessdria para estimar a
demanda energética e custo do processo, a fim de compari-lo com as demais tecnologias
empregadas nessa etapa.

Por outro lado, Weerachanchai e Lee (2014) avaliaram a possibilidade do reuso de
um liquido i16nico aproético, acetato de 1-etil-3-metilimidazdlio e uma mistura de [emim][OAc]
e MEA (60/40 % volumétrica) no pré-tratamento de biomassa lignoceluldsica. A biomassa
tratada foi recuperada através de sua precipitacdo, pela adicao de anti-solvente, uma mistura de
dgua deionizada e acetona (1:1, v/v). A solucdo sobrenadante, resultante do processo de
precipitacdo, contendo lignina dissolvida, foi evaporada com o intuito de eliminar o anti-
solvente. O solvente seco foi submetido a uma secagem a viacuo num forno, para reduzir seu
teor de umidade para menos de 10% em massa, antes de ser reutilizado. Com o experimento,
observou-se que o aumento da quantidade de lignina e 4gua presentes no solvente, devido sua
continua reutilizacao, promovem grande influéncia no tratamento da biomassa. Acima da quinta
reutilizagdo do LI, a quantidade acumulada de lignina passou a influenciar significativamente
no pré-tratamento, prejudicando o rendimento da etapa subsequente de hidrélise enzimaética.
Logo, o solvente foi regenerado por meio da adicdo de isopropanol, que promoveu a
precipitacdo de 90% da lignina dissolvida.

Ainda no campo experimental, Sun et al. (2009) analisaram a dissolucdo de
madeira, apds moagem branda, no [emim][OAc] e compararam os resultados obtidos com um
estudo anterior, no qual fora utilizado o [bmim][Cl]. No trabalho é apontado como diferentes
varidveis do processo afetam a dissolugdo da biomassa escolhida no [emim][OAc] e no
[bmim][Cl]. As influéncias do liquido i6nico, tamanho médio das particulas da biomassa, do

tipo da madeira e a carga de sdlidos, indicada pelos autores estdo em concordincia com as
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apresentadas por Badgujar e Bhanage (2015). Para a recuperacdo da biomassa dissolvida, apds
o pré-tratamento conduzido a 110°C e uma concentracdo de solidos no liquido i6nico de 5%,
durante 16h, foi empregada uma solucdo de acetona e dgua (1:1, v/v). Com a adicdo dessa
solucdo obteve-se um precipitado rico em celulose, que no caso do pré-tratamento de pinho
amarelo com [emim][OAc], constituido com aproximadamente 60% dos carboidratos presentes
na matéria-prima ndo tratada. Apds a separacdo desse material, a acetona presente na mistura é
evaporada, precipitando assim a lignina ainda dissolvida, cerca de um terco da lignina presente
no pinho amarelo nao tratado. Em sua conclusio, os autores apontam o [emim][OAc] como o
melhor solvente para a dissolucdo de madeira, quando comparado com o [bmim][Cl]. Além
disso, também ressaltam que o processo estudado possibilita a precipitacdo seletiva,
relativamente eficiente, dos componentes da biomassa, com uma ligeira ou nenhuma
degradacao desses, sem a utilizacdo de substancias toxicas.

No que diz respeito ao pré-tratamento do bagaco de cana-de-acgicar com liquidos
i0nicos aproticos, Karatzos, Edye e Doherty (2012) avaliaram o desempeno do [emim][OAc],
[emim][Cl] e [bmim][Cl], para o processo sendo conduzido a 150°C durante 35 minutos. Uma
concentracdo de 5% em massa de bagaco no liquido i6nico foi empregada para o [emim][Cl] e
o [bmim][Cl]. J4 para o [emim][OAc], foi utilizada uma concentracdo de 2,5%, pois a 5% a
mistura resultante, liquido idnico e bagacgo, era muito viscosa e de dificil agitacdo. O bagaco
utilizado nos experimentos fora previamente submetido a extracdo com etanol e 4gua, com o
intuito de remover componentes minoritdrios presentes na biomassa, conhecidos como
extrativos. A remoc¢ao desses extrativos facilita a caracterizagdo do bagaco, tal como dos
materiais obtidos ao longo do pré-tratamento e fracionamento dessa biomassa. Para
precipitacdo parcial da matéria-prima dissolvida foram realizadas trés adicdes de dguas
distintas, sendo que apenas para a primeira fora reportado um balanco de massa detalhado. Essa
primeira incorporacao de d4gua, em uma razdo massica de 0,5 dgua/liquido idnico, resultou em
uma recuperacdo de 48% da matéria-prima inicial para o [emim][Cl], 66% para o [emim][OAc]
e 90% para o [bmim][Cl]. No caso do [emim][OAc], o material recuperado era composto de
aproximadamente 15,8% de lignina e 68,2% de celulose, apresentando a maior seletividade
nesse Ultimo componente quando comparado com materiais recuperados do demais liquidos
i6nicos. Com base nos dados experimentais e em termos de rendimento na hidrélise enzimaética,
recuperagdo da matéria-prima e deslignificacao, os autores determinaram o [emim][OAc] como

o liquido idnico mais adequado para o pré-tratamento do bagaco de cana-de-actcar.
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Em seu trabalho, Castro et al. (2014) reportaram a solubilidade dos principais
componentes da biomassa, celulose, hemicelulose e lignina em misturas de [emim][OAc] com
etanol, de composi¢des distintas, a 25°C e pressao atmosférica. Essa solubilidade foi medida
para cada componente de forma individual, utilizando p6 de celulose microcristalina, xilana de
faia representando a hemicelulose, sendo ambas obtidas da Sigma-Aldrich, e a lignina de pinho,
produzida pelo processo Kraft, doada pela MeadWestvaco. Assim sendo, os valores reportados
devem ser afetados em uma situacdo real, onde essas substincias estdo presentes
simultaneamente no sistema. Em posse desses dados de solubilidade, Castro e colaboradores
propuseram um processo de fracionamento da biomassa dissolvida no [emim][OAc], por meio
de adi¢des consecutivas de etanol. Na primeira precipita¢do, onde é obtido um material rico em
celulose, a quantidade de etanol incorporada a mistura deve ser suficiente para reduzir a fracao
molar de liquido i6nico a 0,8. Esse valor de fracdo molar contempla apenas o [emim][OAc] e o
etanol presentes no sistema. O segundo precipitado, contendo celulose e hemicelulose, € obtido
reduzindo-se a fragdo molar de [emim][OAc] para uma faixa de 0,4 a 0,2. J4 para recuperagdo
a lignina dissolvida € proposta sua transformagdo quimica em produtos que apresentem uma
separacao mais fécil, pois para sua precipitacdo € necessario obter uma composi¢do molar de
etanol, no sistema, de no minimo 0,85. Por fim os autores afirmam, com base nas analises de
TGA para misturas de [emim][OAc] e etanol, a diferentes composi¢des, que o liquido id6nico
pode ser regenerado por meio da evaporagdo de etanol a temperaturas inferiores a 153,85°C,
visto que a partir dessa se inicia a decomposi¢ao do [emim][OAc].

Por sua vez, Rocha e colaboradores (2017) investigaram o uso de diferentes liquidos
i0nicos proticos, no pré-tratamento do bagaco da cana-de-agticar. A biomassa dissolvida
durante o pré-tratamento, conduzido a 73,3 kPa e diferentes temperaturas, foi regenerada por
meio da adicdo de dgua ao sistema. ApOs a separagdo da biomassa regenerada, a mistura
resultante foi submetida a uma destilacdo a vacuo, 110°C e 733 mbar, a fim de se recuperar o
LI por meio da evaporagdo da dgua. O [H3N(CH2)>OH][OAc], foi o liquido i6nico dentre os
estudados que apresentou a melhor capacidade de deslignificacdo e uma conversao de 75,25%
da celulose na hidrolise enzimatica, para 3,5 h de pré-tratamento a 150°C e uma carga de so6lidos
de 5% em massa. No trabalho também se avaliou a eficiéncia do pré-tratamento com o LI
reciclado, sendo que para o 1° e 2° reuso ndo foram observadas reducdes na conversdo da
celulose a glicose, quando comparado com o processo conduzido com liquido i6nico fresco.
Embora a terceira reutiliza¢do tenha apresentado uma reducio de 10% na conversao de celulose,

em relacdo ao pré-tratamento com LI fresco. Por fim, Rocha e colaboradores afirmam que o
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[H3N(CH»),OH][OACc] apresenta potencial para o pré-tratamento do bagaco da cana-de-actcar
e que a otimizacdo das etapas de recuperagcdo do LI devem aprimorar os resultados obtidos.
Além disso, os autores apontam que a produgao mais simples e econdmica dos liquidos i0nicos
préticos, quando comparado aos apréticos, auxiliard seu emprego na etapa de pré-tratamento.
De acordo com a estimativa de George et al. (2015), o custo de producdo do [HNEt3][HSO4],

um exemplo de liquido i6nico prético, serd de 1,24 US$/kg.

3.2. SIMULACAO DE PROCESSOS

Em relacdo ao método de obtencdo de bioetanol, Dias (2011) desenvolveu e
analisou, por meio de simulagdo, o processo integrado de producdo de etanol de primeira e
segunda geracdo, a partir da cana-de-acucar. O fluxograma proposto foi avaliado inicialmente
no simulador SuperPro Designer v. 7.5 e, por ultimo, no Aspen Plus v. 7.1. Dado que nenhum
desses simuladores apresentava em seu banco de dados os componentes da matéria-prima
lignoceluldsica, a autora utilizou a base de propriedades fisico-quimicas desenvolvida pelo
NREL, para inserir os componentes da biomassa. Na simula¢do do processo de producio do
E2G, o material lignoceluldsico foi pré-tratado utilizando o método de explosdo a vapor,
seguido ou ndo por deslignificacdo alcalina. Além disso, foram analisados os processos de pré-
tratamento por explosdo a vapor e com peréxido de hidrogénio, sendo que para o ultimo, a
quantidade de catalisador necesséria inviabilizaria o processo. Por fim, Dias (2011) aponta que
a integracdo dos processos de produgdo de etanol de primeira e segunda geracao promove
ganhos expressivos na produgdo e rentabilidade do processo.

No que diz respeito a simulacao com liquidos idnicos, Ferro et al. (2015) realizaram
um estudo conceitual do processo de separacdo de hidrocarbonetos aromdticos da nafta,
utilizando nove liquidos i0nicos e mistura desses. A simulacdo do processo foi realizada nos
softwares Aspen Plus e Aspen HYSYS. J4 o software COSMO-RS foi utilizado para estimar
propriedades fisico-quimicas dos liquidos i6nicos e especificar o modelo COSMO-SAC para
os cdlculos termodinadmicos. Em seu artigo, Ferro e colaboradores apontaram dificuldades
recorrentes em simulagdes de processo com liquidos idnicos, como erros severos durante os
célculos do fluxograma e a falta de dados confidveis de equilibrio liquido — vapor, calor
especifico de liquidos i0nicos e suas misturas com solventes organicos convencionais, entre
outras. Assim, dois problemas foram evidenciados para esse tipo de simulacao, a insercao do
LI no simulador e a escolha do modelo termodinamico. No que diz respeito a sua adi¢cdo no

z

simulador, o liquido i6nico € comumente inserido como conventional component ou
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pseudocomponent, a grande vantagem de se trabalhar com a segunda alternativa € a necessidade
de um menor nimero de dados experimentais, para que o simulador estime as demais
propriedades necessarias. Embora a classe pseudocomponent tenha sido desenvolvida para
representar fracdes de petréleo, definidas por ponto de ebulicdo, massa molar e densidade ou
grau API. Em relagcdo aos modelos termodinamicos, os mais utilizados para a representacao de
sistemas contendo liquidos i0nicos sdo os que se baseiam nos coeficientes de atividades, NRTL
e UNIQUAC. Porém, a estimativa dos parametros de interagcdo binaria depende da regressao de
dados experimentais de equilibrio, escassos para o sistema estudado pelo autor, motivo pelo
qual usaram o0 COSMO-RS.

Assim como Ferro e colaboradores, Riva et al. (2016) estudaram o processo de
separacao de hidrocarbonetos arométicos presentes em nafta, utilizando extracdo com liquido
i0nico, no caso, o [mebupy][BF4]. Nesse estudo foram analisados trés fluxogramas de processos
diferentes. Para a simulacdo do processo utilizaram-se os softwares Aspen Plus v. 8.8 e
COSMO-RS. Na primeira configuracdo, a corrente de extrato, contendo o LI e componentes
aromadticos, € condicionada num trocador de calor e em seguida o LI € regenerado, numa coluna
de destilagdo a vdcuo. J4 na segunda configuracdo, a corrente de extrato, contendo o LI,
componentes aromdticos e dgua, é preaquecida antes de ser encaminhada para uma coluna de
destilacdo a vicuo, para regeneracdo do LI. A dgua € utilizada para dissolver o LI arrastado na
corrente de rafinado. Por fim, na terceira configuracdo, a corrente de extrato é encaminhada
para uma coluna de stripping, onde os componentes alifiticos remanescentes sao separados por
N>. A corrente rica em aromaticos e LI é entdo condicionada num trocador de calor, e depois
dirigida para uma coluna de destilacao a vicuo, para regeneracdo do LI. A presenca de dgua no
LI, durante sua regeneragdo, gera a necessidade de uma menor pressao na coluna de destilacao,
porém um maior consumo energético. Além disso, a utilizacdo da dgua como co-solvente no
sistema promove o emprego de uma maior quantidade de LI, devido a sua dilui¢do.

Por outro lado, Piemonte et al. (2015) analisaram o processo de extracdo de bio-
6leo com liquido idnico para a producdo de biodiesel, a partir de microalga. A simulagdo foi
efetuada no software Aspen HYSYS v. 7.3. O LI estudado, [bmim][Cl], foi adicionado ao
simulador como custom component, sendo suas propriedades estimadas por métodos de
contribuicdo de grupo. No que diz respeito aos parametros de interacdo bindria, dgua—
[bmim][Cl], esses foram obtidos por meio da regressdo de dados experimentais, utilizando o
modelo termodinamico NRTL. A recuperacdo do [bmim][Cl], de uma corrente contendo dgua,

lipideos, proteinas e carboidratos, foi realizada por meio de um aquecimento até 145°C, seguido
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de uma separacdo num vaso Flash. A corrente de LI regenerado apresentou 84% em massa de
[bmim][CI].

Em um trabalho composto de uma parte empirica e outra computacional, Viell
(2014) analisou primeiramente de forma experimental, o pré-tratamento de biomassa
lignocelulésica, no caso, dois diferentes tipos de madeira — abeto e faia — efetuado com trés
liquidos i6nicos distintos, [bmim][Cl], [emim][OAc] e o [dmim][dmP], a fim de investigar o
comportamento dos principais componentes da matéria-prima e obter um balango material
dessa etapa. Dos liquidos i0nicos estudados, o [emim][OAc] apresentou a maior capacidade de
dissolucdo de biomassa e alteracao de sua morfologia, além de uma maior tolerancia a umidade,
até 20% em massa, sem prejuizo na dissolucdo. A partir dos dados experimentais o processo
composto pelas etapas de pré-tratamento com o [emim][OAc], recuperagdo do solvente,
hidrélise enzimaética e purificacdo do produto foi simulado por meio do software Aspen Plus v.
7.2. Assim como Dias (2011), Viell também utilizou a base de dados desenvolvida pelo NREL,
para inserir os componentes da biomassa no simulador. A quantidade global de energia
requerida pelo processo proposto — obtida por meio da simulacio — foi inferior a de um processo
com pré-tratamento do tipo Organosolv, 17 MJ/kgbiomassa secas € 28,8 MI/Kgbiomassa secas
respectivamente, para ambos os processos sem integracao energética. Em conclusao, o autor
aponta a recuperacdo do solvente, que deve ser maior que 99%, bem como a demanda energética
dessa etapa, como pontos-chave para aprimorar tecnicamente € economicamente 0 processo.

Ainda na linha de simulagc@o do pré-tratamento de biomassa lignocelulésica com
liquidos i6nicos, Abdulwahab (2013) avaliou trés processos distintos, um para cada solvente
em estudo. Os LIs analisados foram o [emim][OAc], o [TMGH][C;HsCO:] e o
[DBUH][C4HoCO3]. As simulagdes foram conduzidas no software Aspen Plus v. 7.3, sendo os
liquidos i6nicos inseridos no simulador como pseudocomponent e a biomassa modelada como
celulose. A dissolugdo e precipitacao da biomassa foram modeladas de forma simplificada —
conforme apontado pelo autor — pelos blocos mixer e splitter, respectivamente. J4 a mistura
liquida obtida apds a precipitacdo e separagdo do material sélido, contendo liquido i6nico e
anti-solvente, no caso a dgua, foi separada por meio de uma modelagem mais rigorosa. No caso
do [emim][OAc] a separacdo foi efetuada com vaso flash, coluna de destilagdo para o
[TMGH][C2H5CO2] e uma sequéncia de vaso flash e coluna de destilacio para o
[DBUH][C4sHoCOs3]. Em sua conclusdo, Adbulwahab determinou o [emim][OAc] como o

solvente mais promissor para a conducdo do pré-tratamento, uma vezZ que SE€u Processo
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apresentou o menor consumo energético dentre os estudados, além da maior porcentagem de
recuperagdo do solvente.

Conforme apontado nos trabalhos revisados, o desenvolvimento e simulagao de
processos de regeneragdo do liquido idnico, utilizado no pré-tratamento de biomassa
lignocelulésica, sdo de fundamental importadncia para a avaliacio da viabilidade dessa
tecnologia, além de fornecerem informagdes necessdrias para a comparagdo com outros
métodos. Entretanto, nota-se que o campo da simulagdo com liquidos i0nicos € incipiente,
devido a escassez de dados experimentais, principalmente de propriedades termodinamicas e
dados de equilibrio, que possibilitem a definicdo desses solventes no simulador, bem com suas
interacdes com outras substincias. Deste modo, essa dissertacdo visa contribuir para o avango

desse tipo de literatura, dado sua importancia e caréncia.
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4. METODOLOGIA

Nessa secdo sao apresentados os procedimentos para a simulacdo do pré-tratamento
e recuperacdo da biomassa, separagdo e purificagdo do liquido i6nico e a forma de avaliagao do
modelo termodinamico utilizado. Os argumentos para a selecdo do liquido i6nico, a fonte de

biomassa e simulador utilizado também sdo expostos.

4.1. SELECAO DO SIMULADOR DE PROCESSOS

Simuladores de fluxogramas de processos sdo softwares utilizados para modelar
processos quimicos e que, a partir dessa modelagem, possibilitam a avalia¢do e otimizagao das
condi¢des de operacao do fluxograma, andlise econdmica e impacto ambiental do processo, ou
até mesmo dimensionamento de equipamentos.

O DWSIM mantido por Daniel Medeiros e Gregor Reichertl, o COCO suportado
pela AmsterCHEM, o EMSO desenvolvido na UFRGS como parte do projeto ALSOC, o
SuperPro Designer da empresa Intelligen Inc e o Aspen Plus da Aspen Tecnhology Inc sdao
alguns dos diversos simuladores de processos quimicos existentes, sendo os trés primeiros,
softwares de cddigo aberto e os demais, de licencga paga.

Embora possuam a mesma fun¢do, modelar e simular fluxogramas de processos,
esses programas se diferem entre si quanto a robustez, conferida pelos seus atributos, como
pacotes termodindmicos e blocos de operacdes unitérias disponiveis, ferramentas para andlise
e otimiza¢do dos fluxogramas, possibilidade de efetuar regressdao de dados experimentais para
a estimativa de parametros, e de inserir componentes ndo presentes no banco de dados.

Todos os programas mencionados anteriormente sdo capazes de simular o pré-
tratamento da biomassa com liquido idnico, visto que permitem simulacdes com sélidos e a
inser¢do de componentes ndo presentes no banco de dados. Por outro lado, apesar desses
simuladores possibilitarem a edi¢do dos parametros de interagdo binaria dos componentes do
sistema, apenas o Aspen Plus propicia a regressdo de dados de equilibrio para a estimava desses
parametros. Por meio dessa ferramenta de regressao também € possivel avaliar a capacidade de
diferentes pacotes termodinamicos de representar o sistema em estudo, sendo que essa
representatividade impacta diretamente na qualidade dos resultados obtidos com a simulacg@o.
Outros diferenciais do Aspen Plus, frente aos demais, sdo a interface com os bancos de dados
do DECHEMA e NIST, que auxilia a aquisi¢do de dados de equilibrio e propriedades de

substancias puras; assim como o banco de dados desenvolvido pelo NREL, com formato
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proprio para o programa, com propriedades fisicas e termodindmicas dos componentes da
biomassa.
Com base no apontado acima, utilizou-se o software Aspen Plus v. 8.6 para a

conducdo das simulagdes.

4.2. SELECAO DO LiQUIDO IONICO

Diversos liquidos i6nicos sdo analisados atualmente como solventes para o pré-
tratamento de biomassa lignoceluldsica. Dentre esses, os mais estudados sdo o [amim][Cl],
[bmim][Cl], [emim][OAc] e o [dmim][dmP], todos apréticos (ELGHARBAWY et al., 2016).

Por serem apontados como substincias que promovem um menor impacto
ambiental, dado que ndo emitem compostos orginicos voldteis, os liquidos iOnicos estao
ganhando grande atengdo para o pré-tratamento de biomassa, embora essa consideracdo nao
seja amplamente vélida, dado que precursores nocivos ou téxicos resultam em LI também
nocivos e toxicos. Assim, para avaliar o perigo do trabalho com os liquidos idnicos
mencionados, recorreu-se as fichas de informacdes de seguranca de produtos quimicos,
fornecida pela Sigma-Aldrich. Por meio das fichas observou-se que tanto o [bmim][Cl] quanto
0 [dmim][dmP] apresentam uma certa toxicidade e corrosividade. No caso do [bmim][Cl],
categoria 5 para toxicidade dérmica e categoria 2 para toxicidade cronica para o ambiente
aqudtico. J& o [dmim][dmP], categoria 1B para corrosdo cutianea e categoria 1 para lesdes
oculares graves. Logo, esses sais foram descartados do estudo, pois, pensando em uma
aplicacdo industrial, ambos representariam um potencial de risco a seguranca do processo,
demandando uma maior cautela no seu transporte, armazenamento € manuseio, que se traduziria
€m um processo mais oneroso.

Como o [emim][OAc] e o [amim][Cl] ndo s@o substancias perigosas, de acordo com
o sistema globalmente harmonizado de classificacao e rotulagem de produtos quimicos (GHYS),
ambos sdo alternativas potenciais para aplicacio industrial. Portanto, a andlise da viabilidade
da aplicacdo desses solventes pode ser realizada por meio de suas viscosidades. Essa
propriedade carrega informagdes sobre a complexidade nos processos de transferéncia de massa
e também, a resisténcia ao escoamento do fluido ao longo do processo. O [emim][OAc] a 20°C
apresenta uma viscosidade de 162 mPa-s, ja o [amim][Cl], 2.090 mPa-s a 25°C (BADGUJAR
e BHANAGE, 2015). Dessa forma, a operacdo industrial do [amim][Cl] seria muito custosa,
dado que sua viscosidade elevada resultaria em grandes perdas de carga ao longo do processo,

demandando bombas mais robustas para promover seu transporte. Ademais, seria necessirio
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um maior tempo de residéncia em cada etapa do processo, assim como equipamentos maiores,
uma vez que essa propriedade exerce grande influéncia no transporte de massa e na
transferéncia de calor.

De acordo com as justificativas apresentadas, optou-se por utilizar o [emim][OAc]
nesse trabalho. Devido ao fato de ser um liquido i6nico aprético, classe mais estudada para a
conducao do pré-tratamento de biomassa lignoceluldsica, informacdes necessarias para sua
simulacdo sdo encontradas em literatura. O mesmo ndo € observado para os liquidos i0nicos

préticos, por ser uma classe emergente.

4.3. SELECAO DA BIOMASSA

O Brasil é o principal produtor de cana-de-agicar no mundo, o cultivo desse
agricola ocupa cerca de 9,5 milhdes de hectares, o que corresponde a 1% do territorio nacional
(UNICA, 2010). Na safra 2014/2015 foram produzidas cerca de 630 milhdes toneladas de cana-
de-agucar, desse montante, 50% foram utilizados para a producdo de etanol e os outros 50%
foram submetidos a producao de acticar, aproximadamente (RODRIGUES et al., 2015).

Um dos principais residuos oriundo do processamento da cana-de-agucar € o
bagaco, utilizado nas usinas produtoras de etanol como combustivel para a geracdo de vapor e
energia elétrica. A moagem de uma tonelada de cana gera, em base seca, cerca de 140 kg de
bagaco (LARSON; WILLIAMS; LEAL, 2001). A maior parte deste montante produzido é
aproveitado como combustivel em caldeiras, sendo 8,5% de todo o bagaco gerado, valor médio
das industrias brasileiras, destinado a outro fim (CONAB, 2011). Uma finalidade para essa
parcela excedente seria a produgdo de etanol 2G. Embora relativamente baixa, essa fra¢ao
remanescente pode vir a alcancar uma faixa de 30 a 50%, com a otimizacdo do sistema de
producdo de vapor e energia elétrica das usinas (SOARES e ROSSELL, 2004).

Assim, dado a disponibilidade de uma quantidade ociosa de matéria-prima, que
apresenta potencial de crescimento e praticamente sem custo, por se tratar de um residuo,
escolheu-se o bagaco da cana-de-actcar como fonte de biomassa.

Uma vez que a composi¢do da cana-de-agucar, e por consequéncia a do bagaco,
varia ao longo do tempo, com o clima e solo da regido de plantio, além de outros fatores,
diversas composicdes de matéria-prima s@o apresentadas na literatura (DIAS, 2011). Em suas
simulacdes, Bonomi et al. (2012) e Dias (2011) utilizaram a composicdo do bagago de cana,
em base seca, disposta na Tabela 4.1. Essa composi¢do também serd utilizada no presente

trabalho.
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Tabela 4.1 — Composicdo do bagaco de cana

Componente Composicao (% massica)
Celulose 43,38
Hemicelulose 25,63
Lignina 23,24
Extrativos 4,82
Cinzas 2,94

Adaptado de ROCHA et al., 2010, apud DIAS, 2011.

Os extrativos correspondem a compostos como terpenos, 6leos, acidos graxos,
resinas dcidas e fendis, além de outras substancias remanescentes apds a extragdo do caldo da
cana (RABELO, 2010). De acordo com a composi¢ao do bagago presente em Junqueira et al.
(2015), os componentes majoritdrios dos extrativos sdo a sacarose e &acidos organicos,
compreendendo a 86,51% e 9,34%, respectivamente, dessa fracdo do bagaco, assim sendo,
apenas esses constituintes foram considerados nas simulacdes dessa dissertacdo. Os 4cidos
organicos foram representados pelo acido trans-aconitico, por ser o dcido organico presente em

maior concentragdo na cana-de-agucar, de acordo com Chen e Chou (1993) e Zapata (2007).

4.4. PRE-TRATAMENTO DA BIOMASSA

O pré-tratamento de biomassa com [emim][OAc] € constituido basicamente de duas
partes, a dissolucdo da matéria-prima no LI e a posterior precipitagdo dos componentes da

biomassa por meio da aplicacdo de um anti-solvente.

4.4.1. DISSOLUCAO

Na etapa inicial do pré-tratamento, a biomassa € dissolvida pelo liquido i6nico. A
maioria dos estudos acima desse tema aponta que essa dissolucao ndo é completa (BRANDT
et al., 2013). Assim sendo, ao final da dissolucdo é obtido um sistema bifédsico, que apds
separacdo origina duas correntes, uma de sélidos residuais, composta por bagaco ndo
dissolvido, e outra contendo o [emim][OAc] com a parcela do bagacgo dissolvido. As correntes

materiais envolvidas na dissolucao estdo apresentadas na Figura 4.1.
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[emim][OAc]

Sistema [emim][OAc] e
bifésico bagago dissolvido

Dissolugao

Separacgao

Sélidos
Residuais

Figura 4.1 — Correntes materiais envolvidas na dissolucio

A solucdo de [emim][OAc] com bagaco dissolvido é entdo encaminhada para os
processos de fracionamento e recuperacio dos solventes. O primeiro visa a precipitacao seletiva
dos componentes da biomassa, tanto da celulose quanto da lignina, e o segundo, a purificacdao
dos solventes, a fim de se obter biomassa tratada, LI e anti-solventes regenerados.

No Aspen Plus a dissolucdo foi simulada por meio dos blocos MIXER TANK,
HEATER e SEP, conforme disposto na Figura 4.2.

TC1

EMIMOAC
FILTRO1
SISTBIFA SISBIFAQ LI+BM o
SEP
[Biomaces |
(= BIOMASSA
RESIDUO |—C>

Figura 4.2 — Representagdo da dissolu¢dao no Aspen Plus

Primeiramente, a corrente de liquido i6nico € aquecida até a temperatura em que
ocorre a dissolugdo, por meio do TC1. O mesmo aquecimento seria mais oneroso caso fosse
realizado diretamente na mistura de [emim][OAc] e bagaco, dado a maior viscosidade dessa
quando comparada a do liquido i6nico puro, dificultando assim a troca térmica. O bloco MIXER
TANK, nomeado PT, tem como intuito promover a mistura entre as vazdes de [emim][OAc] e
bagaco da cana-de-acucar. O TC2 visa manter a mistura resultante na temperatura em que a
dissolucdo é conduzida, uma vez que essa € reduzida apds a juncdo da biomassa a temperatura
ambiente ao [emim][OAc] a 150°C. No bloco SEP, FILTROI, ocorre a separacdo dos s6lidos
residuais, corrente RESIDUO, da solucao de [emim][OAc] com bagaco dissolvido, LI+BM. A
fracao solubilizada de cada componente do bagacgo no liquido i6nico, tal como a fracio de cada
no residuo sdo definidas, no bloco SEP, por meio da especificacdo do seu split fraction. Esse
parametro estabelece quanto de uma determinada substincia presente na corrente de

alimentacdo é destinado a uma corrente de saida especifica.
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4.4.1.1. CONDICOES DE OPERACAO DA DISSOLUCAO

A temperatura e pressao adotadas no vaso de dissolugdo, 150 °C e 1 atm, foram as
mesmas empregadas nos experimentos de Karatzos, Edye e Doherty (2012), dos quais foram
extraidos os dados de dissolucgdo e precipitacdo por adi¢ao de dgua.

A dissolugdo é usualmente realizada a temperaturas moderadas para reduzir a
viscosidade do liquido i6nico, auxiliando na transferéncia de massa dessa etapa. No entanto,
deve-se atentar a degradacao desse solvente devido ao aquecimento excessivo. Em vista disso,
Weerachanchai e Lee (2014) analisaram a decomposi¢ao térmica do [emim][OAc] por meio de
andlise termogravimétrica e observaram que a decomposicdo foi mais intensa entre 170 e
330°C. Por sua vez, Kuzmina e Hallet (2016) afirmaram que o [emim][OAc] apresenta uma
temperatura de decomposi¢do acima de 200°C, porém, apontam que em Clough et al. (2013)
foi observado a decomposicao de 1% do material para cada hora quando aquecido a 102°C. J4
em Karatzos, Edye e Doherty (2012) ndo foi observado degradacdo dos [emim][OAc] nas
condi¢des do pré-tratamento, 150°C durante 35 minutos. Por outro lado, Castro et al. (2014)
realizaram anélises termogravimétricas para o [emim][OAc] e notaram decomposi¢do de 5%
da massa inicial para uma temperatura de 153,85°C. Dado a certa divergéncia das informagdes,
com excecdo do vaso onde ocorre a dissolu¢do nenhuma outra operacao unitaria foi conduzida
acima de 100°C, atenuando ou até mesmo evitando dessa forma, a degradagcdo do [emim][OAc].

De acordo com os dados presentes em CONAB (2017), a capacidade nominal diaria
média das unidades, produtoras de acticar ou etanol no Brasil, para a moagem da cana-de-agticar
¢ de 9.865 toneladas. Conforme apontado na se¢do 4.3, a moagem de 1 tonelada desse agricola
gera em média 140 kg de bagaco em base seca, logo, para uma unidade operando em sua
capacidade nominal, sdo gerados 1.381.100 kg de bagaco por dia. Desse montante, apenas 8,5%
nao sdo destinados a geracdo de energia, considerando que todo esse excedente seja destinado
a produgao de etanol de segunda geragdo, obtém-se 117.393,5 kg de bagaco excedente por dia.
Ainda em CONAB (2017) € informado que o tempo médio didrio de moagem por unidade, no
Brasil, € de 20,69 horas. Portanto, sdo gerados em média 5.674 kg/h de bagaco excedente por
unidade produtora de agucar ou etanol. Essa vazdo de bagaco excedente foi empregada como a
alimentac@o de biomassa no pré-tratamento.

Estipulada a vazao de bagaco pode-se entdo estimar a quantidade de [emim][OAc]
necessdaria para se realizar a dissolucdo. Em Karatzos, Edye e Doherty (2012) foi utilizada uma
concentracdo de 2,5%, em base mdssica, de bagaco no [emim][OAc] com 1% em massa de

umidade, visto que esse foi previamente seco sob vacuo. Assim sendo, para tratar os 5.674 kg/h



38

de bagaco sdo precisos 226.957 kg/h de [emim][OAc], praticamente puro. Esse liquido idnico
€ comercializado com graus de pureza distintos, acima de 90%, sendo a impureza constituida
de sais ndo reagidos e dgua. A SIGMA-ALDRICH fornece o [emim][OAc] a 95%, sem
indicacdo da quantidade de dgua presente, € a 97% com um teor de dgua menor que 0,5%.
Devido a falta de informag¢des mais detalhadas sobre a composi¢do da impureza, na corrente de
alimentacdo de liquido idnico considerou-se apenas [emim][OAc] e d4gua, com uma fragao
massica do ultimo de 0,5%. Deste modo, empregou-se uma alimentagdo de 228.098 kg/h de
liquido i6nico no tanque de dissolucdo, contando a 4gua como impureza.

As condi¢des de operagdo da dissolugdo estdo sintetizadas na Tabela 4.2.

Tabela 4.2 — Condigdes de operacdo da dissolucdo

Variavel Valor Unidade
Temperatura 150 °C
Pressao 1 atm
Vazao de bagaco 5.674 kg/h
Vazio de [emim][OAc] 228.098 kg/h

4.4.2. FRACIONAMENTO

O fracionamento da biomassa, precipitacao seletiva de um material rico em celulose
e outro rico em lignina, pode ser realizado de diferentes formas, conforme apresentado na se¢do
da revisao bibliografica.

No caso do fracionamento realizado por adi¢des sucessivas de etanol, como
realizado em Castro et al. (2014), muito desse solvente, que também pode ser o produto de
interesse do processo, é consumido para a precipitacdo da lignina. Outra forma de conduzir a
precipitacao € por adicdes consecutivas de dgua, conforme Karatzos, Edye e Doherty (2012),
entretanto, esse solvente nio € tdo seletivo quanto o etanol, uma vez que no estdgio de obtencao
do material rico em celulose também se obtém uma fracdo de lignina. Além desses métodos, é
possivel obter um precipitado constituido majoritariamente de celulose por meio do acréscimo
de uma solucdo de acetona e dgua ao sistema. Nesse caso, a lignina € isolada evaporando-se a
acetona, como descrito em Sun et al. (2009). O impasse para simulacido desse método reside na
falta de dados de ELV para o sistema dgua-acetona-[emim][OAc], tal como em balancos de
massa detalhados em fun¢do de cada componente da biomassa, para cada precipitagdo.

Desse modo, no presente trabalho o fracionamento do bagaco foi composto de duas
etapas. Na primeira, ocorre a adicao de etanol a corrente de liquido idnico e biomassa dissolvida
com o intuito de precipitar um material rico em celulose, baseada nos dados reportados em

Castro et al. (2014). Apo6s separar o precipitado da solucdo resultante, a essa € adicionada dgua,



39

objetivando um precipitado rico em lignina. Essa etapa foi firmada nas informacdes
apresentadas em Karatzos, Edye e Doherty (2012).

O precipitado rico em celulose, apds separacdo e lavagem, pode entdo ser
encaminhado para a etapa de hidrdlise enzimética, processo que ndo faz parte do escopo desse
trabalho. Ja o material rico em lignina, também apds separacdo e lavagem, pode ser utilizado
na producdo de quimicos sustentdveis, finos ou a granel, particularmente compostos
aromdticos, além de servir para produgcdo de combustiveis (ZAKZESKI et al., 2010). A
finalidade atribuida ao material rico em lignina também ndo se enquadra no objetivo desse
trabalho.

A corrente de liquido idnico com biomassa ainda dissolvida, 4gua e etanol — gerada
apos a precipitagdo por adicdo de dgua — € entdo submetida a uma sequéncia de micro e
ultrafiltrac@o. Essas filtracdes removem materiais particulados em suspensdo e até solutos que
sejam biomacromoléculas (LIPSCOMB et al., 2013). Os fluxos de matéria do processo de

fracionamento, bem como da sequéncia de micro e ultrafiltracio estdo representados na Figura

4.3.
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Figura 4.3 — Processo de fracionamento do bagaco

No Aspen Plus o fracionamento foi simulado conforme mostrado na Figura 4.4.
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Figura 4.4 — Representagdo do fracionamento no Aspen Plus

A corrente de [emim][OAc] e bagago dissolvido, LI+BM, resultante da dissolugao
€ encaminhada para o MIXER TANK PPT1, onde € combinada com o fluxo de etanol. A mistura
resultante € resfriada até a temperatura em que é conduzida a precipitagdo, no TC3. No

FILTRO?2, bloco SEP, o precipitado é separado da fase liquida. A essa € adicionada dgua no
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MIXER TANK PPT2 e a mistura gerada € resfriada no TC4. O sélido obtido € entdo isolado da
fracdo liquida por meio do FILTRO3, bloco SEP. Por fim, a solu¢ido contendo [emim][OAc],
etanol, 4gua e bagaco ainda dissolvido é submetida a sequéncia de micro e ultrafiltracdo no
MUFILTRO, também simulada pelo bloco SEP. Ao final dessa sucessao de filtragdes tem-se
duas correntes, a LICORMAE constituida de [emim][OAc], etanol e dgua e a SOLUTO,

composta por celulose, hemicelulose e lignina.

4.4.3. BALANCO DE MASSA DO PRE-TRATAMENTO

Os dados referentes ao balangco de massa da dissolu¢ao, bem como da precipitacao
por meio da adicdo de dgua foram retirados de Karatzos, Edye e Doherty (2012).
Primeiramente, os autores apresentam dados obtidos para um pré-tratamento conduzido a
150°C durante 90 minutos, com 5% de biomassa no liquido idnico, base massica, sendo esses

dados dispostos na Tabela 4.3.

Tabela 4.3 — Dissolucéo do bagaco de cana-de-agticar no [emim][OAc]

Sélidos nao Sélidos Dissolvido e Total Razao massica entre nio
dissolvidos dissolvidos e nao recuperado dissolvido recuperado e total
(%) recuperados (%) (%) (%) dissolvido
4 56 40 96 0,42

Adaptado de KARATZOS, EDYE E DOHERTY, 2012.

Os valores em porcentagem foram calculados em relacdo a quantidade de bagaco
de cana inicial, ou seja, ndo tratado. Os s6lidos ndo dissolvidos representam o material residual
obtido apds o pré-tratamento. Ja os solidos dissolvidos e recuperados sdo constituidos pela
fracdo da biomassa que foi solubilizada e posteriormente precipitada, por meio da adi¢ao de
dgua na razao massica de 0,5 dgua/liquido i6nico. A quantidade referente ao material dissolvido
e ndo recuperado corresponde a fracdo ndo precipitada apds a adicdo de dgua, na razdo
mencionada anteriormente. Por fim, a por¢do total dissolvida diz respeito ao material dissolvido
apos os 90 minutos de pré-tratamento.

Karatzos, Edye e Doherty apontam que as condi¢cdes de processo estudadas, 150°C
e 90 minutos, sdo severas e podem promover degradacdo da matéria prima e do solvente
utilizado, assim sendo, avaliam um pré-tratamento conduzido a 150°C, porém durante 35
minutos e 2,5% de biomassa no [emim][OAc], em base méssica. Essa concentragdo foi ajustada,
pois, no caso do pré-tratamento a uma carga de biomassa 5%, a solu¢do resultante era muito
viscosa e assim, de dificil agitacdo. Para os demais liquidos i6nicos estudados pelo grupo, a

concentracdo inicial de 5% foi mantida. Apds o pré-tratamento, o material dissolvido foi
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precipitado por meio da adi¢do de dgua, na razdo massica de 0,5 dgua/liquido i6nico. Os dados
referentes a composicdo da matéria-prima ndo tratada, bem como do material precipitado foram
medidos e apresentados pelos autores, em base seca, sendo esses valores exibidos na Tabela
4.4. Como a soma das composi¢cdes de ambas as amostras resultam em um valor ligeiramente
acima de 100% os dados foram normalizados, a fim de atingir esse total, estes também sdo
apresentados na Tabela 4.4. Os valores de desvios correspondem as incertezas das medi¢oes de

composi¢ao fornecidas pelos autores, para a base ndo normalizada.

Tabela 4.4 — Composicdo da matéria-prima nao tratada e do material precipitado

Amostra Recuperacdo Cinzas Lignina Glucano Xilana Arabinana Gazzt[;; S Total
massica (%) (%) (%) (%) (%) (%) %) (%)
Matéria- 3,100 26,200 44,900 22,200 1,500 3,110 101
prima nao -
tratada 3,069*% 25938* 44451* 21,978* 1,485* 3,079* 100
Material 66 5,700 15,800 68,200 13,300 1,580 1,420 106
precipitado 5377 14906% 64340% 12,547%  1491%  1,340% 100
Desvio - +04  £05  +02  £05  £008  £005 -

Adaptado de KARATZOS, EDYE E DOHERTY, 2012. *Dados normalizados

No trabalho de Karatzos, Edye e Doherty, a celulose é apresentada como Glucano,
o polissacarideo constituido de mondmeros de D-glicose. J4 a hemicelulose é apresentada de
forma fracionada, como xilana e arabinana, polissacarideos formados por mondmeros de xilose
e arabinose, respectivamente. Na composicao da biomassa apresentada pelos autores ndo hé a
parcela referente aos extrativos, pois esses foram removidos do bagaco previamente, por meio
de extracdo com dgua e etanol. Logo, a fracao de grupos acetila diz respeito a quantidade desse
grupo funcional presente na hemicelulose, conforme descrito pelos autores.

A recuperacdo massica do material precipitado, presente na Tabela 4.4 representa a
quantidade de matéria recuperada em relagdo a quantidade de bagaco de cana inicial nio
tratado. De acordo com os autores, o material precipitado € composto por material ndo
dissolvido e material dissolvido e recuperado, sendo que a propor¢do de cada nao fora medida,
porém poderiam ser estimadas com base nos dados apontados na Tabela 4.3. Da mesma forma,
ainda baseado na Tabela 4.3, pode-se calcular a quantidade de bagaco dissolvida para essas
condi¢des de pré-tratamento, 150°C e 35 minutos, nesse caso, por meio da razao mdssica entre
o material ndo recuperado e o total dissolvido.

Tendo como base de cédlculo 100 gramas de matéria-prima e utilizando os dados
presentes na Tabela 4.4 pode-se obter a quantidade em massa de cada componente presente na

matéria-prima nao tratada e no material precipitado, presentes na Tabela 4.5. A presenca de
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uma maior quantidade de cinzas no material precipitado, em relacdo a quantidade presente na
matéria-prima, 0,480 gramas, € justificada pelos desvios dos valores da composi¢do desses
materiais, além da normalizacao dos dados, que converte proporcionalmente esses valores para

a base 100%, obtendo valores que podem divergir ligeiramente do real.

Tabela 4.5 — Massa dos constituintes na biomassa nio tratada e no material precipitado

Componente Matéria-prima nao Material
tratada (g) precipitado (g)
Cinzas 3,069 3,549
Lignina 25,938 9,838
Glucano 44,451 42,464
Xilana 21,978 8,281
Arabinana 1,485 0,984
Grupos acetila 3,079 0,884
Total 100 66

Como as 66 gramas de material precipitado correspondem a massa de biomassa ndo
dissolvida junto com a de biomassa dissolvida e precipitada, a diferenca entre esse valor e a
quantidade de matéria-prima inicial ndo tratada refere-se a quantidade de material ndo
recuperado, no caso, 34 gramas. Logo, com base na razio entre material ndo recuperado e total
dissolvido, presente na Tabela 4.3, obtém-se a massa total dissolvida de 80,952 gramas.

Uma vez que 80,952 g representam a quantidade total de matéria-prima dissolvida
e que para a simulacdo sdo necessarios valores especificos de cada substancia, estipulou-se que
cada componente da biomassa € dissolvido de forma uniforme, ou seja, uma dissolucio
individual para cada componente de 80,952%, relacdo entre a massa total dissolvida e matéria-
prima total ndo tratada. Embora na pratica essa dissolucdo uniforme provavelmente niao deva
ocorrer — podendo haver alguns desvios — essa aproximacao foi utilizada nesse trabalho devido
a falta de um balangco de massa um pouco mais detalhado. A dissolugdo dos extrativos do
bagaco, ndo contemplados em Karatzos, Edye e Doherty (2012), porém considerados nessa
dissertacdo, também foi definida como 80,952%.

J4 a quantidade de material ndo dissolvido foi obtida pela diferenca entre a massa
de matéria-prima ndo tratada e a de material dissolvido. As massas de cada fracao, material

dissolvido e material nao dissolvido, estdo dispostas na Tabela 4.6.
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Tabela 4.6 — Composicao do material dissolvido e do material ndo dissolvido

Matéria-prima Material Razao-100 Material néo
Componente nao tratada, dissolvido, MD MD/MPNT dissolvido (g)
MPNT (g) (g) (%)

Cinzas 3,069 2,484 80,952 0,585
Lignina 25,938 20,997 80,952 4,941
Glucano 44,451 35,984 80,952 8,467

Xilana 21,978 17,792 80,952 4,186

Arabinana 1,485 1,202 80,952 0,283
Grupos acetila 3,079 2,484 80,952 0,586
Total 100 80,952 80,952 19,048

Quanto a massa de material dissolvido e recuperado, essa é calculada por meio da
diferencga entre o material precipitado e o ndo dissolvido. Por fim, quantidade de biomassa ainda
dissolvida, ndao recuperada, apds a adi¢dao de dgua é obtida mediante a subtragdo do material
dissolvido pelo material dissolvido e recuperado. A quantidade de cinzas presente no material
nao recuperado apresentou um valor negativo, 0 mesmo do excedente apontado na discussao
da Tabela 4.5, logo, esse valor foi corrigido para 0. As massas de material dissolvido e

recuperado, tal como a de material ndo recuperado sdo exibidos na Tabela 4.7.

Tabela 4.7 — Composicao do material dissolvido e recuperado e do material ndo recuperado

Material dissolvido e Material nao
Componente
recuperado (g) recuperado (g)

Cinzas 2,964 0,000
Lignina 4,897 16,100
Glucano 33,997 1,987
Xilana 4,095 13,697
Arabinana 0,701 0,501
Grupos acetila 0,298 2,195
Total 46,952 34,480

Nessa dissertagdo, dgua € adicionada apds a precipitacio com etanol, logo a
composi¢do do material dissolvido, antes da sua adi¢do, serd diferente dos representados na
Tabela 4.6. Assim, para que os dados de material dissolvido e recuperado, apds a adi¢ao de
dgua, dispostos na Tabela 4.7, possam ser utilizados no balan¢o de massa do processo proposto,
esses devem ser representados de uma forma mais geral, como solubilidade dos componentes
na solugdo, contendo determinada massa de dgua e liquido idnico.

Para a base de cédlculo de 100g de biomassa ndo tratada e uma fracdo de 2,5% de
biomassa no liquido i6nico, sdo necessarios 4000 gramas desse solvente para a realizacdo do
pré-tratamento. Dado que a precipitagdo do material dissolvido foi realizada via adi¢do de dgua
em uma razao massica de 0,5 em relacdo a quantidade de liquido 16nico, 2000g de d4gua devem

ser utilizadas para a precipitacdo. Assim, com base na massa de solvente, [emim[OAc] e dgua,
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presente no sistema e da quantidade material ndo recuperado, presente na Tabela 4.7, estima-se

a solubilidade dos componentes da biomassa, reportados na Tabela 4.8.

Tabela 4.8 — Solubilidade dos componentes da biomassa no sistema dgua-[emim][OAc]

Componente Solubilidade (g/g de solvente )

Cinzas 0
Lignina 2,683-107
Glucano 3,312-10*

Xilana 2,283-1073

Arabinana 8,354-10°
Grupos acetila 3,658-10*

Na simulacdo, a hemicelulose € representada pela xilana, por ser o polissacarideo
presente em maior quantidade na sua composicao. Assim sendo, na etapa de precipitacdo por
adicdo de dgua utilizou-se a solubilidade da xilana, para calcular a quantidade de hemicelulose
precipitada. Ademais, no trabalho de Karatzos, Edye e Doherty ndo € reportado a temperatura
da dgua utilizada para a precipitacao, apenas que essa € destilada. Visto que geralmente, quanto
menor a temperatura, menor a solubilidade de solutos em solventes, estipulou-se uma
temperatura de 25°C para a 4gua utilizada, bem como a temperatura de trabalho do vaso onde
¢ realizada sua adigao.

Por sua vez, os dados utilizados para o balan¢o de massa da precipitacdo do material
rico em celulose — por meio da adi¢c@o de etanol — foram extraidos de Castro et al. (2014). Em
seu trabalho, Castro e colaboradores apresentam a solubilidade da celulose, hemicelulose e
lignina em sistemas contendo composi¢des variadas de etanol e [emim][OAc] a 25°C, conforme

disposto na Tabela 4.9.

Tabela 4.9 — Solubilidade da celulose, hemicelulose e lignina no sistema etanol-[emim][OAc]

Xemiml[OAc] Celulose Hemicelulose Lignina
(g/ g de solvente) (g/ g de solvente) (g/ g de solvente)
0 < 0,001 < 0,001 < 0,001
0,2 < 0,001 < 0,001 > 0,200
0,4 < 0,001 < 0,001 > 0,200
0,6 0,010 0,020 > 0,200
0,8 0,040 0,050 -
1 0,150 0,050 -

Adaptado de CASTRO et al., 2014.

Como foram utilizadas substancias puras e isoladas para a medi¢do, os dados de
solubilidade devem sofrer alguma alteracio quando esses componentes estiverem presentes
juntos no mesmo sistema e com outros constituintes minoritdrios da biomassa, devido as suas

interacdes intermoleculares. Ademais, outro fator que contribui para a alteracao desses valores
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¢ a diferenca no arranjo estrutural da celulose, hemicelulose e lignina quando in natura. Porém,
apesar de possuirem certa limitagdo de representatividade, esses valores de solubilidade foram
utilizados nesse trabalho, por promoverem uma boa estimativa e pela falta de dados mais
precisos.

Por meio da Tabela 4.9 observa-se que para obter a recuperagdo maxima de celulose
e hemicelulose € necessdrio reduzir a fragdo molar de [emim][OAc] no sistema a, no minimo,
0,4. Logo, para a precipitacdo do material rico em celulose utilizou-se uma massa de etanol que
promove essa diluicdo.

Nenhum dos trabalhos utilizados, para a realizacdo do balanco de massa do
fracionamento do bagacgo, apresenta informacdes sobre a solubilidade dos extrativos nos
sistemas [emim][OAc]-4gua e [emim][OAc]-etanol. Em Sluiter et al. (2005) € indicado que a
parcela dos extrativos soliveis em 4gua, presentes na biomassa, compreendem a materiais
inorginicos, acgucares com a sacarose, compostos hidrogenados, além de outros. Em
contrapartida, a parte dos extrativos soliveis em etanol inclui ceras, clorofila e outros
componentes secunddrios. Por sua vez, Viell et al. (2013a), apds o pré-tratamento de faia com
[emim][OAc], apontam que o material precipitado com etanol é amplamente composto por
carboidratos, por outro lado, o material obtido com o adicionamento de dgua € rico em lignina
e extrativos. Ademais, o balangco de massa reportado por Viell e colaboradores, relata que nao
ha cinzas na biomassa tratada, sendo esse componente removido durante pré-tratamento. Dessa
forma, considerou-se no presente trabalho que a adi¢do de etanol precipita toda a cinza
dissolvida, ja o acréscimo de dgua remove todos os extrativos dissolvidos, representados pela

sacarose e pelo dcido trans-aconitico.

4.5. SEPARACAO DOS SOLVENTES

A solucgdo contendo [emim][OAc], 4gua e etanol, resultante da sequéncia micro e
ultrafiltracdo, pode ser submetida a diferentes operacdes unitdrias, com o intuito de separar os
solventes e purifica-los. Desse modo, diferentes fluxogramas foram avaliados.

Em um fluxograma, a separa¢do da mistura foi promovida por meio de um flash,
obtendo como produto de topo uma corrente composta principalmente por etanol e uma de
fundo contendo principalmente dgua e [emim][OAc]. Essa operacdo unitdria é relevante nesse
caso, pois, de acordo com Ge et al. (2008), a presenca de, no minimo, 4,8% em massa de
[emim][OAc] no sistema € capaz de quebrar o azedtropo formado entre etanol e 4gua, além de

ampliar a volatilidade relativa desses. Por fim, a corrente de fundo foi submetida a outro flash,



46

como o objetivo de separar a dgua do liquido idnico. Para a simulacdo dos dois vasos flash

utilizou-se o bloco FLASH2. O fluxograma proposto esta apresentado na Figura 4.5.

LICORMAE

Figura 4.5 — Recuperagdo por Flash

Outra operacdo unitdria considerdvel para a separagdo da mistura etanol, dgua e
[emim][OAc] € a destilagdo, gerando um destilado constituido majoritariamente de etanol e
uma mistura composta basicamente de liquido idnico e dgua, como produto de fundo. Esse é
entdo destinado a um vaso flash, separando a dgua do [emim][OAc]. A coluna de destilagao foi
simulada por meio do bloco rigoroso RADFRAC e para o vaso flash foi empregado o bloco

FLASH?2. O fluxograma desse processo estd disposto na Figura 4.6.

LICORMAE

Figura 4.6 — Recuperacio por destilacdo e Flash

A fim de se evitar um sistema contendo a mistura etanol-dgua, um fluxograma no
qual cada anti-solvente é separado logo apds seu uso, por meio de um flash, também foi
avaliado. Essa disposi¢do visa aproveitar a alta volatilidade relativa dos pares etanol-
[emim][OAc] e dgua-[emim][OAc]. Nesse caso também foi usado o bloco FLASH2 para

simular os vasos flash. Esse fluxograma € representado na Figura 4.7.
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Figura 4.7 — Recuperagdo individual por Flash
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Ainda voltado para a separacao individual do etanol e da d4gua, uma alternativa ao
fluxograma anterior € separar a 4gua do [emim][OAc] por meio de uma pervaporagdo, conforme
proposto e avaliado por Du (2012). A pervaporagdo é uma operacdo de separagdo por
membrana, onde a alimentag@o se encontra no estado liquido e o permeado no estado vapor. A
mudanca de fase ocorre com a reducdo da pressao de vapor do permeado, para isso se utiliza
uma bomba a vdcuo ou um gés de transporte (FENG e HUANG, 1997). Na simulagdo operou-
se com o ultimo, visto que o mesmo foi estudado em Du (2012), fonte dos dados da separacao
por pervaporacdo. Nesse processo também foi utilizado o bloco FLASH?2 para simular o vaso
flash. Por outro lado, a modelagem da pervaporagao envolveu os blocos HEATER e SEP. O
primeiro visa adequar a temperatura da solu¢do contendo dgua e [emim][OAc] a condi¢do de
operacao da pervaporacdao. O SEP, por sua vez, combina as correntes de alimentacdo e gera as
linhas de permeado, AGUAREC, constituida pelo gds de transporte e vapor d’dgua, e de
concentrado, LIREC, solucdo rica em [emim][OAc]. O fluxograma do processo composto pela

pervaporacdo esta exibido na Figura 4.8.
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Figura 4.8 — Recuperagdo individual por Flash e Pervaporacdo
4.6. MODELO TERMODINAMICO

Conforme apontado por Ferro et al. (2015), os modelos termodinamicos
comumente utilizados em simulagdes com liquidos idnicos, no Aspen Plus, sdo os que se
baseiam nos coeficientes de atividade e composic¢ao local dos componentes da mistura, dentre
eles o UNIQUAC e o NRTL.

O pacote termodinamico UNIQUAC ¢ definido pelas equacdes 4.1 a 4.7, de acordo

com a terminologia do Aspen Plus.

Iny; = In 7+ 2qiin 2t — qfln Ty} 1 — o 2,299— + L+ af— 28 x) @.1)
0, = ini/ i 4.2)
0 = q;Xi/qui(Xk .3
O, = IiXj /Zkrka (4.4)
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i=>i—aq)+1-r (4.5)
Tj = exp(ai]- + bl]/T + ci]-lnT + dl]T + ei]-/TZ) (46)
z =10 4.7)

Por outro lado, 0 modelo NRTL € determinado pelas equagdes 4.8 a 4.13, também

na nomenclatura do Aspen Plus.

Iny; = Zz]::«zci] iz:jciicjk,( i Zmzxkirgimj> *8)
Gjj = exp(—ai]-ri]-) 4.9)
T = ay + bi"/T + e;InT + £;T (4.10)
a; = ¢ + dy(T — 273,15) (4.11)
;=0 (4.12)
Gy =1 (4.13)

As constantes ajj, bij, Cij, dij, €ij € fij S0 pardmetros bindrios obtidos por regressao de
dados de equilibrio liquido-vapor ou equilibrio liquido-liquido. Valores desses parametros, para
diversos sistemas, ja estdo embutidos na biblioteca de propriedades fisicas do Aspen, tanto para
o modelo UNIQUAC quanto para o NRTL. Porém, essa biblioteca nio dispde dos parametros
bindrios do sistema em estudo, [emim][OAc]-etanol-dgua. Portanto, efetuou-se uma regressao
de dados de equilibrio liquido-vapor do sistema, apresentados na Tabela 4.10, disponiveis no

trabalho de Ge et al. (2008), com a temperatura em kelvin.

Tabela 4.10 — Dados de ELV para o sistema dgua-etanol-[emim][OAc] a 100 kPa

T (K) Xetanoll  Wiemim][OAc]  Yetanol
380,12 0,9500 0,6003 0,9809
369,43 0,9500 0,5002 0,9771
361,94 0,9500 0,4001 0,9729
356,85 0,9500 0,3000 0,9687
353,76 0,9500 0,2000 0,9636
351,99 0,9500 0,0999 0,9567
Fonte: Ge et al. (2008)

Os dados referentes a Xewnol” representam as fracdes molares do etanol na fase
liquida em uma base livre de liquido i6nico, ou seja, composi¢des calculadas considerando
apenas a quantidade de etanol e 4dgua no sistema. J4 WiemimjjoAc], as fracdes madssicas do
[emim][OAc] na fase liquida. De acordo com Ge e colaboradores, a fase vapor é composta
somente de etanol e dgua, uma vez que os liquidos i0nicos apresentam uma volatilidade

praticamente desprezivel.
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Visto que, para a regressdao dos dados de equilibrios s@o necessarios os dados de
composi¢do em uma base que leve em consideracio todos os componentes da mistura, os dados
de Xetanol” presentes na Tabela 4.10 foram convertidos para fracdes molares abrangendo todos
os elementos do sistema. As fracdes mdssicas do [emim][OAc] também foram transformados

em fracdes molares, estando essas, bem como as fragdes do etanol, dispostas na Tabela 4.11.

Tabela 4.11 — Dados de ELV convertidos

T (K) Xetanol X[{emim][OAc]  Yetanol
380,12 0,6814 0,2827 0,9809
369,43 0,7524 0,2080 0,9771
361,94 0,8085 0,1489 0,9729
356,85 0,8540 0,1011 0,9687
353,76 0,8915 0,0616 0,9636
351,99 0,9231 0,0283 0,9567

Por fim, a qualidade da representacdo do sistema — pelo modelo termodinamico —
foi avaliada com base na RMSE, que indica a precisao dos dados estimados (Aest), por meio dos
parametros ajustados apds a regressio, em relacdo aos dados experimentais (Aexp). Esse erro foi
calculado por meio da equacao 4.14, conforme Castro et al. (2014), em que beta representa o

numero total de dados experimentais.

2
ZE:l(}\exp - }\est)

RMSE =
§

(4.14)

4.7. INSERCAO DOS COMPONENTES NO ASPEN PLUS

Dado que o Aspen Plus v. 8.6 ndo apresenta em seu banco de dados os principais
componentes da biomassa lignocelulésica, bem como o liquido idnico selecionado,

propriedades fisicas de ambos foram inseridas no simulador.

4.7.1. BIOMASSA

Com relacao as propriedades da biomassa, essas foram obtidas no banco de dados
criado pelo NREL, para simulacdo de processos de producdo de biocombustiveis a partir de
matéria-prima lignoceluldsica, presente em Wooley e Putsche (1996). O NREL também
disponibiliza publicamente, em seu site, o arquivo contendo o banco de dados no formato input,

para o Aspen Plus.
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Os principais constituintes da biomassa, celulose, hemicelulose e lignina foram

inseridos como sélidos convencionais no simulador.

4.7.2. LIQUIDO IONICO

Em virtude da disponibilidade dos dados necessdrios, além de algumas
aproximacodes, o [emim][OAc] foi adicionado como conventional component.

Conforme apontado por Wooley e Putsche (1996), a quantidade minima de
propriedades fisicas para um componente convencional — requeridas pelo Aspen Plus — varia
de acordo com o método de cdlculo empregado. Para os modelos baseados em coeficientes de
atividade, NRTL e UNIQUAC, as propriedades necessdrias sdo temperatura e pressio critica,
entalpia de formacdo e calor especifico no estado de gés ideal, pressdo de vapor, entalpia de
vaporizagdo, densidade ou volume molar liquido (ASPEN TECHNOLOGY INC., 2013).

As propriedades fisicas utilizadas na simula¢do, bem como suas fontes estdo

dispostas nas subsecdes seguintes.

4.7.2.1. PROPRIEDADES ESCALARES

As propriedades fisicas independentes da temperatura, denominadas nesse trabalho

de escalares, estdo apresentadas na Tabela 4.12.

Tabela 4.12 — Propriedades fisicas escalares do [emim][OAc]

Dados Simbologia Valor Unidade Referéncia
Massa molar MM 170,212 g/mol -
Temperatura critica Tc 807,1 K Valderrama e Rojas (2009)
Volume critico Ve 544 cm3/mol Valderrama e Rojas (2009)
Pressdo critica Pc 29,2 Bar Valderrama e Rojas (2009)
Fator acéntrico de Pitzer o 0,5889 Valderrama e Rojas (2009)
Fator de compressibilidade Zc 0,2367 Valderrama e Rojas (2009)
critico
Temperatura normal de Ts 578,8 K Valderrama e Rojas (2009)
ebuli¢do
Entalpia padrdo de formacio AHF -2,00-108  J/kmol Shiflett et al.(ég(l)éll())) apud Viell

Os dados presentes em Valderrama e Rojas (2009) foram estimados por um método

de contribui¢cdo de grupo, proposto pelos proprios autores. Ja a entalpia padrao de formacao do
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[emim][OAc] foi aproximada a do [bmim][OAc], esta aproximag¢do também foi realizada por

Viell (2014), devido a falta dessa propriedade para o liquido idnico em estudo.

4.7.2.2. PROPRIEDADES FUNCAO DA TEMPERATURA

A metodologia de inser¢do das propriedades do [emim][OAc], dependentes da
temperatura, teve como base o trabalho de Viell (2014), com excecao do calor especifico no

estado de gés ideal e o volume molar liquido.

4.7.2.2.1. DENSIDADE MOLAR NO ESTADO LIQUIDO

Os dados de densidade molar liquido foram importados da biblioteca do NIST, por
meio de sua interface no proprio simulador, que ja fornece essa propriedade ajustada para o
modelo DNLTMLPO, apresentado na equagdo 4.15, com temperatura em kelvin e p em
kmol/m3.
01 = Cyj+ CuT + C4iT? + CyT3paraCe < T < C, (4.15)
Os parametros da equagdo 4.15 estdo apresentados na Tabela 4.13.

Tabela 4.13 — Parametro DNLTMLPO

Parametro Valor Parametro Valor
Ci 7,8115 Cs 4
C; -5,4062-107 Cs 273,15
Cs 2,8387-10¢ C, 363,15
Cy 0
4.7.22.2.  CALOR ESPECIFICO NO ESTADO DE GAS IDEAL

Para o calor especifico do [emim][OAc] no estado de gas ideal foi utilizado o
polindmio CPIG do Aspen Plus, apresentado pela equagdo 4.16, com temperatura em kelvin e
Cp em kJ/kmol-K.
C;;ig = Cyj+ CyiT+ C5T? + CuT3 + CsiT* 4+ CgT° para C;; < T < Cg; (4.16)
Na defini¢cdo do polindmio CPIG foram empregados os mesmos parametros do
calor especifico no estado liquido, uma aproximagado que resultard erros negligencidveis, uma
vez que a fracdo de [emim][OAc] nas correntes no estado gasoso serd desprezivel, dado sua

baixa volatilidade. Desta forma, a rotina padrao para cdlculo da entalpia do componente puro
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no estado vapor, HV00, com base no calor especifico no estado de gés ideal, ndo foi alterada.
Outro método que emprega essa propriedade € o HLOO, para a estimativa da entalpia molar do
componente puro no estado liquido, apesar disso este ndo foi modificado, pelo fato do modelo
CPIG ser definido igualmente ao polindmio de calor especifico no estado liquido.

Como definido em sua configuragdo padrdo, o Aspen também utiliza o calor
especifico no estado de gds ideal para o cdlculo da mudanca de entalpia molar do componente
puro no estado liquido, por meio do procedimento de cdlculo DHLOO. A determinagdo dessa
entalpia também pode ser realizada com base no calor especifico no estado liquido, utilizando-
se a rotina de calculo DHLO09. Assim sendo, o método DHLOO foi substituido pelo DHL09,
visto que a propriedade termodinidmica empregada nesse método apresenta uma maior
confiabilidade. A mudanca do método de célculo da entalpia molar do componente puro no
estado liquido é realizada na aba Properties| Methods | Selected Methods | Routes, conforme

apresentado na Figura 4.9.

Propertics < Selected Methods - NRTL - |+

All tems - | @ Routes | @Models | Information
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Figura 4.9 - Alteragﬁo do método de célculo da entalpia molar do componente puro no estado liquido
4.7.223.  PRESSAO DE VAPOR

A pressao de vapor é uma propriedade de dificil medi¢do para substancias que
possuem baixa volatilidade, como os liquidos 10nicos. Além do mais, esses solventes tendem a
se decompor antes de alcancarem uma pressao de vapor mensurdvel, até mesmo para técnicas
bem estabelecidas (AHRENBERG et al., 2016). Logo, poucos dados de pressdo de vapor de
liquidos i0nicos foram publicados até agora (ASCHENBRENNER et al., 2009).

Na Tabela 4.14 estdo dispostos valores experimentais dessa propriedade para
determinados liquidos idnicos encontrados em literatura. Por meio desses dados nota-se uma

semelhanca da ordem de grandeza da pressao de vapor de liquidos iOnicos distintos, com
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excecao dos reportados por Aschenbrenner et al. (2009). Essa diferenca se deve, provavelmente,

pela precisado inferior da TGA, utilizada por Aschenbrenner e colaboradores, quando comparada

com a DFSC e ao método de efusdo de Knudsen, por exemplo, empregados nos trabalhos de

Ahrenberg et al. (2014) e Paulechka et al. (2005), respectivamente.

Tabela 4.14 — Exemplos de pressdo de vapor de liquidos idnicos

Liquido Ionico Tem[ae(r)a tura Pressa?P(;()e vapor Referéncia
441,7 0,0062
455,22 0,0165 Zaitsau et al. (2006)
484,16 0,1091
4453 0,0069
[emim][NTf;]
453,31 0,0121 Rocha et al. (2011)
471,35 0,0383
425 0,0059 Lovelock et al. (2010)
450 0,0037 Ahrenberg et al. (2014)
457,66 0,0122
Paulechka et al. (2005)
497,53 0,152
437,84 0,0036
_ 457,66 0,0125 Zaitsau et al. (2006)
[bmim][NTf;]
497,53 0,159
393,15 1,2 Aschenbrenner et al. (2009)
463,07 0,0234
Rocha et al. (2011)
480,96 0,073
] 393,15 2 Aschenbrenner et al. (2009)
[emim][EtSO4]
490 0,011 Lovelock et al. (2010)

Nenhum estudo sobre a pressdo de vapor do [emim][OAc] foi encontrado, assim,

conforme Viell (2014), essa propriedade foi aproximada a do [emim][EtSO4], cuja pressao de

vapor foi medida por Lovelock et al. (2010). Os dados experimentais obtidos pelo trabalho de

Lovelock et al. (2010) foram ajustados a equagdo estendida de Antoine, PLXANT, mostrada na

equacdo 4.17, por Viell (2014), com temperatura em kelvin e pressdo em pascal.

Cz

] _

L+ C4T + CsInT + Cg; T para Cg; < T < Cy; 4.17)
3i

Os parametros da equagdo estendida de Antoine estdo dispostos na Tabela 4.15.
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Tabela 4.15 — Parametros PLXANT

Parametros Valor Parametros Valor
Ci 28,661 Cs 0
C -16.238 C; 0
Cs 0 Cs 0
Cqy 0 G 1.000
Cs
4.7.2.2.4. CALOR ESPECIFICO NO ESTADO LfQUIDO

O modelo CPLIKC, representado pela equacao 4.18, com temperatura em kelvin e
Cp em kJ/kmol-K, foi utilizado para adicionar o calor especifico liquido no simulador. Em seu
trabalho, Viell (2014), definiu o parametro C; com o valor de calor especifico reportado por
Freire et al. (2011); ja os parametros C, e C3 foram ajustados a partir dos dados presentes no

trabalho de Strechan et al. (2008), de calor especifico do [bmim][OAc].
* C i
Cpi = Cyi+ CuT+ C5T2+ CyT3 + =2 para Cg; <T < Cy (4.18)

Os parametros do modelo CPLIKC estdo exibidos na Tabela 4.16.
Tabela 4.16 — Parametros CPLIKC

Parametro Valor Parametro Valor
Ci 319,1622 Cs 0
C; -0,5123 Cs 0
Cs 0,001696 C; 1.000
Cqy 0
4.7.2.2.5. ENTALPIA DE VAPORIZACAO

Assim como a pressdo de vapor, a entalpia de vaporizacao para liquidos i6nicos é
dificil de medicao. Os dados reportados no trabalho de Liu et al. (2010), obtidos por meio de
simulag¢do molecular dinAmica no software AMBER, foram ajustados por Viell (2014) com o
modelo DHVLDP, mostrado na equacao 4.19, com temperatura em kelvin € AHyap em kJ/kmol.

AHyapi = Cyi(1— T,)(C2i+Cai Tri+CaiTH+CsiTE) para Cg; < T < Copy (4.19)

Onde T, = T/Tci

Os parametros da equagdo 4.19 estdo retratados na Tabela 4.17.



Tabela 4.17 — Parametros DHVLDP

Parametro Valor Parametro Valor
C 200.100 Cs 0
C: 0,1163 Cs 0
Cs 0 C; 1.000
Cqy 0

55
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5. AVALIACAO DOS MODELOS TERMODINAMICOS

A regressao dos dados de equilibrio liquido-vapor presente na se¢io 4.6 foi efetuada
no préprio Aspen. Para fracio de [emim][OAc] na fase vapor estipulou-se um valor de 107!°,
pois quando definida em O a regressao dificilmente convergia.

O menu Properties| Regression fornece diversas opgdes para a forma como a
regressdo € calculada. No que diz respeito a fun¢do objetivo, a generalizacdo do método dos
minimos quadrados, maxima verossimilhanca (Maximum-likelihood), é a padrao do Aspen.
Essa funcdo é formada por todas as varidveis medidas, temperatura, pressdo, composicao da
fase liquida e vapor. Além da maéaxima verossimilhancga, outras func¢des objetivo estdo
disponiveis no simulador para diferentes propdsitos. A fun¢do de minimos quadrados comum
(Ordinary least squares) formada por pressdo e a fragdes dos componentes na fase vapor para
dados ELV isotérmicos, ou temperatura e composi¢ao da fase vapor para dados ELV isobadricos.
O método de Barker (Barker’s method) e o Barker modificado (Modified Barker), sendo o
primeiro formado apenas por pressdo e o ultimo por pressdo e composicdo da fase vapor.
Também sdo concedidas pelo simulador as funcdes objetivo Coeficientes de atividade (Activity
coefficients), Constantes de equilibrio (Equilibrium constants) e Volatilidade relativa (Relative
volatility) compostas pelos coeficientes de atividade, constantes de equilibrio e volatilidade
relativa tendo como base o primeiro componente, respectivamente. Dentre essas fungdes optou-
se pela méxima verossimilhanga, por abranger todas as varidveis presentes nos dados de ELV
disponiveis para o sistema [emim][OAc]-etanol-dgua.

No que se refere ao algoritmo principal e ao método de inicializagdo, o Aspen
recomenda os padrdes Britt-Luecke e Deming, respectivamente. Dado que esses ndo
apresentaram problemas de convergéncia foram utilizados ao longo de todas as regressdes. No
caso do nimero maximo de iteragdes, para o0 método de inicializacdo e algoritmo principal, o
valor padriao foi trocado para 500, visto que em alguns casos para o valor default, a regressao
ndo convergia.

A condicdo de regressdo descrita foi empregada tanto para o0 modelo UNIQUAC,

quanto para o modelo NRTL.

5.1. UNIQUAC

Para realizar a regressdo com o modelo UNIQUAC foi necessario adicionar duas

outras propriedades do [emim][OAc] no Aspen, volume molecular de van der Waals e édrea
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superficial de van der Waals, obtidas em Santiago, Santos e Aznar (2010). Como este trabalho
ndo relatava tais propriedades para o [emim][OAc], foram utilizadas informagdes de dois
liquidos i6nicos distintos. No caso, o [emim][MeSO4] e o [emim][EtSO4], em razdo de
possuirem uma semelhanca estrutural com o liquido idnico estudado, sendo suas férmulas

estruturais apresentadas na Figura 5.1.

pHS O ,CH3 ,CH3
N+ + O N+ O CH
- ¥ n /Y3
él_\j» O)J\CH:; [N» 'O—§—OCH3 /N» “0-$-0
0 (0]
kCH3 LCH3 kCH;;
(a) (b) (c)

Figura 5.1 — Férmula estrutural do: (a) [emim][OAc], (b) [emim][MeSO4] e (¢) [emim][EtSO4]

A principio, usou-se apenas o parametro bindrio b;j de cada par do sistema para o
ajuste do modelo, porém, nos casos em que a regressao convergia eram obtidos altos valores de
RMSE. Desta forma, o parametro aj foi habilitado para auxiliar o ajuste. Na Tabela 5.1 estdo
dispostos as menores RMSE atingidas para cada um dos pares r e q analisados. Visto que as
varidveis dos dados de ELV possuem ordem de grandezas distintas, seus respectivos erros
foram calculados separadamente de forma a evitar que as RMSE decimais e centesimais fossem
englobadas pelos desvios na classe das unidades ou dezenas e, que esses fossem atenuados

pelos primeiros, caso medidos em uma RSME global.

Tabela 5.1 — RMSE em fungdo do volume molecular e drea estrutural

LiquidO IéniCO r q RMSEtemperatura RMSEpressﬁ() RMSEcomposigﬁes
[emim][MeSO4]  7,5774 6,028 15,025 0,164 0,0266
[emim][EtSO4] 8,3927 6,626 16,127 0,160 0,0272

Praticamente nao houve diferenca entre a melhor regressao de cada par, volume
molecular e drea estrutural, avaliado. Isso se deve ao fato de serem valores bem préximos. Logo,
caso disponiveis dados de volume molecular e drea estrutural para o [emim][OAc],
provavelmente similares aos analisados dado a semelhanca na estrutura desses liquidos i0nicos,
seriam obtidos RMSE andlogos aos dispostos na Tabela 5.1. Ainda com base nesses dados
pode-se afirmar que a representacdo do sistema [emim][OAc]-dgua-etanol pelo modelo
UNIQUAC nao € satisfatoria, haja vista o alto erro na estimativa da temperatura € um
considerdvel para as composi¢des.

Valores dos parametros ajj € bjj ajustados pelas regressdes referentes a Tabela 5.1,

tal como os dados estimados por cada estdo presentes no Apéndice A.
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5.2. NRTL

Para as primeiras regressoes com o modelo NRTL ajustou-se os parametros bindrios
bij de cada par de componente do sistema, tal como os parametros cj; de cada. Entretanto, essas
nao forneceram erros satisfatérios quando a regressio convergia. Assim, também foram
empregados os parametros ajj € dij, a fim de aprimorar o ajuste.

De forma andloga a realizada para a avaliacdo da regressio com o modelo
UNIQUAC, as RMSE da temperatura, da pressdo e das composicdes foram calculados

separadamente. A melhor regressao resultou os erros presentes na Tabela 5.2.

Tabela 5.2 — RMSE para regressdo com modelo NRTL

RMSEtemperatura RMSEpressa“m RMSEcomposigﬁes
0,1822 0,000940 0,000159

As ordens de grandeza das raizes desses erros quadraticos médios indicam uma
qualidade satisfatéria da regressdo, bem como a representacdo dos dados experimentais pelo
modelo NRTL. Os parametros ajustados por essa regressao estiao dispostos na Tabela 5.3, com
temperatura em kelvin. Por outro lado, os dados estimados por estes e utilizados para calcular

a RMSE estao presentes no Apéndice B.

Tabela 5.3 — Parametros regredidos com modelo NRTL

Parametro Valor Valor Valor
Componente i Etanol Agua Etanol
Componente j Agua [emim][OAc] [emim][OAc]

aj -11,597 -70,292 -65,284
a;i -83,649 -100,000 -52,824
bj; 3.172,463 30.000,000 30.000,000
bj; 30.000,000 -30.000,000 17.326,320
Cjj 0,216 0,685 0,366
djj -0,00805 -0,0110 -0,00307
Temperatura inferior 0,000 0,000 0,000
Temperatura superior 1.000,000 1.000,000 1.000,000

Outras informagdes relevantes para complementar a andlise da qualidade da
regressdo sao a soma dos erros quadrados ponderados, o teste de consisténcia e o desvio padrao
de cada pardmetro ajustado, todas fornecidas pelo Aspen Plus na aba Regression| Results.

A soma dos erros quadrados ponderados foi calculada em 42,890. Os desvios dos
parametros estdo apresentados na Tabela 5.4. J4 o teste de consisténcia termodinamica dos
dados de equilibrio liquido-vapor ndo foi realizado, visto que esse sé possivel para sistemas

binarios, sendo o em estudo um ternario.
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Tabela 5.4 — Desvios padrido dos parametros regredidos com o modelo NRTL

Parametro Valor Valor Valor
Componente i Etanol Agua Etanol
Componente | Agua [emim][OAc] [emim][OAc]

aj 11,806 0,163 0,742
aji 0,183 0,000 3,893
b;; 4.196,123 0,000 0,000
bii 0,000 0,000 1.339,370
Cjj 0,165 0,0654 0,0220
djj 0,00233 0,000834 0,000231

De acordo com o préprio simulador, indicios de um ajuste insatisfatério sao:

e Desvio padrio alto comparado com o valor do parametro. Além disso, desvio
padrdo com valor 0 para um parametro regredido indica que esse estd no
limite do intervalo de valores que pode assumir;

e Raiz dos erros quadrados residuais acima de 10, valor usual para dados de
equilibrio liquido-vapor;

e Os dados de equilibrio liquido-vapor sdo rejeitados no teste de consisténcia
termodinamica.

Para os parametros ajj, bij, cij € dij do par etanol-dgua foram obtidos desvios
considerdveis, sendo esses para o ajj € bj na ordem dos seus proprios valores. No caso dos
pardmetros bj do par etanol-dgua, aj, bij, € bj do par dgua-[emim][OAc] e b; do etanol-
[emim][OAc] observa-se que todos estdo no limite do seu intervalo, uma vez que possuem o
desvio padrdo igual a zero. Os demais parametros apresentaram desvios padrdo razoaveis
quando comparados as suas respectivas grandezas.

A determinagdo da raiz dos erros quadrados residuais € semelhante a da RMSE,
porém, tem como base a soma dos erros quadrados ponderados, nimero total de pontos de dados

e nimero total de parametros conforme demonstrada na equagao 5.1.

soma dos erros quadrados ponderados

B—T

Raiz dos erros quadrados residuais = \/ (5.1)

Para a soma dos erros quadrados ponderados de 42,890, 18 parametros ajustados e
48 pontos de dados, contando temperatura, pressao e composicao de cada componente em cada
fase, tem-se uma raiz dos erros quadrados residuais de 1,196. Um valor que indica uma
regressao satisfatoria, evidenciada anteriormente pelo RMSE. Ja a consisténcia termodindmica

dos dados de equilibrio nao foi analisada, conforme discutido anteriormente.
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Embora a RSME e a raiz dos erros quadrados residuais demonstrem um ajuste
adequado dos dados experimentais, os altos desvios padrdo de alguns parametros regredidos
sugerem que a predi¢do de cendrios ndo descritos por esses dados, interpolagdes e mais ainda
as extrapolagdes, apresentard certa inconsisténcia. Diversas outras regressdes foram realizadas,
alterando estimativa inicial dos parametros e métodos de convergéncia, entretanto, niao foi
possivel aprimorar os resultados supracitados. No caso do desvio padrdo ocorria uma
alternincia entre os parametros com desvios nulos e os com desvios altos.

Visto que o trabalho de onde foram retirados os dados de equilibrio liquido-vapor
também possui os parametros de intera¢do bindria para o modelo NRTL, simulacdes com esses
parametros e os regredidos por meio do Aspen foram confrontadas a fim de avaliar a coeréncia
dos dados estimados. Os parametros de interagdo bindria para o sistema [emim][OAc]-etanol-

agua presentes em Ge et al. (2008) estao dispostos na Tabela 5.5.

Tabela 5.5 — Parametros presentes em Ge et al. (2008) para o modelo NRTL

Parametro Valor Valor Valor
Componente i Etanol Agua Etanol
Componente j Agua [emim][OAc] [emim][OAc]

aj 0,806535 0 0

aj 0,514285 0 0

bj; -266,5383 -1.726,8463 -1.536,5648
b 444,8857 -1.057,2408 -994,2507
Cjj 0,4 0,3 0,3

djj 0 0 0

Ge e colaboradores afirmam que os parametros bindrios referentes ao par etanol-
agua foram extraidos de Tang et al. (2003) e fixados, juntamente com os cij dos pares agua-
[emim][OAc] e etanol-[emim][OAc], durante a regressdo dos demais. Além disso, os autores
apresentam os parametros bjj € bj na forma de Agj e Ag;. Diferentemente da terminologia do
Aspen, equacdo 4.11, t; também pode ser definido conforme equagdo 5.2, de acordo com
Revelli et al. (2010).

8ij—8jj _ A8

5= Tkt T R ©:2)

Desta forma, os parametros bindrios fornecidos na forma de Agj e Agji foram
convertidos em bjj e bj; dividindo-os pela constante universal dos gases, 8,314 J-mol "K',

A coeréncia termodinamica dos dados estimados por meio dos parametros
fornecidos em Ge et al. (2008) e dos regredidos no Aspen foi avaliada através do cdlculo do
ponto de bolha de misturas com diferentes composi¢des de etanol, d4gua e [emim][OAc]. A

temperatura nesse ponto foi estimada com o bloco FLASH, definindo a fragdo de vapor
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produzido em O e a pressdo de operacdo de 1 bar. Os pontos de bolhas obtidos estdo expostos
na Tabela 5.6, sendo a coluna Tholha artigo referente aos valores estimados com os parametros de
Ge e colabores € a Tholha regressao 20s pardmetros regredidos no Aspen, ambas as temperaturas em

grau Celsius.

Tabela 5.6 — Ponto de bolha para diferentes fracdes molares da mistura [emim][OAc]-etanol-agua

X[emim][OAc] Xégua Xetanol Tholha artigo Tholha regressio
0,00 0,50 0,50 79,50 98,81
0,20 0,60 0,20 104,11 113,32
0,40 0,40 0,20 139,15 124,96
0,60 0,20 0,20 199,37 143,62

Para uma solu¢do equimolar de etanol-dgua ja é observada uma divergéncia entre
os pontos de bolhas estimados. De acordo com dados experimentais de equilibrio liquido-vapor
extraidos da interface do NIST no Aspen Plus, presentes no Anexo I, uma mistura equimolar
de etanol e dgua comega a ebulir em 79,88°C, quando sujeita a uma pressao de 101,32 kPa.
Esse valor comprova a inconsisténcia na previsao de condi¢cdes nao descritas nos dados de
equilibrio, utilizados para regressio no Aspen, pelos parametros ajustados, sugerida
anteriormente com base nos seus devidos padrdes. Em contrapartida, a temperatura estimada
com os parametros de Ge e colaboradores € praticamente idéntica a reportada na série
experimental do NIST. Outro detalhe a ser notado € a influéncia da composicao do
[emim][OAc] na temperatura que se inicia a evaporagdo da solu¢do. Dado a sua elevada
temperatura de ebulicdo, 304,85 °C, espera-se que o aumento da sua concentra¢do na mistura
promova um impacto considerdvel no ponto de bolha dessa. Tal impacto € notdvel nos
resultados da simulagdo com os pardmetros binarios de Ge e colaboradores, porém, bem mais
ténues nos estimados pelos parametros ajustados na regressao do Aspen.

Na tentativa de melhorar a qualidade da predi¢do dos modelos foram conduzidas
outras regressoes, tanto para o pacote NRTL quanto para o UNIQUAC, ajustando somente os
parametros de interacao entre o liquido 16nico e os solventes. Nesses casos, os parametros de
interacdo bindria do par etanol-dgua ndo foram regredidos, sendo utilizados os presentes na
biblioteca do Aspen. Entretanto, ndo se obtiveram valores satisfatérios de RMSE, todos acima
dos apresentados anteriormente.

Dessa forma, optou-se por conduzir as simulagdes empregando os parametros

presentes em Ge et al. (2008), devido a sua maior coeréncia termodinamica.
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Nessa dissertacdo foram simuladas condi¢des de operacdes que fazem uso da
extrapolacdo do modelo — devido a falta de dados com uma representatividade mais ampla do
sistema [emim][OAc]-etanol-4gua —, sendo que isso gera resultados com certa divergéncia do
fendmeno real. Porém, para o nivel de estudo, uma sintese de processo, essas estimativas sao

satisfatorias.
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6. DISSOLUCAO E FRACIONAMENTO DA BIOMASSA

Nas subsecOes seguintes sdo apresentados, separadamente, os resultados e
discussdes dos balancos mdssicos e energéticos das etapas de dissolucao e fracionamento. Esses
balancos ndo levam em considera¢do a implantacao dos reciclos dos solventes, caso fossem
considerados, promoveriam uma ligeira altera¢do nos dados apresentados, devido a baixa carga
de biomassa praticada, 2,5% em massa, e da diferenca de composi¢do entre material reciclado
e fresco. Ademais, como a energia necessdria para o condicionamento dos solventes a sua
temperatura de utilizacdo varia de acordo com as condi¢des dos seus reciclos, essa carga térmica

¢ apresentada na se¢do de avali¢do dos fluxogramas.

6.1. DISSOLUCAO

Essa etapa se inicia com a mistura do [emim][OAc], previamente aquecido até
150°C a 1 atm, com o bagago de cana-de-agucar, a 25°C e 1 atm. A vazao de cada componente

presente nessas correntes estd apresentada na Tabela 6.1.

Tabela 6.1 — Composicio das correntes de liquido idnico e biomassa

Correntes (kg/h)
Componente Biomassa Liquido ionico
Celulose 2.461,35
Hemicelulose 1.454,23
Lignina 1.318,62
Acidos Orgénicos 26,64
Sacarose 246,85
Cinzas 166,81
[emim][OAc] 226.956,98
Agua 1.140,49
Total 5.674,49 228.097,47

Por intermédio desses dados nota-se que a vazdo necessaria de [emim][OAc] para
realizar o pré-tratamento do bagaco de cana € muito expressiva, cerca de 40,20 kg de liquido
ionico/kg de bagacgo. Tal vazio se deve a baixa concentracao de biomassa empregada, que por
sua vez € limitada pela alta viscosidade do liquido i6nico, a qual dificulta a transferéncia de
massa durante essa etapa. De modo a contornar esse empecilho se tem estudado a utilizagcdo de
co-solventes (ZHAO et al., 2013; MINNICK et al., 2016; STOLARSKA et al., 2017;
SANCHEZ et al., 2018). Essas substincias sido misturadas ao liquido iénico com intuito de se

obter uma solu¢ao de menor viscosidade, auxiliando assim a dissolu¢dao da biomassa. Andanson
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et al. (2014), por exemplo, apontam que ao empregar solucdes de DMSO com [bmim][OAc], o
tempo e a temperatura necessarios para a dissolucdo sao reduzidos, quando comparados a essa
etapa conduzida com liquido id6nico puro. Os autores afirmam que essa melhoria se deve a
reducgdo dréstica da viscosidade do [bmim][OAc] promovida pelo uso do co-solvente. Assim
como Andanson e colaboradores, Minnick et al. (2016) estabelecem que co-solventes auxiliam
na dissolugdo, por meio da avaliacio da performance de misturas de [emim][DEP] com DMSO,
DMF e DMI. Assim sendo, os co-solventes se apresentam como uma atraente alternativa para
aprimorar as condi¢des operacionais da etapa de dissolu¢do, concentracdo de biomassa,
temperatura e tempo de residéncia, além de promover uma reducdo no consumo de liquido
i6nico, que impacta substancialmente no custo de operacdo. Nesta dissertacdo, o impacto da
utilizacdo de co-solventes no sistema em estudo ndo foi avaliado devido a falta de dados
experimentais.

Ao término da dissolu¢do, a mistura resultante € entdo separada em duas correntes,
uma contendo o [emim][OAc] e a fracdo da biomassa dissolvida, a segunda com sélidos nao
dissolvidos contendo uma parcela do solvente, que naturalmente fica aderida ao sélido. As

composigdes dessas correntes estdo retratadas na Tabela 6.2.

Tabela 6.2 — Composicdo das correntes de mistura da dissolugdo, residuo e liquido i6nico com biomassa

dissolvida
Correntes (kg/h)
Componente Mistura da 3 Liquido idénico com
dissolucao Residuo biomassa dissolvida
Celulose 2.461,35 468,83 1.992,52
Hemicelulose 1.454,23 277,00 1.177,23
Lignina 1.318,62 251,17 1.067,45
Acidos Organicos 26,63 5,07 21,56
Sacarose 246,85 47,02 199,83
Cinzas 166,81 31,77 135,04
[emim][OAc] 226.956,99 4.045,75 222.911,24
Agua 1.140,49 20,33 1.120,16
Total 233.771,97 5.146,94 228.625,03

A perda de solvente no residuo foi calculada com base nos dados experimentais
presentes em Dibble et al. (2011). Nesse trabalho, celulose dissolvida no [emim][OAc] é
precipitada por meio da adi¢do de uma solugdo composta por etanol e acetona. O precipitado é
entdo separado da solucdo por filtracdo e prensado, gerando ao final uma torta com 21% em
massa de solidos. Essa fracdo varia de acordo com a resisténcia da torta e composi¢do do licor

mae e, embora essas no cendrio simulado sejam diferentes das presentes em Dibble et al. (2011),
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tal valor foi utilizado para fechar os balancos de massas nas etapas de separacio solido-liquido,
devido a caréncia de dados mais representativos.

Nessa etapa, aproximadamente 4 t/h de [emim][OAc] sdo desperdicadas com a
corrente de residuo, apesar de representar cerca de 1,8% do valor total adicionado inicialmente,
o alto preco desse solvente torna essa perda bastante consideravel. Atualmente, os liquidos
10nicos sdo utilizados majoritariamente na academia, desta forma, ndo sendo representativo o
preco desse tipo de solvente — relatado em site de fornecedores regulares — para utilizacdo em
larga escala. De acordo com Liang et al. (2018), uma significante diferenca no preco desses
solventes é observada, 1 — 800 US$/kg, devido a sua estrutura e escala de producdo. No caso
do [emim][OAc], um valor de 101 US$/kg, para uma escala em toneladas, foi relatado em Viell
(2014), dado obtido por meio de comunicacdo entre o autor € um membro da BASF. Desta
forma, cerca de 408.620 US$/h em [emim][OAc] seriam perdidos na corrente de residuo.

Ainda em Dibble et al. (2011), parte do liquido i6nico remanescente na torta de
filtragdo € recuperada por meio de lavagens sucessivas com etanol e 4gua, sendo gasto ao todo
6g do primeiro por grama de torta e 16g do segundo por grama de torta, gerando uma
concentracao de [emim][OAc] nessa inferior a 0,2% em massa. Os inconvenientes dessa pratica
sdo a necessidade de grandes quantidades de solventes para recuperar o liquido i0nico na torta,
pensando no processo em escala industrial, e o elevado gasto energético para recupera-los e
recicld-los. Na grande maioria dos trabalhos experimentais a lavagem € realizada com agua,
entretanto, apenas em alguns essa etapa € quantificada, como em Dibble et al. (2011) e
Underkofler et al. (2015), onde quantidades significativas desse solvente sdo empregadas.
Dessa forma, outras metodologias de filtracdo devem ser pesquisadas a fim de minimizar a
perda de liquido i0nico nessa operacdo unitdria, mas que nao requisitem etapas subsequentes
dispendiosas, como evaporagdo de solventes de lavagem pouco volateis. Um exemplo seria a
utilizacdo de auxiliares filtrantes, conforme apresentado em Kinnarinen, Golmaei e Hikkinen
(2013), que contribuem para a redu¢do da umidade da torta por meio do incremento da sua
porosidade e rigidez. Pela falta de dados de métodos menos onerosos para recuperar o

[emim][OAc] presente na torta de filtracdo, tal fragdo foi considerada como perda.

6.2. FRACIONAMENTO DA BIOMASSA

Na primeira fase do fracionamento, por volta de 16,01 kg de etanol anidro/kg de
bagaco sdo adicionados a corrente de [emim][OAc] com bagacgo dissolvido, proveniente da

etapa anterior. A mistura resultante € entdo resfriada a 25°C, com o intuito de promover a
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precipitacdo reportada em Castro et al. (2014), sendo necessdrio a retirada de uma quantidade
de energia na ordem de 15,17 MJ/kg de bagaco. Dado a alta viscosidade do sistema composto
por liquido i6nico e biomassa dissolvida, seu resfriamento antes da etapa de fracionamento seria
muito custoso. Como ao juntar o anti-solvente a viscosidade do sistema € reduzida, promovendo
ganho no coeficiente global de troca térmica, o arrefecimento € efetuado apds tal jungdo.
Assim, com a adi¢do de etanol e diminuicdo da temperatura da mistura ocorre a
formagdo de um precipitado que é posteriormente separado por meio de filtragdo, originando

duas correntes, precipitado e solugdo, cujas composi¢des estao apresentadas na Tabela 6.3.

Tabela 6.3 — Composicao das correntes obtidas mediante a adi¢do de etanol

Correntes (kg/h)
Componente Ahmef?]ttiﬁao do Precipitado Soluciio
Celulose 1.992,52 1.677,63 314,89
Hemicelulose 1.177,23 862,34 314,89
Lignina 1.067,45 0 1.067,45
Acidos Orgénicos 21,56 0 21,56
Sacarose 199,83 0 199,83
Cinzas 135,04 135,04 0
[emim][OAc] 222.911,24 7.123,65 215.787,59
Agua 1.483,60 4741 1.436,19
Etanol 90.497,50 2.892,06 87.605,44
Total 319.485,97 12.738,13 306.747,84

Cerca de 84% da celulose dissolvida é recuperada nessa etapa, no caso da
hemicelulose, uma fracdo levemente inferior, aproximadamente 73%. Com base nos dados de
Castro et al. (2014), para as quantidades de [emim][OAc] e etanol empregadas, até 62.978,47
kg/h de lignina continuariam dissolvidas. Conforme debatido previamente na secdo 4.4.3, essas
quantidades devem sofrer alteragdes em um processo real, tendo em vista o método utilizado
por Castro e colaboradores para quantificar a solubilidade dos componentes da biomassa em
solu¢do de liquido i6nico com anti-solvente.

A fim de promover a segunda precipitacdo, o sistema deve conter aproximadamente
19,01 kg de agua/kg de bagaco. Como certa quantidade desse componente ja estd presente na
solugdo oriunda da etapa anterior, 106.457,61 kg/h sao adicionados. Devido ao calor de mistura,
a temperatura da solucdo resultante é elevada a 48,87°C, sendo assim necessario a retirada de
uma quantidade de energia na ordem de 5,10 MJ/kg de bagaco, para condicioné-la a 25°C. Esse

carater exotérmico da mistura é reportado em Hall et al. (2012), onde afirma-se que a adi¢cdo de
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dgua, até mesmo em pequenas quantidades, no [emim][OAc] provoca um aumento rapido e

significativo na temperatura da mistura.

Dessa forma, com a adicdo de dgua e condicionamento da mistura, gera-se um

precipitado que € seguidamente separado mediante filtracdo, resultando duas correntes,

precipitado 2 e solugdo 2, cujas composi¢des estao apresentadas na Tabela 6.4.

Tabela 6.4 — Composicao das correntes obtidas mediante a adicdo de dgua

Correntes (kg/h)
Componente Ahmi-lilliiﬁao do Precipitado 2 Solugao 2
Celulose 314,90 207,71 107,19
Hemicelulose 314,89 0 314,89
Lignina 1.067,45 198,89 868,56
Acidos Orgénicos 21,56 21,56 0
Sacarose 199,83 199,83 0
Cinzas 0 0 0
[emim][OAc] 215.787,59 1.239,49 214.548,10
Agua 107.893,80 619,75 107.274,05
Etanol 87.605,44 503,21 87.102,23
Total 413.205,46 2.990,44 410.215,02

No precipitado € recuperado aproximadamente 66% da celulose remanescente em
solug@o apds a primeira precipitacdo. Por outro lado, apenas 18,63% da lignina dissolvida é
regenerada nessa corrente. Karatzos, Edye e Doherty (2012) descrevem tentativas de remover
a lignina restante no [emim][OAc] utilizando adicdes consecutivas de d4gua, em razdes massicas
dgua/[emim][OAc] na ordem 2 e 3,5. Entretanto, os autores apontam que ao final dessas adi¢des
somente uma pequena parcela de lignina é removida da solucdo, sendo obtido um material
constituido predominantemente por hemicelulose, cerca de 70% em massa, ndo se apresentando
como uma abordagem interessante para aplicagdo industrial. Além disso, as correntes do
processo decorrente dessa abordagem apresentariam vazdes enormes, o que resultaria em
CAPEX e OPEX muito elevados.

A remocao da celulose, hemicelulose e lignina ainda em solucao € entdo realizada
por meio de uma sequéncia de micro e ultrafiltracdo. De acordo com Lipscomb et al. (2013),
ao final dessa sequéncia apenas solutos de tamanhos semelhantes ao liquido i6nico e a dgua
permanecem em solucdo. Embora os autores nido apresentem as condic¢des, temperatura e
pressdo, em que essas operacOes foram realizadas, Seader, Henley e Roper (2011) assinalam
que em bioprocessos essas operacdes unitarias sao comumente conduzidas entre 4 a 30°C, com

uma perda de carga de 5 a 50 psi. Dessa forma, no presente trabalho a sequéncia de filtracdes



68

foi simulada a 25°C e 1 atm, sendo obtidas as correntes cujas constitui¢des estdo dispostas na

Tabela 6.5.

Tabela 6.5 — Composicdo das correntes obtidas apés sequéncia de micro e ultrafiltracido

Correntes (kg/h)
Componente Ahmi‘?}ﬁﬁao do Retido Filtrado
Celulose 107,19 107,19 0
Hemicelulose 314,89 314,89 0
Lignina 868,56 868,56 0
Acidos Organicos 0 0 0
Sacarose 0 0 0
Cinzas 0 0 0
[emim][OAc] 214.548,10 2.547,38 212.000,72
Agua 107.274,05 1.273,69 106.000,36
Etanol 87.102,23 1.034,19 86.068,04
Total 410.215,02 6.145,90 404.069,12

A umidade presente na torta de filtracdo, resultante da micro e ultrafiltracao, foi
estimada de forma andloga a das etapas anteriores. No que diz respeito a fragao sélida obtida,
essa é composta em sua maioria de lignina e hemicelulose, cerca de 67 e 24%, respectivamente,
em base mdssica. O filtrado, por sua vez, é formado por uma alta vazao de solu¢do contendo
[emim][OAc], etanol e dgua, a qual implicard um elevado consumo energético na etapa de
regeneragdo dessas substancias. Tal vazio é consequéncia da baixa carga de solidos praticada
na dissolucdo, que demanda grandes quantidades de anti-solventes para realizar as
precipitagdes.

Dessa forma, nota-se que possibilitar a dissolucdo em concentragcdes maiores de
biomassa € o ponto chave para aprimorar as condi¢des operacionais e, consequentemente, a

atratividade do pré-tratamento com liquidos i6nicos.
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7. AVALIACAO DA SEPARACAO DOS SOLVENTES

As andlises para definir as condi¢cdes operacionais de cada etapa de separagdo foram
realizadas com os fluxogramas operando sem o reciclo dos solventes recuperados e sao

apresentadas a seguir. Entretanto, ao final de cada subsecdo sdo apontadas as alteragdes

decorrentes do emprego dos reciclos.

7.1. FLUXOGRAMA 1 - SEPARACAO DA MISTURA [EMIM][OAC]-ETANOL-
AGUA POR VASO FLASH

Conforme apresentado na secdo 4.5, essa configuracdo de processo é formada por
dois vasos flash. O primeiro visa a obten¢c@o de um produto de topo rico em etanol, o segundo,
por outro lado, uma corrente composta majoritariamente por dgua.

Para a realizacdo do cdlculo Flash duas varidveis do bloco devem ser especificadas,
no caso, definiram-se a temperatura e pressio de operagdo. Apds essa especificacdo, a
influéncia dessas varidveis na separag¢do do primeiro vaso foi avaliada por meio de uma anélise
de sensibilidade. Para pressao estipulou-se um intervalo de estudo de 0,001 atm até 2 atm, de
acordo com Jorish (2015), 0,001 atm representa o limite inferior da faixa de vacuo brando,
abaixo desse valor a operagao do flash certamente se tornaria mais onerosa e complicada. No
caso da temperatura, a minima investigada variou de acordo com a pressao, sendo estabelecida
a temperatura no ponto de bolha da mistura. A maxima temperatura examinada, por outro lado,
foi definida em 150°C, valor no qual a fra¢do de etanol recuperado se tornava praticamente
constante para todas as pressOes analisadas. Na Figura 7.1 estd representada a influéncia da

temperatura e pressdao de operagdo do vaso flash na fracdo de recuperagdo de etanol como

produto de topo.

Recuperagio 1,00 - oo A A A A e A —
de etanol et pme 2T R :__:_...'—"- ————— e — =
/'_-”- _ .-,___ _ ,..-/ et
0,807 Pl >0 7 - - ==
. ra rd - - .
’ ’ Kd .
Loy ’ // 7 R z
foe0d 7, . / . / .
7 H ! .’ / ' / /
0,40 "' r’ ! / / -
J . A .
' ," ! ! / / / / Vi
! k ;
00§ ! / f /
: , P ' . / .
[ ! :
| L B Iiﬂ ......
16:00 : : 1 1 : : 1
30 10 10 30 50 70 90 110 130 150

Temperatura (°C)

--------- 0,001 atm ====-0,005 atm — — -=0,010 atm — - = 0,050 atm — — 0,100 atm
— = 0,500 atm =— - - 1,000 atm —=1,500 atme= ¢2,000 atm

Figura 7.1 — Influéncia das condi¢des de operagdo do flash na recuperag¢do de etanol
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A reducdo da pressdo favorece a recuperacdo de etanol, uma vez que temperaturas
cada vez menores sdo necessarias para iniciar a evaporacao da mistura. Nos casos de operagdo
de um vaso pressurizado, 1,5 e 2 atm, a regeneracdo do etanol fica em torno de 85%, porém,
uma temperatura de 150°C € necessdria para promover tal recuperacdo, muito acima do limite
estabelecido para os processos de separacdo, 100°C, com o intuito de minimizar ou até mesmo
evitar decomposi¢do térmica do [emim][OAc]. Para o tanque Flash trabalhando em pressao
atmosférica € possivel proporcionar a separagdo do etanol a 100°C, embora essa seja muito
baixa, 28% aproximadamente. Deste modo, para se obter recuperacdes satisfatérias desse
solvente, em temperaturas que impossibilitem a decomposi¢do do [emim][OAc], deve-se operar
o vaso flash sob vécuo.

Dado que certa quantidade de d4gua também evapora durante essa etapa, a pureza
do etanol recuperado também deve ser avaliada com intencdo de especificar a operacdo do
Flash. Na Figura 7.2 € exibida a fragdo méssica do etanol recuperado para diferentes condi¢coes

de temperatura e pressdo do flash.
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Figura 7.2 — Influéncia das condi¢des de operagdo do flash na fracdo méssica do etanol recuperado

Mediante essa avaliacdo nota-se uma relacdo de perde e ganha entre o grau de
pureza do etanol e sua fracdo de recuperagdo. No caso de um produto de topo com pouco menos
de 75% em massa de etanol foram obtidas, em todas as condicdes investigadas, recuperagdes
inferiores a 10%. Por outro lado, recuperacdes de etanol acima de 80% apresentaram
composi¢des mdssicas desse componente abaixo de 55%. Em ambos os casos a quantidade de
agua presente no etanol regenerado € considerdvel, assim sendo, possivelmente sua seletividade
na precipitacdo do material rico em celulose seria significativamente inferior a de uma linha

com etanol fresco.
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Como separacdes sucessivas por vasos flash da mistura residual de etanol, dgua e
[emim][OAc] resultariam em produtos de topo com cada vez mais dgua, € que para atingir uma
pureza satisfatoria do etanol recuperado seria necessario destilar o vapor produzido — operagao
que foge da proposta do fluxograma 1 e que € estudada no fluxograma 2 — ndo foram efetuadas
outras andlises para o fluxograma 1.

Por fim, observa-se que o aumento da volatilidade relativa do par etanol-dgua
gerado pela presenca do [emim][OAc] no sistema ndo € suficiente para viabilizar a separacdo

desses componentes por um simples tambor flash.

7.2. FLUXOGRAMA 2 — SEPARACAO DA MISTURA [EMIM][OAC]-ETANOL-
AGUA POR DESTILACAO

Nessa proposta de processo a mistura contendo [emim][OAc], etanol e dgual é
submetida primeiramente a uma destilagdo, recuperando o etanol como destilado e como
produto de fundo uma solu¢do formada basicamente por dgua e [emim][OAc]. Essas
substancias sdo posteriormente separadas num vaso flash.

Para as avaliacOes iniciais, determinacdo da pressdo de operagdo, grau de
recuperagdo do etanol e composi¢do do destilado foi utilizado o bloco DSTWU, dado a
simplicidade das informacdes requeridas para a simulagdo da coluna quando comparado ao
bloco rigoroso RadFrac, cuja utilizacao nao se faz relevante nesse primeiro momento.

O projeto de uma coluna de destilagc@o se inicia com a defini¢do da sua pressdo de
operagdo, além do nivel de recuperacdo dos componentes de interesse. Caso possivel, o
funcionamento da coluna deve ocorrer a pressdo atmosférica a fim de se reduzir custos de
operagdo e com equipamentos acessorios, como bombas a vacuo, no caso da necessidade de se
operar abaixo de 1 atm. Entretanto, quando a temperatura no refervedor é limitada pela
decomposi¢do de algum composto de interesse — como no presente caso a 100°C para evitar
degradacdo do [emim][OAc] — operagdes a vadcuo podem ser indispensdveis.

Dessa forma, a pressao da coluna foi especificada analisando-se as temperaturas do
destilado e do refervedor. Para uma coluna operando a 1 atm e promovendo fracdes de
recuperagdo de 0,99 e 0,089 de etanol e dgua, respectivamente, que resulta em um destilado
com 90% em massa de etanol, o refervedor apresenta uma temperatura de 116,86°C. Por outro
lado, uma temperatura de 109,85°C € obtida para uma coluna cujas recuperacdes de etanol e
agua sao 80 e 7,2%, na devida ordem, produzindo um produto de topo com mesma composi¢cao

adquirida no cendrio anterior. Esse grau de recuperacdo do etanol, 80%, foi estabelecido como
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o valor minimo a ser atingido. Visto que as temperaturas estimadas estdo acima do maximo
definido para impedir a degradag¢do do [emim][OAc], a reducdo da pressdo da coluna se faz
necessdria.

De acordo com Seader, Henley e Roper (2011), a pressdao de operagdo do vaso de
refluxo deve corresponder a uma temperatura do destilado de 6 a 28°C acima da 4dgua de
resfriamento usada no condensador. O emprego dessa utilidade é fundamental para tornar a
operagdo a vacuo economicamente praticavel (KISS, 2013). Assim, para uma &4gua de
resfriamento a 25°C e utilizando o limite superior do intervalo supracitado, que proporciona
uma maior for¢a motriz para a troca térmica, tem-se a temperatura necessaria para o produto de
topo de 53°C. A pressdo da coluna € entdo estabelecida como a pressdo do ponto de bolha do
destilado a 53°C. Como essa varia de acordo com a composicdo mistura, valores foram
estimados para diferentes composicoes de etanol, sendo os resultados apresentados na Tabela

7.1.

Tabela 7.1 — Pressio no ponto de bolha para misturas etanol-dgua a 53°C

Pressao no ponto de
Wetanol

bolha (atm)
0,90 0,331
0,95 0,335
1,00 0,337

Como € desejado um destilado com uma fracdo massica de etanol superior a 90%
foram calculadas apenas as pressdes no ponto de bolha de solu¢des com composi¢cdes que
atendem essa restricdo. Para esse intervalo nota-se que a pressdo varia ligeiramente com o
aumento da quantidade de etanol na mistura. Dessa forma, estipulou-se em 0,33 atm a pressao
de operacdo da coluna.

Ao definir a pressao em 0,33 atm deve-se checar novamente se o limite de
temperatura no refervedor é respeitado. Para fragdes de recuperacdo de 0,99 para o etanol e
0,089 para a dgua e pressao da coluna em 0,33 atm, obteve-se uma temperatura no refervedor
de 87,08°C. Em todas as simulacdes ndo foi considerada perda de carga ao longo da coluna,
logo tanto a pressao do condensador quanto a do refervedor foram fixadas em 0,33 atm. Para o
caso de fracdes de recuperacdo de etanol e d4gua na ordem de 0,80 e 0,072, respectivamente,
calculou-se uma temperatura de 81,19°C. Dado que esses valores se encontram bem abaixo do
limite estabelecido de 100°C, definiu-se a pressdao de operacdo em 0,33 atm.

O grau de recuperacdo do etanol, por sua vez, foi definido mediante a uma analise

superficial dos custos de sua reposi¢ao e operagdo da coluna. O primeiro corresponde a despesa



73

para repor a quantidade que deixa a coluna com o produto de fundo, uma vez que essa € separada
posteriormente junto com a dgua presente nessa corrente, porém, como constituinte minoritario.
J4 o dltimo diz respeito ao consumo de utilidades, 4gua de resfriamento no condensador e vapor
no refervedor. Para colunas operando a uma razdo de refluxo 30% maior que o valor minimo e
produzindo destilados com 90% em massa de etanol foram estimados os gastos dispostos na

Figura 7.3. A memdria de cdlculo dos custos € apresentada no Apéndice C.

Custo RS 50.000
(RS/B) Rs 45.000 £
RS40.000f— —

RS 35.000 1
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080 0,82 084 08 0,88 050 052 0% 09 0% 0,99
Fracio de recuperacio de etanol

B Despesa com reposicio de etanol Despesa com utiidades

Figura 7.3 — Despesas com utilidades e reposi¢c@o de etanol em fungdo de sua fracdo de recuperacio

Com base nos valores apresentados nota-se que o desembolso com reposicao de
etanol € mais expressivo e impactante no custo total que as despesas com utilidades, essas
crescem sutilmente ao longo do intervalo analisado. Assim, a recuperacao de etanol foi definida
em 99%, pois, quando comparada a recuperagdo minima, 80%, seu custo € acerca de 70%
inferior.

Ao estabelecer a pressdao de operagdo, tal como do grau de recuperacdo do etanol,
analisou-se entdo o nimero minimo de estdgios tedricos necessdrios para produzir destilados
com diferentes graus de pureza, com a finalidade de fixar sua composi¢do. Essa avaliagdo foi
realizada variando a fracdo de recuperacdo da dgua no produto de topo, sendo os resultados

retratados na Figura 7.4.
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Figura 7.4 — Niimero minimo de estdgios (Ntmm) € fracdo massica de etanol (Wewnot) N0 destilado para diferentes
recuperacdes de dgua
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Por meio desse estudo observa-se que para produzir um produto de topo com no
minimo 90% em massa de etanol € necessaria uma coluna com 16 pratos tedricos. Por outro
lado, recuperacdes de dgua inferiores a 0,03 exigem equipamentos muito grandes, para
recuperagdes de 0,02 e 0,01, por exemplo, colunas com no minimo 79 e 198 estdgios tedricos,
respectivamente. Desta forma, decidiu-se pela obtencdao de um destilado com 93% em massa
de etanol, referente a uma recuperacdo de agua de 0,06, dado que para essa composi¢ao
necessita-se de uma coluna com tamanho razodvel, 22 pratos tedricos, apenas 6 a mais que no
caso da constituicdo minima de 90%. Além disso, a partir da composi¢ao definida, incrementos
significativos nessa sdo acompanhados de aumentos considerdveis do nimero minimo de
estagios. Esse acréscimo no tamanho da coluna seria justificado caso a seletividade do etanol —
na etapa de precipitagdo da celulose — fosse extremamente sensivel ao seu teor de dgua, que
impactaria na funcionalidade da corrente de etanol reciclado, porém nenhum estudo referente a
essa influéncia foi encontrado.

Ainda voltado para a Figura 7.4 nota-se que, para uma recuperacao de dgua de 0,01
€ obtido um produto de topo com 98,8%. De acordo com a série azetotropic data 015, extraida
da interface do NIST no Aspen, a mistura etanol-dgua a uma pressdo de 37.440 Pa —
aproximadamente 0,37 atm — apresenta um aze6tropo com composi¢ao molar de etanol de 0,92,
em base mdssica 0,967. J4 com os parametros de interagdo bindria empregados nas simulagcdes
¢ estimado, a 0,33 atm, um azed6tropo com fracdo madssica de etanol de 0,998, conforme
apresentado na Figura 7.5. Essa divergéncia de 3,19%, em relagdo ao valor experimental, se
deve provavelmente a extrapolacdo do modelo termodinamico, ou seja, simula¢do de condi¢des
nao descritas pelos dados de equilibrio liquido-vapor utilizados para determinar os parametros
de interacdo bindria etanol-dgua ou; a erros resultantes no proprio cdlculo desses pardmetros.
Entretanto, como a composi¢ao definida para o destilado, 93% em massa de etanol, estd abaixo
do valor experimental do azedtropo, a condi¢do de separagdo estipulada nao desrespeita o

fendmeno real.

AZEOTROFE SEARCH REPORT

Physical Property Model: NRTL Valid Phase: VAP-LIQ

Mixture Investigated For Azeotropes At A Pressure Of 0,33 ATM
The Azeotrope

Number Of Components: 2 Temperature 52,57 C
Homogeneous Classification: Unstable node
01 MOLE BASIS MASS BASIS
H20 0,0060 0,0024
ETHANOL 0,9940 0,9976

Figura 7.5 — Investigacdo do azedtropo etanol-agua a 0,33 atm
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Ao estabelecer a pressdo de operacdo da destilagdo, tal como a composi¢do do
destilado pode-se entdo analisar a influéncia do niimero de pratos na razio de refluxo e carga
térmica da coluna, além do impacto do estdgio de alimentacdo no perfil de composicdo e
demanda energética do refervedor e condensador. Nessas avaliagdes a destilagao foi simulada
pelo bloco RadFrac. No caso da avaliacdo do nlimero de pratos, o estidgio de alimentagdo foi
estipulado de forma a manter uma razao de 0,656 com o nimero total de estagios. Tal razdo foi
calculada com base no numero de pratos atuais e prato de alimentacdo resultantes da
modelagem com o bloco DSTWU.

O niimero minimo de estdgios calculados pelo bloco DSWTU representa um valor
tedrico, assumindo a condi¢@o de equilibrio em cada estdgio, o nimero de pratos reais € entao
obtido por meio da eficiéncia dos pratos. De acordo com Kister (1992), essa eficiéncia gira em
torno de 60% em processos industriais. Maldonado (2013) estudou a destilagdo extrativa da
mistura etanol-dgua — empregando o [emim][OAc] como solvente — e apontou eficiéncias de
prato para o sistema entre 60 — 80%. Esse parametro € influenciado pelas condi¢des de operacao
da coluna, pela secdo em que o estdgio se encontra — retificagdo ou esgotamento — bem como
pelas propriedades das substancias e suas interagdes. Para as simulagdes da coluna RadFrac
adotou-se uma eficiéncia de prato média de 70%, definida como eficiéncia de Murphree. Assim,
com 22 estédgios tedricos e uma eficiéncia de 70% tém-se 32 pratos reais minimos para realizar
a separagdo.

Para a produ¢do de um destilado com determinada composicdo, o aumento do
nimero de estagios empregados resulta em uma diminui¢do tanto da razao de refluxo como da
carga térmica da coluna. Porém, essa reducdo passa a ndo ser tdo expressiva a partir de certo

nimero de estagios, conforme observado na Figura 7.6.
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Figura 7.6 — Influéncia do miimero de pratos reais na carga térmica (QT) e razdo de refluxo
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Para o sistema em estudo nota-se que a carga térmica da coluna e a razao de refluxo
sofrem alteracdes pouco significativas partir de 52 estdgios. No caso da primeira, o valor de
165.147 kW € obtido para uma destilacdo com 32 pratos, diminuindo para 148.318 kW
utilizando 52 estdgios e para 146.103 kW com 60 pratos. J4 as razdes de refluxo
correspondentes a esses nimeros de pratos sao, respectivamente, 1,85, 1,51 e 1,48. Ao comparar
tais valores de razdo de refluxo com os apresentados no Apéndice C nota-se uma divergéncia,
resultante da diferenca dos métodos de cdlculo utilizados para obté-los. Os dados presentes na
Figura 7.6 sdo frutos de simulacdes com o bloco RadFrac, enquanto que os dispostos no
Apéndice C com o bloco DSTWU. No ultimo, a minima razdo de refluxo é determinada por
meio do método de Underwood, que assume uma volatilidade relativa constante dos
componentes chave a uma temperatura média da coluna (KISTER, 1992). No entanto, para
sistemas onde nem todos componentes da alimentagdo estdo presentes no destilado ou no
produto de fundo e a suposi¢do de volatilidade relativa constante ndo € valida, esse método
pode fornecer uma razao de refluxo minima com erros aprecidveis (SEADER, HENLEY e
ROPER, 2011). No caso em estudo, a volatilidade relativa do par etanol-dgua € fortemente
influenciada pela presenca do [emim][OAc], cuja composi¢do varia ao longo da coluna, além
disso, esse componente nao estd presente no destilado, enquadrando o sistema em andlise na
situacdo supracitada e justificando a discordancia das razdes de refluxo obtidas pelos dois
blocos. Como os valores obtidos desse parametro pelo método de Underwood serviram apenas
para padronizar o cendrio da avalia¢ao da fracdo de recuperagdo de etanol, a validade e a decisao
tomada mediante essa ndo sdo comprometidas.

A definicao do nimero de estagios é geralmente realizada com base no custo total
da coluna, composto pelos custos de instalacao e operacao. O primeiro diz respeito ao tamanho
da coluna e seus acessorios. O incremento no nimero de pratos promove um aumento na altura
da coluna e, em contrapartida, uma redu¢ao no seu diametro, uma vez que a razio de refluxo,
para obter o mesmo destilado, diminui. Visto que para calcular essa parcela do custo total é
necessario realizar o dimensionamento da coluna — o que foge do escopo desse trabalho — tal
parcela ndo foi considerada para a determinacdo do numero de estdgios da coluna. Por outro
lado, o custo de operacao é determinado pelo consumo de utilidades tanto no condensador como
no refervedor, e o consumo de energia elétrica para o funcionamento de bombas. A estimativa
do dltimo também ndo se enquadra nos objetivos dessa dissertacdo. Desta forma, a economia
na carga térmica da coluna, em relacdo ao nimero minimo de pratos, promovida pelo

incremento desse serviu como base para a escolha da quantidade de estdgios e razao de refluxo.
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Na Figura 7.7 estdo representadas a redu¢do no consumo total de energia da coluna, soma dos
modulos dos calores do condensador e refervedor — em relacdo ao valor minimo de estigios —

bem como esse consumo em funcao do nimero de pratos.
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Figura 7.7 — Economia energética em relacdo ao nimero de estdgios minimo

Conforme esperado, devido a andlise anterior, ganhos pouco expressivos na
economia da carga térmica sdo obtidos para colunas com mais de 52 estigios, que
possivelmente ndo compensam o aumento do seu tamanho, pois, por sua vez, promove um
acréscimo no custo de instalagdo. Assim sendo, definiu-se uma coluna com 52 estdgios e uma
razdo de refluxo molar de 1,519.

O estagio de alimentacdo da corrente de entrada foi o tltimo parametro da coluna a
ser estabelecido. Para defini-lo, avaliou-se sua influéncia na carga térmica da coluna, soma dos
calores do refervedor e condensador, e composicdo do destilado para a razdo de refluxo e

nimero de pratos estabelecidos anteriormente. Essa influéncia é representada na Figura 7.8.
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Figura 7.8 — Carga térmica da coluna e fracdo mdassica de etanol no destilado em fung@o do prato de alimentagéo

Ao realizar a alimentacdo nos extremos da coluna, em pratos préximos ao
condensador ou do refervedor, nota-se um maior consumo energético, acompanhado de uma
menor parcela de etanol no produto de topo. No caso da alimentacdo ocorrendo no prato 2, 3

ou 4, por exemplo, a carga térmica da coluna seria de 169.715 kW, 163.975 kW e 160.960 kW,
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respectivamente, acompanhadas das seguintes fracdes mdssicas de etanol no destilado, 0,823,

0,847 e 0,863. Ja utilizando o estagio 49, 50 ou 51, como prato de alimentagdo, a coluna teria

uma demanda energética de 152.808 kW, 158.167 kW ou 167.015 kW, na devida ordem, junto

das seguintes composi¢des mdssicas de etanol no produto de topo, 0,906, 0,878 e 0,831. Em

compensagdo, o intervalo composto pelos estagios 36 a 47 contém os melhores valores das

varidveis analisadas, levemente variantes em torno de 147.900 kW e 0,93. Dessa forma, para

definir o prato de alimenta¢do, avaliou-se entdo o impacto desse no perfil de composicdo do

etanol — produto principal da destilagcdo — ao longo da coluna. Na Figura 7.9 sdo apresentados

os melhores perfis obtidos.
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Com base na Figura 7.9, constata-se que o menor distirbio no perfil de
concentracdo do etanol ao longo da coluna € obtido com a corrente de entrada sendo alimentada
no prato 45, portanto, estabeleceu-se tal como o estdgio de alimentacao.

Os parametros da coluna, definidos com as anélises e discussoes precedentes, estdo

agrupados e dispostos na Tabela 7.2.

Tabela 7.2 — Parametros da coluna de destilacao

Parametro Valor Unidade
Numero de estigios 52
Estdgio de alimentacao 45
Eficiéncia de prato 0,7
Razao de refluxo 1,519 Molar
Pressdo de operacdo 0,330 atm

Carga térmica
Condensador -63.993,36 kW
Refervedor 83.946,99 kW

Uma vez que quase todo etanol presente na corrente de alimentagdo da coluna a
deixa como destilado, o produto de fundo é composto, basicamente, de [emim][OAc] e dgua.
Como o liquido 16nico sera reciclado para o pré-tratamento, esse solvente deve possuir um teor
de umidade que ndo prejudique o desempenho dessa etapa. Assim sendo, o grau de separacdo,
da solugdo contendo [emim][OAc] e dgua, foi estipulado com base na influéncia do dltimo na
fase de dissolucdo.

De acordo com Balensiefer et al. (2010), a fracdo de dgua no liquido i6nico nio
pode ser superior a 15%, em massa, visto que uma quantidade excessiva dessa substincia resulta
na precipitagdo de celulose. Em contrapartida, Gericke et al. (2011) observaram a precipitacao
de celulose dissolvida no [emim][OAc] quando solventes préticos, etanol e 4gua por exemplo,
estavam presentes em quantidades superiores a 18,2%, composi¢cdo em base madssica do
solvente prético na solucdo com [emim][OAc]. Hauru et al. (2012), por sua vez, observaram
que para uma solu¢do de [emim][OAc], dgua e celulose, com 9% em massa dessa biomolécula,
sua regeneracgdo se inicia quando a fracdo de dgua atinge 16%. No caso de uma solu¢cdo com
1% em massa de celulose, a regeneracdo se inicia a uma composi¢do de dgua de 18,32%,
também em base massica. Ja Le et al. (2014) apontaram que a presenca de dgua, entre 10 — 15%
em massa, em solugdes de [emim][OAc]-celulose, provoca a coagulagdo da celulose. E que
acima de 20% de dgua, na mistura [emim][OAc]-dgua, ndo € possivel dissolver celulose. Por

fim, Olsson et al. (2014) observaram a inibicao da dissolu¢do e conversao de celulose para
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concentragdes de dgua superiores a 10% em massa, em solu¢do com o [emim][OAc]. Porém,
essa concentracdo varia de acordo com a celulose empregada e sua concentracdo no
[emim][OAc]. Por meio desses trabalhos observa-se que, a partir de 10%, a presencga de dgua
no [emim][OAc] passa a impactar o pré-tratamento da biomassa. Portanto, decidiu-se por
regenerar um liquido idnico com 5% em massa de dgua, de forma a se obter uma folga em
relagc@o ao valor em que a dissolu¢c@o comeca a ser prejudicada.

Uma forma de reduzir o consumo energético de uma separacdo por vaso flash é
utilizando uma configuragdo multiplo efeitos, nessa o vapor produzido no efeito anterior é
aproveitado no aquecimento do efeito seguinte (KAKAC, 1991). Na Figura 7.10 é apresentado
um exemplo de arranjo com 3 efeitos, na forma como foi simulado no Aspen Plus. Apenas as
entalpias de condensacdo dos vapores produzidos sdo usadas para fornecer a energia requerida
nos vasos 2 e 3. Para isso, esses vapores sdo destinados a trocadores de calor, que possuem
como especificagdo mudanga de temperatura e fracdo de vapor na saida, ambas nulas e, que
geram as correntes de calor CC1 e CC2.
-
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Figura 7.10 — Exemplo de flash trés efeitos, como simulado no Aspen Plus

Para estabelecer as condi¢des de operacao dos efeitos, a fim de minimizar a energia
consumida no primeiro vaso, usou-se a ferramenta de otimizacdo do Aspen Plus. Nessa foram
definidas as restri¢des e fungdo objetivo, exemplificadas para o caso de 3 efeitos, a seguir:

e Funcdo objetivo: Minimizar Q;
e Restricoes:

» T;<100°C

* Ti-T2>10°C

= T,-T3>10°C

= Pi>P;



81

= P,>P3

= P3>0,001 atm

=  Fragdo massica de [emim][OAc] no produto de fundo do ultimo efeito = 0,95
e Varidveis manipuladas: Ti, P1, P> e P3

A primeira restri¢do, conforme discutido anteriormente em outra se¢ao, diz respeito
a maxima temperatura de operacao permitida a fim de se evitar a degradagdo do liquido i6nico.
A segunda e a terceira asseguram a utilizacdo do calor de condensac¢ao do vapor produzido no
flash anterior, para o aquecimento do efeito subsequente. De acordo com Billet (2010), a
minima diferenca entre os efeitos deve ser de 10°C, dessa forma, adotou-se tal valor na
defini¢do das restricoes. A quarta e a quinta restricdo garantem que a temperatura de evaporacao
no efeito seguinte seja inferior a do anterior, possibilitando o cumprimento das duas restri¢cdes
anteriores. O limite inferior de pressao do ultimo efeito, 0,001 atm, condiz com o valor minimo
estipulado para qualquer operacdo do processo, definido e justificado no inicio da secdo 7.1.
Por fim, a dltima, restricdo referente a fracdo massica de [emim][OAc] na corrente de fundo do
ultimo efeito é determinada de forma a evitar queda no desempenho do pré-tratamento.

Na Tabela 7.3 sdo apresentadas as energias necessarias para promover o grau de
separacdo determinado pela ultima restricdo, em consequéncia do numero de efeitos
empregados. Os cendrios com 1 efeito foram obtidos por meio de uma andlise de sensibilidade.
Por sua vez, os dados para os casos de 2 e 3 efeitos sdo respostas da otimizacdo realizada pelo
Aspen. Em cendrios com mais efeitos nao foi possivel respeitar as restri¢des, dessa forma foram

descartados.

Tabela 7.3 — Consumo energético em fung¢do do nimero de efeitos empregados, separagdo [emim][OAc]-4gua

Niimero de Temperatura Pressao Consumo energético
efeitos °O) (atm) (kW)

1 99,00 0,006 65.111,10

1 64,00 0,001 58.568,48
Efeito: 1. 74,31 Efeito: 1. 0,101

2 2.64,29 2. 0,001 29.029,63
Efeito: 1. 93,95 Efeito: 1. 0,330

3 2.74,18 2. 0,064 21.019,50
3.64,15 3. 0,001

Em termos de consumo de energia nota-se que a separa¢dao por meio de multiplos
efeitos € consideravelmente mais econdmica que a realizada com um unico efeito. Com base
no primeiro e ultimo cendrios, por exemplo, os com maior € menor demanda energética,
respectivamente, a economia é de 67,72%. Ao comparar os casos de multiplos efeitos entre si

nota-se que essa economia também € bem expressiva, 27,59%, empregando 3 efeitos. Assim
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sendo, estabeleceu-se essa, 3, a quantidade de efeitos utilizadas para separar a dgua do
[emim][OAc]. O arranjo das etapas de recuperagdo de etanol e purificagcdo do liquido 16nico,

resultante da defini¢do do nimero de efeitos empregados, estd exibido na Figura 7.11.
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Figura 7.11 — Fluxograma 2

Com a andlise e definicdio de todos os parametros das operagdes unitdrias
empregadas pode-se entdo realizar o reciclo dos solventes regenerados e determinar as correntes
de make-up, que repdoem as perdas ocorridas ao longo do processo. As composicdes das
correntes que compdem esses dois grupos — reciclo e make-up — estao dispostas na Tabela 7.4.
O reciclo de [emim][OAc] corresponde ao produto de fundo do dltimo efeito, o de d4gua a unido

dos produtos de topo dos efeitos e o de etanol ao destilado da coluna de destilacao.

Tabela 7.4 — Composicdo das correntes de reciclo e make-up

Corrente\Composicio Vazaoemimjoacy  VaZaOEtanol Vazaoigua Total

(kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h)
Reciclofemimjioac] 212.526,18 0,63 11.642,88 224.169,69
Make-up[emim][OAc] 14.430,81 72,52 14.503,32
Recicloganol 86.280,60 6.395,61 92.676,21
Make-upganol 4.285,87 17,21 4.303,08
Recicloggua 106,66 8.8224,60 8.8331,26
Make-up igua 2.544,92 2.544,92

A quantidade reciclada de [emim][OAc] representa uma recuperacao global desse
componente de 93,64%, o montante de etanol, 95,27%, e o de 4gua, 81,57%. No que diz respeito
as perdas, no caso do liquido id6nico, sdo oriundas das filtracdes, onde uma parcela desse
composto fica retida na torta. Quanto as perdas de etanol e dgua, essas sdo resultantes tanto das
filtracOes como da destilagdo e do flash multiplos efeitos. De acordo com Underkofler (2015),
para assegurar a viabilidade econdmica do processo em larga escala, a recuperacao global de
liquido i6nico deve ser maior que 99%. Assim sendo, métodos factiveis para aumentar a
recuperagdo do licor mée na filtragdo devem ser desenvolvidos, a fim de minimizar a perda de

liquido 1dnico no processo e torné-lo viavel, conforme j4 apontado na se¢do 6.1.
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A quantidade de energia requerida por cada etapa do processo — destilagcdo, flash
multiplo efeitos, condicionamento do make up de [emim][OAc] e das linhas de reciclo — é

apresentada na Tabela 7.5, sendo o consumo total, e o da destilagdao, a soma em mddulo dos

individuais.
Tabela 7.5 — Consumo de energia nas etapas do processo
Etapa do processo Consumo energético (kW)
Aquecimento do make up de [emim][OAc] 1.135,82
Aquecimento do reciclo de [emim][OAc] 13.226,08
Resfriamento do reciclo de Etanol -1.924,12
Resfriamento do reciclo de Agua -24.397,62
Destilagdo 149.788,43
Condensador -64.854,99
Refervedor 84.933,44
Flash multiplo efeitos 20.534,22
Total 211.006,29

O condicionamento das correntes de make up e reciclo de liquido i6nico
compreende ao aquecimento até a temperatura em que ocorre a etapa de dissolugdo, 150°C. No
caso dos reciclos de etanol e dgua, um resfriamento até 25°C. Para o ultimo, a demanda de
energia ¢ relativamente elevada, visto que essa € composta pelo calor latente referente a
condensagdo do vapor produzido no dltimo efeito da sequéncia de vasos flash. Por fim, nota-se
que a elevada demanda energética desse fluxograma, cerca de 133,87 MJ/kg de bagaco, possui
como constituinte majoritario a carga térmica da destilagdo, responsdvel por cerca de 71% do
dispéndio total. Tamanho consumo se deve as altas vazdes de solventes, resultantes da baixa
concentracdo de biomassa praticada no pré-tratamento. Embora a conducao desta etapa a
maiores concentragdes seja essencial para reduzir o montante de solventes empregados —
consequentemente o consumo energético do processo — essa pratica promoveria maiores perdas
de solventes nas tortas de filtracao, reforcando os apontamentos anteriores da necessidade de

métodos mais eficientes para recuperacao de licor mae nessa operagao unitdria.

7.3. FLUXOGRAMA 3 - SEPARACAO INDIVIDUAL POR FLASH

Nessa configuracdo de processo, cada anti-solvente é recuperado logo apds sua
utilizagdo. De acordo com o apontado na secdo 4.5 essa disposi¢do objetiva se beneficiar da
alta volatilidade relativa dos pares [emim][OAc]-etanol e [emim][OAc]-dgua, evitando o

contato direto dos anti-solventes.
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De forma andloga a realizada no Fluxograma 1, primeiramente foi avaliado o

impacto da temperatura e pressdo de operacdo do vaso flash na recuperacdo de etanol como

produto de topo, sendo esse representado na Figura 7.12. O conhecimento da fracdo de etanol,

passivel de ser recuperada, também serd fundamental para a defini¢do de uma restricio na

otimizacdo da separacao por flash multiplos efeitos.
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Figura 7.12 — Impacto da temperatura e pressdo do vaso Flash na recuperacgio do etanol

A recuperacao maxima de etanol, 85,82%, € atingida a maior temperatura permitida

de forma a evitar degradacao térmica do [emim][OAc], 100°C, e a pressdao minima estipulada

para operacdo, 0,001 atm. Entretanto, para alcancar recuperacdes considerdveis, proximas a

maxima, deve-se trabalhar com pressoes inferiores a 0,01 atm. Também se observa por meio

da Figura 7.12 que para a formacao de vapor no vaso Flash, a temperaturas inferiores a 100°C,

essa operacdo nao pode ocorrer a pressdo atmosférica, e sim, abaixo de 0,3 atm.

No que diz respeito a fracdo méssica de etanol no vapor produzido, essa € retratada

na Figura 7.13 em funcdo da pressao e temperatura de operacao do vaso flash.
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Figura 7.13 — Influéncia das condigdes de operacdo do flash na fragdo madssica do etanol recuperado
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Para todo o intervalo avaliado observa-se uma alta composi¢cdo de etanol
recuperado na fase vapor, acima de 0,994. Esse fato se deve a baixa concentragdo de dgua nas
correntes de [emim][OAc] e etanol frescos, sendo que ao empregar o reciclo do montante
recuperado dessas substancias tal composicao certamente diminuird, uma vez que esses estarao
mais carregados de umidade. Desta forma, até a aplicacdo da corrente de reciclo, a concentracdo
do etanol recuperado ndo representa um parametro que interfere na defini¢cao das condi¢des de
operagao.

De forma a minimizar o consumo de energia nessa etapa analisou-se a operacao de
flash multiplos efeitos, de forma anédloga a realizada no fluxograma anterior. Para essa avaliacao
adotou-se basicamente a mesma configuracdo da otimizacao realizada no fluxograma 3, com
excecao da restricdo referente a fracao massica de [emim][OAc] na corrente de fundo do dltimo
efeito, sendo essa substituida pela seguinte:

= Vazdo maéssica de etanol no produto de fundo do dltimo efeito < 17.521 kg/h

O valor minimo estipulado para a vazao de etanol no produto de fundo representa
uma recuperacdo de 80% desse componente pela fase vapor. Para a defini¢do dessa restricao
nao se utilizou a maior quantidade de etanol capaz de ser recuperada, uma vez que tal valor é
obtido apenas em um par de temperatura e pressao do flash, assim sendo, restringiria o intervalo
de avaliacdo dessas varidveis pela otimizacdo. Na Tabela 7.6 estdo dispostas as energias
necessdarias para promover o grau de separacdo determinado por essa restricdo, em funcdo do

nimero de efeitos empregados.

Tabela 7.6 — Consumo energético em fungdo do nimero de efeitos empregados, separagdo [emim][OAc]—etanol

Niimero de Temperatura Pressao Consumo energético
efeitos O (atm) (kW)

1 72,00 0,001 29.296,64

1 100,00 0,004 34.454,28
Efeito: 1. 81,84 Efeito: 1. 0,061

2 2.71,84 2. 0,001 20.836,21
Efeito: 1. 91,85 Efeito: 1. 0,164

3 2. 81,85 2.0,036 18.735,15
3.71,85 3. 0,001

Tal como apontado anteriormente, na avaliacdo do fluxograma 3, a separacdo por
meio de multiplos efeitos promove uma reducdo significativa no gasto energético. No caso em
questdo, em relagdo a operacdo com efeito simples com menor consumo de energia, ocorre uma
economia de 28,88% desse para a utilizacdo de dois efeitos e de 36,05% para trés efeitos. Ja ao

comparar esses dois udltimos, observa-se uma reducdo de 10% na demanda de energia
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trabalhando com 3 efeitos ao invés de 2. Desta forma, definiu-se como trés a quantidade de
efeitos utilizados para recuperar etanol do [emim][OAc].

Para a defini¢do das condic¢des operacionais e configuracio da etapa de recuperacao
da &4gua, presente na mistura constituida predominantemente por essa substdncia e
[emim][OAc], também foi avaliado o consumo energético da separacdo flash ocorrendo com
diferentes quantidades de efeitos, sendo os resultados reportados na Tabela 7.7. Para a
otimizacdo dos multiplos efeitos foram empregadas as mesmas restricdes e funcdo objetivo
definidas para o caso do fluxograma 3, inclusive a restricdo referente a fragcdo madssica de

[emim][OAc] na corrente de fundo do tltimo efeito, igual a 0,95.

Tabela 7.7 — Consumo energético em fungdo do nimero de efeitos empregados, separagdo [emim][OAc]-4gua

Nuamero de Temperatura Pressao Consumo energético
efeitos 0O (atm) (kW)

1 65,00 0,001 83.979,82

1 97,00 0,005 90.357,62
Efeito: 1. 91,55 Efeito: 1. 0,274

2 2.64,54 2. 0,001 52.642,73
Efeito: 1. 100,00 Efeito: 1. 0,520

3 2.74,24 2. 0,079 41.607,81
3. 64,24 3. 0,001

Assim como nas avaliacdes anteriores, o cendrio referente a separacdo com trés
efeitos foi o que apresentou o melhor resultado, no que diz respeito ao consumo energético. Ao
comparar este com o menor valor obtido por efeito simples, constata-se uma economia de
50,46%. No caso de se trabalhar com trés efeitos, ao contrario de dois, esta economia se torna
na casa de 21%. Portanto, estabeleceu-se como trés a quantidade de efeitos utilizados para
recuperar dgua do [emim][OAc]. O arranjo das etapas de recuperacdo de etanol e purificagdo
do liquido idnico, resultante da definicdo do nimero de efeitos empregados em cada, estd

exibido na Figura 7.14.
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Com o reciclo dos reagentes recuperados ocorre uma mudanga na composi¢ao das
correntes, que ao manter a otimizagao dos efeitos ativa, promove uma alteracao nas condi¢des
operacionais destes, bem como em suas demandas de energia. Essas novas condi¢des estdo

reportadas na Tabela 7.8.

Tabela 7.8 — Consumo energético e condi¢do operacional dos efeitos, com o reciclo dos solventes

Separaciio Temperatura Pressao Consumo energético
() (atm) (kW)
[emim][OAc]- Efeito: 1. 100,00 Efeito: 1. 0,541
etanol 2.76,47 2. 0,069 29.992,93
3.66,47 3. 0,001
. Efeito: 1. 100,00 Efeito: 1. 0,849
[emim][OAc]- 2.74.72 2.0,127 52.971,49
asua 3.64,72 3.0,001

Para a sequéncia de vasos flash responsdvel pela separacio de etanol do
[emim][OAc] observa-se um aumento de 60,09% no consumo energético, em relagdo ao valor
praticado antes do emprego dos reciclos. Tal acréscimo se deve a maior concentragdo de dgua
na corrente de entrada dessa sequéncia, junto com sua contribui¢cdo para o aumento da entalpia
especifica da mistura. Ja para a recuperacao de dgua do [emim][OAc] ocorre um incremento de
27,31% na carga térmica, decorrente de uma maior quantidade de etanol presente na corrente
de alimentacdo dessa etapa, proveniente — predominantemente — da linha de reciclo de 4gua.

A composicao das correntes de reciclo e make-up estao expostas na Tabela 7.9. O
reciclo de etanol corresponde a unido dos produtos de topo obtidos na primeira sequéncia de
vasos flash. J4 o de dgua, a jun¢do dos produtos de topo da segunda. E a corrente de fundo do

ultimo efeito desta representa o de [emim][OAc].

Tabela 7.9 — Composicio das correntes de reciclo e make-up

Corren te\Composigﬁo Vazﬁo[emim][mc] Vazaogtanol Vazao Agua Total

(kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h)
Reciclofemim)oac] 213.351,00 501,80 10.727,57 224.580,37
Make-up[emim][OAc] 13.606,36 68,37 13.674,73
Recicloganol 85.951,01 26.795,22 112.746,23
Make-upganol 4.053,25 16,28 4.069,53
RecicloAgua 92.384,59 95.544,23 187.928,81
Make-up igua 2.808,33 2.808,33

A vazdo reciclada de [emim][OAc] corresponde a uma recuperacdo global desse
solvente de 94%, o montante de etanol, 94,9%, e o de 4gua, 85,3%. Assim como no fluxograma
3, as perdas de liquido i6nico ocorrem nas filtragdes; enquanto as de etanol e dgua, nas filtracdes

e nas sequéncias de vasos flash.
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Em relacdo a composi¢do dos reciclos, no de etanol obteve-se uma fracdo méssica
desse componente de 0,76. Por outro lado, no de 4dgua, foi atingida uma parcela desta de 0,51,
também em base mdssica. Como mencionado na avaliacdo do fluxograma 1, essa concentragdo
consideravelmente inferior a da alimentagdo de etanol fresco, que possui 99,6% em massa dessa
substancia, possivelmente causaria uma queda na seletividade da primeira etapa de
precipitacdo. No entanto, ndo foi encontrado em literatura estudos que validassem esse
pressuposto € que possibilitassem sua andlise quantitativa. No reciclo de dgua, o acimulo
excessivo de etanol — parcela ndo recuperada durante a primeira sequéncia de vasos flash —
representa um aumento indevido na carga térmica da etapa de recuperagdo de dgua e do
condicionamento de seu reciclo.

Ao ser comparado com o anterior, o fluxograma 3 apresenta recuperacoes
ligeiramente superiores para o [emim][OAc] e dgua, porém, levemente inferior para o etanol.
Embora pequena, essa diferenca na recuperacao do liquido idnico resultaria numa economia
aprecidvel no desembolso de sua reposicao, haja vista seu preco elevado. Mesmo assim, essa
recuperagdo atingida no fluxograma 3 foi inferior ao valor minimo definido por Underkofler
(2015), 99%, para que o emprego do liquido iOnico seja economicamente vidvel. Em
contrapartida, as concentracdes dos solventes recuperados, com excec¢do a do [emim][OAc],
foram substancialmente inferiores as obtidas no fluxograma 2.

Por fim, o consumo energético de cada etapa do processo — flash multiplo efeitos,
condicionamento do produto de fundo do ultimo efeito para recuperacio de etanol, do make up
de [emim][OAc] e das linhas de reciclo — € reportado na Tabela 7.10, sendo o consumo total a

soma em modulo dos individuais.

Tabela 7.10 — Consumo de energia nas etapas do processo

Etapa do processo Consumo energético (kW)
Aquecimento do make up de [emim][OAc] 1.070,93
Aquecimento do reciclo de [emim][OAc] 12.727,96
Resfriamento do reciclo de Etanol -18.795,32
Resfriamento do reciclo de Agua -37.991,71
Flash multiplo efeitos recuperacio de etanol 29.992,93

Resfriamento da corrente de fundo do dltimo

. ~ -15.609,80
efeito para recuperacio de etanol
Flash multiplo efeitos recuperacio de dgua 52.971,49
Total 169.160,14

O condicionamento da corrente de fundo do ultimo efeito para recuperacdo de
etanol compreende ao resfriamento dessa, apos ser combinada com a corrente de dgua, para

25°C, temperatura na qual ocorre a precipitacdo. Assim como no fluxograma 2, observa-se uma
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demanda energética relativamente elevada nos resfriamentos dos reciclos de etanol e d4gua, visto
que essas sdo compostos pelos calores latentes referentes a condensacao dos vapores produzidos
no ultimo efeito de cada sequéncia de vasos flash.

Apesar do fluxograma 3 também possuir um elevado consumo energético total, por
volta de 107,32 MJ/kg de bagaco, tal valor corresponde a uma diminui¢do de cerca de 20% no
dispéndio do fluxograma 2. Como resultado, o Fluxograma 3 se apresenta como mais atrativo,
tendo em vista sua menor demanda de energia, tal como a recuperacio ligeiramente superior
do solvente chave, [emim][OAc]. Mesmo assim, esta recuperacao ainda niao foi suficiente, com
base na afirmacdo de Underkofler (2015), de modo a ser vidvel a utilizacdo do liquido i6nico,
corroborando mais uma vez a necessidade de métodos que possibilitem uma maior recuperagao
de licor mae da torta de filtracdo; ou de outras metodologias de condu¢do do pré-tratamento

com liquidos idnicos.

7.4. FLUXOGRAMA 4 - SEPARACAO INDIVIDUAL POR FLASH E
PERVAPORACAO

No quarto, e ultimo, fluxograma o etanol é recuperado por meio de flash, j4 a dgua,
por pervaporagdo. Para a separacdo do primeiro — antes do emprego das correntes de reciclo —
as andlises realizadas e os resultados obtidos foram os mesmos do fluxograma anterior, uma
vez que a composicdo da corrente de alimentacdo dessa etapa, nessa fase inicial, € a mesma.
Assim sendo, essas avaliacdes, bem como suas discussdes, ndo serdo reexibidas.

Na pervaporacdo, com base em Du (2012), uma mistura de dgua e [emim][OAc],
com composi¢do mdssica inicial do dltimo de 40%, pode ser concentrada até 95%, ao ser
empregado ar como gés de transporte, com um ponto de orvalho inicial de -40°C. A vazdo dessa
utilidade € definida de forma que o gas — cuja fragdo molar inicial de vapor de dgua é de 1,61-10
4 _ tenha na saida uma fracdo desse de 3,87- 107, Diferentemente dos experimentos de Du
(2012), no fluxograma 4 a mistura de alimentacdo da pervapora¢do contém certa quantidade de
etanol, assim, por desconhecer o comportamento dessa substancia nas condicdes do trabalho
referenciado, na simulacdo foi considerado que todo esse etanol deixa a pervaporagdo na
corrente de [emim][OAc] concentrado. Desta forma, para a alimentacdo composta por 211.773
kg/h de [emim][OAc], 105.606 kg/h de dgua e 16.639 kg/h de etanol sdo necessdrias 40.667,6
t/h de gas, aproximadamente 122 kg de gas/kg de solugdo, para pervaporar 94.460 kg/h de dgua,
produzindo, como retido, uma mistura composta por 95%, em base mdssica e livre de etanol,

de [emim][OAc].
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Essa demanda extremamente alta de gés poderia ser reduzida ao ser praticada uma
pervaporagao hibrida — utilizando simultaneamente gas de transporte e bomba a vicuo — ou até
mesmo eliminada, conduzindo essa operacao unitaria somente com a bomba a vacuo, de acordo
com Lipnizki e Field (2001). Entretanto, estes autores avaliaram diferentes metodologias de
pervaporagdo para a recuperagdo de compostos organicos de dguas residuais; para o sistema do
presente trabalho ndo foi encontrado outros estudos sobre essa operacdo unitdria,
impossibilitando assim analises quantitativas de outros cendrios.

Apés a pervaporacdo, a dgua pervaporada deve ser removida do gis a fim de
possibilitar seu reciclo. Conforme Schulz (2012), o tnico meio disponivel para secagem do ar
a pontos de orvalhos negativos € a secagem por adsor¢do. Nesta operacdo, o ar imido passa por
uma torre preenchida com material adsorvente, que tem como fungdo reter vapor de dgua.
Quando saturado, o adsorvente € regenerado por meio da passagem de ar seco — previamente
aquecido ou ndo — que € posteriormente purgado para a atmosfera, junto da umidade removida
(ATLAS COPCO, 2016). Para uma avaliacdo mais detalhada da etapa de secagem do gas é
necessario a utilizagdo do Aspen Adsim, software especifico para a simulagdo e otimizacao de
processos de adsor¢do. No entanto, o Aspen Adsim ndo foi utilizado, sendo a etapa de secagem
representada pelo bloco SEP, que origina a linha de purga, correspondente a 4gua pervaporada,
e a de gds seco, com fracdo molar de vapor de dgua de 1,61-10“. O arranjo das etapas de
recuperac¢do de etanol e purificacao do liquido i6nico, bem como de secagem do gis empregado

na pervaporacao, estd exibido na Figura 7.15.
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Figura 7.15 — Fluxograma 4

Ao reciclar os reagentes recuperados ocorre uma mudang¢a na composi¢do das
correntes, que, mantendo a otimizagdo dos efeitos ativa, promove uma alteragao nas condi¢des
operacionais destes, tal como seu consumo energético. Essas novas condicdes estao dispostas

na Tabela 7.11.
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Tabela 7.11 — Consumo energético e condi¢cao operacional dos efeitos, com o reciclo dos solventes

Temperatura Pressao Consumo energético
°O) (atm) (kW)
Efeito: 1. 100,00 Efeito: 1. 0,562
2.52,90 2.0,027 20.458,93
3.42,90 3.0,001

Para esta operacdo, separacdo de etanol do [emim][OAc], observa-se um aumento
no consumo energético de 9,2%, em relacdo ao valor praticado antes do emprego dos reciclos,
cujo a causa € a mesma apresentada na avaliacdo do fluxograma 3.

A composi¢ao das correntes de reciclo e make-up estao exibidas na Tabela 7.12. O

reciclo de etanol corresponde a unidio dos produtos de topo obtidos na sequéncia de vasos flash.

Tabela 7.12 — Composigao das correntes de reciclo e make-up

Corrente\Composiio Vazaoremimioacs VazZaOgumno  VazA0igua Vazaoa, Total

(kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h)
Reciclofemim]joac) 212.411,00 6.872,13 11.183,73 230.466,86
Make-up[cmim][OAc] 14.546,49 73,10 14.619,59
Recicloganol 80.796,54  10.876,38 91.672,92
Make-upgianol 3.012,17 12,10 3.024,27
Make-up igua 97.483,29 97.483,29
Recicloar 4.100,97  40.785.040 40.789.140,97

A quantidade reciclada de [emim][OAc] representa uma recuperacio global desse
componente de 93,59%, o montante de etanol, 89,21%. Ambas inferiores as obtidas nos
fluxogramas anteriores. No caso da dgua, toda a vazdo pervaporada € purgada durante a
secagem do gés, sendo assim necessdrio sua reposicao integral. Por outro lado, todo o gas
empregado na pervaporacao advém de reciclo.

As diferentes recuperacdes globais de [emim][OAc] dos fluxogramas sao resultado
das suas configuracdes e das vazdes de seus reciclos. No fluxograma 3, o qual possui a maior
recuperagdo de liquido i6nico, as vazdes de etanol e 4gua regenerados também sdo as maiores,
assim sendo, ao serem reutilizados, em suas respectivas etapas de precipitagdo, promovem uma
maior diluicdo do [emim][OAc] na mistura, minimizando assim sua perda pela torta de
filtracdo, cuja umidade possui a mesma composi¢ao do licor mde. Em contrapartida, a ligeira
diferenca entre as recuperacdes dos fluxogramas 2 e 4 se deve, principalmente, a ordem das
etapas de separacdo. No fluxograma 4, o etanol € recuperado antes da adi¢do de dgua, o que
resulta em uma maior concentracdo do [emim][OAc] na etapa em que esta é adicionada,
diferentemente do fluxograma 2 onde o etanol ainda estd presente, ocasionando perdas

superiores nas duas dltimas filtragdes.
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No que diz respeito a concentracdo dos solventes reciclados, o etanol apresenta uma
de 88,14%, base mdssica; valor superior ao obtido no fluxograma 3, 76,23%, mas menor que
0s 93% do fluxograma 2. J4 o [emim][OAc] apresenta uma concentragdo de 92,17%, base
madssica, na sua linha de reciclo. Esse valor é ligeiramente inferior ao obtido nos fluxogramas
anteriores, 95%, porém, suficiente para que ndo ocorra prejuizo no desempenho da etapa de
dissolucdo. Devido a impossibilidade de se avaliar outras condi¢des operacionais da
pervaporagdo — pela falta de dados experimentais — a concentragdo do [emim][OAc] reciclado
ndo foi aprimorada.

Por dltimo, o consumo energético de cada etapa do processo — flash multiplo
efeitos, condicionamento do produto de fundo do ultimo efeito, da alimentacdo da

pervaporacdo, do make up de [emim][OAc] e das linhas de reciclo — esta disposto na Tabela

7.13, sendo o consumo total a soma em mddulo dos individuais.

Tabela 7.13 — Consumo de energia nas etapas do processo

Etapa do processo Consumo energético (kW)
Aquecimento do make up de [emim][OAc] 1.144,92
Aquecimento do reciclo de [emim][OAc] 17.334,04
Resfriamento do reciclo de Etanol -14.112,38
Flash multiplo efeitos recuperacio de etanol 20.458,93
Resfriamento da corrente de fundo do ultimo

. - -10.053,41
efeito para recuperacio de etanol
Aque01men~to da corrente de alimentacdo da 3.991.59
pervaporacio
Total 67.095,27

Embora ainda elevado, o consumo energético total do fluxograma 4, 42,57 MJ/kg
de bagaco, foi 0 menor entre os obtidos, representando uma redugdo de 68,20% no consumo do
fluxograma 2 e de 60,33% do fluxograma 3. Outro ponto positivo do fluxograma 4 ¢ a menor
exposicdo do [emim][OAc] a temperaturas proximas ao limite estabelecido para evitar sua
degradacdo, uma vez que a remog¢ao da dgua por pervaporagdo ¢é realizada a uma temperatura
branda, 40°C. Por outro lado, a purga integral desse solvente é um aspecto desfavoravel do
fluxograma, passivel de remediacao ao se utilizar na pervaporagdao uma bomba a vicuo no lugar
do gés de transporte, a fim de tornd-lo mais atrativo. Além disso, assim como nos demais,
também pelo mesmo motivo, a recuperacdo de [emim][OAc] no fluxograma 4 néo foi suficiente
para viabilizar sua aplicacao industrial.

Ainda em relagdo ao consumo energético do fluxograma 4, outro ponto relevante é
o consumo de energia elétrica para o transporte do gds empregado na pervaporagdo, tendo em

vista sua vazdo elevada. Apesar de ser uma informacao ligeiramente destoante das presentes
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nesse trabalho — normalmente avaliada em um estudo mais detalhado —, esta evidencia outro
dispéndio significativo, considerando uma aplicacdo industrial. Para a movimentacdo de
grandes volumes de gds sdo utilizados ventiladores, que, geralmente, promovem um aumento
de pressdao nao maior que 20 kPa (KUTZ, 2006). De acordo com Perry e Green (1999), esse
tipo de equipamento apresenta uma eficiéncia de operacdo na faixa de 40 — 80%. Assim, um
ventilador — utilizado para movimentar 40.789,14 t/h de gds — que provoca um acréscimo de
pressdo de 20 kPa, necessita de uma poténcia motriz (brake horsepower) de 271,97 a 543,93
MW, dependendo de sua eficiéncia. Tal valor foi obtido por meio de simulagdo no Aspen Plus
utilizando o bloco Compr, do tipo isentrépico, sendo que os demais tipos — Politrépico e
deslocamento positivo — apresentavam valores com no maximo 0,89% de diferenca. A energia
elétrica consumida pelo ventilador é entdo calculada dividindo sua poténcia motriz pela
eficiéncia do motor. Motores normalmente apresentam um fator de poténcia, quanto da poténcia
elétrica consumida € convertida em trabalho ttil, na faixa de 0,8 a 1 (EERE, 2003). Desta forma,
adotando um fator de poténcia médio, o consumo elétrico desse equipamento € estimado em
302,18 — 604,37 MW, para a maxima e minima eficiéncia de operacdo, respectivamente. Em
ambos o0s casos, a energia elétrica necessdria para a movimentacdo do gids € superior as
demandas de energia dos fluxogramas 2 e 3, sendo o consumo elétrico para o cendrio de minima
eficiéncia 58,98% maior que soma das cargas térmicas dos fluxogramas 2 e 3. Portanto,
tamanho consumo elétrico reforca a necessidade de um aprimoramento na metodologia de
conducdo da pervaporacdo, a fim de tornd-la, consequentemente o fluxograma 4, mais atrativa
e viavel, tecnica e economicamente.

Outra forma de se avaliar o desempenho do fluxograma 4 € por meio de sua
comparagdo com outra metodologia de pré-tratamento. Por apresentar uma abordagem similar
ao pré-tratamento estudado, o processo Organosolv proposto e analisado por Viell et al. (2013b)
foi utilizado. Neste, etanol e dgua sao empregados como solvente para o fracionamento de
madeira em seus constituintes majoritarios: celulose, hemicelulose e lignina. O fluxograma
apontado por Viell e colaboradores apresentou — sem integracdo energética — uma demanda
energética de 28,8 MJ/kgbiomassa seca, S€Ndo que esse valor abrange as segdes de recuperagdo dos
solventes, purificacdo dos produtos, bem como a de hidrélise enzimédtica. Na mesma base de
medida, o fluxograma 4 apresenta um consumo de energia de 42,6 MJ/Kgviomassa seca, 47,8%
superior ao processo Organosolv considerado. A principal causa dessa diferenca considerdvel
reside na carga de biomassa praticada, 16,7%, base mdssica, para esse processo Organosolv.

Desta forma, essa comparagdo corrobora os apontamentos anteriores: que possibilitar o pré-
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tratamento de biomassa com liquidos i0nicos a concentracdes de soélido mais elevadas é

imperativo para aprimorar a competitividade desta metodologia.
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8. CONCLUSAO

Os modelos termodinamicos mais utilizados em simula¢des com liquidos 10nicos
sd0 0s que se baseiam nos coeficientes de atividade dos componentes da mistura, NRTL e
UNIQUAC. Com base nas raizes dos erros quadraticos médio obtidas apds a regressao dos
dados equilibrio, 0,183 e 15,216, para os pacotes NRTL e UNIQUAC, respectivamente,
observa-se que o primeiro modela melhor o sistema [emim][OAc]-etanol-dgua. No entanto, a
ineficiéncia dos parametros ajustados com a regressao — em estimar cendrios nao descrito pelos
dados experimentais — implicou na utilizacao dos parametros presentes em Ge et a. (2008) para
a conducdo das simulagdes.

No que diz respeito ao pré-tratamento de biomassa com liquidos idnicos, a baixa
concentracdo de solidos praticada na fase de dissolu¢do € um forte empecilho para a aplicagdo
em escala industrial dessa metodologia, pois, confere a necessidade de uma quantidade muito
expressiva do solvente. No caso estudado calculou-se que o pré-tratamento do bagaco de cana-
de-agicar com [emim][OAc] requer cerca de 40,20 kg de [emim][OAc]/kg de bagago. Assim,
o desenvolvimento de liquidos i0nicos menos viscosos, com precos razodveis, bem como a
utilizac¢do de co-solventes sdo alternativas a serem exploradas, com o intuito de possibilitar uma
maior carga de biomassa na etapa de dissolugdo, e de tornar essa tecnologia mais atrativa e
competitiva.

O balanco de massa da etapa de fracionamento aponta que a estratégia empregada
ndo foi eficaz para promover as separagdes desejadas. Uma vez que a adi¢do de dgua — que
visava a precipitacdo de um material rico em lignina — resultou em um precipitado composto
por 31,67% em massa desse componente, cerca de 18,63% do total ainda em solugdo antes da
adicdo. Uma proposta mais vantajosa seria o fracionamento constituido apenas de uma
precipitacdo, com dgua, posto que essa também promove a regeneracdo de uma quantidade
significativa de celulose, e a sequéncia de micro e ultrafiltracdo. Além de simplificar essa etapa,
bem como a de separacdo dos solventes, reduzindo custos de operacdo e instalagdo, tal
configuragdo evitaria o consumo de etanol, substincia que pode ser o produto de interesse do
pré-tratamento.

Com relacdo aos fluxogramas propostos, observa-se que a recuperagcdo global de
[emim][OAc] e a demanda energética — dispostos na Tabela 8.1 — devem ser aprimoradas a fim

de se viabilizar a utilizacdo de liquidos i6nicos.
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Tabela 8.1 — Recuperacio global de [emim][OAc] e demanda energética de cada fluxograma

Recuperacao global Demanda energética
de [emim][OAc] (%) (MJ/kg de bagaco)

Fluxograma 1 - -

Fluxograma 2 93,64 133,87
Fluxograma 3 94,00 107,32
Fluxograma 4 93,59 42,57

Em nenhum dos fluxogramas foi obtido uma recuperacao de [emim][OAc] igual ou
superior a 99%, valor minimo apontado em Underkofler (2015) para que o uso do liquido i6nico
seja factivel em processo industrial. Entretanto, a perda de [emim][OAc] se deve as filtracdes
e ndo as operacOes unitdrias selecionadas para recuperar os solventes. Assim sendo, o
desenvolvimento de métodos que possibilitem uma maior recuperagdo do licor mae da torta de
filtragdo é fundamental para a utilizagcdo de liquidos idnicos no pré-tratamento de biomassa.

A partir do consumo energético de cada fluxograma observa-se que o quarto é o
mais atrativo entre eles, pois o deste representa 39,66% do consumo do fluxograma 2 e 31,80%
do fluxograma 3. Apesar disso, a forma de conducdo da pervaporagdo deve ser aprimorada, a
fim de possibilitar o reciclo da 4gua pervaporada e a reducdo do consumo de gis — tendo em
vista o expressivo consumo de energia elétrica para o transporte de 40.789,14 t/h desta utilidade
ao longo do processo, entre 302,18 e 604,37 MW —, que € possivel ao empregar uma bomba a
vacuo em vez do gds de transporte.

Por fim, observa-se que a caréncia de dados de propriedades fisicas e
termodindmicas dos liquidos i6nicos, bem como de balangcos de massa do pré-tratamento

dificultam o desenvolvimento de outros trabalhos na area de simulacao.



97

9. SUGESTOES DE TRABALHOS FUTUROS

Durante o desenvolvimento desse trabalho foram observadas algumas
oportunidades acerca do pré-tratamento de biomassa com liquidos idnicos, que além de
aprimorar a qualidade da simulacdo, auxiliariam o progresso dessa drea de pesquisa. Essas
oportunidades sdo apresentadas a seguir.

Determinacdo de propriedades fisico-quimicas e termodindmicas dos liquidos
16nicos, como calor especifico, pressdao de vapor, entalpia padrao de formacgdo, temperatura de
ebulicdo ou degradacdo, a fim de se evitarem aproximagdes com as propriedades de outros
liquidos i6nicos; ou a utilizagdo de dados estimados por métodos de contribuicdo de grupo,
promovendo assim uma maior confiabilidade dos dados obtidos por meio da simulagdo.
Ademais, essas propriedades sdo fundamentais para a inser¢do dessa classe de solventes no
simulador.

Medicao de dados de equilibrio liquido-vapor, ou equilibrio liquido-liquido, para
outros sistemas contendo liquidos i6nicos, [emim][OAc]-dgua-acetona, por exemplo. Esses
dados de equilibrio sd@o necessarios para estimar os parametros de interacdo entre os solventes,
nao disponiveis para diversos sistemas contendo liquidos i0nicos. Por sua vez, esses parametros
sdo responsaveis por descrever a ndo idealidade do sistema em estudo, e quando adicionados
no simulador conferem a simulagdo uma maior representatividade do fendmeno real.

Desenvolvimento de pesquisas acima do pré-tratamento de biomassa
lignocelulésica com liquidos i6nicos préticos, pois além de apresentarem resultados
promissores para essa aplicacdo, possuem um menor custo que os liquidos idnicos aproticos.
Além do mais, o campo de pesquisa sobre liquidos idnicos préticos ainda € bem incipiente,
apresentando inimeras oportunidades de estudos, como determinacao de propriedades fisicas e
avaliacdo do pré-tratamento conduzido com solu¢des formadas por esses liquidos 10nicos e co-
solventes.

Determinar balancos de massas ou dados de solubilidade do pré-tratamento com
outros sistemas de liquido i6nico, anti-solvente, co-solvente e biomassa, a fim de possibilitar a
avaliacdo da complexidade e viabilidade de outros processos.

Avaliar e desenvolver novos métodos que possibilitem uma maior recuperagdo de
licor mae das tortas de filtracao, por ser o motivo da perda de liquido id6nico no pré-tratamento
e, pensando em trabalhos futuros, a maiores concentracdes de sélidos tais perdas serdo mais

expressivas.
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Estudar a purificacdo de liquidos idnicos experimentalmente por pervaporagao,
analisando membranas de diferentes composicdes, bem como as condi¢des operacionais do
processo, com base em parametros como fluxos das substancias através da membrana e sua
permeabilidade. Tais parametros sdo geralmente utilizados para avaliar o desempenho de uma
membrana, de acordo com sua produtividade e capacidade de separar os componentes da
mistura de entrada. A separacdo por meio dessa tecnologia € muito atrativa, uma vez que
promove um menor gasto energético e diminui a exposicdo do liquido i6nico a altas

temperaturas, minimizando ou até mesmo evitando sua degradacao.
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APENDICE A

Os parametros ai; e b; que melhor ajustaram o modelo UNIQUAC, quando
utilizados os dados de r e q do [emim][EtSO4], estdo apresentados na Tabela A.l1, com

temperatura em kelvin.

Tabela A.1 — Parametros bindrios regredidos comr e q do [emim][EtSO4]

Pariametro Valor Valor Valor
Componente i Etanol Agua Etanol
Componente | Agua [emim][OAc] [emim][OAc]

aj 0,100 0,100 0,100

aji 29,734 0,100 0,100

bj; -15.000,000 -15.000,000 -14.997,201

bj; -9.384,435 -15.000,000 -15.000,000
Temperatura inferior 0,000 0,000 0,000
Temperatura superior 1.000,000 1.000,000 1.000,000

As temperaturas, pressdoes e composi¢des molares, tanto na fase liquida como
vapor, estimadas por meio dos pardmetros da Tabela A.1, tal como os dados experimentais para
comparagdo, estdo exibidos na Tabela A.2, com temperatura em graus Celsius e pressdo em

bar.

Tabela A.2 — Dados estimados pelos parametros regredidos comr e q do [emim][EtSO4]

Texp Test X{emiml[OAc], exp X emiml[OAc], est Xagua,exp Xagua,est  Xetanolexp  Xetanol, est
106,97 95,93 0,2827 0,3333 0,0359 0,0668 0,6814 0,5999
96,28 85,21 0,2080 0,2039 0,0396 0,0757 0,7524 0,7204
88,79 73,39 0,1489 0,1256 0,0426 0,0676 0,8085 0,8068
83,70 65,60 0,1011 0,0877 0,0449 0,0548 0,8540 0,8575
80,61 61,84 0,0616 0,0602 0,0469 0,0489 0,8915 0,8910
78,84 58,87 0,0283 0,0325 0,0486 0,0459 0,9231 0,9216

Pep Pest Yiemiml[OAc], exp Y emiml[OAc], est Yagua,exp Yagua,est  Yetanolexp  Yetanol, est

1,0000 0,9925 1,00-1010 1,19-10""  0,0190 0,0022  0,9809 0,9978
1,0000 1,1313 1,00-10°1° 1,08-10°!! 0,0228 0,0016  0,9771 0,9984
1,0000 1,2774 1,00-1010 1,08-10"  0,0270 0,0023  0,9729 0,9977
1,0000 1,2006 1,00-10°1° 1,74-10'* ~ 0,0312 0,0074  0,9687 0,9926
1,0000 1,0156 1,00-1010 6,52-10""  0,0363 0,0233  0,9636 0,9767
1,0000 0,8646 1,00-10°1° 9,76-101°  0,0432 0,0835  0,9567 0,9165

J4 os parametros a;j € bjj que resultaram no menor RMSE, para a regressdo comr e

q do [emim][MeSO4], estao dispostos na Tabela A.3, com temperatura em kelvin.
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Tabela A.3 — Parametros bindrios regredidos comr e q do [emim][MeSO4]

Parametro Valor Valor Valor
Componente i Etanol Agua Etanol
Componente | Agua [emim][OAc] [emim][OAc]

aj 0,100 0,100 0,100

aji 31,152 0,100 0,100

b;; -15.000,000 -15.000,000 -14.997,201

bii -9.916,583 -15.000,000 -15.000,000
Temperatura inferior 0,000 0,000 0,000
Temperatura superior 1.000,000 1.000,000 1.000,000

Da mesma forma que no caso anterior, as temperaturas, pressdes € composi¢cdes
molares, tanto na fase liquida como vapor, estimadas por meio dos parametros da Tabela A.3,
assim como os dados experimentais para comparacdo estdo exibidos na Tabela A.4, com

temperatura em graus Celsius e pressdao em bar.

Tabela A.4 — Dados estimados pelos parametros regredidos comr e q do [emim][MeSO4]

Texp Test X[emim][OAc], exp X emim][OAcl,est Xagua,exp Xagua,est  Xetanolexp  Xetanol, est
106,97 95,15 0,2827 0,3331 0,0359 0,0663 0,6814 0,6007
96,28 85,27 0,2080 0,2043 0,0396 0,0749 0,7524 0,7208
88,79 74,14 0,1489 0,1259 0,0426 0,0663 0,8085 0,8077
83,70 66,99 0,1011 0,0881 0,0449 0,0537 0,8540 0,8582
80,61 63,69 0,0616 0,0599 0,0469 0,0486 0,8915 0,8915
78,84 61,14 0,0283 0,0317 0,0486 0,0464 0,9231 0,9219

Pexp Pest Yiemiml[OAcl, exp Y emiml[OAc], est Yagua,exp Yagua,est  Yetanolexp  Yetanol, est

1,0000 0,9895 1,00-10°1° 1,19-10°1 0,0190 0,0023  0,9809 0,9977
1,0000 1,1338 1,00-10°1° 1,07-10°! 0,0228 0,0016  0,9771 0,9984
1,0000 1,2898 1,00-10°1° 1,08-10°!! 0,0270  0,0023  0,9729 0,9977
1,0000 1,2021 1,00-10°1° 1,74-10°!! 0,0312 0,0078  0,9687 0,9922
1,0000 1,0120 1,00-10°1° 6,52:10°!! 0,0363 0,0239  0,9636 0,9761
1,0000 0,8636 1,00-10°10 9,76-101 00,0432 0,0788  0,9567 0,9212
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APENDICE B

De forma andloga ao realizado no Apéndice A, as temperaturas, pressoes e
composi¢des molares, das fases liquido e vapor, estimadas por meio dos parametros da Tabela
5.3, assim como os dados experimentais para comparagao estio retratados na Tabela B.1, com

temperatura em graus Celsius e pressao em bar.

Tabela B.1 — Dados estimados pelos parametros regredidos com modelo NRTL

Texp Test X[emim][OAc], exp X emim][OAc], est Xagua,exp  Xégua,est  Xetanol,exp  Xetanol, est
106,97 106,87 0,2827 0,2828 0,0359 0,0359 0,6814 0,6813
96,28 96,58 0,2080 0,2078 0,0396 0,0396 0,7524 0,7526
88,79 88,52 0,1489 0,1490 0,0426 0,0426 0,8085 0,8085
83,70 83,61 0,1011 0,1011 0,0449  0,0449 0,8540 0,8540
80,61 80,68 0,0616 0,0616 0,0469  0,0469 0,8915 0,8915
78,84 78,98 0,0283 0,0283 0,0486 0,0486 0,9231 0,9231

Peyp Pest Yiemiml[OAc], exp Y emim][OAc], est Yagua,exp Yagua,est  Yetanolexp  Yetanol, est

1,0000 1,0001 1,00-10°1° 1,00-10  0,0190 0,01909 0,9809  0,98091
1,0000 0,9994 1,00-10°1° 1,00-101  0,0228 0,02303 09771  0,97697
1,0000 1,0003 1,00-1010 9,78-101 0,0270 0,02682  0,9729  0,97318
1,0000 1,0016 1,00-10°1° 1,01-10°  0,0312 0,03157 0,9687  0,96843
1,0000 0,9985 1,00-1010 1,06:10°  0,0363 0,03615 0,9636  0,96385
1,0000 0,9999 1,00-10°1° 9,50-10°!! 0,0432  0,04354 0,9567  0,95646

A proximidade entre os valores experimentais e os dados estimados, observada por
meio da Tabela B.1, elucida a qualidade da representatividade do sistema [emim][OAc]-etanol-

agua pelo modelo NRTL apontada na se¢do 5.2.



114

APENDICE C

Para o levantamento do custo operacional da coluna de destilagdo, representado
pelo consumo de utilidades — dgua de resfriamento e vapor — tal como o gasto com a reposi¢ao
de etanol foram utilizados os balancos de massa e energia de colunas operando com uma razio
de refluxo 30% superior a razdo minima a 0,33 atm e produzindo destilados com 90% em massa
de etanol, como mencionado na secao 7.2. Tal razdo de refluxo foi definhada, pois, conforme
Seader, Henley e Roper (2011) normalmente uma razdo de refluxo 30% superior a razdo
minima € empregada em colunas de tamanho mediano. Na Tabela C.1 estdo dispostas, para os
graus de separacdo analisados, a razdo de refluxo e cargas térmicas, tanto do condensador, como

do refervedor, correspondentes.

Tabela C.1 — Razio de refluxo e carga térmica da coluna em fungio da recuperagio de etanol

Recuperacao Razao de

de etaI:ml ((; %) refluxo (molar) Qretervedor (kW) Qeondensador (kW)
80 2,656 100.055,675 -81.557,905
82 2,643 101.933,712 -83.292,146
84 2,629 103.798,957 -85.009,313
86 2,616 105.650,515 -86.708,723
88 2,602 107.488,800 -88.390,311
90 2,589 109.312,253 -90.052,720
92 2,575 111.121,706 -91.695,909
94 2,561 112.916,117 -93.318,721
96 2,547 114.694,314 -94.919,610
98 2,533 116.453,399 -96.495,064
99 2,526 117.321,967 -97.269,474

Com a energia a ser removida no condensador pode-se calcular a vazio necessdria

de dgua de resfriamento por meio da equagdo C.1.

_ |Qcondensad0r|

(C.1)

ma: : =
aguaresfriamento f;f CpdT

O denominador compreende a entalpia especifica de aquecimento da 4dgua, sendo
que sua temperatura de entrada no condensador foi considerada 25°C e a de saida 47,94°C,
correspondente a 5°C abaixo da temperatura de condensagdo do destilado. De acordo com
Sinnot (2005), esse valor diz respeito a diferenga minima praticada em trocadores de calor que
utilizam 4gua de resfriamento. O calor especifico da d4gua foi obtido em Perry e Green (1999),
sendo essa propriedade definida pela equaciio C.2, com Cp em J-kmol'-K'! e temperatura em
kelvin.

Cp= C;+ C,T+ C3T2+ C,T3 + C.T* (C.2)



em kelvin.
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Os parametros da equacdo C.2 estdo apresentados na Tabela C.2, com T € Tmax

Tabela C.2 — Parametro da equacédo de calor especifico da agua

Parametro Valor
Ci 276.370
C -2.090,1
Cs 8,125
Cqy -1,4116-102
Cs 9,3701-10
Tmin 273,16
Tmax 533,15

meio da equacgdo C.3, considerando o uso de vapor saturado.

Myapor =

_ QRefervedor

AHyap

Por sua vez, a vazao de vapor € estimada a partir da carga térmica do refervedor por

(C.3)

Para os célculos adotou-se um vapor de baixa pressao saturado a 618,38 kPa e

160°C, que conforme Dimian e Bildea (2008) apresenta uma entalpia de vaporizacao de 2.083,2

kJ/kg.

Por fim, a quantidade de etanol a ser reposta foi obtida por meio da diferenca entre

a quantia necessdria para realizar a primeira etapa de precipitacdo e presente no destilado. Na

Tabela C.3 estdo apresentadas as vazdes de dgua de resfriamento, vapor e etanol de reposi¢ao,

em funcdo do seu grau de recuperacao.

Tabela C.3 — Massa de agua de resfriamento, vapor e etanol de reposi¢do em funcdo do seu grau de recuperagio

Recuperacio de etanol (%) Mgua (Kg/h) Hyapor (kg/h) Hetanol (Kg/h)
80 3.143.010,731 172.907,273 17.213,608
82 3.209.843,494 176.152,729 15.492,247
84 3.276.018,217 179.376,078 13.770,887
86 3.341.508,682 182.575,775 12.049,526
88 3.406.312,340 185.752,534 10.328,165
90 3.470.376,848 188.903,662 8.606,804
92 3.533.700,724 192.030,598 6.885,443
94 3.596.239,306 195.131,539 5.164,082
96 3.657.933,024 198.204,459 3.442,722
98 3.718.646,557 201.244,354 1.721,361
99 3.748.490,118 202.745,335 860,680
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No que diz respeito a preco, o da dgua varia muito com a localizacdo, devido a sua
disponibilidade, porém, pode-se assumir um valor de 0,5 US$/tonelada (TOWLER e SINNOT,
2013). No caso do vapor, Towler e Sinnot (2013) apontam que seu custo é regido por diversos
fatores, preco do combustivel e 4gua alimentados a caldeira, bem como sua eficiéncia, taxa de
aquecimento entre outros, entretanto, os autores estimam em 4,03 $/1.000Ib a despesa para
produzir um vapor de baixa pressdo a 6 bar. Por fim, o preco do etanol anidro foi obtido em
CEPEA (2017), 1,66 R$/L, referente a média dos valores de 06/01/2017 até 24/11/2017. Para
a conversio de dodlares americanos em reais utilizou-se uma taxa de cAmbio de 3,22 R$/US$.

Dessa forma, t€ém-se os gastos apresentados na Tabela C.4.

Tabela C.4 — Gastos com dgua, vapor e reposi¢ao de etanol em funcdo do seu grau de recuperagio

Recuperacao  Gasto com Gasto com Gasto com reposicao Custo total

de etanol (%) 4gua (R$/h) vapor (R$/h) de etanol (R$/h) (R$/h)
80 5.060,25 4.946,62 36.278,35 46.285,22
82 5.167,85 5.039,47 32.650,51 42.857,83
84 5.274,39 5.131,68 29.022,68 39.428,75
86 5.379,83 5.223,22 25.394,84 35.997.89
88 5.484,16 5.314,10 21.767,01 32.565,27
90 5.587,31 5.404,25 18.139,17 29.130,73
92 5.689,26 5.493,71 14.511,34 25.694,31
94 5.789,95 5.582.42 10.883,50 22.255,87
96 5.889,27 5.670,33 7.255,67 18.815,28
98 5.987,02 5.757,30 3.627,83 15.372,16

99 6.035,07 5.800,24 1.813,92 13.649,23
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Os dados de equilibrio liquido-vapor utilizados para avaliar o ponto de bolha da

mistura etanol-dgua, estimado pelos parametros regredidos pelo modelo NRTL e pelos

presentes em Ge et al. (2008), estdo apresentados na Tabela I.1. Esses valores correspondem a

série Binary VLE Isobaric VLE184 — retirados da interface do NIST no Aspen Plus —, com

temperatura em graus Celsius e pressao de 101,32 kPa. O diagrama de fases dessa série €

representado na Figura I.1.

Tabela I.1 — Dados ELV etanol-agua

T Xetanol Yetanol
98,27471 0,0097 0,1035
93,47567  0,0270  0,2248
90,67623  0,0427 0,2967
88,42668  0,0646  0,3612
8421778  0,1476  0,4870
82,17840  0,2444  0,5475
81,32865 0,3182  0,5810
80,57888  0,4013  0,6137
79,87909  0,5008  0,6485
79,42922  0,5884  0,6915
78,87939  0,6980  0,7520
78,52949  0,7857  0,8049
78,22958  0,8448  0,8515
78,27957 09190  0,9158
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Figura 1.1 — Diagrama de fase etanol-agua
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