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RESUMO

O bioetanol € um dos biocombustiveis automotivos de fonte renovavel mais utilizados, com
grande potencial para a substituicdo dos combustiveis fosseis como a gasolina ou também
utilizacdo como seu aditivo. Para se obter o bioetanol anidro em pureza de acordo com 0s
pardmetros legais de aplicacdo como aditivo a gasolina é preciso aplicar processos mais
complexos de separacdo. Isso é necessario, pois a mistura de bioetanol e &gua forma
azeotropo, o que implica na dificuldade de separa-los por meio da destilagdo convencional.
Além disso, 0s processos convencionais para separacdo do bioetanol hidratado também
devem ser aprimorados para serem operados com alto desempenho. Assim, 0 objetivo desse
estudo foi avaliar os processos de destilagdo convencional e duplo efeito para producdo de
bioetanol hidratado de primeira e de segunda geragdes e 0s processos de destilacdo extrativa e
adsorcdo por peneira molecular para producdo de bioetanol anidro. Os processos foram
avaliados por meio de simulagdes pelos modelos de estagios de equilibrio e de ndo equilibrio
no simulador Aspen Plus®. As andlises focaram na demanda energética dos processos,
dimensionamento de equipamentos e, no caso do bioetanol hidratado, também foi avaliada a
producdo do subproduto vinhaca. Observou-se que o processo de destilacdo duplo efeito
proporciona economia de energia em comparacdo com a destilacdo convencional para
producdo de bioetanol hidratado. Em contrapartida, a destilagdo duplo efeito demandou
colunas com maior didmetro, o que pode resultar em um custo com equipamentos mais alto.
Ja no caso da producdo de bioetanol anidro, a utilizacdo do solvente eutético profundo
ChCl:Ureia (1:2) na destilacdo extrativa mostrou economia de energia em comparacdo ao
solvente convencional etilenoglicol. Além disso, a operagdo com ChCl:Ureia (1:2) demandou
menor quantidade de solvente no processo do que a operagdo com etilenoglicol. Comparando-
se a destilacdo extrativa com a adsor¢do em peneira molecular, percebeu-se que a peneira
molecular fornece baixa recuperacdo do etanol, porém este processo tem a vantagem de néo
requerer a adicdo de um solvente, o que pode ser um fator positivo para producdo de etanol
em aplicagdes que necessitam de elevado teor de pureza. Com rela¢do aos modelos utilizados,
observou-se que as analises conduzidas pelo modelo de estdgios de ndo equilibrio
necessitaram de colunas com mais estagios de destilagdo do que as colunas avaliadas pelo
modelo de estdgios de equilibrio e apresentaram maior consumo energético, 0 que ja era
esperado, pois 0 modelo de ndo equilibrio pode fornecer uma predicdo mais realista das
condigdes do processo.

Palavras-chave: Bioetanol anidro, bioetanol hidratado, destilagdo, modelo de estagios de néo
equilibrio, ChCl:Ureia (1:2).



ABSTRACT

Bioethanol is one of the most used renewable automotive biofuels from renewable source,
with great potential for replacing fossil fuels such as gasoline or also to be used as its additive.
To obtain anhydrous bioethanol in purity according to the legal parameters of application as a
gasoline additive, it is necessary to apply more complex separation processes. This is
necessary, as the mixture of bioethanol and water forms an azeotrope, which implies the
difficulty of separating them through conventional distillation. In addition, conventional
processes for separating hydrated bioethanol must also be improved to operate with high
performance. Thus, the aim of this study was to evaluate the conventional and double effect
distillation processes to produce hydrated bioethanol of the first and second generations and
the extractive distillation and adsorption processes by molecular sieve to produce anhydrous
bioethanol. The processes were evaluated through simulations using the equilibrium and rate-
based models in the Aspen Plus® simulator. The analyzes focused on the energy demand of
the processes, equipment sizing and, in the case of hydrated bioethanol, the production of the
vinasse by-product was also evaluated. It was observed that the double effect distillation
process provides energy savings compared to conventional distillation to produce hydrated
bioethanol. In contrast, double effect distillation required columns with a larger diameter,
which may result in a higher capital cost. In the case of anhydrous bioethanol production, the
use of the deep eutectic solvent ChCl:Urea (1:2) in extractive distillation showed energy
savings compared to the conventional ethylene glycol solvent. In addition, the operation with
ChCl:Urea (1:2) required lower solvent content in the process than the operation with
ethylene glycol. Comparing the extractive distillation with the molecular sieve adsorption, it
was noticed that the molecular sieve adsorption provides low recovery of ethanol, however
this process has the advantage of not requiring the addition of a solvent, which can be a
positive factor for production of ethanol in applications that require high purity content.
Regarding the models used in the simulations, it was observed that the analyzes conducted by
the rate-based model required columns with more distillation stages than the columns
evaluated by the equilibrium stage model and presented higher energy demand, which was
already expected, since the rate-based model is able to provide a more realistic prediction of
the process conditions.

Keywords: Anhydrous bioethanol, hydrated bioethanol, distillation, rate-based model,
ChCl:Urea (1:2).
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1 INTRODUCAO

O desenvolvimento econdmico mundial esta diretamente ligado ao aumento do
consumo de energia (ZEREN e AKKUS, 2020; RAHMAN e VELAYUTHAM, 2020).
A elevada demanda energética resulta de fatores como o crescimento de paises em
evolucdo tecnoldgica, industrializacdo, urbanizacdo, crescimento populacional e
aumentos nas atividades comerciais (ZEREN e AKKUS, 2020; BOURAIOU et al.,
2019; GUPTA e VERMA, 2015). O uso de recursos energéticos convencionais, como
petréleo, gas natural e carvdo sdo as principais fontes de emissdo de gases de efeito
estufa (BOURAIOU et al., 2019). Diante da preocupacao com a polui¢cdo ambiental e
com as fontes de combustiveis fésseis, a utilizacdo de energia renovavel é uma solucéo
para se lidar com os desafios mundiais do consumo de energia. Entretanto, atualmente,
as energias renovaveis representam apenas 10 % da energia global (ABUD e SILVA,
2019).

Durante as Ultimas duas décadas, o bioetanol tornou-se o combustivel
automotivo renovavel mais produzido e utilizado (KARVONEN e KLEMOLA, 2019;
ABUD e SILVA, 2019). O bioetanol ¢é aplicado como combustivel direto e também em
mistura com a gasolina. Além de ser um combustivel renovavel, o bioetanol pode ser
usado como base para diversos produtos quimicos (SHANG et al., 2019; KUMAR et
al., 2010).

O bioetanol pode ser obtido por meio do processamento de diferentes
biomassas, como por exemplo, cana-de-acUcar, milho e beterraba que, respectivamente,
predominam no Brasil, Estados Unidos da América e paises europeus (KARVONEN e
KLEMOLA, 2019; TAN et al., 2019). Aproximadamente, 59 % da producdo mundial é
americana e 28 % brasileira (TAN et al., 2019). No cenério brasileiro, a cana-de-agucar
€ a matéria prima mais utilizada para a producédo de bioetanol, que pode ser de primeira
e segunda geracbes (ALBARELLI et al., 2018; DIAS et al., 2015). Além disso, ha
pesquisas voltadas para a integracdo destes processos com a producdo de bioetanol de
terceira geracdo através do processamento de algas (DIAS et al., 2015, MACIEL
FILHO, 2014).

Na producéo do bioetanol, as etapas que mais envolvem custos séo o cultivo da
cana-de-agUcar e 0S processos de separacdo empregados para purificar o produto
(FONSECA, 2011). No caso do etanol hidratado, os processos de separacdo comumente
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adotados sdo a destilacdo convencional e a destilacdo de multiplos efeitos. Entretanto,
devido a formacao do azeo6tropo entre etanol e agua, a purificagdo do bioetanol em nivel
anidro de pureza ndo pode ser realizada por meio de processos convencionais,
requerendo a utilizacdo de processos mais custosos, como destilacdo azeotrdpica,
destilacdo extrativa e adsor¢do em peneira molecular (DIAS, 2008).

Além disso, grande parte dos trabalhos envolvendo simulacéo de processos para
purificacdo de bioetanol utilizam aproximacdes que simplificam muito o problema real.
Com o aprimoramento de ferramentas de avaliacdo processos, a abordagem dos
modelos de estagio de ndo equilibrio para separacdo multicomponente se tornou mais
facilmente aplicavel (GORAK e OLUIJIC, 2014). Em um projeto de coluna real, alguns
dos estados estacionarios calculados pelo modelo de estagios de equilibrio ndo podem
ser realizados devido as limitagbes por conta de inundagdes nos pratos da coluna, estas
sdo identificadas pelo modelo de estdgio de ndo equilibrio (BAUR et al., 2000).
Ademais, no caso da destilacdo extrativa, por exemplo, € muito importante se analisar o
processo por meio do modelo de estagios de ndo equilibrio, j& que ele é capaz de avaliar
a diminuicdo da eficiéncia causada pela viscosidade do solvente utilizado através da
consideracdo das propriedades fisicas e de transporte do sistema (QUIJADA-
MALDONADO et al., 2013).

Diante da preocupacdo com a demanda energética dos processos, foram
realizadas simulacdes de destilacdo convencional e duplo efeito para producdo de
bioetanol hidratado e destilacdo extrativa para producdo de bioetanol anidro. Os
processos foram comparados com relagdo ao consumo energético e dimensdo de
equipamentos. De acordo com a metodologia de modelo de estagios de ndo equilibrio,
este trabalho contribui com informag6es mais realistas a respeito do desempenho de
diferentes tecnologias para producédo de bioetanol de primeira e de segunda geracdes em

teores hidratado e anidro de pureza.
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2 OBJETIVOS

O objetivo geral deste projeto foi a simulacdo dos processos de destilagdo de
bioetanol de uma biorrefinaria de cana-de-agucar por meio da modelagem de estagios de
equilibrio e de ndo equilibrio para obtencdo de bioetanol hidratado de primeira e de
segunda geracdes e bioetanol anidro. A avaliacdo destes processos via analise de
sensibilidade levou em conta a demanda energética, a producdo de subproduto e as
condigdes operacionais.

Assim, foram determinados os seguintes objetivos especificos:

1- Revisar a literatura relativa a producdo de bioetanol de primeira e de
segunda geracdes e montar fluxogramas dos processos identificando as etapas e
correntes do processo.

2- Simular o processo de destilacdo convencional de primeira e de segunda
geracOes para a producdo de bioetanol hidratado segundo o modelo de estagios de
equilibrio e de ndo equilibrio com foco na demanda energética, producdo de efluente e
condigdes operacionais.

3- Simular o processo de destilacdo duplo efeito de primeira e de segunda
geracOes de bioetanol para a producdo de bioetanol hidratado segundo o modelo de
estagios de equilibrio e de ndo equilibrio, a fim de se comparar o consumo energético e
as condicdes operacionais com relacdo ao processo convencional de destilacao.

4- Simular e otimizar o processo de purificacdo para producdo de bioetanol
anidro usando destilacdo extrativa com um solvente eutético profundo, comparando-o
com diferentes tipos de solventes e com o processo de adsor¢do em peneira molecular.

5- Comparar os processos de purificacdo de bioetanol avaliados com foco na
demanda energética, producdo de efluente, condi¢cBes operacionais e nos tipos de
solventes no caso da destilacdo extrativa.

Assim, a contribuigéo deste trabalho encontra-se na avaliagdo dos processos de
destilacdo convencional e duplo efeito para producédo de bioetanol hidratado e no caso
dos processos de purificacdo de bioetanol anidro na avaliagdo da destilacdo extrativa
comparando-se diferentes tipos de solventes e adsor¢do em peneira molecular. Com
estas analises, 0s processos foram comparados com base na demanda energética e
dimensdo dos equipamentos, a fim de se obter um panorama geral a respeito das

vantagens e desvantagens de cada processo de producéo de etanol hidratado e anidro.
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3 REVISAO DA LITERATURA

A conversdo de biomassa em energia renovavel pode se dar pela rota bioquimica
ou pela rota termoquimica (MOTTA et al., 2018). A rota termoquimica pode ser
considerada um caminho mais direto para se gerar energia, envolve 0s processos de
combustdo, pirdlise, gaseificacdo, liquefacdo e hidroprocessamento catalitico
(GARCIA-VELASQUEZ, 2019; CHAN et al., 2019). Por outro lado, a rota bioquimica
gera energia de forma indireta, e é realizada por meio da fermentacdo dos agucares
presentes na biomassa, como é o caso da producdo do bioetanol (GARCIA-
VELASQUEZ, 2019).

Nesta revisdo bibliografica, aborda-se a rota bioguimica de producdo de
bioetanol, com foco na primeira e segunda geracfes. Além disso, sdo apresentados 0s
processos de destilacdo convencional e duplo efeito para producdo de bioetanol
hidratado e o0s processos utilizados na purificacdo do bioetanol anidro, como a
destilacdo extrativa e a adsor¢do em peneira molecular. Por fim, o0 modelo de estagios
de ndo equilibrio é apresentado como uma ferramenta rigorosa para a representacdo de
sistemas de destilacdo. Assim, este capitulo cumpre o primeiro objetivo especifico desta

pesquisa.

3.1 BIOETANOL DE PRIMEIRA GERACAO

O bioetanol de primeira geracdo de cana-de-aclicar é produzido pela
fermentacdo do caldo extraido da cana-de-acUcar. A cana-de-agUcar que chega até as
usinas normalmente é constituida por 69,35 % de agua, 13,85 % de sacarose, 13,15 %
de fibras, 1,79 % de nédo sacarideos, 1,07 % de solo, 0,59 % de acUcares redutores e
0,20 % de minerais em massa (PALACIOS-BERECHE et al., 2011). Mediante a acdo
de leveduras da espécie Saccharomyces cerevisiae, que metabolizam os agucares
glicose, frutose e sucrose, sdo produzidos bioetanol e gas carbonico (DIAS et al., 2018;
TAN etal., 2019).

Algumas etapas sdo essenciais no processamento da cana, como a moagem, a
separagdo do caldo e bagaco e, ainda, a concentragdo do caldo antes de ser conduzido as
dornas de fermentacdo (OLIVEIRA et al., 2016). A dorna apresenta duas correntes de

saida, a corrente de vinho bruto resultante da fermentacéo e a saida do subproduto gas
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carbonico, que arrasta uma fracdo de alcool (Figura 1). Para recupera-lo da corrente
gasosa, € utilizado um sistema de lavagem de gases, em que o alcool € absorvido pela

agua e é direcionado a etapa de destilag&o.

Figura 1 — Representacdo simplificada do processo de producdo do bioetanol hidratado de primeira

geracao.
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Fonte: Autoria propria.

O vinho bruto produzido na fermentacéo passa por uma etapa de centrifugacao,
a fim de recuperar a levedura (FONSECA, 2011). O vinho centrifugado se junta a
corrente de &gua da lavagem dos gases, compondo a alimentacdo do sistema de
destilacdo (KARIMI e CHISTI, 2017). Posteriormente, na se¢do de destilacdo, o etanol
é purificado. As principais correntes de produtos oriundos da secdo de destilacdo sdo o
bioetanol hidratado, a vinhaca e a flegmaca, que a seguir serdo mais detalhadas.

Considerando-se o vinho centrifugado oriundo da primeira geracdo de
bioetanol, este trabalho aborda o uso dos processos de destilacdo convencional e duplo
efeito para producéo de etanol em teor hidratado de pureza. Na secdo de metodologia é
apresentada a composicdo do vinho e também sdo detalhadas as andlises de

sensibilidade utilizadas para a avaliagcdo do processo.

3.2 BIOETANOL DE SEGUNDA GERACAO

Em usinas que produzem apenas bioetanol de primeira geracdo, depois de se
extrair o caldo, o bagago geralmente é utilizado como combustivel para as caldeiras que
geram vapor para a planta (FURLAN et al., 2012). Entretanto, esse bagago ainda pode

ser utilizado para se produzir bioetanol.



29

O bioetanol de segunda geracdo € obtido pelo processamento do bagago da
cana-de-agucar que ja teve seu caldo extraido. O bagago é constituido por celulose
(22,1 %), hemicelulose (9,9 %), lignina (20,4 %) e umidade (47,4 %) (KARVONEN e
KLEMOLA, 2019; BERNIER-OVIEDO et al., 2018; PICCOLO e BEZZO, 2009). Essa
biomassa lignocelulosica apresenta estrutura recalcitrante, o que dificulta o acesso de
enzimas e micro-organismos as fracfes de carboidratos da parede celular da planta
(ANTUNES et al., 2018). Por isso, o pré-tratamento da biomassa para liberar agutcares
fermentaveis é geralmente o primeiro passo (ANTUNES et al., 2018). Depois do pré-
tratamento, € realizada a hidrolise enzimatica e, entdo, se prossegue para a fermentacao,
onde, por meio da acdo de leveduras, é produzido o bioetanol (WANG et al., 2019). A
Figura 2 apresenta um esquema simplificado das etapas de produgdo do bioetanol de

segunda geracdo.

Figura 2 — Representacdo simplificada do processo de produgdo do bioetanol hidratado de segunda

geracao.

Bagaco Pré- Hidrélise Gases Lavagem de gases
: Gases
tratamento enzimatica
Flegmaca
<+
Mosto Doma

(fermentacdo)

Levedura, dispersante e acido

Z Solugéo alcodlica
Agua Bioetgnol
Resfriador Doma volante | Flegmaca
(reservaténo) |
Centrifuga —_—
Vinho bruto Vinhaca
7 Vinho centrifugado <

(O Destilaria

Levedura

Fonte: Autoria propria.

As etapas de tratamento e hidrdlise enzimatica aumentam 0s custos de
producdo e afetam a consolidacdo do bioetanol de segunda geracdo no mercado (ABUD
e SILVA, 2019). Embora o pré-tratamento seja apontado como um dos principais
entraves da producdo, o tempo de fermentacdo no processo de producdo de bioetanol de
segunda geragdo é cinco a dez vezes mais longo que no da primeira geracdo
(MARIANO, 2016). Alem disso, observou-se nas opera¢des nacionais que o rendimento
da etapa de hidrdlise fica entre 50 e 60 %, enquanto o esperado era 80 % (MARIANO,
2016). Esse baixo desempenho e o elevado pre¢o das enzimas trouxeram desafios para a
producdo de bioetanol de segunda geragdo (MARIANO, 2016).

Apesar de atualmente a producdo de bioetanol de segunda geracdo ndo ser

atrativa economicamente para as empresas do setor sucroenergético, espera-se superar
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os obstaculos industriais e tecnologicos do setor. Estima-se que em 2025 o custo de
producdo de bioetanol de segunda geracao se igualard ao de primeira (BONOMI, 2017).
Abud e Silva (2019) apontam que a producdo de bioetanol de segunda geracdo traz
vantagens quanto aos seguintes aspectos: uso de residuos agricolas, urbanos e florestais
como matéria prima; ndo ha concorréncia com o suprimento alimentar; aumento parcial
na produtividade de etanol para a mesma area de cana-de-agucar cultivada.

Em relacéo ao processo de separac¢ao do bioetanol, a principal diferenga entre a
purificacdo de bioetanol de primeira e de segunda geracGes € a composi¢do do vinho; o
bioetanol de segunda geracdo € constituido também por substancias como furfural e
hidroximetilfurfural. Na secdo de metodologia a composicdo de ambas as geracOes de
bioetanol é detalhada. Além disso, neste trabalho, a purificacdo do bioetanol de segunda
geracdo também é avaliada pelos processos de destilacdo convencional e duplo efeito

para producéo de bioetanol hidratado.

3.3 BIOETANOL HIDRATADO

O bioetanol hidratado é um combustivel destinado & utilizacdo direta em
motores a combustdo interna. Além de ser um biocombustivel automotivo, o bioetanol
hidratado possui outras aplicacGes nos segmentos de cosméticos, produtos de limpeza e
tinturas e também é utilizado para se produzir bioetanol anidro através da aplicacdo de
processos de purificacdo adicionais (FONSECA, 2011; ALVES, 2014).

No ano de 1975 o Brasil instituiu o Programa Nacional do Alcool pelo Decreto
n° 76.593 (1975) visando aumentar a producdo de bioetanol a ser utilizado como
combustivel, diminuindo a dependéncia nacional de petrdleo. A tecnologia flex-fuel que
surgiu nos EUA nas décadas de 1980 e 1990 contribuiu ainda mais para a disseminagdo
do bioetanol hidratado como combustivel para automéveis. Esta tecnologia possibilitou
a criacdo de motores capazes de se ajustarem automaticamente para responder
adequadamente a mistura de bioetanol com gasolina em qualquer fracdo que fosse
utilizada (SAMANEZ et al., 2014). No mercado brasileiro essa tecnologia foi langcada
no ano de 2003, possibilitando que o bioetanol pudesse competir com a gasolina no
mercado de combustiveis (SAMANEZ et al., 2014).

Além disso, a produgdo nacional de bioetanol continua crescendo. O 4°
levantamento da safra de cana-de-agucar 2018/2019 da Companhia Nacional de
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Abastecimento (CONAB) aponta que a producdo nacional de bioetanol hidratado
aumentou 45,2 % em relagéo ao ciclo anterior, atingindo um recorde de 23,58 bilhdes
de litros no Brasil (CONAB, 2019).

Para a aplicacdo do bioetanol como um combustivel destinado a utilizacéo
direta em motores a combustdo interna, a Resolucdo ANP N° 19 determina que no
Brasil, o teor alcodlico deve estar entre 92,5 e 94,6 % em massa ou acima de 94,5 % em
volume (AGENCIA NACIONAL DO PETROLEO, GAS NATURAL E
BIOCOMBUSTIVEIS, 2015). Para atingir o teor alcodlico requerido de bioetanol
hidratado, a separacdo de pode ser realizada por meio da destilacdo convencional e de
mdaltiplos efeitos.

O vinho centrifugado, que pode ser proveniente da producdo de bioetanol de
primeira ou segunda geracdo entra na secdo de destilacdo, que comumente é constituida
por cinco colunas (Figura 3). Conforme apresentado por Dias (2008), a coluna A é de
esgotamento do vinho, Al de epuracdo e D de concentracdo de alcool de segunda e o
conjunto destas trés recebe o nome de coluna de destilagdo. A coluna B é de retificacdo
e a coluna Bl de esgotamento, constituindo o conjunto de retificacdo. Conforme
apresentado por Jungueira (2010), as se¢es B e B1 possuem um mesmo diametro e
podem ser representadas por uma Unica coluna chamada BB1.

A coluna Al atua aquecendo o vinho e concentrando 0s componentes mais
volateis na fase vapor, que passam para a coluna D (BATISTA, 2008). Na coluna D séo
concentrados os componentes mais volateis. A principal funcdo da coluna D é eliminar
uma porcdo dos contaminantes volateis a fim de se obter uma maior pureza no etanol a
ser produzido (BATISTA, 2008). Além da remocdo dos gases, no topo da coluna D é
gerado um produto chamado de alcool de segunda, este tem concentracdo de etanol
entre 85 e 90 % em massa (BATISTA, 2008). O alcool de segunda retorna para a dorna
volante a fim passar novamente pelo processo de destilacdo. No fundo da coluna D é
produzida a flegma liquida que alimenta o conjunto de retificagéo.

A coluna A, de esgotamento do vinho, tem como produto duas correntes, a
vinhaca e a flegma vapor. A funcéo desta coluna é de concentrar o etanol na corrente de
flegma em aproximadamente 40 % em massa (DIAS, 2008). Desta forma, para se evitar
perdas no processo, a concentracdo de etanol na vinhaga ndo deve ultrapassar 0,02 %
em massa, sendo constituida majoritariamente por agua, impurezas e componentes mais
pesados (BATISTA, 2008; DIAS, 2008).
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A flegma, que é composta de 30 a 40 % em volume de bioetanol, segue para o
conjunto de retificagdo (SILVA et al., 2015). No segmento de retificacdo é gerado o
bioetanol hidratado como produto do topo e a flegmaga como produto de fundo. A
flegmaca também é um subproduto e pode ser utilizada para a assepsia do sistema,
como limpeza de dornas, trocadores de calor e linhas (SILVA et al., 2015). Além disso,
o restante da flegmaca gerada € utilizada para irrigar as lavouras, podendo ser misturada
com a vinhaga para fertirrigacéo.

Durante a fermentacao pode ocorrer também a formacéo de dleo fusel, que tem
valor agregado (KARIMI e CHISTI, 2017). O ¢6leo fusel € constituido por
aproximadamente 60 % de alcool isoamilico e fragdes menores de 1-propanol e
isobutanol (KARIMI e CHISTI, 2017; MAYER et al., 2015). Sua producdo depende de
fatores como pH e qualidade da cana utilizados na fermentacdo, sendo gerado em
aproximadamente 1 a 5 litros para cada 1000 litros de bioetanol produzido (KARIMI e
CHISTI, 2017). Quando gerado, esse Oleo é removido da torre de destilacdo BB1 e
passa para um decantador, onde, por meio da adi¢cdo de &gua, é separado da fase
alcdolica, que pode retornar ao sistema de destilacdo (BESSA, 2012). O 6leo fusel pode
ser comercializado e também, depois da purificacdo do alcool, pode ser adicionado a ele

para aumentar sua octanagem.

Figura 3 — Representagdo de uma destilaria convencional para producéo de bioetanol hidratado
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Além do sistema convencional de destilacdo, também pode-se realizar a
destilacdo de multiplos efeitos. Este processo requer a operacdo do sistema de colunas
em diferentes pressdes a fim de realizar uma integragdo energética entre as correntes do
sistema. Assim, a diferenca de pressdo pode ser utilizada para que seja feita uma
integracdo entre os refervedores e condensadores proporcionando uma economia de
vapor no processo (DIAS, 2011). Segundo Junqueira (2010), a destilagdo de maltiplos
efeitos possui vantagens em comparacéo a destilagdo convencional quanto a reducdo do
consumo de energia, pois requer menor quantidade de calor.

Desta forma, neste estudo sdo estudados ambos o0s processos de destilacdo
convencional e duplo efeito para producdo de bioetanol hidratado de primeira e de
segunda geracGes. Na secdo de metodologia sdo detalhadas as condi¢Oes de processo
avaliadas em cada configuracdo, as andlises foram realizadas com o objetivo de
comparar 0S processos com relacdo ao consumo energético e ao dimensionamento de
equipamentos. Além disso, também séo utilizadas duas modelagens de simulagdo, os
modelos de estagios de equilibrio e de ndo equilibrio que também sdo detalhados nas

proximas secdes desta revisdo.

3.4 VINHACA

A vinhaca é o efluente proveniente da etapa de destilacdo da producdo de
bioetanol, sendo gerada em uma quantidade de 10 a 15 litros por litro de etanol
produzido (CORTES-RODRIGUEZ et al., 2018). Isso significa que em uma destilaria
convencional com capacidade de producdo de 1000 metros cubicos de bioetanol por dia,
pode-se atingir o volume de até 15.000 metros cubicos de vinhaga diariamente
(CORTES-RODRIGUEZ et al., 2018).

A vinhaca €é constituida por nutrientes e matéria orgénica, 0 que torna possivel
sua utilizacdo para se produzir biogas por digestdo anaerobica e também para se
produzir racdo animal (CORTES-RODRIGUEZ et al., 2018). A vinhaca também é uma
Otima fonte de nutrientes para as plantas, por isso é empregada majoritariamente na
fertirrigagdo dos proprios canaviais, fornecendo agua e minerais essenciais para 0
cultivo da cana (PEITER et al., 2019).
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Entretanto, o uso de vinhaga em excesso nas lavouras pode causar mudangas na
qualidade do solo, como salinizagdo, reducdo da alcalinidade e aumento de
fitotoxicidade (SILVA et al., 2018). Por isso, € importante 0 monitoramento por meio
de andlises do solo. A resolucdo numero 758 da Agéncia Nacional do Petréleo, Gas
Natural e Biocombustiveis (2018) reporta que a quantidade tipica de vinhaca utilizada
como insumo para a producdo de cana-de-agtcar é de 440,2 litros por tonelada de cana.

Uma alternativa para se reduzir o volume de vinhaga produzido é concentra-la
por meio da evaporacao. Entretanto, isso demanda energia e também causa problemas
quanto a incrustacdo de evaporadores (CHRISTOFOLETTI, et al., 2013). Peiter et al.
(2019) apresentam alternativas para o tratamento da vinhaga, como digestdo anaerdbica
e osmose reversa. No entanto, sua aplicacdo envolve custos mais altos que a
evaporacao.

A producdo de vinhaca reflete diretamente em uma diminuicdo do volume de
bioetanol produzido, ja que este efluente contém teor alcodlico (LOPES et al., 2016).
Diante disso, ao invés de apenas aplicar tratamentos para concentrar a vinhaca, é
importante conduzir os processos de forma a diminuir sua producdo. O principal fator
capaz de aumentar a concentracdo de bioetanol no vinho e diminuir a quantidade de
vinhaca produzida é a selecdo e utilizacdo de leveduras robustas (LOPES et al., 2016).
Estas sdo capazes de suportar maiores teores de bioetanol, possibilitando um aumento
na conversao de aglcares em alcool (LOPES et al., 2016).

Silva et al. (2017) avaliaram a geracdo de vinhaca em trés sistemas de destilacdo:
injecdo de vapor, recompressdo mecanica de vapor e uso de refervedores. Em seu
estudo, obtiveram que o sistema com injecdo de vapor para o aguecimento da torre foi 0
que mais produziu vinhagca, isso foi causado pelo fator de diluicdo. O uso do sistema de
injecdo de vapor aumenta o volume de vinhaca em aproximadamente 30 %, isso porque
h& uma entrada de 3 a 4 quilogramas de vapor por litro de etanol destilado (MAYER et
al., 2015).

Ainda, segundo Silva et al. (2017), o uso do sistema de recompressao mecanica de
vapor produziu menor volume de vinhaga em comparacdo o sistema de injecdo de
vapor. Porém, a concentragdo de bioetanol na vinhaga gerada no sistema com
recompressdo de vapor foi maior do que nos outros dois casos. JA 0 sistema de
refervedores foi 0 que produziu 0 menor volume de vinhaga e com menor concentragao
de bioetanol. Além disso, Mayer et al. (2015) apresentam que no sistema de inje¢éo de

vapor se produz de 17 a 18 litros de vinhaga por litro de etanol, enquanto em sistemas
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com aquecimento indireto, sdo gerados de 12 a 14 litros de vinhaca por litro de
bioetanol produzido.

Desta forma, considerando-se os estudos apresentados, e visando diminuir a
quantidade de vinhaga produzida e evitar perda de etanol neste subproduto, as
configuracBes utilizadas neste estudo foram de colunas com refervedor. As analises
deste tabalho também levam em conta a quantidade de vinhaca gerada em cada sistema,
sendo detalhada nos resultados de cada configuracao.

3.5 BIOETANOL ANIDRO

Em 1938, o Decreto-Lei n® 737 (1938) tornou obrigatério o uso de 5 % em
volume de etanol anidro na gasolina comercial no Brasil, substituindo o aditivo
antidetonante tetraetilchumbo que atualmente é proibido no Brasil e na Unido Européia
(ABUD e SILVA, 2019). O bioetanol anidro é aplicado como um componente na
mistura da gasolina de forma crescente ao redor do mundo (YUAN et al., 2020). Além
disso, na Europa, a incorporacdo de biocombustiveis busca atingir uma participacédo de
10 % de energia renovavel no setor de transportes até o ano de 2020 (EUROPEAN
RENEWABLE ETHANOL, 2018).

Essa mistura de bioetanol com a gasolina traz beneficios ao combustivel, ja que
eleva a taxa de octanagem do mesmo (KARIMI e CHISTI, 2017). Isso significa que a
presenca de bioetanol na gasolina aumenta a resisténcia a auto detonacdo do
combustivel, permitindo motores de ignicdo mais eficientes (YUAN et al., 2020). A
adicdo de bioetanol a gasolina aumenta o teor de oxigénio do combustivel, o que
permite uma melhor oxidacdo dos hidrocarbonetos reduzindo as quantidades de gases
poluentes liberados na atmosfera (ALZATE e TORO, 2006).

Nos Estados Unidos da América o bioetanol anidro é aplicado em uma mistura
de 10 % na gasolina (KARVONEN e KLEMOLA, 2019). No Brasil, a Resolu¢do N° 1
de 2015 do Conselho Interministerial do Actcar e do Alcool (CIMA) regulamenta que o
bioetanol anidro seja utilizado na formulagdo da gasolina C, em uma mistura de 27 %
na gasolina comum e 25 % na gasolina premium (CONSELHO INTERMINISTERIAL
DO ACUCAR E DO ALCOOL, 2015). A Tabela 1 apresenta as especificacdes de teor



36

de agua e bioetanol requeridas para que o bioetanol anidro possa ser aplicado como

combustivel a ser misturado com a gasolina A na formulagéo da gasolina C.

Tabela 1 — Especificagdes do bioetanol anidro a ser misturado com a gasolina

Teor minimo de etanol Teor maximo de agua

Local % massa % volume % massa % volume Norma

Brasil 99,3 98,0 0,7 - ANP N° 19 (2015)

EUA - 92,1 1,26 1,0 ASTM D4806-16 (2016)
Paises europeus 98,7 - 0,3 - EN 15376:2014 (2014)

Para se obter bioetanol anidro é necessario recorrer a processos alternativos de
separacao, ja que na pressdo atmosférica em concentracdo de etanol de 0,8952 molar, ou
0,9562 em massa, hd a formacdo de aze6tropo com a agua na temperatura de 78,2 °C
(WALAS, 1985). A Figura 4 apresenta o diagrama de equilibrio de fases para a mistura
binaria de etanol e dgua obtida pelo simulador Aspen Plus® considerando-se 0 modelo

termodinamico NRTL na pressao de 1 atm.

Figura 4 — Diagrama de equilibrio de fases etanol-agua (1 atm)
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Fonte: Autoria prépria.

Assim, os processos utilizados para a purificagdo correspondem ao principal
gasto energético da producio de bioetanol anidro (GARCIA-HERREROS et al., 2011,
HUANG et al., 2008). Esses processos incluem a destilagdo azeotrdpica com

cicloexano, destilagdo extrativa com etilenoglicol, desidratagdo por reacdo quimica,
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pervaporacdo com membranas, e adsorcdo em peneira molecular (BECHARA et al.,
2018; BASTIDAS et al., 2010; JUNQUEIRA, 2010; AL-ASHEH et al., 2004; CHEN et
al., 2014). As destilacbes azeotropica e extrativa foram mais comumente adotadas para
a obtencdo de bioetanol anidro. Entretanto, esses processos possuem desvantagens,
como problemas de corrosao de equipamentos relacionada ao solvente utilizado e etapas
adicionais de reciclagem do solvente (CHEN et al., 2014).

A aplicagdo de peneiras moleculares tem ganho mais atengdo pela sua
capacidade de purificar o etanol, adsorvendo a &gua da mistura, restando apenas
concentragdes muito baixas (partes por milhdo) (AL-ASHEH et al.,, 2004; LEE e
LADISCH, 1987; CHEN et al., 2014). Entretanto, esta requer a aplicacdo de uma etapa
extra, a regeneracdo do adsorvente, podendo também tornar necessario o reciclo de
grandes quantidades de etanol (KAMINSKI et al., 2008). Desta forma, os métodos de
purificacdo de bioetanol anidro precisam ser estudados, a fim de que se obtenha um

processo mais eficiente e economicamente vantajoso.

3.5.1 Destilacao extrativa

A destilacdo extrativa € o método mais utilizado na separacdo de misturas
azeotrdpicas ou com volatilidade relativa muito proxima (DONG et al., 2018; LEI et al.,
2014). Neste processo de separacdo liquido-vapor, um solvente com alto ponto de
ebulicdo € adicionado ao sistema, como consequéncia disso, a volatilidade relativa dos
componentes da mistura é aumentada e a separacdo do azeoGtropo pode ser realizada
(BLACK e DITSLER, 1974; DONG et al., 2018; GERBAUD et al., 2019; LEI et al.,
2014; QUIJADA-MALDONADO et al., 2013; SHANG et al., 2019; FONSECA, 2011).
Para isso, 0 solvente adicionado deve ter alta afinidade com o componente a ser extraido
(DONG et al.,, 2018; QUIJADA-MALDONADO et al.,, 2013). Assim, o produto
desejado é obtido na corrente de destilado do topo e o solvente na corrente de fundo
com o componente extraido (BLACK e DITSLER, 1974; DONG et al.,, 2018;
QUIJADA-MALDONADO et al., 2013).

Neste processo, o solvente é adicionado no topo da coluna e atua no coeficiente
de atividade dos componentes da mistura, mudando, assim, a volatilidade relativa dos

componentes em uma direcdo favoravel a separacdo. Assim, arrasta um dos
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componentes da mistura, neste caso, a agua, enquanto o etanol é retirado no topo
(FONSECA, 2011). Para que isso seja possivel, o solvente deve ter ponto de ebuligdo
superior aos dos constituintes da mistura que se deseja separar, para alterar os
coeficientes de atividade e, assim, aumentar o fator de separacdo (FONSECA, 2011). O
solvente ainda passa por uma etapa de recuperacdo, na qual ele € separado da agua, essa
etapa pode ser realizada em uma coluna de destilagdo convencional ou em um vaso
flash, dependendo do solvente utilizado. Depois disso, 0 solvente é reciclado de volta a
coluna de destilacdo extrativa para ser utilizado novamente no processo (FONSECA,
2011).

Em comparagdo aos demais processos, a destilagcdo extrativa possui consumo
de energia relativamente baixo, de forma que o custo principal deste processo se
encontra no solvente utilizado (MA et al., 2017; RAMOS et al., 2016). Assim, a escolha
de um solvente econémico e eficiente é determinante para a viabilidade deste processo
(DONG et al., 2018). O desenvolvimento de novos solventes melhorou muito a
destilacdo extrativa, diminuindo significativamente o consumo de energia deste
processo (PAN et al., 2019). Diversos tipos de solventes foram estudados para serem
aplicados na destilacdo extrativa, como solventes liquidos, sais solidos, polimeros
hiperramificados, liquidos ibnicos e solventes eutéticos profundos (BLACK e
DITSLER, 1974; SEILER et al., 2004; DONG et al., 2018; DONGMIN e YANHONG,
2018; FURTER, 1993; HUANG et al., 2008; LEI et al., 2003; PACHECO-BASULTO
et al., 2012; RAMIREZ-MARQUEZ et al., 2013; RAVAGNANI et al., 2010; YEH e
BERG, 1992; ZHU et al., 2016). A desidratacdo do bioetanol é realizada, na maioria das
vezes, utilizando-se o solvente etilenoglicol (BLACK e DITSLER, 1974; RAMIREZ-
MARQUEZ et al., 2013; RAVAGNANI et al., 2010).

Na busca por alternativas mais sustentaveis com menor custo, vém sendo
desenvolvidos solventes alternativos, como os solventes eutéticos profundos (DES, do
inglés deep eutectic solvent) (ACHKAR et al., 2019; MIRZA et al., 2015). Alguns DES
sdo introduzidos pela literatura como solventes verdes com caracteristicas como baixa
pressdo de vapor, ndo toxicidade, ndo inflamabilidade, ndo reatividade com agua,
biodegradabilidade, baixo custo e facil sintese, mas € importante observar que esses
atributos dependem de seus constituintes (ACHKAR et al., 2019; MIRZA et al., 2015;
PENG et al., 2017; RUESGAS-RAMON et al., 2017; SHAHBAZ et al., 2016;
SHAHBAZ et al., 2013, 2012, 2011; SKULCOVA et al., 2019; SHANG et al., 2019).

Em comparacédo aos liquidos idnicos, que tém sido extensivamente estudados nos anos



39

recentes (NASIRPOUR et al., 2020), os DES sdo mais baratos e de preparacdo mais
simples (PENG et al., 2017).

Os DES sdo constituidos por uma mistura de componentes. Assim, sao
formados por ligaces intermoleculares de hidrogénio entre um sal halogeneto ou
receptor de ligacdo de hidrogénio e um doador de ligacdo de hidrogénio (RUESGAS-
RAMON et al., 2017; SAVI et al., 2019). Além disso, possuem ponto de fusio minimo
no diagrama de equilibrio de fases sélido-liquido, que é menor do que os pontos de
fusdo de seus constituintes (ABBOTT et al., 2003; RUESGAS-RAMON et al., 2017;
SAVI et al., 2019).

Ainda, estes solventes tém como principal caracteristica a baixa pressdo de
vapor (SHAHBAZ et al., 2016). O cloreto de colina com ureia (ChCl-Ureia) (1:2)
(Figura 5) é um solvente tipico da categoria de DES, sendo um dos mais estudados
(ACHKAR et al.,, 2019). Em outros contextos, o cloreto de colina é também um
nutriente que atua na regulacdo de processos metabdlicos no corpo (IMPEXTRACO,
2021). De acordo com Zhang et al (2018) o baixo preco baixo do cloreto de colina torna
os DES baseados neste componente aceitaveis para futuras aplica¢bes industriais. O
cloreto de colina atua como o sal receptor da ligacao de hidrogénio, enquanto a ureia é a
doadora de ligacdo de hidrogénio (ABBAS e BINDER, 2010; MIRZA et al., 2015). A
mistura destes componentes forma uma fase homogénea liquida em condicdes
ambientes que apresenta propriedades interessantes para utilizacdo como solvente
(ABBOTT et al., 2003).

Figura 5 — Estrutura molecular do cloreto de colina e ureia
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Fonte: Autoria prépria.

A temperatura e a presenca de agua afetam a estabilidade do DES (ACHKAR et
al., 2019; D’AGOSTINO et al., 2015). De acordo com Rodriguez et al. (2019) até 51 %
de agua em massa pode ser adicionada ao ChCl-Ureia (1:2), teores acima deste podem

resultar na perda da nanoestrutura do solvente, afetando suas propriedades. Além disso,
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a temperatura afeta a estabilidade do DES podendo ocasionar sua degradagédo
(RODRIGUEZ et al., 2019).

Abbas e Binder (2010) estudaram a decomposicao térmica do ChCI-Ureia (1:2)
por meio de analise termogravimétrica e calorimetria diferencial de varredura e
observaram que ha indicios de degradacdo deste solvente em temperaturas superiores a
210 °C. Chemat et al. (2016) corroboram com este estudo mostrando que a
decomposicdo térmica deste solvente acontece na temperatura de 211,02 °C, sua
avaliacdo foi realizada em analise termogravimétrica com variacdo de temperatura de
10 °C/minuto no intervalo de 50 a 500 °C. Assim, é imprescindivel que haja um
controle rigido de condi¢cBes operacionais em aplicagbes industriais em altas
temperaturas em que a estabilidade do DES e a sua reutilizagdo sdo necessarias
(RODRIGUEZ et al., 2019).

Como resultado de sua alta capacidade de solvéncia, os DES se tornaram
solventes em potencial para aplicacdo em diversos processos quimicos, como na
destilagdo extrativa (SKULCOVA et al., 2019). A aplicacdo de DES em processos
industriais requer conhecimento preciso a respeito de propriedades quimicas e
termodinamicas do mesmo (SHAHBAZ et al., 2016). Além disso, € fundamental o
estudo preciso de processos que contenham estes novos produtos.

A efetividade da utilizacdo do solvente ChCI-Ureia (1:2) para a separacdo do
azeotropo entre etanol e dgua foi comprovada em estudos experimentais (GJINECI et
al., 2016; PENG et al., 2017) e em simulacdes de processos (DONGMIN e
YANHONG, 2018; PAN et al., 2019; SHANG et al., 2019). Ao melhor do nosso
conhecimento, a aplicacdo do solvente cloreto de colina com ureia (1:2) no processo de
destilacdo extrativa para a producdo de bioetanol anidro foi estudada em simulacdes
apenas através do modelo de equilibrio de estagios em trabalhos como os de Dongmin e
Yanhong (2018), Pan et al. (2019) e Shang et al. (2019). Estas simulagdes, por sua vez,
utilizam as propriedades viscosidade, densidade, tensdo superficial do solvente.

Com relacdo aos trabalhos experimentais, a literatura apresenta estudos que
tratam da modelagem do equilibrio de fases do sistema constituido por etanol, dgua e
cloreto de colina com ureia (1:2) como os trabalhos de Gjineci et al. (2016) e Peng et al.
(2017). No caso de trabalhos experimentais, a sintese do cloreto de colina com
ureia (1:2) pode ser realizada conforme descrito por Chemat et al. (2016). Em seu

estudo eles realizaram a mistura de cloreto de colina e ureia (1:2 molar) em um
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recipiente hermético imerso em banho a 353,15 K e agitado a 400 rpm até que se
obtivesse um liquido homogéneo.

Neste estudo, a destilagdo extrativa é avaliada com os solventes etilenoglicol e
ChCl-Ureia (1:2). Primeiro ambos os solventes sdo comparados com relagdo ao
consumo energético da etapa de destilacdo, depois o processo com ChClI-Ureia (1:2) é
avaliado em uma analise de otimizacdo visando a diminuigdo do custo de processo. A
principal contribuicdo desta secdo de analises é a avaliagdo deste processo com o0
solvente ChCl-Ureia (1:2) pelo modelo de estagios de ndo equilibrio, trazendo uma
perspectiva nova para a literatura sobre este processo. Ainda, a configuracdo otimizada
é comparada com o processo de destilacdo extrativa com outros solventes apresentados

na literatura e também com o processo de adsor¢do em peneira molecular.

3.5.2 Peneira molecular

A adsorcdo em peneira molecular é uma tecnologia de desidratacdo em que
ocorre a separacdo fisica das moléculas de agua presentes na solucdo alcodlica
(FONSECA, 2011). Desta forma, ndo ha adicdo de outros insumos quimicos, obtendo-
se um produto de alta qualidade, indicado para aplicagcdes mais exigentes, sem tracos de
contaminantes (FONSECA, 2011).

De forma geral, a aplicacdo do processo de separacdo por peneira molecular
requer a utilizacdo de adsorventes, como por exemplo, zedlita, sais de cloreto, silica em
gel, potassio ou também adsorventes de base biolégica compostos de celulose e amido
(AL-ASHEH et al., 2004; KAMINSKI et al., 2008). Ainda, com rela¢do aos tipos de
adsorventes, a utilizacdo de adsorventes de base biolégica pode significar uma reducéo
de custo com relacdo ao adsorvente. De acordo com Huang et al. (2008), os adsorventes
de base biologica tém menor custo que as peneiras moleculares e sua regenera¢ao pode
ser realizada em temperaturas inferiores. Porém, a capacidade de separacéo das peneiras
moleculares é maior (HUANG et al., 2008).

Existem diversos tipos de peneiras moleculares, sendo que a zeoélita sintética é
a mais utilizada. A zedlita sintética também se subdivide em diferentes estruturas e
composicdes, de acordo com o adsorvato da mistura, sendo que a mais usada é
composta por particulas de silicio-aluminio (CHEN et al., 2014). Além do fato de a

peneira ser hidrofilica, o principio da utilizacdo da peneira molecular para adsorver a
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agua da mistura azeotrdpica de bioetanol e dgua encontra-se na regularidade dos poros
arranjados e na elevada area superficial especifica (CHEN et al., 2014). Os microporos
do adsorvente permitem a penetracdo das moléculas de dgua para seu interior, enquanto
as moléculas de bioetanol seguem seu fluxo fora do adsorvente (FONSECA, 2011).
Assim, a corrente contendo bioetanol € retirada da coluna de desidratacdo constituindo o
produto de bioetanol anidro (FONSECA, 2011).

Para que essa separacao seja possivel é importante que o didmetro dos poros
seja maior que o didmetro molecular da agua e menor que o diametro molecular do
bioetanol. As moléculas de etanol possuem didametro de aproximadamente 0,446 nm
(WESTGATE e LADISCH, 1993), enquanto as moléculas de agua ndo ultrapassam
0,28 nm (LEE e MCCAMMON, 1984). Considerando os diametros moleculares
apontados, para promover a separacdo, peneiras moleculares dos tipos 3 A ou 4 A
podem ser utilizadas, jA que possuem os diametros de poros de, aproximadamente,
0,3 nm e 0,4 nm, respectivamente (CHEN et al., 2014). Entretanto, a peneira molecular
do tipo 3 A é apontada como a que fornece melhor desempenho na separacdo de
misturas de bioetanol e &gua (AL-ASHEH et al., 2004).

Quando a peneira molecular atinge seu ponto de saturacdo, € necessario
interromper o processo de adsor¢do para recupera-la por meio da remocao da agua,
processo chamado de dessorgé@o ou regeneracdo (CHEN et al., 2014). A separacdo por
peneira molecular pode ser aplicada de duas formas, sendo uma delas com oscilacdo de
pressdo (pressure swing adsorption — PSA) e a outra com oscilacdo de temperatura
(temperature swing adsorption — TSA) (HANCHATE et al., 2019). No processo com
variacdo de pressdo, a adsor¢do acontece em pressdes elevadas, e quando a peneira
molecular se encontra saturada, a dessor¢do da agua € feita pela diminuicdo da pressao
(HANCHATE et al., 2019; LOY et al., 2015). Ja o processo conduzido com variacdo de
temperatura, requer baixas temperaturas durante a adsorcdo e na etapa da dessorcao,
aumenta-se a temperatura do sistema (LOY et al., 2015). Em ambos 0s processos,
enquanto um leito, encontra-se adsorvendo a agua, 0 outro encontra-se em dessorcao,
constituindo o ciclo de operagdo. A Figura 6 mostra uma representagdo simplificada do

conjunto de leitos e valvulas para compor 0 processo.
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Figura 6 — Sistema de adsor¢do em peneira molecular

Produto

Alimentagao

Fonte: Adaptado de Fonseca (2011).

Considerando-se que o processo de adsorcdo em peneira molecular ja é
consolidado industrialmente e levando-se em conta a inovacdo presente na analise de
destilacdo extrativa com o solvente ChCl:Ureia (1:2), as analises para a produgdo de
bioetanol anidro deste trabalho priorizaram a avaliacdo do processo de destilacdo
extrativa com o solvente DES. Desta forma, foram considerados estudos da literatura
que avaliaram o processo de adsor¢do em peneira molecular para a comparagdo com 0s
resultados deste estudo utilizando-se a destilagdo extrativa. Assim, pode-se fazer uma

comparagao entre os principais processos para producdo de etanol anidro.

3.6 MODELOS DE ESTAGIOS DE EQUILIBRIO E DE NAO EQUILIBRIO

A simulacdo do processo de destilacdo pode ser realizada por duas abordagens,
a do modelo de equilibrio de estagios e a do modelo de estagios de ndo equilibrio
(BAUR et al., 2000). Convencionalmente, os processos de separacdo sdo simulados
utilizando-se 0 modelo de estagios de equilibrio, o que simplifica o problema real,
assumindo que as fases em contato se encontram em equilibrio termodinamico
(KRISHNAMURTHY e TAYLOR, 1985a; PRADHAN e KANNAN, 2005).
Entretanto, por mais que se busque operar o processo em condigdes apropriadas, 0s
estagios raramente operam em equilibrio, pois para isso seria necessario ou um tempo

de contato infinito ou uma area de contato infinita entre as fases (KRISHNAMURTHY
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e TAYLOR, 1985a; PESCARINI, 1999; JUNQUEIRA, 2010;). JA& no modelo de
estagios de ndo equilibrio, o equilibrio € assumido apenas na interface de separacdo de
vapor e liquido (PESCARINI, 1999).

Conforme apresentado por Pescarini (1996), o modelo de estagios de nao
equilibrio exige que as equacdes de conservacao sejam escritas de forma independente
para cada fase. Além disso, € necessario que elas sejam resolvidas com as equacfes de
transporte que descrevem os fendmenos de transferéncia de massa e energia da mistura
multicomponente. A principal consideracdo da modelagem de estagios de néo equilibrio
é a ndo existéncia de equilibrio entre as fases liquida e vapor que deixam cada estagio
(PESCARINI, 1999). Diante disso, a modelagem de estdgios de ndo equilibrio
proporciona uma simulacdo mais realista (PESCARINI, 1999). A seguir estas

modelagens sdo detalhadas com base no equacionamento de cada uma delas.

3.6.1 Modelo de estagios de equilibrio

Conforme descrito por Taylor e Krishna (1993), o modelo de estagios de
equilibrio é constituido por um conjunto de equacdes MESH (Massa, Equilibrio, Soma
e Entalpia), consistindo em balanco de massa (M), relacdes de equilibrio de fases (E),
equacdo de soma ou conservacdo da fracdo molar dos componentes (S) e balanco de
entalpia (H). Essas equacdes sdo escritas ao redor do estdgio como um todo, sendo
assumida que a composicao das correntes de saida do estagio encontra-se em equilibrio
ou utilizando-se de uma equacdo de eficiéncia. Desta forma, as equacdes de equilibrio
sdo usadas para se descrever a composicao das correntes que deixam cada estagio. A
Figura 7 traz um esquema simplificado de uma coluna de destilacdo com a indicacdo

das correntes que adentram e deixam o estagio de equilibrio j.
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Figura 7 — Esquema simplificado de uma coluna de destilagdo com a indicacdo das correntes que

adentram e deixam o estagio de equilibrio

v
v

Fonte: Autoria propria com base em Taylor e Krishna (1993).

O equacionamento requerido para se descrever um estagio de equilibrio j
encontra-se aqui apresentado conforme descrito por Taylor e Krishna (1993). Os
balancos de massa sdo descritos tanto para a quantidade de matéria total que adentra e
deixa cada estagio (Equacédo 1) quanto para cada componente (Equacéo 2).

M =Vi+ L= Vi1 — L.y —F=0 1)

Mij= Vi yij+ Lixij— Vieqg " Vijy1 — Lji—1%j-1 —F-2,;=0 (2)

As relacbes de equilibrio de fases sdo representadas pela Equacdo 3. E a

eficiéncia do prato de Murphree encontra-se descrita pela Equacéo 4.
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Ej=EY " Kij-xij—yi;—(1—EY =0 3)

Yij+1

grv _ Yii ~Yij-1
L 7 A%
YVijj — Vij-1

(4)

Ainda, as relacGes de soma ou conservacdo sdo dadas pelas Equacdes 5 e 6
para as fases vapor e liquido, respectivamente.

n

/= yiy—1=0 )
i=1
n

Sk= ) x;—-1=0 (6)
i=1

O balanco de entalpia esta apresentado pela Equacéo 7.

Hy= Vi HY 4 Ly HE = Vi oy = L HE =B HE 4Q,=0 (7)

3.6.2 Modelo de estagios de nédo equilibrio

O modelo de estagios de ndo equilibrio (rate-based) usa correcdes para se
ajustar ao desempenho real de um equipamento de separacdo, gerando resultados mais
confiaveis em comparacdo ao modelo de estagios de equilibrio (ECKERT e VANEK,
2001). Assim, soluciona equacfes termodinamicas e de transferéncia de massa, sendo
capaz de descrever precisamente os perfis no interior da coluna (MERSMANN et al.,
2011).

Este modelo inclui equagcbes de balancos de massa e energia, relagdes de
equilibrio e modelos de taxa de transferéncia de massa e energia (TAYLOR e
KRISHNA, 1993). Apesar de os trés primeiros conjuntos de equacdes mencionadas
serem presentes também no modelo de equilibrio de estagios, a forma como essas
equac0es sdo utilizadas se difere. No modelo de estagios de ndo equilibrio, as equacdes
de balangos séo escritas para cada fase, e estas sdo associadas por meio de balancos de
massa e energia na interface entre as fases vapor e liquido de forma que todo o fluxo de
matéria e energia que sai de uma fase vai para a outra. Além disso, no modelo de
estadgios de ndo equilibrio, as relagdes de equilibrio sdo usadas para descrever a

composicao e temperatura em ambos os lados da interface de contato das fases (Taylor e
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Krishna, 1993), a Figura 8 apresenta um esquema simplificado, proposto de acordo com

o0 apresentado por Taylor e Krishna (1993) para um estagio de néo equilibrio.

Figura 8 — Esquema simplificado do fluxo de troca de energia e massa em uma coluna considerando o

modelo de estéagios de ndo equilibrio
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Fonte: Autoria prépria com base em Taylor e Krishna (1993).

Este esquema simplificado, proposto de acordo com o apresentado por Taylor e
Krishna (1993) tem foco em um estagio j no interior de uma coluna de destilagéo. Este
estagio é representado de forma que o vapor do estagio inferior, que adentra o estagio j,
encontra-se em contato com a fase liquida do estagio superior que também adentra o
estagio j, assim, existe uma troca de massa e energia entre a interface das fases.

Conforme apresentado por Taylor e Krishna (1993), as equacdes de conservagéao
de massa de cada componente podem ser escritas para as fases vapor (Equacéo 8) e

liquido (Equacédo 9).
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. Sdf . ,
M;; = 1+Tj Vi yij = Vg1 Yijs1— fij + | Nijda; =0 (8)
Sdf
Mll:] = <1+—L]]>L]xl,]—L]_lxl,j_l—fl{“j+leIjjda] =0 (9)

Nas quais Nifj Ni‘fj e representam o fluxo molar do componente i em um ponto
particular na dispersdo das duas fases no elemento de area interfacial, da;, pela qual o
fluxo passa. Assim, pode-se identificar os termos das integrais da seguinte forma
A1 =[N/jdaje +#7}; = [ Nf;da;. Os balangos de massa totais para as fases vapor

e liquido estdo apresentados nas Equacdes 10 e 11, respectivamente.

sa¥

it = (14 50) s o = w
dk

My = (1 + SL,.]) "Ly — Ly —Ff = A =0 (1D

Assim como 0s balancos de massa, 0s balancos de energia também sdo escritos
de forma independente para cada fase. O balango de energia para a fases vapor
encontra-se descrito na Equacdo 12 e o balango para a fase liquido encontra-se na

Equacéo 13.
EV =1 sdj V. -H' -V,.,-H , —FV-H'F Vi&E =0 (12)
g =\ ) Vi Ve B = B HT A Q48 =
B = (1459 L B — L HE . —FRHM 4 Qb — gt = (13)
j = ;) b L B = B H 4 Q=2 =

Sendo & = [E/da; e & = [Eda;. Taylor e Krishna (1993), ainda
apresentam que os fluxos molares de taxa de transferéncia de massa nas fases vapor e
liquido pode ser escrito em fungdo da &rea interfacial disponivel entre as fases. As
equacdes 14 e 15 trazem os fluxos molares de taxa de transferéncia de massa nas fases
vapor e liquido, respectivamente. Nas quais os termos J¥ = ¢/; - [k]] - (v; —¥]) e
JE = ¢t [kf]-a; - (x/ — x;) representam os fluxos de difusdo no vapor e no liquido,

respectivamente.

D)=l k] a (v —v)) + 42 () (14)
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) =ctj [kf]- a4 (o = %) + A5 (%) (15)

Para colunas com pratos, a area interfacial liquida pode ser escrita de acordo
com as EquacOes 16 e 17.

a=a -hs-Ap (16)
a=a" " -h-A, a7

Ainda, de acordo com Taylor e Krishna (1993), a taxa de transferéncia de

energia pode ser escrita para a fase liquida e vapor, conforme apresentado pelas
Equacdes 18 e 19, respectivamente.

& =n ;- (T = T})+ X5, A7H]; (18)
& =hj ;- (T - T}) + X5, AH (19)

Assume-se que o equilibrio existe apenas na interface entre as fases, com as
fracdes molares de cada componente de ambas as fases relacionadas pela Equacdo 20
(Taylor e Krishna, 1993).

Q{,] = l’JxlI']_le'] =0 i = 1,2,...,C (20)

Ainda, as fragfes molares na interface entre as fases devem somar-se em uma

unidade, conforme apresentado pelas Equacfes 21 e 22 para as fases vapor e liquido,
respectivamente.

c
S =) yl—1=0 1)
i=1
C
SH=>xl;-1=0 (22)
i=1

A perda de carga na coluna é fungéo do tipo de prato ou recheio, do design e das
condigdes operacionais em que ela se encontra. De acordo com Taylor e Krishna

(1993), assume-se que no modelo de estagios de ndo equilibrio cada estagio encontra-se
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em equilibrio mecénico, ou seja, a pressdo do vapor € igual a pressdo do liquido que
também é igual a pressdo de todo o estdgio. A pressdo do prato ou recheio de topo,
assim como a pressdo do condensador precisam ser especificadas, enquanto as demais
podem ser descritas pelo equacionamento aqui apresentado. Se a coluna possui um
condensador, que aqui se encontra identificado como estagio 1, as Equacdes hidraulicas
sdo as 23, 24 e 25.

P1:PC_P1:O (23)
PZZPESp_PZZO (24)
Pi=P—P_,—(AP;_1) =0 j=34..,n (25)

No caso de o primeiro estagio ndo ser um condensador, a pressao segue as

Equac0es 26 e 27.

Py =P —P; =0 (26)

B=p-Ba- () =0 j=34.n @

Ainda, o0 modelo de estagios de ndo equilibrio requer tanto as propriedades do
componente puro, quanto as propriedades da mistura, como viscosidade, condutividade
térmica, tensdo superficial e coeficientes de transferéncia de massa (GMEHLING et al.,
2019; GORAK e SORENSEN, 2014; MERSMANN et al., 2011). As capacidades
preditivas deste modelo dependem diretamente da acuracia das propriedades e
correlagdes inseridas no simulador (QUIJADA-MALDONADO et al., 2013).

O simulador de processos Aspen Plus® possui disponivel ambos os modelos de
estagio de equilibrio e de ndo equilibrio para conduzir as simulagdes de colunas de
destilacdo. Desta forma, neste estudo as configuracbes de processo avaliadas foram
simuladas com ambos os modelos e os resultados foram comparados em termos de

dimenséo de equipamentos e de energia requerida.
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4 METODOLOGIA

A pesquisa foi desenvolvida no Laboratdrio de Desenvolvimento de Processos
de Separacdo (LDPS) e no Laboratério de Otimizacdo, Projeto e Controle Avangado
(LOPCA) da Faculdade de Engenharia Quimica da Universidade Estadual de Campinas.
As analises e simulagdes foram desenvolvidas nos simuladores comerciais Aspen Tech.
Os sistemas de destilacdo convencional, de mdultiplos efeitos e extrativa foram
realizados no simulador de processos Aspen Plus® versdo 10, considerando-se o
modelo de estagios de equilibrio e de ndo equilibrio. A Figura 9 apresenta um
fluxograma com as principais etapas desenvolvidas neste projeto. Na sequéncia as

analises realizadas sdo detalhadas.

Figura 9 — Fluxograma de etapas da metodologia de trabalho para o desenvolvimento da pesquisa

Composigdo do
vinho do bioetanol
de 12 geragdo

Composigao do vinho

do bioetanol de 22
geracao

l—‘—l

Simulagao - Simulagao -
Destilagao Destilagao de
convencional multiplos efeitos

I—ﬁl

Bioetanol de 12
geragao hidratado

l—‘—l

Simulagéo - Simulagao -
Destilagao Destilagao de
convencional multiplos efeitos

%—I

Bicetanol de 22
geragao hidratado

Sistema de
purificagéo (anidro)

Simulagéo e
otimizagao -
Destilagéo extrativa

Peneira molecular

Soventes:
- Etilenoglicol
-DES

L» Bioetanol anidro

'

Andlise comparativa dos resultados de cada
processo de separacao

Fonte: Autoria prépria.

4.1 PRODUCAO DE BIOETANOL HIDRATADO

Neste processo, o vinho proveniente da dorna volante € a corrente de

alimentacdo do sistema de destilagdo. A destilacdo foi avaliada de duas formas, pelo
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método convencional e pelo método de duplo efeito. Além disso, para ambos 0s
métodos de destilacdo, foram avaliados os vinhos provenientes do processo de producao
de bioetanol de primeira e de segunda geracoes.

As simulacdes foram realizadas considerando-se a composi¢do do vinho de
primeira e de segunda geracdes descrita por Dias (2008), sem considerar-se a presenca
de impurezas e levedura no vinho (Tabela 2). J& a caracterizacdo termodindmica da
mistura foi realizada considerando-se também os componentes em baixa fracdo maéssica,

presentes na composicao descrita por Batista et al. (2012).

Tabela 2 — Composicdo de alimentacdo do processo de destilagdo de bioetanol de primeira e de segunda

geracdes em fragdo massica

Componente Pri_meira geragdo Prim(_eira geracdo Segu_nda geragdo
(Batista et al., 2012) (Dias, 2008) (Dias, 2008)
Agua 0,940740 0,87983 0,87661
Etanol 0,057480 0,11182 0,10992
Metanol 0,000016 - -
Isopropanol 0,000001 - -
Propanol 0,000057 - -
Isobutanol 0,000047 - -
N-butanol 0,000001 - -
2-Butanol 0,000019 - -
3-Metil-1-butanol 0,000171 - -
2-Metil-1-butanol 0,000049 - -
1-Pentanol 0,000001 - -
1-Hexanol 0,000001 - -
Acetato de metila 0,000001 - -
Acetato de etila 0,000019 - -
Acetaldeido 0,000011 - -
Acetona 0,000001 - -
Acido acético 0,000234 0,00005 0,00191
Acido propanoico 0,000050 - -
CO; 0,001100 0,00143 0,00135
Glicose - 0,00674 0,00672
Acido succinico - 0,00001 0,00044
Acido sulfurico - 0,000089 0,00037
Pentose - - 0,00144
Furfural - - 0,00083
Hidroximetilfurfural - - 0,00039

Fonte: Batista et al. (2012) e Dias (2008).

A vazdo de vinho que alimenta os sistemas de destilagéo foi de 207 toneladas
por hora, sendo baseada em uma biorrefinaria convencional brasileira, conforme

apresentado por Junqueira (2010). Considerando-se a vazdo e a composi¢do do vinho
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indicada para a simulagfes, passando-se para base molar, a vazdo de alimentagédo é
equivalente a 10626,91 kmol por hora para o bioetanol de primeira geracdo, com fragédo
molar de etanol igual a 0,04728. E para o bioetanol de segunda geracdo, a vazédo de
alimentacdo equivale a 10593,24 kmol por hora, com fracdo molar de etanol igual a
0,04662.

Dentro do ambiente de simulagdo, o gés carbbnico foi considerado como um
componente de Henry. Os pardmetros de interacdo dos binérios do encontram-se na
Tabela 3 para as simulacdes de bioetanol de primeira geracdo e na Tabela 4 para o
bioetanol de segunda geracdo. Ressalta-se também que os pardmetros com a base de

dados R-PCES sdo oriundos de estimativas do simulador.

Tabela 3 — Pardmetros de interacdo bindrios do modelo de atividade NRTL para descrever o equilibrio

liquido-vapor do sistema de producgdo de bioetanol de primeira geragéo.

i j ajj aji bij bji QL Base de dados
Agua Etanol 34,578  -0,8009 -586,081 246,18 0,3 APV100 VLE-IG
Agua CO; 10,064 10,064  -3268,14 -3268,14 0,2  APV100 ENRTL-RK
Agua  Acidoacético 33,293 -19,763  -723,888 609,889 0,3  APV100 VLE-HOC
Etanol  Acido acético 0 0 225476  -252,482 0,3  APV100 VLE-HOC
Agua  Acido succinico -0,3373 179,618  -165,846  -58,957 0,5  NISTV100 NIST-RK
Etanol  Acido succinico 0,25337 -0,65069  -133,12  -648,642 0,5  NISTV100 NIST-RK
Agua Glicose 0,48222 -115969 -139,269 -649,811 0,4999 N'ST\ﬁg%N'ST'
Etanol CO; 119,821 -0,024759 0 0 0,4822 NISTV100 NIST-1G
Agua  Acido sulfdrico 0 0 622,538  -33,958 0,3 R-PCES

Glicose Etanol 0 0 -342,688 537,31 0,3 R-PCES
Glicose CO; 0 0 4776,84 -133454 03 R-PCES
Glicose  Acido acético 0 0 1690,51  -825,268 0,3 R-PCES
Glicose  Acido succinico 0 0 1044,41  -632,056 0,3 R-PCES
Glicose  Acido sulfdrico 0 0 97725  -1751,15 0,3 R-PCES
Etanol  Acido sulfarico 0 0 -362,583 700,877 0,3 R-PCES
CO, Acido acético 0 0 199,003  -334,547 0,3 R-PCES
CO,  Acido succinico 0 0 -903,644 198302 0,3 R-PCES
CO,  Acido sulfdrico 0 0 593,622 113,686 0,3 R-PCES
QZ:?C% Acido succinico 0 0 279,791 343551 0,3 R-PCES
aAC;:j; Acido sulfarico 0 0 233516 -609515 0,3 R-PCES
SUACE;S;::O Acido sulfirico 0 0 1898,44 -893543 03 R-PCES

Gij = exp (-oij Ti)); Tij = aij + bi/ T

Fonte: bases de dados do simulador Aspen Plus®



54

Tabela 4 — Parametros de interagdo binarios do modelo de atividade NRTL para descrever o equilibrio

liquido-vapor do sistema de producdo de bioetanol de segunda geragao.

i j aij aji bj; bji Qi Base de dados
Agua Etanol 3,4578  -0,8009 -586,081 246,18 0,3 APV100 VLE-IG
Agua CO; 10,064 10,064 -3268,14 -3268,14 0,2 APV100 ENRTL-RK
Agua Acido acético 3,3293  -19763 -723,888 609,889 0,3 APV100 VLE-HOC
Etanol Acido acético 0 0 225,476 -252,482 0,3 APV100 VLE-HOC

Agua Acido succinico -0,33733 1,79618 -165,846 -58,957 0,5 NISTV100 NIST-RK
Etanol Acido succinico 0,253374 -0,65069 -133,12 -64,8642 0,5 NISTV100 NIST-RK

Agua Glicose 0,482227 -1,15969 -139,269 -6,49811 0,499995 NISTV100 NIST-HOC
Etanol CO; 1,19821 -0,02476 0 0 0,48223  NISTV100 NIST-IG
Agua Acido sulfdrico 0 0 62,2538  -3,3958 0,3 R-PCES
Glicose Etanol 0 0 -342,688 537,31 0,3 R-PCES
Glicose CO; 0 0 4776,84 -1334,54 0,3 R-PCES
Glicose Acido acético 0 0 1690,51 -825,268 0,3 R-PCES
Glicose Acido succinico 0 0 1044,41 -632,056 0,3 R-PCES
Glicose  Acido sulfdrico 0 0 9772,5 -1751,15 0,3 R-PCES
Etanol Acido sulfdrico 0 0 -362,583 70,0877 0,3 R-PCES
CO; Acido acético 0 0 199,003 -334,547 0,3 R-PCES
CO; Acido succinico 0 0 -903,644 1983,02 0,3 R-PCES
CO; Acido sulfarico 0 0 59,3622 113,686 0,3 R-PCES
Acido i
. Acido succinico 0 0 -279,791 343,551 0,3 R-PCES
acético
Acido . )
. Acido sulfdrico 0 0 -233,516 -6,09515 0,3 R-PCES
acético
Acido . )
) Acido sulfirico 0 0 1898,44 -893,543 0,3 R-PCES
succinico
Agua Furfural 7,1079  -5,8732 -1265,84 2335,05 0,3 APV100 VLE-IG
Etanol Furfural 0 0 68,2707 397,071 0,3 APV100 VLE-IG
Acido
) Furfural 2,03108 -1,31636 -8,33024 -156,604 0,1 NISTV100 NIST-RK
acético
Glicose Furfural 0 0 -88,0325 2069,01 0,3 R-PCES
CO; Furfural 0 0 -515,978 778,439 0,3 R-PCES
Acido
) Furfural 0 0 -446,031 1158,98 0,3 R-PCES
succinico
Acido
) Furfural 0 0 476,212 -281,57 0,3 R-PCES
sulfdrico

Gij = exp (-oij Ti)); Tij = ij + bi/ T

Fonte: bases de dados do simulador Aspen Plus®
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As simulacdes foram avaliadas com base em anélises de sensibilidade. Neste
caso, cada uma das colunas que constituem o sistema foi avaliada individualmente,
posteriormente, cada um dos sistemas completos foi ilustrado em formato de diagramas
de fluxo de processos. O detalhamento destas analises se encontra apresentado nas
proximas seces para o caso de destilagdo convencional e duplo efeito. Também se
esclarece aqui que os resultados referentes a energia liberada no condensador e
requerida no refervedor foram graficados em maodulo. Porém, ressalta-se que o
condensador apresenta liberacdo de energia, requerendo resfriamento para condensacao,
enquanto o refervedor requer o recebimento de calor para vaporizar a corrente de reciclo
de fundo. Ainda, foi calculada a demanda energética de cada sistema que consistiu na
soma da energia dos refervedores das colunas AAl e BB1 dividida pela massa de
bioetanol hidratado produzida.

Além disso, as simulacGes relacionadas ao processo de producdo de bioetanol
hidratado também foram avaliadas considerando-se a quantidade de vinhaca produzida.
Assim, foi observado como as condigdes de processo podem afetar a geragcdo deste
subproduto. De acordo com o modelo apresentado por Silva et al. (2018), a coluna de
destilacdo composta pelo sistema de refervedores proporciona uma reducdo de
aproximadamente 15 % no volume de vinhaga produzido em comparagdo com o sistema
de injecdo de vapor. Desta forma, é evitado o aumento de volume de vinhaga por
diluicdo (SILVA et al., 2017). Diante disso, as avaliacdes foram conduzidas utilizando-

se o sistema de fornecimento de calor para a coluna com refervedores.

4.1.1 Destilagao convencional

O processo convencional utilizado para a producdo de bioetanol hidratado foi,
inicialmente, estruturado conforme apresentado por Dias (2008) e (2011), Palacios-
Bereche et al. (2015) e Junqueira (2010). Primeiramente, a simulacéo foi resolvida pelo
modelo de equilibrio de estagios. A estrutura do processo foi composta de um sistema
de destilacdo formado por um segmento de esgotamento do vinho (coluna A), epuragéo
do vinho (coluna Al) e concentragdo do &lcool de segunda (coluna D). O conjunto de
retificacdo proposto pela literatura foi constituido por uma Gnica coluna (BB1) com a

unido das colunas B e B1, ambas com mesmo diametro, conforme apresentado por Dias
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(2008), Palacios-Bereche et al. (2015) e Junqueira (2010). Depois, tendo como base 0s
resultados com esta configuracdo inicial, a simulagdo foi analisada considerando-se o
consumo energético dos refervedores, liberacdo energética dos condensadores, o estagio
de alimentacdo das correntes, numero total de estadgios de destilacdo e a razdo de
refluxo. O processo de andlise foi conduzido para ambos os modelos de equilibrio e de
ndo equilibrio de estégios.

No caso da coluna de epuracdo Al, a alimentacdo do vinho acontece no
primeiro estagio (topo da coluna), ressalta-se que esta coluna ndo possui condensador,
pois se trata de uma se¢do do conjunto de colunas. Por meio da utilizacdo da fungéo de
defini¢do de secbes de internos do simulador Aspen Plus®, foi possivel, dentro de uma
mesma coluna, definir os diferentes didametros requeridos para as colunas A e Al.
Assim, a coluna AA1 foi constituida por dois conjuntos de secdo de estagios, sendo o
superior (A1) do primeiro ao sétimo ou oitavo estagios e o inferior (A) com os demais
estagios da coluna até o fundo, incluindo o refervedor. A corrente lateral de saida de
vapor de flegma foi localizada no 9° estdgio. Esta coluna foi avaliada em funcdo do
numero total de estagios, vazao de vinhaca produzida, razdo de refluxo, fracdo massica
de etanol na corrente de vapor de flegma e energia requerida no refervedor. Além disso,
nesta coluna foi utilizada a funcdo de especificacdo do simulador para manter a fracdo
massica de etanol na corrente de vinhaca igual a 0,0002, a variavel selecionada para
atingir esta especificacdo foi a vazdo de destilado. Conforme descrito na revisdo
bibliogréfica, a vinhaca € utilizada para fertirrigacdo das lavouras, desta forma, ela é
encaminhada para as lagoas de vinhaga para posteriormente ser bombeada até o campo.
Os demais produtos do conjunto AA1 sdo a corrente de vapor de flegma que alimenta a
coluna BBL1 e a corrente de topo da coluna AA1 que é alimentada no estagio de fundo
da coluna D.

Ressalta-se que as colunas AAL e D pertencem ao mesmo conjunto do sistema
de destilacdo, enquanto a coluna BB1 constitui o sistema de retificagdo (DIAS, 2008). A
Figura 10 apresenta um diagrama do processo utilizado na simulagdo do sistema de
destilacdo convencional com indicagdo dos principais dados de entrada do processo e
variaveis, além da indicacéo do destino das correntes de produtos. Ainda, destaca-se que
a condicdo de temperatura e pressdao da corrente de alimentacdo e as pressdes das

colunas foram propostas de acordo com o estudo de Palacios-Bereche et al. (2015).
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Figura 10 — Sistema de destilacdo convencional para producdo de bioetanol hidratado.
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Fonte: Autoria propria.
Xetanol Fepresenta a fraco massica de etanol na corrente, RR representa a razao de refluxo, D representa o
didmetro da coluna, N representa o numero total de estadgios da coluna, N representa o estagio de

alimentacéo.

A coluna D, denominada de coluna de concentracdo de alcool de segunda,
possui um condensador parcial, que produz duas correntes de produto no topo, sendo a
corrente de alcool de segunda como o produto em fase liquida e a corrente nédo
condensada para de eliminacdo de impurezas volateis presentes no vinho. Esses gases
constituem impurezas como gas carbonico e sua remocdo € chamada de degasagem
(BESSA, 2012). Para se obter essas duas correntes no topo, foi utilizado um
condensador parcial na temperatura de 35 °C, possibilitando a producdo de uma
corrente de etanol de segunda com fracdo massica entre 0,85 e 0,9 de etanol e uma
corrente de saida de volateis com fracdo maéssica de etanol de aproximadamente 0,08
(BATISTA, 2008; PALACIOS-BERECHE et al., 2015).

O alcool de segunda € um produto com composi¢éo rica em etanol que também
possui componentes volateis que ndo sairam do sistema na degasagem (JUNQUEIRA,

2010). Ressalta-se que a corrente de alcool de segunda, convencionalmente, é
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encaminhada de volta para a dorna volante, onde, misturada com os demais
constituintes do vinho, alimenta o sistema de destilacdo. No caso das simulacgdes deste
estudo, a corrente de alcool de segunda ndo foi reciclada, pois ja se estd considerando
uma composi¢do do vinho proveniente da dorna volante, ou seja, o alcool de segunda ja
estd contabilizado na concentracdo de etanol do vinho que alimenta o sistema. A coluna
D foi avaliada em funcdo do nimero total de estagios de destilagdo, energia liberada no
condensador e fracdo massica de etanol nas correntes de gases, etanol de segunda e
flegma liquida. No fundo da coluna D é obtida a corrente de flegma liquida que
alimenta a coluna BB1.

A coluna BB1 foi simulada com a especificacdo de pureza da corrente de topo
igual a 0,93 em fragdo maéssica de etanol, esta especificacdo foi definida variando-se a
vazdo de destilado. Ainda, a coluna BB1 foi avaliada em funcédo da razédo de refluxo e
dos estagios de alimentacdo das correntes de flegma liquida e vapor. A corrente de
flegmaca gerada também é quase livre de etanol, com fracdo massica de etanol inferior
a 0,0002. Esta corrente de flegmaca é destinada para assepsia do sistema, e sua
quantidade remanescente é utilizada junto com a vinhaca em fertirrigacdo das lavouras
de cana.

Considerando-se os estudos de Dias (2008) e Junqueira (2010), algumas outras
condigdes foram fixadas, como a pressdo de 1,39 bar no topo da coluna AAl com a
perda de carga por estagio de 0,00676 bar, a pressdo de 1,338 bar no topo da coluna D,
com perda de carga de 0,00416 bar por estagio e no topo da coluna BB1, a pressdo de

1,16 bar, com perda de carga igual a 0,00428 bar por estagio.

4.1.2 Destilacéo duplo efeito

No caso do sistema de destilagéo duplo efeito, o processo foi proposto com as
mesmas colunas descritas para a destilacdo convencional AAl, D, BB1 além de uma
coluna absorvedora (ABS), proposto com condi¢fes de pressdo do processo e
temperatura de alimentacdo do vinho conforme apresentado por Palacios-Bereche et al.
(2015) (Figura 11). Entretanto, com algumas caracteristicas diferentes. Com base nos
estudos de Dias (2008) e Junqueira (2010) as colunas AA1 e D operam em pressdo de

aproximadamente 0,2 bar, isso resulta em uma diminuicdo da temperatura no interior da
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coluna. Assim, é possivel realizar uma integracdo energética entre o refervedor da
coluna AA1 (temperatura de aproximadamente 64 °C) e o condensador da coluna BB1
(temperatura de aproximadamente 81 °C). Desta forma, foi utilizado um trocador de
calor para realizar esta integracdo energética, de forma que este equipamento funciona
como condensador total para a corrente de topo da coluna BB1 e refervedor para a
coluna AALl. Porém, além desta integracdo energética, foi necesséario utilizar um
segundo trocador de calor, para se atingir a fragdo de vapor requerida no fundo da
coluna AAL.

Figura 11 — Sistema de destilagdo de duplo efeito para producédo de bioetanol hidratado.
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Fonte: Autoria prépria.
Xetanol Fepresenta a fragdo massica de etanol na corrente, RR representa a razao de refluxo, D representa o
diametro da coluna, N representa o numero total de estadgios da coluna, N representa o estagio de

alimentacéo.

Ainda, a mesma especificacdo de fracdo maéssica de etanol na vinhaca utilizada
no sistema convencional foi aplicada para o sistema de duplo efeito, que foi a corrente

de vinhaga com fracdo maéssica de etanol igual a 0,0002 variando-se a vazdo de
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destilado. Outra caracteristica deste sistema € que devido a baixa pressdo das colunas
AAl e D, o sistema de duplo efeito também requer a utilizacdo de bombas e
compressores nas correntes de saida destas colunas.

Com relacdo a saida de impurezas volateis do sistema, a baixa pressdo de
operacdo da coluna D implica em perdas de etanol na corrente de saida de topo desta
coluna. Assim, a degasagem, precisa ser realizada por meio de uma coluna absorvedora
(PALACIOS-BERECHE et al., 2015). A coluna absorvedora recebe como alimentacao
em seu fundo a corrente de gases com etanol que sai do topo da coluna D. Ainda, uma
corrente de flegmaca é alimentada no topo da coluna absorvedora. Este processo é
chamado de lavagem dos gases e resulta em uma corrente de topo rica em gases como
gas carbbnico, com baixa fracdo massica de etanol (0,08) e uma corrente de fundo
liquida contendo o etanol recuperado (PALACIOS-BERECHE et al., 2015). Esta
corrente de fundo retorna como reciclo para a coluna D, sendo alimentada no terceiro
estagio, de forma a garantir a recuperacdo do etanol. J& a corrente de topo da coluna
absorvedora elimina os contaminantes volateis do sistema. A fracdo massica de etanol
na corrente de saida de gases (0,08) foi definida uma especificagdo na coluna
absorvedora, esta especificacdo foi atingida variando-se a vazdo de flegmaca de
lavagem alimentada na coluna, sendo esta fracdo massica baseada no estudo de
Palacios-Bereche et al. (2015).

Ainda, no sistema de destilacdo duplo efeito, a corrente de flegma liquida
proveniente da coluna D troca calor com a corrente de flegma vapor proveniente da
coluna AA1l antes de serem alimentadas na coluna BB1. Conforme mencionado
anteriormente, a coluna BB1 tem seu condensador integrado com o refervedor da coluna
AAL, mas suas condi¢des operacionais, como perfil de temperatura e pressao, sdo muito
similares ao do sistema convencional, possibilitando a obtencdo de uma corrente de
etanol em fracdo massica de 0,93, dentro da especificacdo de pureza de bioetanol
hidratado. Assim como na simulacdo da destilagdo convencional, utilizou-se uma
especificacdo para esta fracdo maéssica ser atingida variando-se a vaz&o de destilado. A
forma de analise das colunas foi conduzida conforme descrito para o sistema

convencional, com a inclusdo de uma analise para a coluna absorvedora.
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4.2 PRODUCAO DE BIOETANOL ANIDRO

No processo de destilagcdo extrativa foi avaliado um solvente convencional, o
etilenoglicol e um DES, o ChCl:Ureia (1:2). Pelo fato de a mistura dos componentes
que formam o solvente ChCl:Ureia (1:2) ndo estar descrita como um componente no
simulador, foi necessario inserir as propriedades caracteristicas deste solvente no
ambiente de simulagdo. No simulador, o DES foi inserido como um componente
convencional. Além disso, também foi necessario validar o seu equilibrio
termodinamico na mistura com agua e etanol para que se garantisse a utilizacdo de um
modelo termodindmico representativo para a mistura. Ainda, nesta secdo sao
apresentados os dados de entrada utilizados para a destilagdo extrativa e um
detalhamento das analises realizadas. Por fim, a comparacdo com o processo de

adsorcdo em peneira molecular € detalhada.

4.2.1 Caracterizacdo do ChCl:Ureia (1:2) no ambiente de simulacdo e
propriedades da mistura

O solvente ChCl-Ureia (1:2), apesar de ser uma mistura, pode ser considerado
como um Unico componente no ambiente de simulacdo (PENG et al., 2017). Assim, este
DES foi inserido como um componente convencional na simulacdo através da
especificacdo de diferentes propriedades escalares e dependentes da temperatura para
caracteriza-lo. Algumas de suas propriedades ndo podem ser medidas
experimentalmente, isso porque 0s componentes que constituem este solvente se
degradam antes de atingir a temperatura de ebulicdo (SHAHBAZ et al., 2011). Assim,
considerando os estudos de Abbas e Binder (2010) e de Chemat et al. (2016) que
apresentam a temperatura de degradacdo do ChCl-Ureia (1:2) de aproximadamente
210 °C, as temperaturas dos processos foram mantidas abaixo da temperatura de
degradacdo. Devido & baixa pressdo de vapor de ChCl:Ureia (1:2) apontada na
literatura, ela foi considerada desprezivel nas simulacdes.

Devido ao comportamento similar dos DES aos liquidos i6nicos, as propriedades
criticas destes podem ser preditas por métodos similares aos desenvolvidos para 0s
liquidos i6nicos, como é o caso do método de Lydersen-Joback—Reid modificado
(ALKHATIB et al., 2020; SHAHBAZ et al., 2011; VALDERRAMA e ROBLES, 2007;
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VALDERRAMA e SANGA, 2008). Os parametros usados para as propriedades

escalares do ChCl-Ureia (1:2) foram obtidos por Mirza et al. (2015) através do método

de Lydersen—Joback—Reid modificado e encontram-se na Tabela 5. As propriedades

dependentes da temperatura usadas no simulador sdo mostradas na Tabela 6. Ainda, o

Apéndice A traz explicacdes detalhadas sobre as etapas de insercdo de um novo

componente no simulador.

Tabela 5 — Parametros do ChClI-Ureia (1:2) de acordo com Mirza et al. (2015)

Propriedade

ChCl-Ureia (1:2)

Massa molar [g/mol]

Temperatura de ebuligdo [K]

Temperatura critica [K]

Pressdo critica [bar]

Volume critico [cm3/mol]

Fator acéntrico -

86,58
4456
644,4
49,35
254,37
0,661

Fonte: Mirza et al., 2015.

Tabela 6 — Propriedades dependentes da temperatura de ChCl:Ureia (1:2), 4gua e etanol

(Continua)
Viscosidade mPa-s
) Ml ] Faixa T (K)
Substancia/Ref Equacéo A B C D E
ChCl:Ureia
12 n=exp(A + B/T) -15,818 6674,284 - 298,15 - 353,15
Agua® n=exp(A+B/T+C-InT+D-TF)  -459352 3703,6 5,866 -5,88-10% 10 273,16 -646,15
Etanol P n=exp(A+B/T+C-InT+D-TE) 14,7828 781,98 3,0418 - 200 - 440
Capacidade calorifica do liquido (Cp) [J/(mol-K)] )
. Faixa T (K)
Substéancia/Ref Equagéo A B C D E
ChCl:Ureia
1:2)° Cp=A+BT 109,586 0,2324 - 303,15 - 353,15
Capacidade calorifica do gas ideal (Cp) [J/(mol-K)] )
. Faixa T (K)
Substancia/Ref Equacéo A B C D E
. b Cp=A+B-[(C/T)/sinh(C/T)]? +
Agua 33,363 26,79 2610,5 8,896 1169 100 - 2273,15
D-[(E/T)/cosh(E/T)]?
b Cp=A+B-[(C/T)/sinh(C/T)]? +
Etanol 49,2 145,77 1662,8 93,9 7447 273,15 - 1500
D-[(E/T)/cosh(E/T)]?
Volume molar (V) .
. Faixa T (K)
Substéancia/Ref Equagéo A B C D E
ChCl:Ureia
V [em¥mol] = A+ B-T 62,677 0,0324 - 298,15 - 353,15
(1:2) &*
Agua® Vv [molicm®] = A+ B-9% + C-22 + D-t + E%° 0,01786 0,058606  -0,095396 0,21389 -0,1412 273,16 - 647,1
Etanol ° V[mol/cm?] = A/[Bt*(-TI0] 0,001628 0,27469 514 0,23178 159,05 - 514
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Tabela 6 — Propriedades dependentes da temperatura de ChCl:Ureia (1:2), agua e etanol

(Concluséo)

Tenso superficial (o)

. . Faixa T (K)
Substancia/Ref Equacéo A B C D E
ChCl:Ureia
1:2)° o [N/m]=A-(1-Tr)® 0,0924 0,6043 - - 300 - 340
Agua® o [dyne/cm] = A-(1 - Tr)B*CTr+DT* 177 66 2,567 -3,3377 1,9699 273,16 - 647,1
b o [dyne/cm; T (°C)]=A+B-T +
Etanol 24,1005 -0,0775 -0,0001 - 273,15 - 503,15
C-T?2+DT®
Entalpia de vaporizagéo (AH(T
o P P o ( N( ) Faixa T (K)
Substéancia/Ref Equagéo A B C D E
ChCl:Ureia  AH(T) [J/mol]= A-[(1— T/Tc)/(1 -
o 41956,2 445,6 0,38 - - 293,15 - 433,15
(1:2) B/Tc)]¢
Agua®  AH(T) [cal/mol] = A-(L - Tr)B+CTr+DTe 13518,7 0,61204 -0,6257 0,3988 - 273,16 - 647,1
Etanol ®  AH(T) [cal/mol] = A-(1 - Tr)B*CTr+D T 15723,5 1,1905 -1,7666 1,0012 - 159,05 - 514
Pressdo de vapor (Pv) [bar
. por (PV) [bar] Faixa T (K)
Substancia/Ref Equacéo A B C D E
ChCl:Ureia
Pv = exp(A + B/T + C:InT + D-TF) -1-10%° -
1:2)=
Agua b Pv = exp(A + B/T + C-InT + D-TF) 62,1361 -7258,2 -7,3037 4,17-10°° 2 273,16 - 647,1
Etanol ° Pv = exp(A + B/T + C-InT + D-TF) 61,7911 -7122,3 -7,1424 2,89-10° 2 159,05 - 514

Fontes: @ Chemat et al. (2016). ® Aspen Plus® Database Pure 36. ¢ Ma et al. (2018). * Volume molar

obtido por uma linearizacdo dos dados de densidade da literatura. ° Propriedade estimada pela ferramenta

de estimativa do Aspen Plus® usando o método de Vetere. = Valor usado para indicar pressdo de vapor

desprezivel no Aspen Plus®.

t=1-T/Tc; Tr=T/Tc; T é a temperatura; Tc é a temperatura critica; A unidade de temperatura é Kelvin

quando ndo estiver indicada outra.

Na Tabela 7 sdo mostrados os métodos usados pelo simulador no calculo das

propriedades da mistura para a fase liquida.

Tabela 7 — Métodos usados pelo simulador para propriedades da mistura de fase liquida

Propriedade

Método

Volume molar da mistura liquida
Viscosidade da mistura liquida

Condutividade térmica da mistura liquida

Coeficiente de difusdo efetivo de um componente na diluicdo

infinita em uma mistura liquida

Tensao superficial da mistura liquida

Modelo Rackett
Modelo de Andrade
Modelos de Sato Riedel e Vredeveld

Modelo Wilke-Chang

Power law mixing rule
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Em relacdo aos métodos apresentados na Tabela 7, foram encontrados na
literatura dados experimentais para viscosidade dindmica. Os outros modelos foram
previstos pelo simulador pelos métodos indicados sem inserir pardmetros. Considerando
a disponibilidade de dados experimentais de viscosidade dindmica, 0s parametros
bindrios para o par agua-ChCl:Ureia (1:2) (Aij=17,759 e Bj = -6059,911) foram
obtidos por uma regressdo de dados da literatura variando de 20 °C a 90 °C e
composi¢do massica de 0 a 100 % de ChCl:Ureia (1:2) (JI et al., 2013; SHAH e
MJALLLI, 2014; XIE et al., 2014; YADAYV e PANDEY, 2014). Para 0s pares restantes,
A e B foram definidos como 0. No modelo de Andrade para a viscosidade do liquido
(Equacéo 28), Ajj e Bijj sdo os pardmetros binarios, n é o niUmero de componentes, i € j
sdo componentes diferentes e f é a fracdo molar de cada componente. As unidades de

temperatura estdo em Kelvin e a unidade de viscosidade dinamica esta em mPa-s.
N'= exp {Zi=tfi- In(mi) + =1 j=ia [(Ai+Bi/T)-fi- )1} (28)

A Figura 12 A apresenta os resultados do modelo de viscosidade (linhas
continuas) comparados com dados experimentais da literatura (simbolos) para a
viscosidade da mistura de 4gua e ChCl:Ureia (1:2) em diferentes temperaturas. Percebe-
se que este modelo apresentou uma 6tima representacao para a viscosidade dindmica do
ChCl:Ureia (1:2) com agua. A Figura 12 B também mostra a viscosidade do ChCl:Ureia
(1:2) em funcdo da temperatura como um componente puro previsto pelo modelo
indicado na Tabela 6.

Figura 12 — Viscosidade do componente ChCl:Ureia (1:2) em mistura com agua (A) e puro (B)

1000 1000 E
A
=
=~ 100 )
2 k-
2 7
& =)
g 1 2 100 5
=
1
0.1 1\ T T T T T T T T T 10 T U U U T T T T
0 010203040506 070809 1 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
- - =]
Fracdo massica de ChCl:Urea (1:2) Temperatura (°C)
*30°Ca m30°Ch A30°Cd m50°Ca
Ha Ob e
A350°Cc 70°Ca 090 °Ca

Fontes dos dados experimentais: a - Yadav e Pandey (2014); b - Xie et al. (2014); c - Ji et al. (2013); d -
Shah e Mjalli (2014); e - Chemat et al. (2016).
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4.2.2 Avaliacdo termodindmica das misturas ternarias de agua, etanol e
etilenoglicol e &4gua, etanol e ChCl:Ureia (1:2)

O equilibrio liquido-vapor de todos os sistemas avaliados foi descrito pelo
modelo de atividade Non-Random Two-Liquid (NRTL) para a fase liquida e a equacao
de estado ideal do gas para a fase vapor. Os parametros para simulacdo utilizando
etilenoglicol como solvente foram obtidos no banco de dados Aspen Plus® (APV100
VLE-IG) (Tabela 8). O diagrama de fases pseudo-binario para o sistema com etanol e
agua nas concentracfes de 10, 20 e 30 % em massa de etilenoglicol € mostrado na
Figura 13 A, e o diagrama de fase binario de agua e etilenoglicol € mostrado na Figura
13 B.

Tabela 8 Pardmetros de interacdo binaria do modelo de atividade NRTL para descrever o equilibrio

liquido-vapor do sistema com etilenoglicol.

i i aij Qi bj; bji o Fonte
Agua Etanol 3,4578 -0,8009 -586,081 246,18 0,3 a
Etanol Etilenoglicol 14,842 -0,1115 -4664,41 157,594 0,47 a
Agua Etilenoglicol 0,3479 -0,0567 34,8234 -147,137 0,3 a

Gij = exp (-aij Tij); Tij = ajj + bi/T; Temperatura em Kelvin.
Fonte dos pardmetros: a - ASPEN PLUS® DATABASE - APV100 VLE-IG

De acordo com Peng et al. (2017), no caso de ChCl:Ureia (1:2), os parametros
de interacdo obtidos pelos subsistemas binarios ndo representam com precisdo o sistema
pseudo-binario. Portanto, assim como mostrado por Peng et al. (2017), dois conjuntos
de parametros de interacdo sdo necessarios para o par agua-ChCl:Ureia (1:2). Assim, 0s
pardmetros do modelo NRTL 1 definidos na Tabela 9 foram obtidos por Peng et al.
(2017) a partir do equilibrio liquido-vapor pseudo-binario (Figura 13 C), e estes foram
usados neste estudo para a coluna de destilacdo extrativa com ChCl:Ureia (1:2) como
solvente.

Os parametros do modelo NRTL 2 (Tabela 9) foram obtidos por Peng et al.
(2017) a partir do subsistema binério e estes foram usados para a simulagéo da secdo de
recuperacdo de solvente. A Figura 13 D mostra o diagrama de fase binario de &gua e
ChCl:Ureia (1:2) para os modelos NRTL 1 e 2. Em alta concentracdo de ChCl:Ureia
(1:2), observa-se que o NRTL 1 ndo apresenta grande consisténcia com os dados
experimentais do diagrama binario (Figura D), justificando a utilizacdo do modelo
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NRTL 2 para descrever a secdo de recuperagdo de ChCl:Ureia (1:2), que é rica em

quantidade deste solvente.

Tabela 9 — Pardmetros de interagdo binaria do modelo de atividade NRTL para descrever o equilibrio
liquido-vapor do sistema com ChCl:Ureia (1:2) na secéo de destilacdo extrativa (NRTL 1) e na secéo de
recuperacdo de solvente (NRTL 2).

NRTL (1) — secdo de destilacdo extrativa do sistema com ChCl:Ureia (1:2)

i j aij aji bij bji o Fonte
Agua Etanol 0 0 613,423 -29,228 0,3 a
Etanol ~ ChCl:Ureia (1:2) 0 0 7698,22 502,646 0,3 a
Agua ChCl:Ureia (1:2) 0 0 145,898 -672,841 0,3 a

NRTL (2) — secdo de recuperacdo de solvente do sistema com ChCl:Ureia (1:2)

i j aij aji bj; bji Qi Fonte
Agua Etanol 0 0 494,227 148,304 0,6 a
Etanol ChCl:Ureia (1:2) 0 0 695,694 -47,029 0,3 a
Agua  ChCl:Ureia (1:2) 0 0 -454,174 1311.643 0,3 a

Gij = exp (-aij Tij); Tij = ajj + bi/T; Temperatura em Kelvin.
Fonte: a- Peng et al. (2017)



67

Figura 13 - Diagramas de fases pseudo-binario das misturas de agua e etanol com os solventes
etilenoglicol (A) e ChCl:Ureia (1:2) (C) e diagramas de fases binarios de dgua com etilenoglicol (B) e
ChCl:Ureia (1:2) (D) e na presséo de 1,013 bar
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Fontes dos dados experimentais: a - Zhang et al. (2016); b - Pla-Franco et al. (2013); ¢ - Kamihama et al.
(2012); d - Dai et al. (2014); e - Peng et al. (2017). Xetanol” € a fragcdo molar do etanol na fase liquida sem
considerar a fracdo solvente; Yewnol € a fragdo molar do etanol na fase de vapor. Linhas representam o

resultado com cada um dos modelos NRTL e simbolos representam os pontos experimentais indicados.

Para ambos os solventes, os modelos de atividade NRTL selecionados
mostraram consisténcia com os dados experimentais, no caso do etilenoglicol com um
unico modelo e no caso do ChCl:Ureia (1:2) com o modelo NRTL 1 para a se¢do de
destilacdo e NRTL 2 para a sec¢do de recuperacio do solvente. E possivel observar que

ChCl:Ureia (1:2) (Figura 13 C) tem um efeito maior na volatilidade relativa da mistura
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de etanol e a4gua do que o etilenoglicol (Figura 13 A). Além disso, em comparac¢do com
o diagrama de fases binario da agua com etilenoglicol (Figura 13 B), a ndo-volatilidade
do ChCl:Ureia (1:2) pode afetar a recuperagdo do solvente de forma positiva.
Considerando o diagrama de fases binario da agua com ChCl:Ureia (1:2) (Figura 13 D),
percebe-se que ndo se encontra o ponto de ebulicdo do ChCl:Ureia (1:2), segundo Peng

et al. (2017), isso se justifica devido a volatilidade desprezivel desse solvente.

4.2.3 Avaliacdo preliminar de ChCl:Ureia (1:2) em comparacao com etilenoglicol

Esta analise foi focada na determinacdo do solvente capaz de gerar maior
economia energética no processo de destilacdo extrativa, além disso, também foi
avaliada a vazéo de solvente requerida para cada um dos solventes. Assim, 0s solventes
etilenoglicol e ChCl:Ureia (1:2) foram comparados considerando-se uma coluna com 35
estagios tedricos a pressdo atmosférica. Esta configuracdo foi proposta com base no
projeto convencional de colunas de destilacdo extrativa para producdo de bioetanol
anidro (DIAS, 2008).

Nesta analise preliminar, a demanda de energia foi definida como a quantidade
de energia necessaria no refervedor da coluna de destilacdo extrativa dividida pela
vazdo em kmol de etanol anidro destilado. O objetivo aqui foi obter a demanda de
energia minima na etapa de destilagdo para cada vaz&do de solvente avaliada. A anélise
foi realizada utilizando 0 modelo de estagio de equilibrio no modelo rigoroso de coluna
(Radfrac), variando a razdo de refluxo, o estagio de alimentacdo do bioetanol hidratado,
0 estagio de alimentacdo do solvente e sua vazdo molar. Nesta secdo adotou-se a base
molar para conducdo das andlises. Os limites considerados para cada variavel e os
parametros fixos de cada fluxo sdo mostrados na Tabela 10. Em todas as andlises, o
namero total de estagios de destilacéo e a posi¢do do estagio de alimentacdo consideram

0 condensador e o refervedor.
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Tabela 10 — Parametros e intervalos das varidveis consideradas na analise de sensibilidade para

comparacéo dos solventes etilenoglicol e ChCl:Ureia (1:2).

Temperatura de Pressdo de Fluxo molar - - x
Estégio de Composi¢do em fragdo

Corrente alimentacéo alimentagdo  alimentado alimentacio molar
(°C) (bar) (kmol/h)
ETH 74 1,4 100 9-34 EAtZEZI 8:2
cC 165 1,24 18,0-31,2 2-17 ChC"AL;Le;a b ggfi
EG 100 1,24 18,0-31,2 2-17 Et”?;f:cm 8:3?2

ETH — Corrente de alimentag&o de etanol hidratado; CC — Corrente de alimenta¢do de ChCh:Ureia (1:2);
EG — Corrente de alimentago de etilenoglicol.

Para atingir o padrdo anidro de pureza do etanol, duas especificacbes foram
estabelecidas para a coluna de destilacdo em todos os cendrios: a fracdo massica de
etanol no destilado de 0,993 e a recuperacdo de 99,98 % de etanol. Essas especificaces
foram alcangadas variando-se a razdo de refluxo e a vazéo do destilado. Ainda, como as
simulacdes foram avaliadas em base molar, destaca-se também que a fracdo molar de
etanol na corrente de destilado é igual a 0,9823 (equivalente a 0,993 em fracdo massica
da especificagdo). A perda de carga foi estimada no simulador em aproximadamente
0,012 bar por estagio em todos 0s cenarios.

Como foi possivel observar na Figura 13, a recuperacdo de ChCl:Ureia (1:2) ¢é
favorecida pela volatilidade desprezivel deste solvente (PENG et al., 2017), assim
espera-se que sua recuperacdo deva ser mais facil de alcancar do que a recuperacgdo de
etilenoglicol. Gjineci et al. (2016) corroboram, em seu estudo experimental, que a
recuperacdo de ChCl:Ureia (1:2) foi obtida por evaporacdo de agua a vacuo. Além
disso, considerando-se o diagrama pseudo-binario de ambos os solventes, para a mesma
concentracdo de solvente, ChCl:Ureia (1:2) mostra um efeito maior na volatilidade
relativa entre etanol e 4gua, o que leva a um menor nimero de estagios de separacdo em
comparagdo com etilenoglicol. Esses fatores podem indicar que o processo com

ChCl:Ureia (1:2) pode resultar em menor custo do que o processo com etilenoglicol.
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4.2.4 Otimizacdo da desidratacdo do bioetanol utilizando ChCl:Ureia (1:2)
considerando o modelo de estagios de equilibrio e de ndo equilibrio

Na modelagem de estagios de ndo equilibrio, os coeficientes de transferéncia de
massa para pratos perfurados foram preditos pelo método de Chan e Fair (1984). Os
coeficientes de transferéncia de calor foram calculados pelo método de Chilton e
Colburn (TAYLOR e KRISHNA, 1993), e a area interfacial dos pratos pelo método de
calculo de pratos perfurados de Zuiderweg (1982). A inundac&o na coluna de destilacao
foi limitada a 80 %.

Devido a baixa volatilidade do ChCl:Ureia (1:2) (Figura 13 D), espera-se que
sua recuperacdo seja facilmente realizada pela evaporacdo da agua presente na mistura
(RODRIGUEZ et al., 2015). Portanto, a recuperagio de ChCl:Ureia (1:2) foi simulada
com 0 uso de um unico estagio de equilibrio (vaso flash). A Figura 14 mostra um
fluxograma do processo indicando as principais variaveis consideradas na simulacao.
Também sdo apresentados os dados de entrada e, no caso da corrente de produto de

etanol anidro, a especificacéo utilizada.

Figura 14 — Diagrama de fluxo do processo com as principais variaveis consideradas na simulacéo da
destilacdo extrativa com o solvente ChCl:Ureia (1:2).

Coluna de - .
destilagio Utilidade fria EIETOR

Bioetanol anidro
Fragdo molar de etanol = 0,9823
Recuperacdo molar de etanol = 0,9998

100 kmolrh )
Fragdo molar de etanol = 0,8
Fragdo molar de agua= 0,2

WATER2

ETH - Alimentacéo de bioetanol hidratado; CC - alimentagdo de CICI:Ureia (1:2); Nt - NUmero total de
estagios de destilacao.

Fonte: Autoria prépria.

Para ambos os modelos de estagios de equilibrio e de ndo equilibrio, foram
consideradas as mesmas especificacfes da secdo de destilacdo extrativa usada na
avaliacdo preliminar: fragdo massica de etanol no destilado igual a 0,993 e recuperagéo
de 99,98 % do etanol alimentado. Essas especificacdes foram alcancadas variando-se a
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razao de refluxo e o fluxo de destilado. Também foi assumida a mesma perda de carga,
igual a 0,012 bar por estagio. A temperatura do flash foi ajustada em 178 °C para evitar
a degradacdo do solvente, que ocorre acima de 210 °C (ABBAS e BINDER, 2010;
CHEMAT et al., 2016). A coluna de destilacdo extrativa também opera em temperaturas
inferiores a essa, atingindo no méaximo, aproximadamente, 150 °C A pressdo do vaso
flash foi definida para se obter uma fragcdo massica de ChCl:Ureia (1:2) de 0,997 (fracdo
molar equivalente a 0,986) na corrente de produto liquido.

Ambos os modelos foram avaliados e comparados em termos do ndmero total de
estagios de destilacdo para a coluna de destilacdo extrativa, quantidade de solvente
necessaria, estagio de alimentacdo de bioetanol hidratado e de solvente, razdo de
refluxo, energia exigida pelos condensadores, refervedor, aquecedor e ejetor, dimensdes
do vaso flash, CAPEX, OPEX e TAC. A energia foi detalhada como a quantidade total
de energia de resfriamento e aquecimento, correspondendo as utilidades de agua e
vapor, respectivamente. O foco foi encontrar a configuracdo da coluna de destilacdo
extrativa que resultasse no TAC minimo, de acordo com as especificacdes de
recuperacdo e pureza, considerando o custo da secdo de destilagdo extrativa e da
recuperacdo de solvente.

A otimizacdo de cada modelo foi realizada a partir da analise de sensibilidade
das variaveis da Tabela 11 e do método de busca direta, descrito pelo esquema do
algoritmo da Figura 15 (DAI et al., 2019). Na analise do modelo de estagio de
equilibrio, o nimero total de estagios de destilacdo foi avaliado de 12 a 21 e na analise

de ndo equilibrio de 20 a 32.

Tabela 11 — Pardmetros e intervalos usados na anélise de sensibilidade para a comparacdo e otimizacéo
do processo pelos modelos de estagios de equilibrio e de ndo equilibrio usando o solvente ChCl:Ureia
(1:2).

Temperatura de Pressdo de

. N . N Vazdo molar  Estagio de Composic¢éo da corrente
Corrente alimentacdo alimentago (kmol/h) alimentacdo em fracdo molar
(°C) (bar) ¢ ¢
Etanol 0,8
ETH 74 1,41 100 4-27 Agua 02
ChCl:Ureia (1:2) 0,986
CcC 165 1,24 18-224 2-12 Agua 0.014

ETH - Alimentacdo de bioetanol hidratado; CC - Alimentacdo de ChCl:Ureia (1:2).
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Figura 15 — Procedimento do algoritmo de otimizagdo da secdo de destilacdo extrativa e recuperacdo de

solvente.

Seleciona o numero total de estagios
da coluna de destilaciio

4

Seleciona a razdio entre as vazdes de | Seleciona a pressdo doFlash (P,) [«
alimentacio CC/ETH (FR) h
v

Seleciona o est&}g‘lo de alimentacio < XChClUrea (12), B 2
de CC*(F{T) 0.997?

Seleciona o estagio de alimentacio
de ETH (F}:m)
v

o

Seleciona o fluxo de destilado <

v

Seleciona a razdo de refluxo < Configuracio otimizada

XEta.noL T = 0.,9937

Sim

Recuperacio de
etanol = 0,9998?

Xetanol, T € @ fracdo massica de etanol na corrente de destilado; Xcncrureia (1:2), 8 € @ fragdo massica de
ChCl:Ureia (1:2) na corrente de fundo do flash de recuperagdo de solvente; ETH é a corrente de
alimentacéo de bioetanol hidratado; CC é a corrente de alimentacdo de ChCl:Ureia (1:2).

Fonte: autoria propria, baseado em Dai et al. (2019).

4.2.5 Andlise econdmica do sistema de producdo de etanol anidro por meio de
destilacdo extrativa

O Custo Anual Total (TAC) foi estimado com as consideracdes de 200 dias de

operacdo por ano (DANTAS et al., 2020), periodo de retorno de trés anos e indice de
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Custo da Planta de Engenharia Quimica (CEPCI) do ano de 2019 (607,5) (JENKINS,
2019). As equacOes de projeto e de custo estdo exibidas na Tabela 12. O refervedor, o
aquecedor e os condensadores foram calculados com a equagéo do trocador de calor. O

diametro da coluna foi estimado pelo método de dimensionamento interativo do

simulador Aspen Plus®.

Tabela 12 — Equacdes de projeto e de custos

Equipamento  Equacdo Fonte Unidades
Trocador Chroc. calor = (607,5/113,7)-474,51-A%%5.(2,29 +1,35-3,75) a C[USD]
decalor A =Q/U-ATLw) A [m?]
Condensador 1 e 2 U = 0,852 kW/(K-m?) b
Refervedor e aquecedor U = 0,568 kW/(K-m?)
Vaso Cuaso = (607,5/113,7) -937,174-D*.066. 0802.(2 18 + 3,67) a C [USD]; D [m];
Coluna L =1,2-0,6096-(Niotal - 2) b L [m];
Flash L=25-D c p [ka/m3]; Hg
D = 15300- (Vg-Ue/(pL - pc))°® c [kg/ms]; vg[m®/s];
Pratos Cpratos = (607,5/113,7)-97,179 -D¥*-(L/1,2)-(1,7 + 1) a C[USD]
Ejetor Cejetor = (607,5/500) - 1690 - SO41 d C [USD];
Fator de d Fluxo [Ib/h]
S = (Fluxo + W)/P
dimensionamento P [torr]
W =5 + [0,0298 + 0,03088:In(P) — d W [Ib/h]; P [torr];
Vazamento de ar
0,0005733-(In(P))?] -Vol®& Vol [ft%]
CAPEX = Ccondensador,l + Ccondensador,z + Crefervedor + Caquecedor CAPEX [USD]
CAPEX
+ Cejetor + Cvaso da coluna + Cvaso do flasht Cpratos
OPEX = Cu-Ucondensador,1 + CU*Ucondensador,2 + HU-Urefervedor + OPEX [USD/ano];
OPEX
HU-Uaquecedor + HU-Ugjetor u [tonelada/ano]
Utilidade fria Cu =0,0157 USD/tonelada c
Utilidade quente Hu = 3,75 USD/tonelada e
TAC TAC = CAPEX/3 + OPEX TAC [USD/ano]

Fontes: a — Douglas (1988); b — Luyben (2013); ¢ — Turton et al. (2018); d — Seider et al. (2009); e -
Dantas et al. (2020)
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Com relacdo as utilidades, para o refervedor, ejetor e aquecedor foi utilizado
vapor saturado de média pressdo nas condi¢Ges de 183 °C e 10,082 bar com uma
densidade de energia de 2020,24 MJ/tonelada. A estimativa do custo do vapor foi
baseada em um cenario tipico das usinas sucroalcooleiras brasileiras, em que o vapor é
produzido para gerar eletricidade por meio de cogeracdo de energia (DANTAS et al.,
2020). O preco do vapor de média pressao (3,75 USD/tonelada) foi proposto com base
no estudo de Dantas et al. (2020), considerando neste calculo a quantidade de energia
elétrica que poderia ser produzida com este vapor na cogeracdo. A utilidade fria usada
nos condensadores é agua a 30 °C e 1,013 bar (TURTON et al., 2018) com uma
densidade de energia de 41,72 MJ/tonelada. Tendo em vista que o solvente é recuperado
para ser reutilizado no sistema, seu custo de n&o foi incluido na analise de TAC (ZHU et
al., 2016).

4.2.6 Comparacao com a purificacao por peneira molecular

A comparacdo entre 0s processos de adsorcdo por peneira molecular e
destilacdo extrativa para purificagdo de bioetanol anidro foi realizada considerando-se
estudos da literatura que abordaram a aplicacdo do processo pressure swing adsorption
(PSA). Para isso, foram considerados estudos que utilizaram a peneira molecular de
zedlita do tipo 3A, a qual ja foi apresentada na literatura como sendo apropriada para a
purificacdo de bioetanol (HANCHATE et al., 2019; CHEN et al., 2014; FONSECA,
2011; AL-ASHEH et al., 2004).

Especificamente no estudo de Fonseca (2011), que ja atuou no laboratério
como orientada do coorientador deste estudo, foi apresentada uma avaliagdo completa
do processo de adsorcdo em peneira molecular em ciclos PSA para producdo de etanol
anidro. Essa comparacdo levou em conta pardmetros como pureza do produto e
recuperacdo do etanol alimentado. Além disso, as condic¢Bes da corrente de alimentagdo
do estudo de Fonseca (2011) sdo similares aquelas propostas para alimentacdo do
sistema de destilacdo extrativa deste estudo. Assim, com esta avaliagdo comparativa,
encerra-se a se¢do de andlises propostas para 0s processos de producdo de bioetanol

anidro.
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5 RESULTADOS

Neste capitulo sdo apresentados os resultados desta pesquisa. Este capitulo esta
dividido em duas se¢Oes principais: producdo de bioetanol hidratado e producgdo de
bioetanol anidro. A secdo de bioetanol hidratado apresenta as avaliagdes por meio do
modelo de estagios de equilibrio e de nédo equilibrio para a destilacdo convencional e de
duplo efeito na producéo de bioetanol hidratado de primeira e de segunda geragdes.

Com relagdo a producéo de bioetanol anidro, ressalta-se que o detalhamento da
definicdo de modelos e propriedades para o processo com ChCl:Ureia (1:2), que
também € considerado um resultado, ja foi apresentado na se¢do de metodologia. Nesta
secdo de resultados é apresentada a comparacdo do processo de destilacdo extrativa com
os solventes etilenoglicol e 0 ChCl:Ureia (1:2). Também s&o apresentados os resultados
da otimizacdo da destilacdo extrativa com o solvente ChCl:Ureia (1:2) e sua anélise de
custo e comparagdo com outros solventes. Por fim, é apresentada a comparacao entre 0s
processos de destilacdo extrativa e adsor¢do em peneira molecular para purificacdo de

bioetanol anidro.

5.1 BIOETANOL HIDRATADO

O processo foi avaliado para a producédo de bioetanol hidratado de primeira e de
segunda geracBes. Primeiro é apresentada uma analise termodindmica do sistema
considerando-se todos os componentes do vinho, inclusive em menor concentracéo,
conforme detalhado por Batista et al. (2012) e apresentado na Tabela 2 da se¢do de
metodologia. E, posteriormente, sdo apresentados os resultados dos sistemas de
destilacdo convencional e de duplo efeito para ambas as geracGes de bioetanol
considerando-se a alimentagcdo com 0s componentes em maior concentracdo, de acordo
com Dias (2008) que também se se encontra detalhada na Tabela 2 da secdo de
metodologia. Além disso, sdo apresentados os resultados dos processos avaliados por

ambos 0s modelos de estagios de equilibrio e de ndo equilibrio.
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5.1.1 Caracterizagdo termodindmica dos componentes do vinho na producdo do
bioetanol hidratado

A caracterizagdo termodindmica dos binarios foi realizada para se identificar os
pares de componentes do vinho centrifugado que formam aze6tropo com a 4gua e o
etanol e também para se identificar a formacao de equilibrios de fases liquidas (Tabela
13). Também foram identificados azeOtropos ternarios e azeo6tropos binarios entre
outros pares de componentes (Tabela 14). Estes azedtropos foram identificados pela
ferramenta Azeotrope Search do simulador Aspen Plus®.

Tabela 13 — Aze6tropos binarios identificados entre o bioetanol e &gua com demais componentes na

pressdo de 1 atm pelo modelo NRTL

Fracdo molar

o]
Componentes Temperatura (°C) Etanol Agua ELLV
Pares com Agua _ 78,15 0,8952 0,1048 Néo
stanol Acetato de me_tlla 57,05 0,0048 - Nao
Acetato de etila 71,81 0,4467 - Nao
Isopropanol 80,18 - 0,3272 Nao
Propanol 87,65 - 0,5751 Né&o
Isobutanol 89,92 - 0,7078 Sim
N-butanol 91,64 - 0,7651 Sim
2-Butanol 87,35 - 0,6379 Sim
Pares com 3-Metil-1-Butanol 93,55 - 0,8416 Sim
agua 2-Metil-1-Butanol 91,71 - 0,8221 Sim
1-Pentanol 94,42 - 0,8561 Sim
1-Hexanol 95,51 - 0,8949 Sim
Acetato de metila 56,98 - 0,0405 Sim
Acetato de etila 70,99 - 0,4018 Sim
Furfural 96,92 - 0,8783 Sim

ELLV — Equilibrio liguido liquido vapor

Fonte: Simulador Aspen Plus®.

Tabela 14 — Azeébtropos binarios e ternarios identificados entre demais componentes na pressao de 1 atm
pelo modelo NRTL

Componentes Temperatura Fracdo molar

i i k (°C) i j k

Isopropanol Acetato de etila - 75,37 0,2882 0,7118 -

Acetona Acetato de metila - 55,60 0,5783  0,4217 -
Etanol Acetato de etila Agua 70,80 0,1761 0,5327 0,1761
Agua N-butanol 2-Butanol 91,65 0,7645 0,2262 0,0093
Agua 2-Metil-1-Butanol N-butanol 91,81 0,8020 0,1037 0,0943
Agua 2-Butanol Propanol 87,67 0,5896 0,0681 0,3423

Fonte: Simulador Aspen Plus®
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Dentre todos os pares avaliados, foram identificados aze6tropos de minimo e, em
relacdo ao equilibrio entre fases liquidas, foi identificada miscibilidade parcial
heterogénea e homogénea. O azedtropo etanol e agua, apresentado na Figura 4 da se¢do
de revisdo da literatura, é de minimo, e aqui serdo apresentados alguns dos outros
azeotropos encontrados na caracterizacdo dos binarios avaliados nesse sistema com o
modelo NRTL obtida pelo simulador Aspen Plus®. A mistura de 4gua com 1-propanol

(Figura 16) também forma um azeétropo de minimo.

Figura 16 — Equilibrio de fases da mistura de agua e 1-propanol (1 atm) pelo modelo NRTL

1 agua + 1-propanol
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Fracéo molar de propanol no liquido

Fonte: Autoria propria, obtido no Simulador Aspen Plus®.

A mistura de agua e isobutanol (Figura 17) é um caso de miscibilidade parcial
heterogénea.

Figura 17 — Equilibrio de fases da mistura de agua e isobutanol (1 atm) pelo modelo NRTL
agua + isobutanol

1
0,9 - .
0,8 - e
0,7 - .
0,6 - -
0,5 7
0,4 - .
0,3 - e
0,2 1 .
014f .-
0

Fracdo molar de 4gua no vapor

o 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1

Fracdo molar de agua no liquido

Fonte: Autoria prépria, obtido no Simulador Aspen Plus®.
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A mistura de dgua com acetato de metila possui miscibilidade parcial homogénea
(Figura 18).

Figura 18 — Equilibrio de fases da mistura de agua e acetato de metila (1 atm) pelo modelo NRTL
dgua + acetato de metila
1
0,9 - z
0,8 - L7
0,7 - P
0,6 - .
0,5 - .
0,4 - e
0,3 - 7
0,2 .
014 .-
oH+¥———
0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1

Fracdo molar de acetato de metila no vapor
\

Fracdo molar de acetato de metila no liquido

Fonte: Autoria propria, obtido no Simulador Aspen Plus®.

A separacgdo de fases € muito afetada pela volatilidade relativa dos componentes
da mistura. Quanto maior é a volatilidade relativa entre eles, mais facil € a separacdo. A
volatilidade relativa (oij) € definida pela divisdo entre as razbes de equilibrio do

. N . . . K; i
componente i e do componente de referéncia j, ou seja a;; =K—‘, onde K; =% e
j i
3’1(1 X;)
(1_371)

que apresenta baixa volatilidade relativa (Figura 19).

K =

3’1
f de forma que a;; =

A mistura de etanol com ispopropanol é um caso

Figura 19 — Equilibrio de fases da mistura de etanol e isopropanol (1 atm) pelo modelo NRTL

1 etanol + isopropanol

0,9 A 4
0,8 A 7’
0,7 | /A
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0,4 | A
0,3 A ’
0,2 - 7
0,1 - ”
0

Fragdo molar de etanol no vapor
A Y

0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1
Fracdo molar de etanol no liquido

Fonte: Autoria prépria, obtido no Simulador Aspen Plus®.
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Ainda, na caracterizacdo dos binarios foram identificados pares que ndo formam
azebtropo e que possuem volatilidade relativa elevada, como é o caso da mistura de
etanol com acetaldeido (Figura 20).

Figura 20 — Equilibrio de fases da mistura de etanol e acetaldeido (1 atm) pelo modelo NRTL

etanol + acetaldeido
1

09 - .

08 - e

07 .

06 - .

05 - R
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02 - e

o1l -
0

Fracéo molar de acetaldeido no vapor

0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1
Fracdo molar de acetaldeido no liquido
Fonte: Autoria propria, obtido no Simulador Aspen Plus®.

Essa caracterizacdo termodinamica foi parte das analises preliminares do
trabalho e contribuem para o entendimento do sistema multicomponente. Assim, pode-
se avaliar melhor o sistema para se conhecer a distribuicdo dos componentes nas
correntes de topo e de fundo da destilacdo de bioetanol hidratado. Ressalta-se que a
composicao do vinho gque alimenta os sistemas de destilacdo de bioetanol de primeira e
de segunda geracéo foi baseada no estudo de Dias (2008) e encontra-se na Tabela 2 da

secdo de Metodologia.

5.1.2 Producéo de bioetanol hidratado de primeira e de segunda geragdes por meio
de destilacéo convencional

Primeiramente, sdo apresentados separadamente os resultados obtidos para
ambos 0s modelos de estagio de equilibrio e de ndo equilibrio considerando-se a
composicao do vinho de primeira e de segunda geracdes, cumprindo o segundo objetivo
especifico desta pesquisa. Na sequéncia € apresentada uma analise comparativa entre 0s
resultados obtidos para cada um dos sistemas destacando-se as contribuicGes e

conclusdes das analises, relacionado ao quinto objetivo especifico deste projeto.
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5.1.2.1 Destilacdo convencional pelo modelo de estagios de equilibrio para producao de

bioetanol hidratado de primeira geragéo

A Figura 21 A apresenta as vazdes de vinhaca, flegma vapor e destilado do topo
em funcdo de diferentes configuracdes de numero total de estagios definidos para a
coluna de esgotamento do vinho (AA1). A alimentacdo da coluna, conforme descrito na
secdo de metodologia, sempre foi realizada no primeiro estagio, ja que esta coluna ndo
possui condensador. Ainda, ressalta-se que a vazdo de alimentacdo de vinho foi de
207 toneladas por hora, assim as vazdes das correntes sdo apresentadas em base
massica. Percebe-se que a vazdo de vinhacga apresentou pequenas variagdes, de apenas
0,57 % entre as configuracbes de coluna com 18 e 30 estagios de destilacdo; isso é
justificado pela oscilacéo da vazdo de destilado do topo da coluna. A vazéo da corrente
de vapor de flegma foi de aproximadamente 12 toneladas por hora. A fracdo massica de
etanol na vinhaca foi mantida na especificagdo de 0,0002 para todos 0s pontos
avaliados, o que equivale a 7,88-107° em fragdo molar nesta corrente.

Com relacdo a fracdo massica de etanol na corrente de flegma vapor (Figura 21
B), percebe-se que o aumento do numero de estdgios favorece a obtencdo de uma
corrente mais rica em etanol. Considerando-se a configuracdo com 23 estagios, a fracao
massica de etanol na corrente de flegma vapor foi 7,94 % mais alta que a configuragdo
com 18 estagios, o que indica um fator positivo de se trabalhar a coluna de 23 estagios.
Além disso, colunas com mais de 23 estagios nao apresentaram impacto significativo no
aumento da concentracdo de etanol da corrente de flegma vapor. Por sua vez, a fragéo
massica de etanol na corrente de topo manteve-se constante.

Além disso, o aumento do nimero de estdgios de destilacdo de 18 para 23
implicou em uma reducdo do consumo energético do refervedor em 2 %. Desta forma, a
configuracdo da coluna com 23 estagios de destilacdo forneceu uma diminuicdo do
consumo de energia e por isso foi selecionada. O perfil de fracdo méssica de etanol ao
longo dos estagios da coluna AALl com 23 estagios esta apresentado na Figura 21 C.
Ainda, em relagdo ao didmetro da coluna, a secdo dos estagios de 1 a 8 (Al) foi
dimensionada em 2,37 metros enquanto a sec¢do dos pratos 9 até o fundo da coluna (A)
foi dimensionada em 2,93 metros. Estas dimensGes cumprem o fator de inundagéo

inferior a 80 %.
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Figura 21 — Analise da coluna AA1 pelo modelo de estagios de equilibrio para producéo de bioetanol

hidratado de primeira geracéo no sistema de destilagdo convencional.
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Fonte: Autoria propria.

Com relacéo a coluna D, que atua concentrando a corrente de etanol de segunda
e separando as impurezas volateis, sdo percebidas pequenas variagdes na composi¢cdo
das correntes ao se aumentar o nimero de estagios de destilacdo. Comparando-se as
configuracdes de numero total de estagios de destilagdo igual a 5 com a configuracéo de
9 estagios, a variacdo da liberacdo energética no condensador foi de apenas 0,12 %
(Figura 22 A). Ressalta-se aqui que a coluna D ndo possui refervedor, sua energia é
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proveniente da alimentacdo de vapor que ela recebe no ultimo estagio, oriunda da

coluna AA1, conforme descrito na metodologia. Ainda, ao se aumentar o nimero total

de estdgios de destilacdo de 5 para 9, se observou um aumento de 5,46 % da fracdo

massica de etanol na corrente de saida de gases. Desta forma, a operacdo com colunas

maiores, como no caso da coluna com 9 estagios, implica em maior perda de etanol, o

que é um fator negativo.

Figura 22 — Analise da coluna D pelo modelo de estagios de equilibrio para produgdo de bioetanol

hidratado de primeira geracéo no sistema de destilagdo convencional.
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Considerando-se a corrente de alcool de segunda (Figura 22 B), 0 aumento no

numero de estagios possibilitou a producdo de uma corrente 3,75 % mais concentrada
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em etanol. Ressalta-se que esta corrente de alcool de segunda retorna no sistema para a
dorna volante. Enquanto isso, a corrente de flegma liquida, que posteriormente alimenta
a coluna BB1, apresentou uma diminuicéo de 0,78 % de concentracdo massica de etanol
com o0 aumento do nimero total de estagios de 5 para 9.

Diante disso, levando-se em consideracdo a das perdas de etanol na corrente
gasosa, a configuragdo com 6 estagios de destilacdo foi a escolhida, pois esta minimiza
a perda de etanol na corrente de gases e mantém a fracdo massica de alcool de segunda
igual a 0,896 (0,785 em fracdo molar) dentro do que é esperado para esta corrente
(BATISTA, 2008). Dias (2008), Junqueira (2010) e Palacios-Bereche et al. (2015)
também mantiveram a coluna D do sistema de destilagdo para producdo de bioetanol
hidratado com nimero total de estagios igual a seis, indicando que este € o nimero de
estagios convencionalmente utilizado para esta coluna. Além disso, o didametro obtido
para esta coluna foi de 2,27 metros. O perfil de fracdo massica de etanol no interior da
coluna D com seis estagios se encontra na Figura 22 C.

Considerando-se a coluna BB1, o numero total de estagios de destilagdo igual a
30 possibilitou a obtencdo de um produto com fracdo massica de etanol igual a 0,93
(equivalente a 0,838 em fracdo molar na corrente). Com relacdo ao estagio de
alimentacdo, para a configuracdo com nimero total de estagios igual a 30, obteve-se o
intervalo do 20° ao 26° estagio para alimentacdo, no qual foi possivel manter a fragcdo
massica de etanol requerida no topo com perdas reduzidas de etanol no fundo (Figura 23
A). A fracdo massica de etanol na corrente de flegmagca foi inferior a 4,4-107 para este
conjunto de pontos. Dentre essas posi¢cOes de alimentacdo, as quais cumprem a
especificacdo do produto, a alimentacdo na posicdo do 26° estagio forneceu o menor
consumo de energia no refervedor (13,16 MW) com razdo de refluxo igual a 2,2 e, por
isso, esta foi selecionada. O diametro da coluna obtido foi de 2,94 metros. A Figura 23
B apresenta o perfil de fracdo méssica de etanol nas fases liquida e vapor ao longo dos
estagios de destilagdo da coluna BB1.
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Figura 23 — Andlise da coluna de destilacdo BB1 pelo modelo de estagios de equilibrio para produgdo de

bioetanol hidratado de primeira geracdo no sistema de destilagdo convencional.
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A Figura 24 apresenta o diagrama de fluxo de processo obtido para a melhor
configuracdo avaliada na producdo de bioetanol hidratado de primeira geragcdo por meio
do modelo de estagios de equilibrio. Ressalta-se que a corrente de produto de bioetanol
hidratado esta dentro da especificacdo de fracdo massica minima de 0,925 para a
aplicacdo como um combustivel (AGENCIA NACIONAL DO PETROLEO, GAS
NATURAL E BIOCOMBUSTIVEIS, 2015). Ainda, com relacdo as demais correntes
do processo, a vinhaga é destinada as lagoas de armazenamento para ser conduzida as
lavouras, assim como a flegmaca que, neste caso, possui também a aplicacdo para
lavagem do sistema. Considerando-se a composicdo do vinho que é a corrente de
alimentacdo utilizada nas simulagdes, a vinhaca foi constituida majoritariamente por
agua (99 %), com fragcbes menores de glicose, acido sulfirico, acido acético e acido
succinico, j& a flegmaca, de forma geral, é composta por &gua (99,99 %) e tracos de
outros componentes como acido acético. A corrente de gases foi majoritariamente
constituida por gas carbdnico (90 %) com baixo teor de agua e etanol. Enquanto a

corrente de alcool de 22, rica em etanol, é conduzida de volta para a dorna voltante.
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Ressalta-se também que o destino destas correntes € 0o mesmo para todas as

configuragdes de simulacdo avaliadas no sistema de destilacdo convencional.

Figura 24 — Diagrama de fluxo de processo da configuracéo obtida para producdo de bioetanol hidratado
de primeira geragdo por meio do modelo de estagios de equilibrio no sistema de destilagdo convencional.
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Fonte: Autoria propria.

5.1.2.2 Destilagdo convencional pelo modelo de estdgios de ndo equilibrio para

producdo de bioetanol hidratado de primeira geracéo

Considerando-se as diferentes configuracdes testadas para a coluna de
esgotamento do vinho (AAl), a vazao de vinhaca foi 2,68 % maior para a configuragédo
com namero total de estagios igual a 30 em comparagdo ao sistema com 18 estagios
(Figura 25 A). Isso porque 0 maior nimero de estagios proporciona maior area de

contato entre as fases, auxiliando o processo de separagao.
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Figura 25 — Andlise da coluna AA1 pelo modelo de estagios de ndo equilibrio para produgdo de bioetanol

hidratado de primeira geracéo no sistema de destilagdo convencional.
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Assim como observado na andlise pelo modelo de estagios de equilibrio, o

aumento do numero de estagios de destilacdo da coluna AA1 favorece a obtencdo de

uma corrente de flegma vapor mais rica em etanol, impactando o processo de separacao

positivamente. Neste caso, pelo modelo de estagios de ndo equilibrio, observou-se um

aumento de 62,8% na concentracdo de etanol na corrente de flegma vapor, esse
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aumento foi mais significativo, pois a fracdo massica de etanol na corrente de flegma
vapor na configuracdo com 18 estigios foi de apenas 0,35, atingindo 0,54 em
configuragBes com nimero total de estagios superior a 25 (Figura 25 B).

Além disso, o consumo energético do refervedor da coluna AA1 apresentou uma
diminuicdo de 9,73 % com o0 aumento do numero total de estagios de 18 para 30, sendo
que a configuracdo com 28 estigios apresentou 0 menor consumo de energia no
refervedor (21,77 MW). Assim, a coluna com numero total de estdgios igual a 28 foi
selecionada, o perfil de fracdo massica de etanol nas fases liquida e vapor ao longo dos
estagios da coluna pode ser observado na Figura 25 C. Com relacdo ao diametro da
coluna, a secdo de estagios de 1 a 7 (A1) teve o diametro de 2,57 metros e a se¢do do
estagio 8 até o fundo da coluna teve o didmetro de 3,1 metros.

A coluna D apresentou uma reducdo de 0,15 % na liberacdo energética do
condensador com o aumento do numero total de estdgios de destilacdo de 5 para 9
(Figura 26 A). Ainda, a corrente de saida de gases e a corrente de alcool de segunda
apresentaram, respectivamente, um aumento de 7,47 % e 5,8 % na fracdo massica de
etanol ao se aumentar o numero total de estagios da coluna D de 5 para 9. Por outro
lado, a concentracdo de etanol na corrente de flegma liquida diminuiu 1,14 %
comparando-se a coluna com namero total de estagios igual a 5 com a de 9 estagios
(Figura 26 A e B). Assim, tendo em vista a priorizagdo de uma corrente de flegma
liguida com maior teor de etanol e menos perdas de etanol na saida de gases, a
configuracdo selecionada para a coluna D foi com nimero total de estagios igual a seis.
O diametro obtido para esta coluna foi de 2,28 metros e o perfil de fracdo massica de
etanol ao longo dos estagios esta apresentado na Figura 26 C.
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Figura 26 — Analise da coluna D pelo modelo de estagios de ndo equilibrio para produgdo de bioetanol

hidratado de primeira geracéo no sistema de destilagdo convencional.
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Considerando-se a coluna BB1, foi obtido um numero total de estagios igual a
37 para producdo de bioetanol hidratado em fracdo maéssica de etanol igual a 0,93
(equivalente a 0,838 em fracdo molar na corrente) e com fracdo massica de etanol na
corrente de flegmaca inferior a 1,1-10*. A Figura 27 A apresenta a variagdo no consumo
energético do refervedor e da liberacdo energética no condensador da coluna BB1 para
diferentes configuracdes de estagio de alimentacdo e razdo de refluxo. A configuragéo
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selecionada foi com alimentacdo no 30° estagio e razdo de refluxo igual a 2,4, pois esta
forneceu menor consumo energético no refervedor (14,39 MJ). O diametro utilizado
para esta coluna foi de 3,35 metros. A Figura 27 B apresenta o perfil de fragdo massica
de etanol nas fases de vapor e liquido ao longo dos estagios da coluna BB1 nesta

configuracdo com 37 estagios.

Figura 27 — Analise da coluna de destilacdo BB1 pelo modelo de estagios de ndo equilibrio para producédo

de bioetanol hidratado de primeira geracdo no sistema de destilacdo convencional.
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A Figura 28 apresenta o diagrama de fluxo de processo obtido para a melhor
configuracdo avaliada na producéao de bioetanol hidratado de primeira geracao por meio

do modelo de estagios de ndo equilibrio.



90

Figura 28 — Diagrama de fluxo de processo da configuracéo obtida para producéo de bioetanol hidratado

de primeira geracdo por meio do modelo de estagios de ndo equilibrio no sistema de destilacdo

convencional.
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5.1.2.3 Destilacdo convencional pelo modelo de estagios de equilibrio para producéo de

bioetanol hidratado de segunda geracéo

Considerando-se as configuracbes da coluna AALl avaliadas, o aumento do

numero total de estagios de 18 para 30 proporcionou um aumento de 0,65 % na vazao

de vinhaca (Figura 29 A). Nesse caso, também houve um aumento de 9,59 % na fracao

massica de etanol da corrente de vapor de flegma ao aumentar-se o nimero total de

estagios de 18 para 23. A partir de 23 estagios ndo houve mudanca significativa na

concentracdo de etanol na corrente de flegma vapor ao se aumentar o ndmero de

estagios da coluna (Figura 29 B). A fracdo massica de etanol na corrente de topo ndo

apresentou variacdes significativas. Com relacdo ao consumo energético do refervedor,
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percebeu-se uma diminuicdo de 2,34 % na energia requerida ao se aumentar 0 niumero

total de estagios de 18 para 23.

Figura 29 — Anaélise da coluna AA1 pelo modelo de equilibrio de estagios para producdo de bioetanol

hidratado de segunda geracéo no sistema de destilacdo convencional.
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Fonte: Autoria propria.

Assim, considerando-se que a configuragdo com 23 estagios de destilacdo foi a
que apresentou 0 menor consumo energético e também possibilitou a obtengdo de uma
corrente de vapor de flegma com fragdo méssica de etanol de 0,565 (equivalente a 0,338

em fracdo molar nesta corrente), esta foi a escolhida para a coluna AAl. O didmetro
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obtido foi de 2,37 metros para a secéo de estagios de 1 a 8 (Al) e de 2,93 metros para a
secdo do estagio 9 até o fundo da coluna (A). Assim como em todas as demais andlises,
estas dimensdes respeitam o fator de inundacéo inferior a 80 % nos pratos. O perfil de
fracdo massica de etanol nas fases vapor e liquido ao longo dos estagios da coluna AAl
encontra-se na Figura 29 C.

Considerando-se a coluna D, obteve-se um comportamento muito similar ao
observado nas andlises do bioetanol de primeira geracdo pelo modelo de estagios de
equilibrio. Percebeu-se um aumento de 5,49 % na fracdo massica de etanol na corrente
de saida de gases com o aumento do numero de estagios de 5 para 9, indicando um fator
negativo de se aumentar o numero total de estagios dessa coluna (Figura 30 A). A
variacdo de energia liberada no condensador foi pouco significativa, decaindo apenas
0,12 % com o aumento do numero total de estagios da coluna D de 5 para 9.

Com relagdo a fracdo massica de etanol na corrente de flegma liquida, houve um
decaimento de 0,81 % com o aumento do nimero total de estagios de 5 para 9 (Figura
30 B). Ja a fracdo massica de etanol na corrente de etanol de segunda aumentou 3,77 %
com o aumento do nimero total de estagios. Assim, levando-se em conta a busca por
maiores concentracdes de etanol na corrente de flegma liquida e a reducdo da fragdo
massica de etanol na corrente de saida de gases, a coluna D foi dimensionada com 6
estagios e diametro igual a 2,26 metros. O perfil de fracdo massica de etanol ao longo

dos estagios da coluna D encontra-se na Figura 30 C.
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Figura 30 — Analise da coluna D pelo modelo de estagios de equilibrio para produgdo de bioetanol

hidratado de segunda geracéo no sistema de destilacdo convencional.
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A coluna BB1 pode ser operada com 30 estagios de destilacdo para se produzir
bioetanol hidratado em fracdo massica igual a 0,93. A variacdo da energia requerida no
refervedor para diferentes posicdes do estagio de alimentacdo e razdo de refluxo sdo
apresentadas na Figura 31 A. A configuragdo com menor consumo energético foi a de
alimentacdo no 25° estagio com razdo de refluxo igual a 2,3. Esta configuracédo
apresentou uma liberacdo de energia de 18,38 MW no condensador e um consumo
energético de 13,34 MW no refervedor e o diametro obtido foi de 3 metros. Ainda, neste
caso, a fracdo massica de etanol na corrente de flegmaca foi de 9,57-107°, inferior ao
limite maximo de 0,0002. Assim, esta foi a configuracdo selecionada para o sistema, 0
perfil de fragdo massica de etanol nas fases vapor e liquido ao longo dos estagios da

coluna BB1 pode ser observado na Figura 31 B.
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Figura 31 — Andlise da coluna de destilacdo BB1 pelo modelo de estagios de equilibrio para producédo de

bioetanol hidratado de segunda geracdo no sistema de destilacdo convencional.
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O diagrama de fluxo de processo completo obtido para a melhor configuracéo
avaliada na producéo de bioetanol hidratado de segunda geracdo por meio do modelo de
estagios de equilibrio esta apresentado na Figura 32. O destino das correntes € 0 mesmo
ja descrito, a corrente de vinhaca € conduzida as lagoas de vinhaca para ser armazenada
e posteriormente utilizada na fertirrigacédo das lavouras, assim como a flegmaca. Por sua
vez, a flegmaga também é utilizada para limpeza do sistema. Neste caso, tratando-se de
bioetanol de segunda geracdo, a composi¢cdo da corrente de vinhaga além do &cido
aceético, acido succinico, acido sulfarico e glicose, também possui fragcdes de furfural,
hidroximetilfurfural e pentose, mas assim como nos demais casos, a agua compde
aproximadamente 98 % da composicdo da vinhaca. No caso da flegmaca a agua
responde por 99 % da composicdo, tendo baixos teores de acido acético e furfural. A
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corrente de gases, por sua vez, é composta por aproximadamente 90% de gas carboénico,

com baixa fracao de etanol.

Figura 32 — Diagrama de fluxo de processo da configuracéo obtida para producdo de bioetanol hidratado
de segunda geracgdo por meio do modelo de estagios de equilibrio no sistema de destilagédo convencional.
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5.1.2.4 Destilagdo convencional pelo modelo de estdgios de ndo equilibrio para

producdo de bioetanol hidratado de segunda geracédo

Comparando-se as configuragfes de numero total de estagios de 18 e 28 na
coluna AA1, este aumento do nimero de estagios implicou em um aumento de 2,7 % na
vazdo de vinhaca (Figura 33 A). Foi observada uma baixa fracdo maéssica de etanol na
corrente de flegma vapor na configuracdo de 18 estdgios de destilacdo, neste caso igual
a 0,34 (Figura 33 B). Assim, com o0 aumento do numero total de estagios para 28,

observou-se um aumento de 64,6 % na fragdo massica de etanol na corrente de vapor de
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flegma, favorecendo a concentracdo de etanol nesta corrente. Ja a fracdo massica de

etanol na corrente de topo manteve-se constante para as configuragdes avaliadas.

Figura 33 — Analise da coluna AA1 pelo modelo de estagios de nao equilibrio para producéo de bioetanol

hidratado de segunda geracéo no sistema de destilacdo convencional.
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Ainda, houve uma diminuicdo de 9,96 % na energia requerida para o refervedor

com o aumento do numero total de estadgios da coluna AAl de 18 para 28. A

configuracdo de numero total de estagios igual a 28 forneceu o menor consumo

energético no refervedor (21,68 MW), a partir de 28, 0 aumento do nimero total de



97

estdgios ndo diminuiu mais a energia requerida. Assim, esta configuracdo foi

selecionada para o sistema. O perfil de fracdo massica de etanol ao longo dos estagios

da coluna AAL esté apresentado na Figura 33 C. O diametro obtido foi de 2,57 metros

para a secdo Al de estagios de 1 a 7 e de 3,1 metros para a se¢do A de estagios de 8 a

28.

Considerando-se a coluna D, a fracdo maéssica de etanol na corrente de saida de

gases apresentou um aumento de 7,53 % com o0 aumento do nimero total de estagios de

5 para 9, o que é um fator negativo de se trabalhar com colunas maiores (Figura 34 A).

Figura 34 — Anélise da coluna D pelo modelo de estagios de ndo equilibrio para producéo de bioetanol

hidratado de segunda geracéo no sistema de destilacdo convencional.
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A energia liberada no condensador apresentou uma diminui¢do de 0,15 % com
este mesmo aumento de nimero total de estdgios da coluna D. Além disso, a fragdo
massica de etanol na corrente de flegma liquida decaiu 1,19 % com o aumento do
numero total de estagios, enquanto a fracdo massica de etanol na corrente de etanol de
segunda apresentou um aumento de concentracdo de 5,88 % (Figura 34 B). Assim,
novamente foi escolhida a configuragdo de nimero total de estagios igual a 6 para a
coluna D, visando minimizar as perdas de etanol na corrente de saida de gases e
aumentar a concentracdo de etanol na corrente de flegma liquida. O perfil de fracédo
massica de etanol ao longo dos seis estagios de destilacdo da coluna D encontra-se na
Figura 34 C e a coluna foi dimensionada com 2,28 metros de diametro.

A coluna BB1 pode ser operada com 37 estagios para se produzir bioetanol
hidratado em fracdo massica igual a 0,93. A Figura 35 A apresenta a variacao de energia
do condensador e refervedor em diferentes posi¢fes de estagio de alimentacdo e razédo
de refluxo na coluna que possibilitaram a obtencdo de bioetanol hidratado dentro do teor
de pureza requerido e que mantiveram a fracdo massica de etanol inferior a 0,0002 na

corrente de flegmaca.

Figura 35 — Anélise da coluna de destilagdo BB1 pelo modelo de estagios de ndo equilibrio para producéo

de bioetanol hidratado de segunda geragdo no sistema de destilacdo convencional.
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A configuracdo com menor consumo energético no refervedor da coluna BB1
foi com alimentacdo no 30° estdgio. Esta configuracdo apresentou um consumo
energético de 15,12 MW no refervedor e liberagdo de 20,15 MW no condensador com
razdo de refluxo igual a 2,6. O diametro da coluna foi de 3,4 metros. O perfil de fracao
massica de etanol ao longo dos estagios da coluna BB1 para esta configuracdo esta
apresentado na Figura 35 B.

A Figura 36 apresenta o diagrama de fluxo de processo completo da
configuracdo obtida para producdo de bioetanol hidratado de segunda geracdo por meio
do modelo de estagios de ndo equilibrio. Ressalta-se novamente que o destino das

correntes do processo € 0 mesmo ja descrito nas demais analises.

Figura 36 — Diagrama de fluxo de processo da configuracéo obtida para producdo de bioetanol hidratado
de segunda geracdo por meio do modelo de estidgios de ndo equilibrio no sistema de destilagdo
convencional.
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5.1.2.5 Conclusdo e contribuicdes das analises de destilagdo convencional pelo modelo
de estagios de equilibrio e de ndo equilibrio para producdo de bioetanol hidratado de
primeira e de segunda geracdes

A Tabela 15 apresenta os principais resultados das analises da producdo de
bioetanol hidratado por meio do método de destilacdo convencional. Percebe-se que o
modelo de estdgios de ndo equilibrio requereu colunas maiores que o modelo de
estagios de equilibrio. Especificamente, para a coluna AAl, o modelo de estagios de
ndo equilibrio apresentou quantidade total de estagios 21,7 % maior que o modelo de
estagios de equilibrio. Ainda, a coluna BB1 dimensionada pelo modelo de estagios de
ndo equilibrio também apresentou um numero total de estagios 23,3 % maior que o do

modelo de estagios de equilibrio.

Tabela 15 — Comparagdo entre os modelos de estagio de equilibrio e de ndo equilibrio para producédo de

bioetanol hidratado de primeira e de segunda geragdes pela destilagcdo convencional

Coluna AA1 Coluna D Coluna BB1 Demanda
Etanol )

Modelo/ . energética

. Refer. Cond. Refer.  Cond. hidratado
Geragdo N N¢ [\ RR (MJ/Kkg etanol
(MW) (MW) (MW)  (MW) (kg/h) :

hidratado)
EQ/IG 23 21,63 6 -11,66 30 13,16 -1820 2,2 21628,02 5,79
EQ/2G 23 21,50 6 -11,53 30 13,34 -18,38 2,3 21186,85 5,92
RB/1IG 28 21,78 6 -11,67 37 1440 -1943 24 21727,61 5,99
RB/2G 28 21,68 6 -11,57 37 1512 -20,16 2,6 21288,58 6,22

EQ — Modelo de estagios de equilibrio, RB — modelo de estagios de ndo equilibrio, 1G — Bioetanol
hidratado de primeira geracdo, 2G — Bioetanol hidratado de segunda geragdo, N: — Numero total de

estagios da coluna, Refer. — Refervedor, Cond. — Condensador, RR — razdo de refluxo.

Com relacdo ao consumo energético, na producdo de bioetanol de primeira
geracdo, 0 modelo de estdgios de ndo equilibrio requereu 0,67 % mais energia no
refervedor da coluna AAL que o modelo de estagios de equilibrio. Ja na coluna BB1,
para o bioetanol de primeira geracdo, houve um consumo energético 9,36 % maior no
refervedor pelo modelo de estagios de ndo equilibrio em comparacdo aos resultados do
modelo de equilibrio de estagios. Ainda, a demanda energética (soma da energia dos
refervedores das colunas AAl e BB1 dividida pela massa de bioetanol hidratado

produzida) para o bioetanol de primeira geragdo na configuracdo simulada pelo modelo
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de estagios de ndo equilibrio foi 3,48 % maior que a obtida para o modelo de equilibrio
de estagios.

Considerando-se a producdo de bioetanol de segunda geracdo, o refervedor da
coluna AAL1 apresentou consumo energeético 0,83 % maior para 0 modelo de estagios de
ndo equilibrio em comparacdo ao modelo de equilibrio de estagios. Ainda para a
producdo de bioetanol de segunda geragédo, o refervedor da coluna BB1 apresentou
diferengas energéticas mais significativas, pelo modelo de estigios de ndo equilibrio
houve um consumo energético 13,3 % maior que pelo modelo de estagios de equilibrio.
Com relacdo a demanda energética para o sistema de bioetanol de segunda geracéo, a
simulacdo pelo modelo de estidgios de ndo equilibrio apresentou uma demanda
energética 5,1 % maior que para o modelo de equilibrio de estagios.

Comparando-se os sistemas de producédo de bioetanol de primeira geracdo com o
de segunda geracdo, 0s numeros totais de estagios das colunas AAL, BB1 e D foram os
mesmos para cada coluna nos respectivos modelos de estagios de equilibrio e ndo
equilibrio. Com relacdo a demanda energética pelo modelo de estagios de equilibrio, o
bioetanol de segunda geracdo apresentou demanda energética 2,2 % maior que 0
bioetanol de primeira geracdo. Ja pela avaliagio no modelo de estdgios de nao
equilibrio, o bioetanol de segunda geracdo apresentou demanda energética 3,8 % maior
que o bioetanol de primeira geragéo.

Desta forma, conclui-se que o sistema de destilacdo convencional de bioetanol
de segunda geracdo possui demanda energética ligeiramente maior que o sistema de
destilacdo convencional de bioetanol de primeira geracdo, para ambos os modelos de
estagios de equilibrio e ndo equilibrio. Porém, ressalta-se que esses resultados sdo
diretamente afetados pela composicdo de alimentacdo do vinho considerada neste
estudo, com concentracdo aproximada de etanol de 11 % em massa. Assim,
dependendo-se da concentragdo do etanol na corrente de vinho de primeira e segunda
geracOes, pode-se ter um impacto maior na quantidade de calor requerida no sistema de
destilacdo. Além disso, 0 numero de estagios das colunas foi 0 mesmo para o bioetanol
de primeira e de segunda geracdo, mas ressalta-se que o sistema ndo foi avaliado no
limite minimo do numero total de estagios para producdo de bioetanol hidratado, isso
porque a simulacdo se mostrou muito sensivel a modificacdes nas condigdes de
processo, assim optando-se por ndo utilizar o limite minimo e ter mais flexibilidade na
analise. Porém, ressalta-se que mesmo assim, o0 nimero total de estagios da coluna BB1,

por exemplo, foi reduzido em comparagdo aos trabalhos de Dias (2008) e Junqueira
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(2010), que utilizaram colunas de 45 e 46 estagios de destilacdo, respectivamente. Por
fim, as colunas simuladas pelo modelo de estagios de ndo equilibrio apresentaram maior
demanda energética e maior numero total de estagios requeridos, isso ja era esperado,
visto que o modelo de estdgios de ndo equilibrio é reconhecido por trazer predigdes

mais realistas em balancos de massa e energia e dimensionamento de colunas.

5.1.3 Producéo de bioetanol hidratado de primeira e de segunda geragdes por meio

de destilacéo duplo efeito

Este capitulo encontra-se dividido em quatro conjuntos de andlises do sistema de
destilacdo duplo efeito, consistindo na simulagdo da producdo de bioetanol hidratado de
primeira geracdo pelo modelo de estagios de equilibrio e de nédo equilibrio e de segunda
geracdo também para ambos os modelos. Cumprindo assim o terceiro objetivo
especifico desta pesquisa. Na sequéncia, € apresentada uma analise comparativa entre as
anélises e uma conclusdo com as principais contribuicdes, em complementacdo ao

quinto objetivo especifico deste projeto.

5.1.3.1 Destilacdo duplo efeito pelo modelo de estagios de equilibrio para producédo de

bioetanol hidratado de primeira geragéo

Relembrando-se da configuracdo do sistema de destilacdo duplo efeito, tem-se a
coluna AAL e a coluna D operando em vacuo e a coluna BB1 operando em pressdo
atmosférica. Assim, a temperatura de fundo da coluna AA1 diminui e € possivel realizar
uma integracdo energética entre o condensador da coluna BB1 e o refervedor da coluna
AAL. Além disso, outro fator importante que difere o sistema de destilacdo duplo efeito
do sistema de destilacdo convencional € a presenca de bombas e compressores para
ajustar a pressdo do sistema. Ainda, devido a baixa pressdo na coluna D
(aproximadamente 0,2 bar), a corrente de gases acaba carregando um teor de etanol
mais alto, o que faz necessario a utilizacdo de uma coluna de absorcéo para realizar a
lavagem dos gases e assim recuperar o etanol. Tendo isso em mente, a andlise do
processo de destilagdo duplo efeito por meio do modelo de estagios de equilibrio para

producéo de bioetanol hidratado de primeira geracao € apresentada a seguir.



103

A Figura 37 A apresenta as vazoes das correntes de vinhaca, vapor de flegma e
de topo para cada configuracdo de numero total de estagios avaliados para a coluna
AAL. Percebe-se um aumento da vazéo de vinhaca e uma queda na vazéo de topo com o
aumento do namero total de estagios da coluna AA1l de 18 para 22. A Figura 37 B
apresenta a energia requerida no fundo da coluna AAL e as fracBes massicas de etanol
nas correntes de flegma vapor e de topo para cada nimero total de estagios avaliado.
Percebe-se um aumento de 13,97 % na fracdo massica de etanol na flegma vapor ao se
aumentar o nimero total de estagios de destilacdo da coluna AAL de 18 para 22. Como
consequéncia deste aumento da pureza de etanol na corrente de vapor de flegma,
observa-se um aumento da vazdo de vinhaca e diminuicdo da vazdo de destilado,
implicando em uma corrente mais pura. Ressalta-se que a fracdo massica de etanol na
corrente de vinhaca foi mantida em 0,0002 de acordo com a especificacdo definida na
coluna.

Ainda, comparando-se a configuracdo de nimero total de estagios igual a 18
com a de 22, houve uma diminuicao de 3,8 % na energia requerida no refervedor com o
aumento do numero de estagios. A partir de 22 estagios, o aumento do numero total de
estagios nao apresentou impacto na energia do refervedor e na fracdo massica de etanol
nas correntes. Assim a configuracdo com 22 estagios foi selecionada para a coluna
AAL, e seu perfil de fracdo méassica de etanol nas fases vapor e liquido ao longo dos
estagios da coluna AA1 encontra-se na Figura 37 C.

Com relacdo ao diametro da coluna, houve um aumento significativo em
comparagdo ao sistema de destilagdo convencional. A coluna AA1 teve seu diametro
igual a 4,2 metros na se¢do Al do 1° ao 8° estagio e 4,8 metros na se¢do A, do 9° ao 21°
estagio. Isso é justificado por conta da pressdo de 0,2 bar, aproximadamente, o que
aumenta o volume de vapor requerendo dimensGes maiores para 0S equipamentos.
Esses diametros foram cerca de 77 e 64 % e superiores aos estimados para o sistema
convencional de destilagdo de bioetanol hidratado de primeira geracao para cada secéo,
respectivamente. Esse aumento também foi observado nas demais analises das colunas
operando a vacuo no sistema de duplo efeito, conforme sera apresentado nos proximos
topicos. Além disso, Palacios-Bereche (2015) corrobora com este resultado de
dimensionamento, em seu estudo, os didmetros das colunas D, A e Al no sistema de
destilacdo de duplo efeito foram aproximadamente 50 % maiores que 0S respectivos

didmetros na destilacdo convencional.
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Figura 37 — Analise da coluna AA1 pelo modelo de estagios de equilibrio para producdo de bioetanol

hidratado de primeira geracdo no sistema de destilacéo de duplo efeito.
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A Figura 38 A apresenta a fragdo massica de etanol na corrente de gases da

coluna D para cada configuracdo de ndmero total de estagios avaliada e a respectiva

energia liberada no condensador. Percebe-se que a energia do condensador ndo
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apresentou variagfes com a mudanca de numero total de estagios. As fracdes massicas
de etanol também ndo apresentaram variacdes significativas. Percebe-se um aumento de
apenas 1 % da fracdo maéssica de etanol na corrente de gases de topo com o aumento do
numero total de estagios de destilacdo. Ressalta-se que, diferentemente do processo de
destilacdo convencional, a baixa presséo utilizada na coluna D (0,2 bar) implica na alta
fracdo méssica de etanol na corrente gasosa (fragdo méssica média de 0,61). Assim, esta
corrente de gases segue para uma etapa de lavagem de gases em uma coluna
absorvedora que sera apresentada na sequéncia desta analise, permitindo a recuperagédo
do etanol ali presente.

Ainda, percebe-se que a fracdo massica de etanol obtida na corrente de fundo da
coluna D, a flegma liquida (aproximadamente 0,47) € inferior aquela obtida na
respectiva analise no sistema de destilacdo convencional (aproximadamente 0,52). 1sso
acontece, pois no sistema de destilacdo duplo efeito, a coluna D recebe também uma
segunda alimentacdo, que é a &gua de lavagem dos gases da coluna absorvedora que
contém o etanol absorvido da corrente gasosa. A fracdo massica de etanol na corrente de
alcool de segunda também aumentou apenas 1 % com o aumento do numero total de
estagios de destilacdo, mantendo-se em aproximadamente 0,9 para as configuracdes
avaliadas (Figura 38 B). Por outro lado, a fragdo massica de etanol na corrente de
flegma liquida apresentou um leve decaimento de 0,24 % com o aumento do numero de
estagios. Diante destas pequenas variagdes, selecionou-se a configuracdo de 6 estagios,
assim como utilizado no sistema convencional. O perfil de fracdo massica de etanol ao
longo dos seis estagios da coluna D pode ser observado na Figura 38 C, esta coluna teve

o diametro estimado de 4,05 metros.



Figura 38 — Analise da coluna D pelo modelo de estagios de equilibrio para produgdo

hidratado de primeira geracdo no sistema de destilacéo de duplo efeito.
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6

A Figura 39 A apresenta a analise de numero de estagios da coluna absorvedora

(ABS), utilizada para realizar a remocao dos gases do sistema. A coluna absorvedora

contou com uma especificacdo de fracdo massica de etanol igual a 0,08 na corrente de

saida de gases. Esta especificacdo foi atingida utilizando-se a vazdo de flegmaca de
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lavagem como variavel. Percebe-se que a vazdo de flegmaca de lavagem depende
diretamente do nimero de estagios utilizados na coluna absorvedora (Figura 39 A).
Apesar de a coluna absorvedora ndo possuir refervedor e condensador, o
aumento da vazdo de flegmaca de lavagem nesta coluna implica em um aumento do
fluxo de matéria que vai para a coluna D. Isso porque a corrente de fundo da coluna
absorvedora retorna para a coluna D para possibilitar a recuperacéo do etanol absorvido.
Assim, para selecionar o numero de estagios da coluna absorvedora, verificou-se o
impacto energético no condensador da coluna D e refervedor da coluna BB1 (Figura 39
A). Percebe-se uma diminuicdo de apenas 0,63 % na energia liberada no condensador
da coluna D e uma diminuicdo de aproximadamente 1% na energia requerida no
refervedor da coluna BB1 ao se aumentar o nimero de estagios da coluna absorvedora
de 4 para 12. Assim, considerando-se que o aumento do nimero de estagios da coluna
absorvedora ndo gera impactos significativos no consumo energético do sistema,
selecionou-se a configuracdo com seis estagios para a coluna absorvedora. Esta coluna
foi dimensionada com diametro de 0,35 metros. A Figura 39 B apresenta o perfil de
fracdo massica de etanol nas fases vapor e liquido ao longo dos estagios da coluna

absorvedora.

Figura 39 — Analise da coluna absorvedora pelo modelo de estagios de equilibrio para producdo de
bioetanol hidratado de primeira geracdo no sistema de destilacdo de duplo efeito.
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As condigdes de processo da coluna BB1 sdo muito similares as do sistema
convencional de destilacdo, pois esta coluna tem a mesma pressdo de operacdo em
ambos 0s processos. Assim, da mesma forma que no sistema convencional de destilagéo
de bioetanol de primeira geracdo pelo modelo de equilibrio de estagios, 30 estagios
foram suficientes para a coluna BB1. A Figura 40 A apresenta a analise do estagio de
alimentacdo da coluna em funcdo do consumo energético do refervedor, liberacéo
energética do condensador e razéo de refluxo. Houve um aumento de 8,4 % no consumo
energético do refervedor da coluna BB1 no sistema de duplo efeito em comparagéo ao
sistema de destilacdo convencional, isso € justificado pelo aumento da vazdo de flegma
liguida alimentada na coluna, com fracdo maéssica de agua inferior a do sistema

convencional, conforme apontado na andlise da coluna D.

Figura 40 — Andlise da coluna de destilagdo BB1 pelo modelo de estagios de equilibrio para producédo de

bioetanol hidratado de primeira geracdo no sistema de destilagdo duplo efeito.
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A alimentacdo da coluna BB1 a partir do estagio 27° implicou em fracéo
massica de etanol superior a 0,0002 na corrente de flegmaca, assim foram selecionados
0s pontos que respeitaram este valor maximo de fragdo méssica de etanol na corrente de
flegmaca (Figura 40 A). Diante disso, a configuracdo de alimentacdo que minimiza o
consumo energético no refervedor da coluna BB1 € com alimentacdo no 26° estagio,
tendo uma razdo de refluxo igual a 2,2, com a menor energia requerida no refervedor
(14,31 MW). O didmetro desta coluna foi de 3 metros e o perfil de fracdo massica de
etanol nas fases vapor e liquido ao longo dos estagios pode ser observado na Figura 40
B. A Figura 41 apresenta o diagrama de fluxo de processo do sistema de destilacéo
duplo efeito para producgédo de bioetanol hidratado de primeira geragdo simulado pelo
modelo de estagios de equilibrio.

Figura 41 — Diagrama de fluxo de processo da configuracéo obtida para producdo de bioetanol hidratado

de primeira geracdo por meio do modelo de estagios de equilibrio no sistema de destilagdo duplo efeito.
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A integracdo energética do sistema possibilita uma economia de 18,6 MW entre
o refervedor da coluna AAl e o condensador da coluna BB1. Porém, um segundo
trocador de calor ainda se faz necessario na coluna AA1 para suprir 2,6 MW de energia.
No diagrama também é possivel observar a presenca de bombas e compressores
requeridos para manter as condi¢cdes de pressdo do sistema duplo efeito, que juntas,
somam o total energético de 1,06 MW. As correntes de processo apresentam o mesmo
destino j& descrito no sistema de destilagdo convencional, a corrente de vinhaca €
utilizada para fertirrigacdo das lavouras. A flegmaca, além de ser utilizada na
fertirrigacdo da plantacéo de cana, também é utilizada na lavagem dos gases, conforme
apresentado nas analises, e para assepsia do sistema. Ja a corrente de alcool de segunda
é direcionada para a dorna volante, fazendo parte do vinho que alimenta o sistema.

5.1.3.2 Destilacao duplo efeito pelo modelo de estagios de ndo equilibrio para producéo

de bioetanol hidratado de primeira geragao

A Figura 42 A apresenta as vazdes de topo, vinhaca e vapor de flegma em
funcdo de diferentes configuracdes de numero total de estdgios da coluna AAL.
Percebe-se que, ao se utilizar o modelo de estagios de ndo equilibrio, sdo necessarios
mais estagios para se atingir a fracdo massica de etanol de aproximadamente 0,54 na
corrente de flegma vapor (Figura 42 B). Pelo modelo de equilibrio, foi possivel operar a
coluna AA1 com 22 estagios de destilacdo. Porém, o modelo de estagios de ndo
equilibrio (Figura 42 B) requereu um numero total de estagios de destilacdo superior a
28 para fornecer uma corrente de vapor de flegma com fragdo massica de etanol de
aproximadamente 0,54.

Percebe-se que o consumo energético do refervedor da coluna AALl diminuiu
com o aumento do nimero total de estagios até 30. A partir de 30 estagios, 0 aumento
do numero total de estagios ndo mostrou mais efeito na energia requerida no refervedor.
Assim, selecionou-se a configuracdo com 30 estagios para a coluna AAL. O perfil de
fracdo maéssica de etanol nas fases vapor e liquido ao longo dos estagios da coluna AA1
é apresentado na Figura 42 C. Com relacdo ao didmetro da coluna, obteve-se 4,4 metros

para a secdo Al (1° ao 7° estagio) e 4,95 metros para a secdo A (8° ao 29° estagio).
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Figura 42 — Analise da coluna AA1 pelo modelo de estagios de nao equilibrio para produgéo de bioetanol

hidratado de primeira geracdo no sistema de destilacéo de duplo efeito.
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Com relacdo a coluna D, houve pouca variagdo na energia liberada no
condensador e na fracdo maéssica de etanol das correntes com a alteracdo do nimero
total de estagios de destilacdo da coluna (Figura 43 A). A fragdo massica de etanol na
corrente de gases do topo oscilou entre 0,58 e 0,61, enquanto a fragdo massica de etanol
na flegma liquida permaneceu entre 0,46 e 0,47 (Figura 43 B). J& a fracdo massica de

etanol na corrente de alcool de segunda aumentou de 0,86 para 0,89 com o0 aumento do
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numero total de estagios de 5 para 9. Assim, optou-se por manter 0 numero total de
estagios da coluna D igual a 6, assim como nos demais sistemas avaliados. O didmetro
estimado pelo modelo de ndo equilibrio (4,26 metros) foi 5 % maior que o didmetro
estimado para esta coluna no modelo de equilibrio de estagios. O perfil de fracdo
massica de etanol nas fases vapor e liquido ao longo dos estagios da coluna D pode ser

observado na Figura 43 C.

Figura 43 — Andlise da coluna D pelo modelo de estagios de ndo equilibrio para producdo de bioetanol

hidratado de primeira gerac&o no sistema de destilacdo duplo efeito.
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Assim como observado na analise do sistema de duplo efeito pelo modelo de
estagios de equilibrio, o nimero total de estagios da coluna absorvedora e a vazao de
flegmaca de lavagem requerida estdo diretamente relacionados. A Figura 44 A apresenta
a andlise da coluna ABS pelo modelo de estagios de ndo equilibrio com a especificacdo
de fracdo maéssica de etanol igual a 0,08 na corrente de saida de gases. Percebe-se que a
vazdo de flegmaca requerida aumentou em comparagdo com a analise realizada no
sistema de equilibrio de estdgios. Para a coluna absorvedora, com numero total de
estagios igual a seis, foi requerida uma vazdo 65 % maior de flegmaca aqui na analise
pelo modelo de estagios de ndo equilibrio em comparacdo com a andlise no sistema de

equilibrio de estagios.

Figura 44 — Andlise da coluna absorvedora pelo modelo de estagios de ndo equilibrio para producdo de
bioetanol hidratado de primeira geracdo no sistema de destilagdo de duplo efeito.
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Considerando-se que o aumento da vazdo de flegmaca na coluna absorvedora
implica em uma maior vazéo de alimentacdo na coluna BB1 e que isso pode afetar seu

consumo energético, a Figura 44 A também mostra o consumo energético desta coluna.
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Observou-se que o aumento do numero de estagios da coluna absorvedora e
consequente diminuicdo da vazdo de flegmaca requerida ndo implicou em variagdes
significativas no consumo energético do refervedor da coluna BB1, apresentando uma
variacdo de apenas 1 %. Desta forma, a coluna absorvedora foi selecionada com seis
estagios, neste caso, requerendo um diametro de 0,39 metros, 11,4 % maior que o
obtido no modelo de estagios de equilibrio. A Figura 44 B mostra o perfil de fracdo
massica de etanol nas fases vapor e liquido ao longo dos estagios da coluna
absorvedora.

Considerando-se a coluna BB1, utilizou-se 37 estagios, assim como no sistema
de destilacdo convencional pelo modelo de estagios de ndo equilibrio, pois esta coluna
no sistema duplo efeito opera com as mesmas condi¢des do sistema convencional e é
capaz de fornecer o produto de bioetanol hidratado em fracdo massica de etanol igual a
0,93. A analise da coluna BB1 em relacdo aos estagios de alimentacdo encontra-se na
Figura 45 A.

Figura 45 — Analise da coluna de destilacdo BB1 pelo modelo de estagios de ndo equilibrio para produgéo
de bioetanol hidratado de primeira geracdo no sistema de destilacdo duplo efeito.
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Percebe-se que, ao se utilizar estagios de alimenta¢do mais ao fundo da coluna,
tem-se uma razéo de refluxo requerida menor e, como consequéncia, diminui-se a
energia requerida na coluna. Porém, estagios de alimentacdo inferiores ao 31°
implicaram em uma fracdo massica de etanol no fundo superior a 0,0002, o que ndo é
desejado. Assim, considerando-se os pontos avaliados, a configura¢do com alimentagéo
no 30° estagio foi a que forneceu o menor consumo energético no refervedor,
respeitando o teor mé&ximo de etanol na corrente de fundo da coluna BB1 e por isso esta
configuracao foi selecionada.

Obteve-se para a coluna BB1, o diametro de 3,35 metros, 0 mesmo diametro
obtido no sistema de destilacdo convencional avaliado pelo modelo de estagios de ndo
equilibrio. Este diametro foi 11,6 % maior que o obtido para o sistema de destilacdo
duplo efeito de bioetanol de primeira geracdo avaliado pelo modelo de estagios de
equilibrio. A Figura 45 B apresenta o perfil de fracdo massica de etanol nas fases vapor
e liquido ao longo dos estagios da coluna BB1.

O diagrama de fluxo de processo completo obtido para o sistema de destilacéo
duplo efeito avaliado pelo modelo de estagios de ndo equilibrio para producdo de
bioetanol hidratado de primeira geracdo encontra-se apresentado na Figura 46. O
conjunto de bombas e compressores utilizados nas colunas AA1 e D resultaram em um
consumo energético total de 1,08 MW, aproximadamente 1,8 % maior que o obtido na
analise pelo modelo de estagios de equilibrio. Isso é justificado pelas diferentes vazdes
de flegmaca de lavagem requeridas nestes sistemas. Com relacdo a integracdo
energética entre o refervedor da coluna AA1 e o condensador da coluna BB1, gera-se
uma economia de 19,89 MW. O fundo da coluna AALl ainda requer 1,68 MW,
fornecidos pelo segundo trocador de calor, a fim de manter a fracdo de vapor requerida

para a coluna.
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Figura 46 — Diagrama de fluxo de processo da configuracéo obtida para producdo de bioetanol hidratado

de primeira geragdo por meio do modelo de estagios de ndo equilibrio no sistema de destilagdo duplo

efeito.
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Xetanor = 0,0002

5.1.3.3 Destilacdo duplo efeito pelo modelo de estagios de equilibrio para producédo de

bioetanol hidratado de segunda geragéo

A andlise da coluna AA1 do sistema de destilacdo duplo efeito por meio do

modelo de estdgios de equilibrio para producdo de bioetanol hidratado de segunda

geracdo encontra-se na Figura 47. A Figura 47 A apresenta a variacdo das vazOes de

vinhacga, corrente de topo e flegma vapor em diferentes configuragcdes de nimero total

de estagios de destilacdo. Percebe-se uma diminuicdo na vazdo de topo e um aumento

na vazdo de vinhaga com o aumento do numero total de estagios da coluna de 18 para

22. Assim como observado na analise do sistema de primeira geragdo pelo modelo de
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estadgios de equilibrio, percebe-se que a configuracdo com 22 estagios favorece a
operacdo da coluna com menor consumo energético (Figura 47 B). A partir de 22
estagios, 0 aumento do numero total de estagios ndo apresentou efeito na diminuicéo da
energia requerida no refervedor da coluna. A configuracdo com numero total de estagios
igual a 22 também resultou em um aumento de 15,2 % na fracdo massica de etanol na

corrente de vapor de flegma em comparagdo ao sistema com 18 estégios.

Figura 47 — Analise da coluna AAL pelo modelo de estagios de equilibrio para produgdo de bioetanol

hidratado de segunda gerag&o no sistema de destilacéo de duplo efeito.
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Desta forma, a configuracdo com numero total de estagios igual a 22 foi
selecionada para a coluna AA1, e o perfil de fragdo méassica de etanol nas fases vapor e
liguido ao longo dos estagios desta coluna pode ser observado na Figura 47 C. O
diametro da coluna obtido foi de 4,2 metros para a secdo Al (do 1° ao 8° estagio) e de
4,8 metros para a secdo A (do 9° ao 21° estagio). Ainda, conforme ja explanado na
andlise do sistema de destilacdo duplo efeito para bioetanol primeira geracdo, o
didmetro das colunas AA1 e D no sistema duplo efeito é superior ao obtido para as
colunas no sistema de destilacdo convencional devido a baixa pressdo nas colunas
(aproximadamente 0,2 bar), que afeta o dimensionamento dos equipamentos
(PALACIOS-BERECHE et al., 2015).

Com relacdo a coluna D, ndo foi verificada variacdo energética no condensador
com o aumento do nimero de estagios de destilacdo. O condensador requereu remocao
de 12,99 MW para manter a temperatura do topo da coluna D em 35 °C (Figura 48 A).
Assim como nas demais analises do sistema de destilacdo duplo efeito, a fragdo méassica
de etanol na corrente de topo de saida de gases da coluna D ficou entre 0,61 e 0,62. A
fracdo massica de etanol na corrente de flegma liquida foi de aproximadamente 0,462
para as configuracdes avaliadas, enquanto a fracdo massica de etanol na corrente de
alcool de segunda apresentou um leve aumento de aproximadamente 1% com o
aumento do nimero de estagios da coluna de destilacdo D (Figura 48 B).

Desta forma, selecionou-se a configura¢do com seis estagios, a fim de manter a
linearidade com as demais analises realizadas. O perfil de fracdo massica de etanol nas
fases vapor e liquido ao longo da coluna D encontra-se na Figura 48 C. Esta coluna teve
o didmetro estimado de 4,03 metros, muito préximo ao obtido pela analise de equilibrio
no sistema de destilacdo duplo efeito para producdo de bioetanol de primeira geracao
(4,05 metros).
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Figura 48 — Analise da coluna D pelo modelo de estagios de equilibrio para producdo de bioetanol

hidratado de segunda geracgéo no sistema de destilacio duplo efeito.
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A coluna absorvedora tem sua analise apresentada na Figura 49 A. Percebe-se
gue, ao se aumentar o numero total de estagios da coluna ABS de 4 para 12, houve uma
diminuicdo de 42,7 % na vazdo de flegmaca requerida, porém essa diminuicéo da vazédo
ndo impactou a energia requerida no refervedor da coluna BB1, que apresentou uma

variagdo inferior a 1 %. Diante disso, assim como nos demais sistemas, a coluna
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absorvedora foi selecionada com seis estagios. O perfil de fragdo maéssica de etanol nas
fases vapor e liquido ao longo dos estagios da coluna absorvedora pode ser observado
na Figura 49 B. Ainda, o didmetro requerido para esta coluna foi o mesmo obtido no

sistema de primeira geracao de bioetanol, 0,35 metros.

Figura 49 — Analise da coluna absorvedora pelo modelo de estdgios de equilibrio para producdo de
bioetanol hidratado de segunda geracdo no sistema de destilacdo de duplo efeito.
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Fonte: Autoria propria.

A coluna BB1 foi avaliada com 30 estagios, assim como nos demais sistemas
simulados pelo modelo de estagios de equilibrio. A Figura 50 A apresenta a variacao de
energia no liberada no condensador e requerida no refervedor e respectiva razédo de
refluxo para cada configuracdo de estagio de alimentacdo avaliada. As configuragGes
avaliadas em estagios de alimentacdo apds o 25° apresentaram fracdo massica de etanol
superior a 0,0002 na corrente de flegmaca e, por isso, ndo foram selecionadas. Assim, a
configuracdo com alimentagdo no 25° estagio foi selecionada, pois foi a que forneceu o

menor consumo energético para a coluna BB1. A Figura 50 B apresenta o perfil de
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fragdo massica de etanol nas fases vapor e liquido ao longo dos estagios de destilacdo da

coluna BB1. Para esta coluna obteve-se o diametro de 3 metros.

Figura 50 — Andlise da coluna de destilacdo BB1 pelo modelo de estagios de equilibrio para producéao de

bioetanol hidratado de segunda geracdo no sistema de destilacdo duplo efeito.

21 2.55
§ 20 2,50
< 2.45
;E 19 = ' ] 8
& 240 5
5 g =
g —&— Condensador 235 2
E 17 = Refervedor ’%
£ —o—Razdo de refluxo 230 o
S 16
= » 2.25
=11}
g 159 " i 2.20
= = = T

14 T T T T T 2. 15

20 21 22 23 24 25 A
Estdgio de alimentacdo
1
—e&— Liquido

—&— Vapor

0.4 A

0.3 A

Fragdo massica de etanol

0.2 A

0,1 A

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30

Estigios de destilacdo da coluna BB1 B

Fonte: Autoria prépria.

O diagrama de fluxo de processo completo para o sistema de producdo de
bioetanol hidratado de segunda geracdo na configuracdo de duplo efeito avaliado pelo
modelo de equilibrio de estagios encontra-se na Figura 51. A integracdo energética entre
0 condensador da coluna BB1 e o refervedor da coluna AAL, gera uma economia de
18,84 MW no processo. O segundo trocador de calor empregado para completar a
necessidade energeética do fundo da coluna AAL fornece 2,35 MW. Ainda, a energia
requerida pelos compressores e bombas utilizados para ajustar a pressdo do sistema
resulta em um total de 1,06 MW.
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Figura 51 — Diagrama de fluxo de processo da configuracdo obtida para producdo de bioetanol hidratado

de segunda geragdo por meio do modelo de estagios de equilibrio no sistema de destilagdo duplo efeito.
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5.1.3.4 Destilacao duplo efeito pelo modelo de estagios de ndo equilibrio para producéo

de bioetanol hidratado de segunda geragéo

Com relacdo a analise da coluna AA1, percebe-se que o aumento do nimero

total de estagios de 21 para 30 implica em um aumento da vazdo de vinhaca (Figura 52

A) e uma diminuicdo da vazéo da corrente de topo. Como consequéncia disso, é obtida

uma corrente de vapor de flegma mais concentrada em etanol. Percebe-se que o

aumento do numero total de estagios de 21 para 30 resultou em um aumento de 30 % da

fracdo maéssica de etanol na corrente de flegma vapor (Figura 52 B).
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Figura 52 — Analise da coluna AA1 pelo modelo de estagios de nao equilibrio para producéo de bioetanol

hidratado de segunda geracgéo no sistema de destilacdo de duplo efeito.
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A energia requerida no refervedor também diminuiu aproximadamente 7 % com
0 aumento do numero total de estagios de 21 para 30 na coluna AAl. A partir de 30
estagios, o aumento do numero total de estdgios da coluna AALl ndo gerou impactos
significativos na energia requerida no refervedor, apresentando uma variacao de apenas
0,06 %. Assim, a coluna AA1 foi selecionada com 30 estagios, sendo a se¢do Al, do
primeiro ao sétimo estagio, com diametro de 4,4 metros e a secdo A, do oitavo ao

Vigésimo nono estagio com o diametro de 4,95 metros. O perfil de fragdo maéssica de
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etanol nas fases vapor e liquido ao longo dos estdgios da coluna AAL pode ser
observado na Figura 52 C.

Considerando-se a analise da coluna D, a energia liberada no condensador foi de
aproximadamente 13,09 MW para todas as configuracdes de numero total de estagios

avaliadas (Figura 53 A).

Figura 53 — Anélise da coluna D pelo modelo de estagios de ndo equilibrio para producdo de bioetanol

hidratado de segunda geracdo no sistema de destilacdo duplo efeito.
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Além disso, 0 aumento do nimero de estagios de destilagdo da coluna D de 5
para 9 implicou em um aumento de 2,8 % na fragcdo massica de etanol da corrente de
gases que segue para a coluna absorvedora e uma diminui¢cdo de 1,3 % na fragéo

massica de etanol na corrente de flegma liquida, o que é um fator negativo de se operar
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com colunas maiores (Figura 53 B). Diante disso, a coluna D foi mantida com seis
estagios, assim como nos demais sistemas propostos. O didametro obtido foi de 4,25
metros e o perfil de fracdo méassica de etanol pode ser observado na Figura 53 C.
Considerando-se as diferentes configuracbes avaliadas para a coluna
absorvedora, o aumento do numero total de estagios desta coluna resultou em uma
diminuicdo da vazéo de flegmaca requerida para lavagem dos gases (Figura 54 A). Com
relagdo ao impacto energético nas demais colunas do sistema, ao comparar-se as
configuracBes de 5 e 9 estagios da coluna ABS, percebe-se uma pequena diminuicéo de
1,2 % na energia liberada no condensador da coluna D e de 1,6 % na energia requerida
no referverdor da coluna BB1. A coluna absorvedora foi mantida com seis estagios e
seu diametro foi de 0,39 metros. O perfil de fracdo massica de etanol ao longo dos

estagios encontra-se na Figura 54 B.

Figura 54 — Andlise da coluna absorvedora pelo modelo de estagios de ndo equilibrio para producdo de
bioetanol hidratado de segunda geragéo no sistema de destilacdo de duplo efeito.
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A Coluna BBL1 foi avaliada com 37 estagios, assim como nos demais sistemas
no modelo de estagios de ndo equilibrio, visando a produgdo de bioetanol hidratado em
fracdo massica igual a 0,93 (Figura 55 A). Assim, foram avaliadas as configuragdes de
estagio de alimentacdo e razdo de refluxo que possibilitam a producdo de bioetanol
nesta concentracdo e que também fornecem fracdo maéssica de etanol na corrente de
flegmaca inferior a 0,0002.

Figura 55 — Analise da coluna de destilagdo BB1 pelo modelo de estagios de nao equilibrio para produgao

de bioetanol hidratado de segunda gera¢do no sistema de destilacdo duplo efeito.
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Utilizando-se 0 modelo de estagios de nao equilibrio, a coluna BB1 apresentou
menor flexibilidade para variages de posi¢cdo de alimentacdo e razdo de refluxo.
Posicbes de alimentagdo superiores ao 28° estdgio ndo foram energeticamente
favoraveis para a coluna. Além disso, as posi¢des de alimentacdo a partir do 32° estagio
requereram maior energia para manter a fragdo massica de etanol na flegmaca inferior a
0,0002. Assim, a configuracdo com alimentacdo no 31° estdgio com razdo de refluxo
igual a 2,6 foi a que apresentou menor consumo energético no refervedor (16,35 MW)

e, por isso, foi selecionada.
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Comparando-se com o mesmo sistema avaliado pelo modelo de estagios de
equilibrio, houve um aumento de 13,1 % no consumo energético do refervedor e de
9,4 % na liberacdo energética do condensador da coluna BB1. Este aumento esta
diretamente relacionado a maior razdo de refluxo requerida aqui para 0 modelo de
estagios de ndo equilibrio. A coluna BB1 teve o diametro de 3,35 metros e o perfil de
fracdo massica de etanol ao longo dos estagios da coluna pode ser observado na Figura
55 B. O fluxograma de processo completo do sistema de destilacdo duplo efeito para
producdo de bioetanol hidratado de segunda geracdo avaliado pelo modelo de estagios

de ndo equilibrio encontra-se na Figura 56.

Figura 56 — Diagrama de fluxo de processo da configuragéo obtida para producdo de bioetanol hidratado

de segunda geracdo por meio do modelo de estagios de ndo equilibrio no sistema de destilacdo duplo
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A soma da energia requerida pelos compressores e bombas resultou em
1,08 MW. Assim, o sistema de geracdo de vacuo apresentou a mesma necessidade
energeética que no de primeira geracdo de bioetanol avaliado pelo modelo de estagios de
ndo equilibrio. A integracdo energética entre o condensador da coluna BBl e o
refervedor da coluna AA1 possibilitou uma economia de 20,61 MW no sistema. Ainda,
0 segundo trocador de calor utilizado no fundo da coluna AAL forneceu 0,86 MW,

suprindo a demanda energética da coluna.

5.1.3.5 Concluséao e contribuicdes das andlises de destilacdo duplo efeito pelo modelo
de estagios de equilibrio e de ndo equilibrio para producdo de bioetanol hidratado de

primeira e de segunda geracdes

A Tabela 16 mostra os principais parametros do processo para cada uma das
andlises da destilacdo duplo efeito para producdo de bioetanol hidratado. Comparando-
se os sistemas de producdo de bioetanol hidratado de primeira geracdo com o de
segunda geracdo, ndo houve diferencas no numero total de estagios de destilacdo das
colunas em cada respectivo modelo de estagios. Porém, ao se comparar as avaliacdes
realizadas pelo modelo de estagios de equilibrio com o modelo de estagios de ndo
equilibrio, verifica-se que ha diferencas no nimero total de estagios das colunas.
Percebe-se que, para ambas as geracdes de bioetanol, pelo modelo de estagios de nao
equilibrio a coluna AA1 teve o nimero total de estagios 36,3 % maior que pelo modelo
de equilibrio de estagios. Além disso, considerando-se a soma da energia dos dois
trocadores utilizados no fundo da coluna AAL, a energia total requerida para ambas as
geracOes de bioetanol foi aproximadamente 1,3 % maior nas analises pelo modelo de
estagios de ndo equilibrio em comparacdo com o modelo de equilibrio de estagios. Isso
é justificado, pois 0 modelo de estagios de ndo equilibrio fornece uma predi¢do mais
realista com relacdo ao dimensionamento das colunas e energia requerida no processo
de destilagéo.

Ainda, nas analises pelo modelo de estagios de ndo equilibrio, a energia liberada
no topo da coluna BB1 foi maior e, por isso, houve uma maior troca de energia entre as
correntes de topo da coluna BB1 e de fundo da coluna AAl no trocador integrado.

Assim, a energia necessaria no trocador 2 foi menor nas analises pelo modelo de
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estadgios de ndo equilibrio. No caso do bioetanol de primeira geracdo, a energia no
trocador integrado foi 6,5 % maior para 0 modelo de estagios de ndo equilibrio em
comparacdo ao modelo de equilibrio de estagios. J& para o bioetanol de segunda
geracdo, essa diferenca foi de 9,4 %.

A coluna D e a coluna absorvedora ndo apresentaram variagdes no numero total
de estagios utilizados. Para ambas as geracGes de bioetanol a energia liberada no
condensador da coluna D foi aproximadamente 0,8 % maior nas analises do modelo de
estadgio de ndo equilibrio em comparacdo com o modelo de equilibrio de estagios.
Considerando-se a coluna absorvedora, percebe-se um aumento da vazdo de flegmaca
requerida para lavagem dos gases nas simulagdes avaliadas pelo modelo de estagios de
ndo equilibrio. A simulacdo de bioetanol hidratado de primeira geracdo teve vazdo de
65,4 % maior na analise do modelo de estagios de ndo equilibrio em comparagdo ao
modelo de equilibrio de estagios. Ja a simulacdo de bioetanol hidratado de segunda
geracgdo apresentou vazdo 64,2 % maior para 0 modelo de estagios de nao equilibrio em
comparacao com a simulacdo pelo modelo de equilibrio de estagios.

Tabela 16 — Comparacdo entre 0s modelos de estagio de equilibrio e de ndo equilibrio para producéo de

bioetanol de primeira e de segunda gera¢es pela destilacdo duplo efeito

BB1 -

Coluna AAl AAL Coluna D Coluna ABS Coluna BB1 Vécuo Demqn_da
Modelo/ _Etanol energética
Geracéo Fleg Bomb. e hl(cjlzgltﬁ;io (('a\tAaJr:Iglg

N, Troc.2  Troc. Int. N, Cond. N, Iavagém N, Refer. RR comprés. hidratado)

(MW) (MW) (MW) (kg/h) (MW) (MW)

EQ/1G 22 2,62 18,67 6  -13,07 6 29453 30 1431 22 1,07 22165,72 2,92
EQ2G 22 2,35 18,84 6 -12,99 6 2738,8 30 1445 23 1,07 21691,42 2,97
RB/1G 30 1,68 19,89 6 -1318 6 48718 37 1568 24 1,08 22223,33 2,99
RB/2G 30 0,86 20,61 6  -13,09 6 44967 37 1635 26 1,08 21753,99 3,03

N - Namero total de estagios da coluna; Troc. 2 — Trocador de calor 2; Troc. Int. — Trocador de calor com
integracdo entre correntes de fundo da coluna AA1 e topo da coluna BB1; Cond. — Condensador; Refer. —

Refervedor; RR — Razéo de refluxo; Bomb e compres. — Bombas e compressores

O numero de estagios total da coluna BB1 foi 23,3 % maior na simulagédo pelo
modelo de estagios de ndo equilibrio em comparacdo com o modelo de equilibrio de
estagios tanto para a primeira quanto para a segunda geracdo de bioetanol. Para o
bioetanol de primeira geragdo, a razdo de refluxo e a energia requerida no refervedor
foram, em média, 9,3 % maior no modelo de estagios de ndo equilibrio em comparacéao

com o modelo de equilibrio de estagios. J& para o bioetanol de segunda geracdo, a
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energia do refervedor e a razéo de refluxo foram, em média, 13,1 % maior no caso do
modelo de estagios de ndo equilibrio em comparacdo com o modelo de estagios de
equilibrio.

A demanda energética, nesse caso, € definida como a soma das energias
requeridas no trocador do fundo da coluna AAL (Troc. 2), revervedor da coluna BB,
bombas e compressores dividida pela quantidade de bioetanol hidratado produzido.
Ressalta-se que essa demanda energeética considera apenas a energia ndo suprida pela
integracdo energética. Para ambas as geracdes de bioetanol, a demanda energética do
sistema simulado pelo modelo de estagios de ndo equilibrio foi aproximadamente 2,1 %
superior ao respectivo sistema simulado pelo modelo de estagios de equilibrio. Ainda,
considerando-se 0 modelo de estagios de equilibrio, o sistema de bioetanol de segunda
geracdo teve demanda energética 1,44 % maior que o sistema de bioetanol de primeira
geracdo. Ja pelo modelo de estagios de ndo equilibrio, o sistema de bioetanol de
segunda geracdo teve demanda energética 1,34 % superior a obtida para o sistema de
bioetanol de primeira geragéo.

Assim, pode se concluir que o sistema de destilacdo duplo efeito para producéo
de bioetanol hidratado de segunda geracdo possui demanda energética um pouco maior
que o sistema de primeira geracao de bioetanol nas simulagfes de ambos 0os modelos de
estagios de equilibrio e ndo equilibrio, porém é uma diferenca pouco significativa, em
média 1,4 %. Isso pode estar relacionado a composicao do vinho de primeira e segunda
gerac0es, ja que no caso do bioetanol de segunda geracdo ha a presenca de componentes
como furfural e hidroximetilfurfural no vinho que alimenta o sistema. Ainda, as
simulacOes realizadas pelo modelo de estagios de ndo equilibrio apresentaram maior
demanda energética nas colunas que as avaliacBes pelo modelo de estagios de

equilibrio, em média 2,1 %.

5.1.4 Concluséo geral das analises de destilacdo convencional e duplo efeito para

producéo de bioetanol hidratado de primeira e segunda geragdes

Considerando-se a demandas energéticas observadas no sistema de destilacdo
convencional e duplo efeito, percebe-se que o sistema de destilacdo duplo efeito requer

aproximadamente a metade da energia necessaria para o sistema de destilagdo
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convencional. Desta forma, a destilacdo duplo efeito apresenta economia de energia em
comparagdo com o sistema convencional. Porém, conforme foi observado nas analises,
e também no estudo de Palacios-Bereche (2015), o sistema a vacuo da destilagdo duplo
efeito implica em diametros de coluna superiores aos da destilacdo convencional. Neste
estudo, foi observado, que as colunas a vacuo do sistema duplo efeito (AAl e D)
requerem em média, didmetros 70 % superiores aos do sistema convencional. Isso pode
implicar em maior custo de capital dos equipamentos para o sistema duplo efeito. Outro
ponto interessante a se observar é que a saida de alcool de segunda da coluna D
apresenta uma vazao aproximadamente 500 kg/h menor no sistema de destilacdo duplo
efeito em comparagéo ao sistema de destilagéo convencional. Como consequéncia disso,
h& um aumento da vazdo de produto de topo na coluna BB1 para o sistema de destilagdo
duplo efeito quando comparado ao sistema de destilacdo convencional. Ressalta-se que
esta corrente de alcool de segunda, apesar de ndo ter seu reciclo indicado nas
simulagOes deste estudo, retorna para a dorna volante em uma corrente de reciclo, de
forma que ela ndo é um produto final no processo.

Além disso, o sistema duplo efeito também requereu a presenca de uma coluna
absorvedora para a recuperacdo do etanol presente na corrente de saida dos gases devido
a baixa pressdao da coluna D. No sistema convencional esta coluna absorvedora néo é
necessaria. Assim, percebe-se que apesar de o sistema duplo efeito apresentar economia
de energia, significativa, o que pode implicar em uma reducao do seu custo operacional,
ha um aumento da dimensdo das colunas que pode aumentar o custo de equipamentos.
Para se verificar qual destes processos apresenta maior vantagem econdmica, sugere-se

a avaliacdo futura do custo total anualizado destes dois processos.

5.2 BIOETANOL ANIDRO

5.2.1 Destilagéo extrativa

Nesta secdo sdo apresentadas as andlises realizadas com os solventes
etilenoglicol e ChCl:Ureia (1:2) no sistema de destilagdo extrativa para producdo de

bioetanol anidro. As anélises encontram-se divididas em secGes, e consistem na analise
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comparativa de solventes e otimizacdo do processo com ChCl:Ureia (1:2). O sistema
com ChCl:Ureia (1:2) foi otimizado para ambos os modelos de estagios de equilibrio e
de ndo equilibrio. Ainda, uma anélise econdmica em funcdo do TAC é apresentada e ao
final, os resultados obtidos sdo comparados com estudos da literatura. Esta segdo

cumpre o quarto e quinto objetivos desta pesquisa.

5.2.1.1 Andlise comparativa entre os solventes etilenoglicol e ChCl:Ureia (1:2)

Nesta analise foram avaliadas diferentes vazdes de solvente em uma coluna de
35 estagios a pressao atmosférica. Para cada vazdo de solvente avaliada foi realizada
uma anélise de sensibilidade que variou a razdo de refluxo, o estagio de alimentacdo do
bioetanol hidratado e o estadgio de alimentacdo do solvente, conforme os intervalos
apontados na metodologia. Assim, para cada vazdo de solvente foram selecionados 0s
resultados das analises de sensibilidade que apresentaram a menor demanda energética
(energia refervedor dividida pela quantidade de etanol anidro produzida) (Figura 57).
Ressalta-se que a alimentacdo de etanol hidratado foi de 100 kmol/h, de forma que a
razdo (solvente/etanol) apresentada no eixo das abscissas da Figura 57 refere-se
diretamente & vazao de solvente utilizada.

No processo com etilenoglicol, as configuracbes com o0 menor consumo
energético tiveram a posi¢do de alimentacdo de etilenoglicol no 42 estagio, enquanto o
estagio de alimentacdo da corrente de bioetanol hidratado variou entre os estagios 28° e
29°, dependendo da vazdo de solvente utilizada. A coluna operando com etilenoglicol
produziu bioetanol anidro apenas com vazdo de solvente acima de 28 kmol/h na
alimentagdo (Figura 57 A). Considerando-se o perfil de vazéo de etilenoglicol de 28 a
31,2 kmol/h na alimentacdo, este aumento da vazdo de solvente resultou em uma
diminuicdo da razdo de refluxo de 1,36 para 0,83 e uma consequente diminuicdo da
demanda energética de 21,3 %.

Considerando-se as analises com ChCl:Ureia (1:2), as configuracbes com o
menor consumo energetico tiveram o estagio de alimentacdo do bioetanol hidratado
entre 0 11° e 0 24° e o estagio de alimentacdo do solvente entre 0 2° e 0 9° estagio,
dependendo da vazdo de solvente considerada. O processo com ChCl:Ureia (1:2)
apresentou maior flexibilidade em relacéo a vazdo molar do solvente, podendo produzir

bioetanol anidro mesmo com 18 kmol/h de solvente na alimentagdo (Figura 57 B). Para
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0 ChCl:Ureia (1:2), o aumento da vazdo de solvente de 18 para 31,2 kmol/h implicou
em uma diminui¢do da demanda de energia de apenas 0,54 %, isso porque a razéo de

refluxo requerida também apresentou uma pequena variagéo, entre 0,3 e 0,38.

Figura 57 — Awvaliacdo comparativa da destilacdo extrativa para produgdo de bioetanol anidro com

utilizacdo dos solventes etilenoglicol e ChCl:Ureia (1:2)
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CC é a corrente de alimentac¢do de ChCl:Ureia (1:2).

O processo com ChCl:Ureia (1:2) exigiu uma quantidade menor de solvente e
razdo de refluxo do que o processo com etilenoglicol. Consequentemente, o sistema
com ChCl:Ureia (1:2) apresentou uma demanda de energia menor do que O
etilenoglicol. Além disso, comparando-se o0s resultados de energia obtidos com
ChCl:Ureia (1:2) e etilenoglicol para a faixa de vazao de solvente de 28 a 31,2 kmol/h, a
qual foi avaliada para ambos os solventes, o ChCl:Ureia (1:2) apresenta demanda
energética de 28 a 44 % menor do que o etilenoglicol. Considerando-se os dados da
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Figura 57, as demandas de energia dos processos na maior € na menor vazao de solvente

avaliadas foram comparadas com outros estudos (Tabela 17).

Tabela 17 — Comparagdo com a literatura para a demanda energética da destilacdo extrativa com

etilenoglicol e ChCl:Ureia (1:2) como solventes.

Razdode  NUmero de estagios Demanda energética

Solvente SIF Fonte
refluxo de destilacéo (MJ/kmol destilado)

1,10 30 0,244 102,38 a
Etilenoglicol 1,36 35 0,280 96,41 Este estudo
0,83 35 0,312 75,87 Este estudo

0,52 25 0,125 71,59 a

ChCl:Ureia 0,17 18 0,305 54,32 b
(1:2) 0,36 35 0,180 54,34 Este estudo
0,34 35 0,312 54,05 Este estudo

Fontes: a — Dongmin e Yanhong (2018); b — Pan et al. (2019) e Shang et al. (2019).

S/F - (kmol solvente/kmol etanol hidratado na alimentag&o).

Dongmin e Yanhong (2018) usaram a destilacdo a vacuo, o que possibilitou o
uso de uma vazdo molar inferior de solvente. Em seu estudo, a pressdo superior de sua
coluna extrativa é de 0,8 atm para o sistema com etilenoglicol e de 0,6 atm para o
sistema com ChCl:Ureia (1:2). Em nosso estudo, a operacdo com etilenoglicol
apresentou demanda energética inferior a do estudo de Dongmin e Yanhong (2018) com
este mesmo solvente. Considerando os resultados deste estudo e de Shang et al. (2019) e
Pan et al. (2019), a destilagdo extrativa com ChCl:Ureia (1:2) mostrou economia em
termos de energia no refervedor e na vazdo molar do solvente quando comparada ao
etilenoglicol. Os resultados estdo de acordo com o estudo de Dongmin e Yanhong
(2018), que obtiveram uma reducdo de 14,61 % no custo total anual de uma planta
operando com ChCl:Ureia (1:2) em comparagdo com a extrativa destilagdo operando

com etilenoglicol.

5.2.1.2 Avaliacdo de otimizacdo do sistema de produgdo de bioetanol anidro com

ChCl:Ureia (1:2) como solvente pelo modelo de estagios de equilibrio

Considerando-se o processo completo com destilacdo extrativa e secdo de
recuperacdo de solvente, os resultados da andlise de sensibilidade para o modelo de

estagio de equilibrio com o menor TAC para cada vazdo molar de ChCl:Ureia (1:2)



135

avaliada foram selecionados e esses resultados sdo mostrados na Figura 58. A razao de
refluxo e o nimero total de estagios de destilacdo necessarios aumentaram quando a

vazdo do solvente diminui (Figura 58 A). A razéo de refluxo variou de 0,359 a 0,4009.

Figura 58 — Resultados otimizados do sistema de producdo de etanol anidro que minimizou o TAC

usando o modelo de estagios de equilibrio para cada vazao molar de ChCl:Ureia (1:2) avaliada
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O numero total de estagios de destilacdo igual e inferior a 12 ndo foi capaz de
produzir bioetanol anidro, mesmo com 22,4 kmol/h de ChCl:Ureia (1:2). Além disso, o
numero total de estagios de destilacdo necessarios atingiu um 6timo de TAC minimo
com 14 estagios para as vazoes de 21,4 a 22,4 kmol/h de ChCl:Ureia (1:2). O estagio de
alimentacdo ideal de ChCl:Ureia (1:2) foi o 22 estagio de destilacdo, esta posicao

diminuiu o consumo de energia em comparacdo com outras configuracdes de estagio de
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alimentacdo. O estagio de alimentacdo do bioetanol hidratado variou com as
configuracBes de numero total de estagio, estando entre 0 92 e 0 14° estdgio, conforme
pode ser observado na Figura 58 B.

Em termos de utilidade vapor, a energia necessaria variou de 26645 a 27240 GJ
por ano e considerando a agua de resfriamento, a energia necessaria variou de 25373 a
26041 GJ por ano (Figura 58 C). Além disso, até mesmo nas analises com maior teor de
solvente, ndo houve impacto no volume do vaso flash da secdo de recuperagéo e na
utilidade do sistema de vacuo (didametro de flash de 1,2 metros e comprimento de 3
metros). Ainda, nos casos com maior teor de solvente, 0 aumento da taxa de
aquecimento necessaria na se¢do de recuperacdao do solvente ndo foi tdo significativo
guanto a economia obtida na secéo de destilacdo extrativa.

A partir desta analise, pode-se concluir que a operacéo do sistema com vazdo de
ChCl:Ureia (1:2) igual a 22,4 kmol/h (coluna com 14 estagios) apresentou um TAC
4,9 % menor que com a vazao de 18 kmol/h (coluna com 19 estagios). De forma geral,
esses resultados mostram o efeito positivo de vazdes de solvente mais altas em termos
de economia de energia e TAC. Ainda, considerando-se as secdes de destilacdo
extrativa e de recuperacdo de solvente, a destilacdo extrativa correspondeu a uma média
de 80,46 % do custo com utilidades (OPEX) do sistema. Considerando-se o periodo de
retorno de trés anos, com o modelo de estagio de equilibrio, o custo com equipamentos
(CAPEX) foi responsavel por aproximadamente 83 % do custo anual total (TAC)
(Figura 58 D).

5.2.1.3 Avaliacdo de otimizacdo do sistema de producdo de bioetanol anidro com

ChCl:Ureia (1:2) como solvente pelo modelo de estagios de ndo equilibrio

Para 0 modelo de estagios de ndo equilibrio, os resultados da analise de
sensibilidade com o menor TAC para cada vazdo molar de solvente sdo exibidos na
Figura 59. Nos pontos que minimizaram o TAC, o numero total de estagios de
destilacdo variou de 22 a 32, e a razdo de refluxo de 0,375 a 0,406 (Figura 59 A). Para o
modelo de estdgios de ndo equilibrio, o numero total de estagios de destilacdo
necessarios atingiu um 6timo de TAC minimo em 22 estagios com vazdo de 22 a
22,4 kmol/h de ChCl:Ureia (1:2).
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Ao contrario do modelo de estagio de equilibrio, as colunas com 20 estagios de
destilacdo, ou menos, ndo foram capazes de produzir bioetanol anidro, mesmo com
22,4 kmol/h de ChCl:Ureia (1:2). Assim como nas analises do modelo de estagio de
equilibrio, o estdgio de alimentacdo da corrente de solvente foi o 2° estdgio de
destilacdo para todos os pontos que minimizaram o TAC (Figura 59 B). No entanto, o
estagio de alimentagdo da corrente de bioetanol hidratado das configuragdes com menor
TAC variou do 14° ao 22° estagio, dependendo do numero total de estagios de cada

configuracdo, conforme indicado na Figura 59 B.

Figura 59 — Resultados otimizados do sistema de producdo de etanol anidro que minimizou o TAC

usando o modelo de estagio de ndo equilibrio para cada vazdo molar de ChCl:Ureia (1:2) avaliada
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Em relacdo a utilidade de vapor, a energia necessaria variou de 26853 a
27241 GJ por ano e, considerando a agua de resfriamento, a energia necessaria variou
de 25608 a 26014 GJ por ano (Figura 59 C). Considerando-se o consumo energético do
refervedor da coluna de destilagdo extrativa, 0 modelo de estagios de ndo equilibrio
exigiu uma média energética 0,9 % maior do que o modelo de estagio de equilibrio.

A Figura 59 D mostra 0 CAPEX e OPEX das anélises pelo modelo de estagios
de ndo equilibrio. Considerando o periodo de retorno de trés anos, o CAPEX
representou em média 84,1 % do TAC, enquanto o OPEX teve baixa influéncia no
TAC. A destilacdo extrativa respondeu por aproximadamente 80,7 % do OPEX. Além
disso, a utilidade de vapor representou em média 83,7 % do OPEX. Assim, pode-se
concluir que o custo com equipamentos € o fator de maior impacto no custo anual total
do sistema, e que considerando-se 0s gastos energéticos, a secdo de destilacdo extrativa
corresponde aos maiores custos com utilidades. No préximo topico a comparacao entre

0s modelos é mais detalhada.

5.2.1.4 Avaliacdo do TAC e comparacdo entre os modelos de equilibrio e de ndo

equilibrio para a destilacdo extrativa com ChCl:Ureia (1:2)

Comparando-se as Figuras 58 A e 59 A, percebe-se que o nimero total de
estagios necessarios para o processo avaliado pelo modelo de estagios de equilibrio e de
ndo equilibrio sdo diferentes. Considerando cada vazéo de solvente avaliada para ambos
0s modelos, 0 modelo de ndo equilibrio precisou, em média, de um nimero de estagios
de destilacdo 62 % maior que o modelo de estagios de equilibrio. Isso estd de acordo
com o trabalho de Krishnamurthy e Taylor (1985b, 1985c¢) que fizeram um estudo sobre
estes modelos e observaram que o nimero total de estagios aumentou 53 % nas colunas
usando o modelo de ndo equilibrio em comparacdo com o modelo de estagios de
equilibrio em uma avaliacdo de outro sistema multicomponente. Eles também notaram
que a inclusdo ou exclusdo dos coeficientes de difusdo tem um impacto de 15 % no
namero total de estagios. Além disso, Weiss e Alrt (1987) estudaram os efeitos da
transferéncia de massa na destilacdo extrativa de uma mistura azeotropica de acetona e
metanol com o solvente 1,2-propilenoglicol e observaram que, em altas taxas de

alimentacdo de solvente, a viscosidade aumenta e se torna um fator limitante para a
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transferéncia de massa. Esses fatores também podem ter contribuido para a diferenca no
tamanho das colunas previstas com o modelo de estagio de ndo equilibrio.

A Figura 60 A mostra o TAC das configuragdes otimizadas para os modelos de
estagios de equilibrio e de ndo equilibrio em funcdo da vazdo molar de solvente
alimentado no sistema. O aumento do teor de solvente implica na minimizacéo do TAC
para ambos os modelos. Para 0 modelo de estdgios de equilibrio, 0 TAC do sistema
operando com 18 kmol/h de solvente (19 estagios de destilagdo) foi 5,2 % maior que o
TAC de do ponto com 22,4 kmol/h de solvente (14 estdgios de destilacdo). Para o
modelo de estagios de ndo equilibrio, o TAC do sistema operando com 18 kmol/h de
solvente (32 estdgios de destilacdo) foi 7 % maior do que o TAC de 22,4 kmol/h de
solvente (22 estagios de destilacdo). Ressalta-se que todas as configuracdes foram
otimizadas em funcdo da minimizacdo do TAC, levando-se em conta o estagio de
alimentacdo, vazdo de solvente e razdo de refluxo.

Considerando-se ambos 0s modelos, para vazdes de solvente avaliadas acima de
21,4 kmol/h, o TAC apresentou uma ligeira reducéo de 0,8 % com o aumento da vazéo
do solvente até 22,4 kmol/h. Comparando-se a mesma vazdo molar de solvente, 0 TAC
calculado na anélise de estagios de ndo equilibrio foi 8,4 % maior em comparacdo ao
modelo de estagio de equilibrio, o que representa uma diferenca meédia de
aproximadamente 29,2 mil dolares por ano. Essa diferenca entre os resultados do
modelo foi causada principalmente pelo CAPEX, que foi em média 10 % maior para o
modelo de estagios de ndo equilibrio em comparacdo com o modelo de estagio de
equilibrio considerando-se a mesma vazdo de solvente. Em relacdo as configuracdes
otimizadas, essa diferenca pode ser justificada porque o modelo de estadgios de nao
equilibrio traz resultados mais realistas (ECKERT e VANEK, 2001).

A Figura 60 B mostra o TAC em funcdo do nimero total de estagios de
destilacdo da secdo extrativa. Para o modelo de estagios de equilibrio, o TAC €
minimizado na configuracdo de 14 estagios de destilacdo, pois, neste ponto, a reducao
para 13 estagios de destilacdo aumentou o TAC em 0,56 % para 22,4 kmol/h de
solvente. Essa diferenca foi causada principalmente pelo OPEX, que aumentou 2,9 %
para a operacdo com 13 estagios de destilacdo em comparacdo com 14 estagios de

destilacéo.
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Figura 60 — TAC das configuragdes otimizadas de destilacdo com ChCl:Ureia (1:2) avaliadas pelos
modelos de estagios de equilibrio e de ndo equilibrio para cada vazdo molar de ChCl:Ureia (1:2) e

namero total de estagios

400
L T ®  Equilibrio
- 390 7 * . . e Nio equilibrio
£ 380 ¢ e 4 .
= * o
Z 370 bR T T S
2 37 ® e o 4 o
g = T . L
0 350 I T
|
2 " B § g g g om .
340 T T T T T T T A0 10 = g
18 184 188 19,2 19.6 20 204 20.8 212 216 22 224
CC/ETH % (mol/mol)
400
390 A il ° [ ]
T 380 ¢ *
é 370 L ] L] . ?
z 7] s ¢ ?
= 360 A il m  Equilibrio
= . | | e Nio equilibrio
= 350 A . | |
0 " | |
= 340T ]
330 + T T T T T T T T T T T T T T T T T T

13 4 15 16 17 18 1 20 21 2z 23 24 25 26 27T 28 29 30 31

"]
()
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Fonte: autoria propria
ETH é a corrente de alimentacéo de bioetanol hidratado; CC é a corrente de alimentagdo de ChCl:Ureia
(1:2).

O diagrama de fluxo de processo completo do processo otimizado com 0 modelo
de estagio de equilibrio e os perfis de concentracdo da coluna de destilacédo sdo exibidos

na Figura 61 A e B, respectivamente.
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Figura 61 — Diagrama de fluxo do processo da configuragdo otimizada pelo modelo de estagios de

equilibrio e perfil de composigao na coluna de destilagdo extrativa

1,013 bar
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—o—  Agua vapor —o—  Agua liquido —e— Etanol vapor
—=— Etanol liquido —4— ChCl:Ureia (1:2) vapor - ChClUreia (1:2) liquido

Fonte: autoria prépria

x € a fragdo molar de cada componente.

Considerando-se 0 modelo de estagios de nao equilibrio, 0 TAC é minimizado
na configuracdo de 22 estagios de destilacdo, pois, neste ponto, a reducdo para 21
estagios de destilacdo aumentou o TAC em 1,1 % para 22,4 kmol/h de solvente. Assim
como no modelo de estagios de equilibrio, essa diferenca foi causada principalmente
pelo OPEX, que neste caso aumentou 3,9 % para a operacdo com 21 estagios de
destilacdo em comparacdo com 22 estdgios de destilacdo. Os dados detalhados para a
configuracdo otimizada do pelo modelo de estagios de ndo equilibrio com 22,4 kmol/h
de solvente sdo mostradas no diagrama de fluxo do processo (Figura 62 A) e os perfis

de composicao da coluna de destilagdo sdo mostrados na Figura 62 B.
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Figura 62 — Diagrama de fluxo do processo da configuracdo otimizada pelo modelo de estagios de nao

equilibrio e perfil de composigao na coluna de destilagdo extrativa
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Fonte: autoria prépria

x € a fragdo molar de cada componente.

As configuragbes com menores TAC obtidos para o0 modelo de estagios de
equilibrio e de ndo equilibrio foram comparadas com a literatura (Tabela 18). Para uma
avaliacdo precisa, 0s OPEX dos estudos da literatura foram recalculados considerando o
preco da utilidade deste estudo. Além disso, o CAPEX de todos os estudos foi
recalculado usando as equac@es deste estudo e atualizado o indice de custo para 0 ano
de 2019 e o TAC foi calculado com um periodo de retorno de trés anos.



Tabela 18 — Comparacgdo do TAC de sistemas para produzir bioetanol anidro com diferentes solventes
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Coluna de destilagdo extrativa Recuperacéo do solvente Custo
OPEX TAC
Equi to/ N D CAPEX especifico
Fonte Solvente Modelo quipamentol Nl (108 USD/ (10 USD/
SIF- Nt RR  D(m) Xetanol,F Xetanol, T RR (10° USD) (USD/ kmol
ouL (m) (m) ano) ano)
destilado)
Este estudo  ChCl:Ureia (1:2) RB 0224 22 038 0,78 0,80 0,9823 Flash/3 m 1,20 - 0,06 0,92 0,36 0,939
Este estudo  ChCl:Ureia (1:2) EQ 0224 14 036 0,78 0,80 0,9823 Flash/3 m 1,20 - 0,06 0,84 0,34 0,872
a ChCl:Ureia (1:2) EQ 0305 18 0,17 0,69 0,80 0,9950 Flash/1,38 m 0,69 - 0,05 0,61 0,25 0,659
b ChCl:Ureia (1:2) EQ 0125 25 051 0,67 0,37 0,9978 Coluna/6 estagios 1,00 0,04 0,06 0,98 0,39 2,080
b Etilenoglicol EQ 0244 30 110 0,72 0,37 0,9975 Coluna/8 estdgios 0,68 0,20 0,08 1,12 0,45 2,411
c GC3:1 EQ 0300 22 0,30 1,00 0,85 0,9994 Flash 2,20 - 0,06 0,97 0,38 0,939
d [Emim][BF4] EQ 0320 40 100 0,98 0,85 0,9993 Flash 1,6 - 0,08 1,18 0,47 1,167

Fontes: a — Pan et al. (2019) e Shang et al. (2019); b — Dongmin e Yanhong (2018); c — Ma et al. (2017); d — Zhu et al. (2016)

EQ - Modelo de estagio de equilibrio; RB - Modelo de estagios de ndo equilibrio; GC3:1 — Glycolic acid-choline chloride 3:1; [Emim][BF4] - 1-Ethyl-3-methylimidazolium
tetrafluoroborate; S/F (kmol solvente na alimentagdo/kmol etanol hidratado na alimentagdo); Nt - nimero total de estagios de destilacdo; RR - relagdo de refluxo; D -
Diametro; L - Comprimento; Xewno, ¢ - Fracdo molar de etanol na corrente de alimentacdo; Xewno, T - Fragdo molar de etanol na corrente de destilado.
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Todos os dados da literatura da Tabela 18 foram obtidos com o modelo de
estagios de equilibrio. O custo especifico apresentado na Tabela 18 refere-se ao custo
total anual em dolar dividido pela quantidade de mols de bioetanol anidro produzida no
periodo. Observa-se que o processo utilizando ChCl:Ureia (1:2) como solvente
simulado com o0 modelo de estagio de equilibrio teve um custo especifico menor do que
os sistemas utilizando etilenoglicol, GC3:1 e [Emim][BF4]. Embora o sistema
otimizado utilizando o modelo de estdgios de equilibrio neste estudo tenha um custo
especifico maior do que a configuracdo de Shang et al. (2019) e Pan et al. (2019), nosso
estudo usa significativamente menos solvente, o que pode ser um parametro operacional
importante quando se considera a recuperacéo e reciclagem de solvente.

Utilizando o modelo de estagios de ndo equilibrio, nosso sistema teve custo
especifico igual ao obtido por Ma et al. (2017) com GC3:1 e inferior ao obtido por
Dongmin e Yanhong (2018) com etilenoglicol e ChCl:Ureia (1:2) e por Zhu et al.
(2016) com [Emim][BF4]. No entanto, ao comparar os resultados do modelo de estagio
de equilibrio deste estudo com os de Shang et al. (2019), Pan et al. (2019) e Dongmin e
Yanhong (2018) para ChCl: Ureia (1:2), percebe-se que o custo ndo depende apenas do
solvente escolhido, mas também das condicGes operacionais e da fracdo molar de etanol
na corrente de produto.

Considerando, a coluna de destilagdo extrativa com ChCl:Ureia (1:2) como
solvente, Dongmin e Yanhong (2018) usaram um vacuo de 0,607 bar. Porém, ao
analisar os resultados obtidos sob pressdo atmosférica neste estudo e nos trabalhos de
Shang et al. (2019) e Pan et al. (2019), assim como a temperatura no refervedor
(149 °C), que esta abaixo da temperatura de degradacdo do ChCl:Ureia (1:2), ndo ha
indicacdo de que operar sob vacuo na coluna de destilacdo extrativa seja justificado para
atingir a especificacdo do etanol pretendida em nosso estudo.

Com relagdo a recuperacdo de solvente, Dongmin e Yanhong (2018) usaram
uma coluna de destilagdo. No entanto, Gjineci et al. (2016) estudaram
experimentalmente a recuperacdo do ChCl:Ureia (1:2) da agua e observaram que a
evaporacao da agua em vacuo é suficiente para recuperar o solvente. Isso indica que um
unico estagio de equilibrio pode ser usado, pois esses componentes apresentam uma
grande diferenca na volatilidade. Em termos de pressdo operacional, Dongmin e
Yanhong (2018) usaram uma pressao de vacuo de 0,607 bar na secdo de recuperacao de
ChCl:Ureia (1:2) com o objetivo de reduzir o TAC, mas a se¢do de recuperagdo de

solvente levou a uma temperatura do refervedor (219 °C) acima da temperatura de
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degradacdo do ChCl:Ureia (1:2). Na secdo de recuperacdo de solvente, Shang et al.
(2019) utilizaram uma presséo de véacuo de 0,0036 bar no vaso flash, tal condi¢do deve
aumentar significativamente o tamanho do vaso flash. Enquanto isso, em nosso estudo
essa separacao foi alcancada a uma pressdo de 0,5 bar, ainda mantendo alta fracdo de

ChCl:Ureia (1:2) e a temperatura abaixo de sua temperatura de degradacéo.

5.2.1.5 Conclusdo e contribuicdes das analises de destilacao extrativa com os solventes
ChCl:Ureia (1:2) e etilenoglicol

De forma geral, percebe-se que o processo de destilacdo extrativa para producao
de bioetanol anidro utilizando o solvente ChCl:Ureia (1:2) apresentou-se competitivo
economicamente quando comparado aos solventes etilenoglicol, GC3:1 e [Emim][BF4]
para producdo de etanol anidro. Ainda, este estudo mostra que quando o processo de
destilacdo é avaliado pelo modelo de estdgios de ndo equilibrio, ha um aumento direto
no namero total de estagios requeridos para a coluna trazendo uma melhor predicdo das
condicdes de operacdo do processo.

Ressalta-se também que, embora o modelo de estagios de ndo equilibrio possa
ter incertezas relacionadas a extrapolacdo de propriedades do ChCl:Ureia (1:2) para
temperaturas mais altas e coeficientes de transferéncia de massa, indisponiveis a partir
de dados experimentais, os coeficientes de difusividade estimados pelo modelo foram
consistentes com a literatura. Para o par agua e etanol a 78,5 ° C e fracdo molar de
etanol de 0,98, o coeficiente de difusdo binario calculado foi 3,69 + 10° cm?/s. Dados
experimentais de Tyn e Calus (1975) nessa condicdo foram de 3,33 + 10° cm?/s.
Embora trabalhos futuros devam determinar esses parametros experimentalmente, bem
como experimentos em escala piloto e de recuperacdo de solvente, este estudo oferece

uma primeira aproximagéo do comportamento real do sistema.

5.2.2 Comparacao entre o uso de peneira molecular e destilacdo extrativa

Fonseca (2011) analisou o uso de peneira molecular para desidratacdo de

bioetanol por meio de variagdo de presséo (PSA), em ciclos de adsorcéo,
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despressurizacdo, purga e pressurizacio no simulador Aspen Adsorption™. Neste
processo, o adsorvente utilizado foi a ze6lita 3 A e o leito utilizado teve as dimensdes de
7,3 metros de altura e 2,4 metros de didmetro, o qual, de acordo com Fonseca (2011), €
uma escala comercial. O tempo de cada ciclo de dois leitos foi de 11,5 minutos e o
estado estacionario foi atingido em 383 ciclos que duraram 73,4 horas e
aproximadamente 6 horas de tempo real de simulagdo considerando uma alimentagéo
com fracdo molar de agua igual a 0,182. Neste estudo de Fonseca (2011), a fracdo
massica de etanol obtida no produto foi de 0,994 (equivalente a 0,986 em fracdo molar
de etanol). Assim, observa-se que 0 processo € capaz de atingir o nivel de purificacdo
dentro do esperado para o bioetanol anidro. Entretanto, neste processo, a recuperagéo do
etanol alimentado foi de apenas 92,9 %, com produtividade de 46,83 litros/hora/kg
adsorvente.

Geralmente, a producdo comercial de etanol anidro com peneira molecular
acontece em dois leitos, enquanto um esta adsorvendo o outro encontra-se em
regeneracdo (JEONG et al., 2012). Jeong et al. (2012) avaliaram experimentalmente a
purificacdo de etanol a nivel anidro pelo processo PSA em uma planta piloto
considerando configuracdes com diferentes nimeros de leitos, incluindo dois e trés
leitos com o adsorvente zeolita 3 A. Sua analise com dois leitos e alimentacdo de
100 litros/hora (fragdo massica de etanol de 0,924) possibilitou a produgdo de etanol
com fracdo massica de 0,9987 e recuperacdo de 56,5 % do etanol alimentado em uma
vazdo média de produto de 47 litros/hora. Ja a configuracdo com trés leitos com a
mesma condi¢do de alimentacdo possibilitou a producdo de etanol em fracdo massica de
0,9997 com recuperacéo de 71,4 % do etanol alimentado e producéo de 62,1 litros/hora.

Considerando-se bioadsorventes, Tajallipour et al. (2013) avaliaram 0 processo
PSA para producdo de bioetanol anidro utilizando como adsorvente a biomassa de
canola, um subproduto da industria de extracdo do 6leo de canola. Em seu estudo
experimental foi possivel obter bioetanol em fragdo massica igual a 0,99 com
recuperacgdo de 70 % do etanol, em média.

Assim, considerando-se os estudos e Fonseca (2011) e de Jeong et al. (2012) e
Tajallipour et al. (2013), percebe-se que as perdas de etanol sdo o principal fator
negativo para o processo PSA. Kaminski et al. (2008) também destacaram que a
desidratacdo do etanol em peneiras moleculares requer o reciclo de grandes quantidades
de etanol para o processo a fim de se evitar perdas. Enquanto isso, no processo de

destilacdo extrativa avaliado com ChCl:Ureia (1:2) e com etilenoglicol, a recuperagéo
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de 99,98 % do etanol alimentado pode ser alcancada, a fim de evitar a perda de produto.
Por outro lado, a principal vantagem do uso de peneira molecular em comparagdo a
destilacdo extrativa, € que na adsorcao por peneira molecular ndo é necessério adicionar
um solvente, como na destilacdo extrativa, sendo um processo capaz de garantir pureza
em partes por milh&o.

Desta forma, pode-se concluir que o processo de adsor¢do por peneira molecular
é indicado para se produzir bioetanol anidro em alta pureza, sem resquicio de outros
componentes. J& o processo de destilacdo extrativa € amplamente utilizado para
producdo de bioetanol anidro para ser utilizado como biocombustivel, caso em que
fragdes baixas de outros componentes ndo impactam o produto, desde que cumpra o teor
de etanol requerido.
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6 CONCLUSAO

Com relacdo a producdo de bioetanol hidratado, este estudo abordou os
processos de destilacdo convencional e duplo efeito. As analises foram conduzidas pelo
modelo de estagios de equilibrio e de ndo equilibrio, observou-se que as simulacdes
avaliadas pelo modelo de estagios de ndo equilibrio necessitaram de colunas com maior
namero total de estidgios e com maior demanda energética. Ainda, 0s processos de
separacdo alimentados com vinho proveniente da segunda geracdo requereram maior
quantidade de calor do que o de primeira geracdo, porém ndo foram diferencas muito
significativas, dadas as composi¢des de vinho utilizadas neste estudo. Os resultados
também mostraram que o processo de destilacdo duplo efeito proporciona economia de
energia em comparacdo ao processo de destilacdo convencional. Porém, devido a
utilizacdo de vacuo nas colunas, o processo de destilacdo duplo efeito requer
equipamentos com dimensdes de didmetro maiores que o sistema convencional de
destilacdo. Assim, a destilacdo duplo efeito apresenta vantagens em relacdo a economia
de energia e desvantagens com relacéo ao custo de equipamentos.

A producdo de bioetanol anidro foi avaliada pelo processo de destilacdo
extrativa com os solventes etilenoglicol e ChCl:Ureia (1:2). Observou-se que a
destilacdo extrativa com ChCl:Ureia (1:2) como solvente exigiu menos energia em
comparagdo ao mesmo processo com etilenoglicol. Além disso, considerando-se uma
coluna de destilacdo de 35 estagios, o processo operando com ChCl:Ureia (1:2) precisou
de menor quantidade de solvente do que o processo com etilenoglicol.

Ainda na destilacdo extrativa com ChCl:Ureia (1:2), o modelo de estagios de
ndo equilibrio implicou em uma configuracdo otimizada com TAC 7,65 % maior do que
0 sistema otimizado com o modelo de estagios de equilibrio. Considerando-se ambos 0s
modelos, a secdo de destilacdo extrativa respondeu pela maior parcela do OPEX em
comparacdo com a secdo de recuperacdo, e 0 CAPEX respondeu por uma média de
83 % do TAC. Em comparacdo com estudos de outros solventes, a configuracdo
otimizada de ChCl:Ureia (1:2) exibe um TAC competitivo. Comparando-se 0 nimero
de estagios de destilagdo para ambos os modelos para uma mesma vazdo de ChCl:Ureia
(1:2), as simulagdes pelo modelo de estagios de ndo equilibrio exigiram colunas em
média 62 % maiores em namero de estagios de destilacdo. Considerando-se os desafios
na modelagem de processos com solventes eutéticos profundos, e a falta de dados

experimentais mais detalhados, esses resultados mostram a relevancia da aplicacdo de
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modelos mais detalhados para o projeto de processos de destilacdo extrativa usando
solventes alternativos.

Por fim, a comparacdo entre os processos de destilacdo extrativa e adsor¢do em
peneira molecular para producao de bioetanol anidro mostrou que a destilacéo extrativa
¢ capaz de fornecer recuperacdo do produto mais elevada. Considerando-se
configuragdes convencionais de leito para a peneira molecular e de dimenséo de coluna
para a destilacdo extrativa, o sistema de adsor¢do por peneira molecular se mostrou
limitado com relacdo a recuperacdo do etanol, ja& que requer reciclo de grande
quantidade de matéria para evitar perdas por baixa recuperacdo do produto. Por outro
lado, a adsorcdo tem a vantagem de ndo requerer a utilizacdo de um solvente, o que é
importante para aplicagdes em que o etanol precisa estar completamente livre de
impurezas, assim, percebe-se que ambos 0s processos possuem aplicacGes importantes,
dependendo-se do produto que se tem como objetivo.

Com relagdo as publicacGes relacionadas a esta pesquisa, tem-se dois trabalhos
em eventos cientificos e dois artigos cientificos submetidos em revistas internacionais.
O trabalho intitulado “Anhydrous bioethanol purification using extractive distillation
with a deep eutectic solvent by means of rate-based model simulation” foi apresentado
oralmente de forma virtual no evento cientifico BBEST 2020 - Brazilian Bioenergy
Science & Technology Conference ocorrido de 30 de novembro de 2020 a 2 de
dezembro de 2020. Também tivemos o aceite de um trabalho submetido ao evento
COBEQ — 23° Congresso Brasileiro de Engenharia Quimica intitulado “Simulacéo de
destilacdo extrativa de bioetanol usando o DES cloreto de colina com ureia 1:2”, este
evento esta previsto para acontecer no més de outubro de 2021.

O artigo cientifico completo relacionado a esta pesquisa, intitulado “Extractive
distillation to produce anhydrous bioethanol with choline chloride with urea (1:2) as a
solvent: a comparative evaluation of the equilibrium and the rate-based models”
encontra-se em etapa de revisdo de uma revista cientifica internacional. Também foi
elaborado o trabalho intitulado “Chemical Engineering teaching in COVID-19 times:
successfully adapting a Capstone Design Course to a remote format” que, no momento
também se encontra submetido em uma revista internacional, na etapa de reviséo.

Como sugestédo para trabalhos futuros, verificou-se a necessidade de a literatura
informar dados experimentais do processo de destilagdo extrativa com o solvente
ChCl:Ureia (1:2) para producdo de bioetanol anidro, considerando-se a etapa de

destilacdo e de recuperagdo do solvente. Além disso, destaca-se a mesma necessidade de
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calculos experimentais das propriedades como viscosidade da mistura ternaria para
maior faixa de temperatura, tensdo superficial e avaliagdo dos coeficientes de
transferéncia de massa. Ainda, com relagdo ao processo de producdo de bioetanol
hidratado, sugere-se uma avalia¢do considerando-se uma composi¢do de vinho oriundo
da primeira e segunda geracdes mais completa, com impurezas e fragcdes molares dos
componentes em menor quantidade para se verificar possiveis efeitos no sistema. Além
disso, também se destaca a importancia de a literatura trazer dados experimentais dos
processos, para que se possa ter uma planta virtual consolidada, muito Gtil para analises
de otimizacdo, retrofit e revamp, usando o modelo de estagios de ndo equilibrio, que

depende diretamente de propriedades da mistura multicomponente.
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8 APENDICE A - INSERCAO DO NOVO COMPONENTE NO SIMULADOR

Por se tratar de um novo solvente, o cloreto de colina com ureia (1:2) ndo se
encontra na base de dados do simulador Aspen Plus®. Desta forma, foi necessario
inserir no programa todas as propriedades fisico-quimicas e termodinamicas do
solvente. Assim, este apéndice tem como objetivo apresentar um tutorial para a insergéo
das propriedades deste componente no simulador de processos.

Existem propriedades dependentes da temperatura como: viscosidade,
capacidade calorifica, volume molar, tensdo superficial, entalpia de vaporizacdo e
pressdo de vapor; e propriedades independentes da temperatura como: massa molar,
temperatura de ebulicdo, temperatura critica, pressdo critica, volume critico, fator
acéntrico e fator de compressibilidade. As propriedades independentes da temperatura
sdo inseridas diretamente no simulador. Ja as propriedades que dependem da
temperatura podem ser equacionadas através de regressdes de dados experimentais.

Para se obter a listagem completa de propriedades e suas descrigdes, pode-se
entrar no ambiente “Help” do simulador e buscar por “Pure Component Databank
Parameters”. Assim, podem ser inseridas todas as propriedades disponiveis para o
componente e para a mistura avaliada.

A fim de se obter todas as propriedades requeridas para a simulacdo, foi
necessario realizar uma busca bibliografica. Encontrados os dados experimentais de
autores que ja estimaram as propriedades do componente, pode-se inseri-las no
simulador. Para isso, primeiro deve-se entrar no ambiente “Properties” e criar um nome
para 0 novo componente. Destaca-se que todo esse processo de insercdo é realizado no
ambiente “Properties”.

Para se inserir as propriedades que ndo dependem da temperatura, deve-se ir até
a secdo “Methods”, selecionar a opg¢do “Parameters” e depois entrar na se¢do “Pure
componentes”. Dentro desta se¢do, deve-se criar um conjunto de propriedades através
da opgao “New”. Entdo, selecionando-se a op¢do “Scalar” sera possivel inserir todas as
propriedades escalares do componente.

Para se inserir as propriedades dependentes da temperatura, deve-se seguir 0
mesmo caminho apresentado para as propriedades escalares, ou seja, dentro do
ambiente “Properties”, seleciona-se “Methods”, seguido de “Parameters” e “Pure
components” e finalmente “New”. Entretanto, neste caso deve-se selecionar a opgao “T-

dependent correlation”. Selecionada a op¢ao, deve-se escolher a propriedade a ser
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inserida. Neste caso é necessario refazer este processo para cada uma das propriedades
dependentes da temperatura, pois elas ndo ficam em um mesmo conjunto como as
propriedades escalares.

Nos casos em que se possui dados experimentais, 0s parametros das equacdes de
propriedades dependentes da temperatura podem ser regredidos dentro do proprio
simulador através do método “regression”. No caso de propriedades em que ndo ha
dados experimentais disponiveis na literatura, pode-se utilizar a fungdo “estimation” do
simulador, esta utiliza outras propriedades do componente para estimar a propriedade
faltante.

Ainda, destaca-se que no simulador ha diversos modelos de equacionamento que
podem ser escolhidos para representar uma mesma propriedade. Por isso, é importante
se atentar aos parametros THRSWT e TRNWT. Estes sao identificadores que designam
0 modelo selecionado para cada propriedade e se encontram dentro desta se¢dao “Pure
Components”. Além deles, dentro da se¢ao “Methods”, em “Selected Methods” deve-se
verificar, para 0 modelo termodindmico selecionado, se os parametros la indicados
correspondem as equacdes utilizadas para as propriedades.

As propriedades da mistura como viscosidade, tensdo superficial, densidade,
capacidade calorifica e condutividade térmica do liquido devem ser inseridas dentro da
opcdo “Binary Interaction” presente na segdo “Parameters” dentro de “Methods”.
Também ¢é possivel aproximar as propriedades da mistura através do simulador e para
que elas sejam exibidas junto com os resultados de cada corrente, é necessario solicitar
sua exibigdo. Isso ¢é feito pelo caminho “Properties” seguido de “Property Sets”. Ao
entrar nesta se¢édo, deve-se clicar em “New” e criar um nome para a propriedade a ser
solicitada. Depois disso, deve-se clicar em “Search” para encontrar a propriedade que se
deseja. Ainda, na aba “Qualifies” ¢ importante escolher o estado fisico da matéria que se
deseja considerar para a propriedade.

Depois de realizar este processo, para que estas propriedades sejam exibidas
para as correntes desejadas, ¢ necessario entrar no ambiente “Simulation” e seguir os
passos apresentados a seguir. Primeiro deve-se selecionar a corrente desejada e entrar na
sua respectiva secdo “Results”. Neste ambiente, deve-se clicar na opgdo “add
properties”. Ao entrar no ambiente de adigdo de propriedades, deve-se buscar pela
propriedade de interesse. Pode-se pesquisar pelo nome que foi criado para a propriedade
ja definida na se¢do “Properties” anteriormente. Depois de selecionada a propriedade,

ela passard a ser exibida nos resultados ap6s a simulagdo ser resolvida.



