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RESUMO 

O bioetanol é um dos biocombustíveis automotivos de fonte renovável mais utilizados, com 

grande potencial para a substituição dos combustíveis fósseis como a gasolina ou também 

utilização como seu aditivo. Para se obter o bioetanol anidro em pureza de acordo com os 

parâmetros legais de aplicação como aditivo à gasolina é preciso aplicar processos mais 

complexos de separação. Isso é necessário, pois a mistura de bioetanol e água forma 

azeótropo, o que implica na dificuldade de separá-los por meio da destilação convencional. 

Além disso, os processos convencionais para separação do bioetanol hidratado também 

devem ser aprimorados para serem operados com alto desempenho. Assim, o objetivo desse 

estudo foi avaliar os processos de destilação convencional e duplo efeito para produção de 

bioetanol hidratado de primeira e de segunda gerações e os processos de destilação extrativa e 

adsorção por peneira molecular para produção de bioetanol anidro. Os processos foram 

avaliados por meio de simulações pelos modelos de estágios de equilíbrio e de não equilíbrio 

no simulador Aspen Plus®. As análises focaram na demanda energética dos processos, 

dimensionamento de equipamentos e, no caso do bioetanol hidratado, também foi avaliada a 

produção do subproduto vinhaça. Observou-se que o processo de destilação duplo efeito 

proporciona economia de energia em comparação com a destilação convencional para 

produção de bioetanol hidratado. Em contrapartida, a destilação duplo efeito demandou 

colunas com maior diâmetro, o que pode resultar em um custo com equipamentos mais alto. 

Já no caso da produção de bioetanol anidro, a utilização do solvente eutético profundo 

ChCl:Ureia (1:2) na destilação extrativa mostrou economia de energia em comparação ao 

solvente convencional etilenoglicol. Além disso, a operação com ChCl:Ureia (1:2) demandou 

menor quantidade de solvente no processo do que a operação com etilenoglicol. Comparando-

se a destilação extrativa com a adsorção em peneira molecular, percebeu-se que a peneira 

molecular fornece baixa recuperação do etanol, porém este processo tem a vantagem de não 

requerer a adição de um solvente, o que pode ser um fator positivo para produção de etanol 

em aplicações que necessitam de elevado teor de pureza. Com relação aos modelos utilizados, 

observou-se que as análises conduzidas pelo modelo de estágios de não equilíbrio 

necessitaram de colunas com mais estágios de destilação do que as colunas avaliadas pelo 

modelo de estágios de equilíbrio e apresentaram maior consumo energético, o que já era 

esperado, pois o modelo de não equilíbrio pode fornecer uma predição mais realista das 

condições do processo. 

Palavras-chave: Bioetanol anidro, bioetanol hidratado, destilação, modelo de estágios de não 

equilíbrio, 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 INTRODUÇÃO 

 

O desenvolvimento econômico mundial está diretamente ligado ao aumento do 

consumo de energia (ZEREN e AKKUŞ, 2020; RAHMAN e VELAYUTHAM, 2020). 

A elevada demanda energética resulta de fatores como o crescimento de países em 

evolução tecnológica, industrialização, urbanização, crescimento populacional e 

aumentos nas atividades comerciais (ZEREN e AKKUŞ, 2020; BOURAIOU et al., 

2019; GUPTA e VERMA, 2015). O uso de recursos energéticos convencionais, como 

petróleo, gás natural e carvão são as principais fontes de emissão de gases de efeito 

estufa (BOURAIOU et al., 2019). Diante da preocupação com a poluição ambiental e 

com as fontes de combustíveis fósseis, a utilização de energia renovável é uma solução 

para se lidar com os desafios mundiais do consumo de energia. Entretanto, atualmente, 

as energias renováveis representam apenas 10 % da energia global (ABUD e SILVA, 

2019). 

Durante as últimas duas décadas, o bioetanol tornou-se o combustível 

automotivo renovável mais produzido e utilizado (KARVONEN e KLEMOLA, 2019; 

ABUD e SILVA, 2019). O bioetanol é aplicado como combustível direto e também em 

mistura com a gasolina. Além de ser um combustível renovável, o bioetanol pode ser 

usado como base para diversos produtos químicos (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-açúcar, milho e beterraba que, respectivamente, 

predominam no Brasil, Estados Unidos da América e países europeus (KARVONEN e 

KLEMOLA, 2019; TAN et al., 2019).  Aproximadamente, 59 % da produção mundial é 

americana e 28 % brasileira (TAN et al., 2019). No cenário brasileiro, a cana-de-açúcar 

é a matéria prima mais utilizada para a produção de bioetanol, que pode ser de primeira 

e segunda gerações (ALBARELLI et al., 2018; DIAS et al., 2015). Além disso, há 

pesquisas voltadas para a integração destes processos com a produção de bioetanol de 

terceira geração através do processamento de algas (DIAS et al., 2015, MACIEL 

FILHO, 2014). 

Na produção do bioetanol, as etapas que mais envolvem custos são o cultivo da 

cana-de-açúcar e os processos de separação empregados para purificar o produto 

(FONSECA, 2011). No caso do etanol hidratado, os processos de separação comumente 
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adotados são a destilação convencional e a destilação de múltiplos efeitos. Entretanto, 

devido à formação do azeótropo entre etanol e água, a purificação do bioetanol em nível 

anidro de pureza não pode ser realizada por meio de processos convencionais, 

requerendo a utilização de processos mais custosos, como destilação azeotrópica, 

destilação extrativa e adsorção em peneira molecular (DIAS, 2008). 

Além disso, grande parte dos trabalhos envolvendo simulação de processos para 

purificação de bioetanol utilizam aproximações que simplificam muito o problema real. 

Com o aprimoramento de ferramentas de avaliação processos, a abordagem dos 

modelos de estágio de não equilíbrio para separação multicomponente se tornou mais 

facilmente aplicável (GÓRAK e OLUJIĆ, 2014). Em um projeto de coluna real, alguns 

dos estados estacionários calculados pelo modelo de estágios de equilíbrio não podem 

ser realizados devido às limitações por conta de inundações nos pratos da coluna, estas 

são identificadas pelo modelo de estágio de não equilíbrio (BAUR et al., 2000). 

Ademais, no caso da destilação extrativa, por exemplo, é muito importante se analisar o 

processo por meio do modelo de estágios de não equilíbrio, já que ele é capaz de avaliar 

a diminuição da eficiência causada pela viscosidade do solvente utilizado através da 

consideração das propriedades físicas e de transporte do sistema (QUIJADA-

MALDONADO et al., 2013).  

Diante da preocupação com a demanda energética dos processos, foram 

realizadas simulações de destilação convencional e duplo efeito para produção de 

bioetanol hidratado e destilação extrativa para produção de bioetanol anidro. Os 

processos foram comparados com relação ao consumo energético e dimensão de 

equipamentos. De acordo com a metodologia de modelo de estágios de não equilíbrio, 

este trabalho contribui com informações mais realistas a respeito do desempenho de 

diferentes tecnologias para produção de bioetanol de primeira e de segunda gerações em 

teores hidratado e anidro de pureza. 
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2 OBJETIVOS 

 

O objetivo geral deste projeto foi a simulação dos processos de destilação de 

bioetanol de uma biorrefinaria de cana-de-açúcar por meio da modelagem de estágios de 

equilíbrio e de não equilíbrio para obtenção de bioetanol hidratado de primeira e de 

segunda gerações e bioetanol anidro. A avaliação destes processos via análise de 

sensibilidade levou em conta a demanda energética, a produção de subproduto e as 

condições operacionais.  

Assim, foram determinados os seguintes objetivos específicos: 

1- Revisar a literatura relativa à produção de bioetanol de primeira e de 

segunda gerações e montar fluxogramas dos processos identificando as etapas e 

correntes do processo. 

2- Simular o processo de destilação convencional de primeira e de segunda 

gerações para a produção de bioetanol hidratado segundo o modelo de estágios de 

equilíbrio e de não equilíbrio com foco na demanda energética, produção de efluente e 

condições operacionais. 

 3- Simular o processo de destilação duplo efeito de primeira e de segunda 

gerações de bioetanol para a produção de bioetanol hidratado segundo o modelo de 

estágios de equilíbrio e de não equilíbrio, a fim de se comparar o consumo energético e 

as condições operacionais com relação ao processo convencional de destilação. 

4- Simular e otimizar o processo de purificação para produção de bioetanol 

anidro usando destilação extrativa com um solvente eutético profundo, comparando-o 

com diferentes tipos de solventes e com o processo de adsorção em peneira molecular.  

5- Comparar os processos de purificação de bioetanol avaliados com foco na 

demanda energética, produção de efluente, condições operacionais e nos tipos de 

solventes no caso da destilação extrativa. 

Assim, a contribuição deste trabalho encontra-se na avaliação dos processos de 

destilação convencional e duplo efeito para produção de bioetanol hidratado e no caso 

dos processos de purificação de bioetanol anidro na avaliação da destilação extrativa 

comparando-se diferentes tipos de solventes e adsorção em peneira molecular. Com 

estas análises, os processos foram comparados com base na demanda energética e 

dimensão dos equipamentos, a fim de se obter um panorama geral a respeito das 

vantagens e desvantagens de cada processo de produção de etanol hidratado e anidro. 
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3 REVISÃO DA LITERATURA 

 

A conversão de biomassa em energia renovável pode se dar pela rota bioquímica 

ou pela rota termoquímica (MOTTA et al., 2018). A rota termoquímica pode ser 

considerada um caminho mais direto para se gerar energia, envolve os processos de 

combustão, pirólise, gaseificação, liquefação e hidroprocessamento catalítico 

(GARCÍA-VELÁSQUEZ, 2019; CHAN et al., 2019). Por outro lado, a rota bioquímica 

gera energia de forma indireta, e é realizada por meio da fermentação dos açúcares 

presentes na biomassa, como é o caso da produção do bioetanol (GARCÍA-

VELÁSQUEZ, 2019). 

Nesta revisão bibliográfica, aborda-se a rota bioquímica de produção de 

bioetanol, com foco na primeira e segunda gerações. Além disso, são apresentados os 

processos de destilação convencional e duplo efeito para produção de bioetanol 

hidratado e os processos utilizados na purificação do bioetanol anidro, como a 

destilação extrativa e a adsorção em peneira molecular. Por fim, o modelo de estágios 

de não equilíbrio é apresentado como uma ferramenta rigorosa para a representação de 

sistemas de destilação. Assim, este capítulo cumpre o primeiro objetivo específico desta 

pesquisa. 

3.1 BIOETANOL DE PRIMEIRA GERAÇÃO 

 

O bioetanol de primeira geração de cana-de-açúcar é produzido pela 

fermentação do caldo extraído da cana-de-açúcar. A cana-de-açúcar que chega até as 

usinas normalmente é constituída por 69,35 % de água, 13,85 % de sacarose, 13,15 % 

de fibras, 1,79 % de não sacarídeos, 1,07 % de solo, 0,59 % de açúcares redutores e 

0,20 % de minerais em massa (PALACIOS-BERECHE et al., 2011). Mediante a ação 

de leveduras da espécie Saccharomyces cerevisiae, que metabolizam os açúcares 

glicose, frutose e sucrose, são produzidos bioetanol e gás carbônico (DIAS et al., 2018; 

TAN et al., 2019). 

Algumas etapas são essenciais no processamento da cana, como a moagem, a 

separação do caldo e bagaço e, ainda, a concentração do caldo antes de ser conduzido às 

dornas de fermentação (OLIVEIRA et al., 2016). A dorna apresenta duas correntes de 

saída, a corrente de vinho bruto resultante da fermentação e a saída do subproduto gás 
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carbônico, que arrasta uma fração de álcool (Figura 1). Para recuperá-lo da corrente 

gasosa, é utilizado um sistema de lavagem de gases, em que o álcool é absorvido pela 

água e é direcionado à etapa de destilação. 

 

Figura 1 – Representação simplificada do processo de produção do bioetanol hidratado de primeira 

geração. 

 

Fonte: Autoria própria. 

 

O vinho bruto produzido na fermentação passa por uma etapa de centrifugação, 

a fim de recuperar a levedura (FONSECA, 2011). O vinho centrifugado se junta à 

corrente de água da lavagem dos gases, compondo a alimentação do sistema de 

destilação (KARIMI e CHISTI, 2017). Posteriormente, na seção de destilação, o etanol 

é purificado. As principais correntes de produtos oriundos da seção de destilação são o 

bioetanol hidratado, a vinhaça e a flegmaça, que a seguir serão mais detalhadas. 

Considerando-se o vinho centrifugado oriundo da primeira geração de 

bioetanol, este trabalho aborda o uso dos processos de destilação convencional e duplo 

efeito para produção de etanol em teor hidratado de pureza. Na seção de metodologia é 

apresentada a composição do vinho e também são detalhadas as análises de 

sensibilidade utilizadas para a avaliação do processo. 

3.2 BIOETANOL DE SEGUNDA GERAÇÃO 

 

Em usinas que produzem apenas bioetanol de primeira geração, depois de se 

extrair o caldo, o bagaço geralmente é utilizado como combustível para as caldeiras que 

geram vapor para a planta (FURLAN et al., 2012). Entretanto, esse bagaço ainda pode 

ser utilizado para se produzir bioetanol. 



29 

 

O bioetanol de segunda geração é obtido pelo processamento do bagaço da 

cana-de-açúcar que já teve seu caldo extraído. O bagaço é constituído 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 lignocelulósica apresenta estrutura recalcitrante, o que dificulta o acesso de 

enzimas e micro-organismos às frações de carboidratos da parede celular da planta 

(ANTUNES et al., 2018). Por isso, o pré-tratamento da biomassa para liberar açúcares 

fermentáveis é geralmente o primeiro passo (ANTUNES et al., 2018). Depois do pré-

tratamento, é realizada a hidrólise enzimática e, então, se prossegue para a fermentação, 

onde, por meio da ação de leveduras, é produzido o bioetanol (WANG et al., 2019). A 

Figura 2 apresenta um esquema simplificado das etapas de produção do bioetanol de 

segunda geração. 

 

Figura 2 – Representação simplificada do processo de produção do bioetanol hidratado de segunda 

geração. 

 
Fonte: Autoria própria. 

 

As etapas de tratamento e hidrólise enzimática aumentam os custos de 

produção e afetam a consolidação do bioetanol de segunda geração no mercado (ABUD 

e SILVA, 2019). Embora o pré-tratamento seja apontado como um dos principais 

entraves da produção, o tempo de fermentação no processo de produção de bioetanol de 

segunda geração é cinco a dez vezes mais longo que no da primeira geração 

(MARIANO, 2016). Além disso, observou-se nas operações nacionais que o rendimento 

da etapa de hidrólise fica entre 50 e 60 %, enquanto o esperado era 80 % (MARIANO, 

2016). Esse baixo desempenho e o elevado preço das enzimas trouxeram desafios para a 

produção de bioetanol de segunda geração (MARIANO, 2016). 

 Apesar de atualmente a produção de bioetanol de segunda geração não ser 

atrativa economicamente para as empresas do setor sucroenergético, espera-se superar 
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os obstáculos industriais e tecnológicos do setor. Estima-se que em 2025 o custo de 

produção de bioetanol de segunda geração se igualará ao de primeira (BONOMI, 2017).  

Abud e Silva (2019) apontam que a produção de bioetanol de segunda geração traz 

vantagens quanto aos seguintes aspectos: uso de resíduos agrícolas, urbanos e florestais 

como matéria prima; não há concorrência com o suprimento alimentar; aumento parcial 

na produtividade de etanol para a mesma área de cana-de-açúcar cultivada. 

Em relação ao processo de separação do bioetanol, a principal diferença entre a 

purificação de bioetanol de primeira e de segunda gerações é a composição do vinho; o 

bioetanol de segunda geração é constituído também por substâncias como furfural e 

hidroximetilfurfural. Na seção de metodologia a composição de ambas as gerações de 

bioetanol é detalhada. Além disso, neste trabalho, a purificação do bioetanol de segunda 

geração também é avaliada pelos processos de destilação convencional e duplo efeito 

para produção de bioetanol hidratado. 

3.3 BIOETANOL HIDRATADO 

 

O bioetanol hidratado é um combustível destinado à utilização direta em 

motores a combustão interna. Além de ser um biocombustível automotivo, o bioetanol 

hidratado possui outras aplicações nos segmentos de cosméticos, produtos de limpeza e 

tinturas e também é utilizado para se produzir bioetanol anidro através da aplicação de 

processos de purificação adicionais (FONSECA, 2011; ALVES, 2014). 

No ano de 1975 o Brasil instituiu o Programa Nacional do Álcool pelo Decreto 

nº 76.593 (1975) visando aumentar a produção de bioetanol a ser utilizado como 

combustível, diminuindo a dependência nacional de petróleo. A tecnologia flex-fuel que 

surgiu nos EUA nas décadas de 1980 e 1990 contribuiu ainda mais para a disseminação 

do bioetanol hidratado como combustível para automóveis. Esta tecnologia possibilitou 

a criação de motores capazes de se ajustarem automaticamente para responder 

adequadamente à mistura de bioetanol com gasolina em qualquer fração que fosse 

utilizada (SAMANEZ et al., 2014). No mercado brasileiro essa tecnologia foi lançada 

no ano de 2003, possibilitando que o bioetanol pudesse competir com a gasolina no 

mercado de combustíveis (SAMANEZ et al., 2014). 

Além disso, a produção nacional de bioetanol continua crescendo. O 4º 

levantamento da safra de cana-de-açúcar 2018/2019 da Companhia Nacional de 
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Abastecimento (CONAB) aponta que a produção nacional de bioetanol hidratado 

aumentou 45,2 % em relação ao ciclo anterior, atingindo um recorde de 23,58 bilhões 

de litros no Brasil (CONAB, 2019). 

Para a aplicação do bioetanol como um combustível destinado à utilização 

direta em motores a combustão interna, a Resolução ANP Nº 19 determina que no 

Brasil, o teor alcoólico deve estar entre 92,5 e 94,6 % em massa ou acima de 94,5 % em 

volume (AGÊNCIA NACIONAL DO PETRÓLEO, GÁS NATURAL E 

BIOCOMBUSTÍVEIS, 2015). Para atingir o teor alcoólico requerido de bioetanol 

hidratado, a separação de pode ser realizada por meio da destilação convencional e de 

múltiplos efeitos.  

O vinho centrifugado, que pode ser proveniente da produção de bioetanol de 

primeira ou segunda geração entra na seção de destilação, que comumente é constituída 

por cinco colunas (Figura 3). Conforme apresentado por Dias (2008), a coluna A é de 

esgotamento do vinho, A1 de epuração e D de concentração de álcool de segunda e o 

conjunto destas três recebe o nome de coluna de destilação. A coluna B é de retificação 

e a coluna B1 de esgotamento, constituindo o conjunto de retificação. Conforme 

apresentado por Junqueira (2010), as seções B e B1 possuem um mesmo diâmetro e 

podem ser representadas por uma única coluna chamada BB1. 

A coluna A1 atua aquecendo o vinho e concentrando os componentes mais 

voláteis na fase vapor, que passam para a coluna D (BATISTA, 2008). Na coluna D são 

concentrados os componentes mais voláteis. A principal função da coluna D é eliminar 

uma porção dos contaminantes voláteis a fim de se obter uma maior pureza no etanol a 

ser produzido (BATISTA, 2008). Além da remoção dos gases, no topo da coluna D é 

gerado um produto chamado de álcool de segunda, este tem concentração de etanol 

entre 85 e 90 % em massa (BATISTA, 2008). O álcool de segunda retorna para a dorna 

volante a fim passar novamente pelo processo de destilação. No fundo da coluna D é 

produzida a flegma líquida que alimenta o conjunto de retificação. 

A coluna A, de esgotamento do vinho, tem como produto duas correntes, a 

vinhaça e a flegma vapor. A função 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 concentração de etanol na vinhaça não deve ultrapassar 0,02 % 

em massa, sendo constituída majoritariamente por água, 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 retificação (SILVA et al., 2015). No segmento de retificação é gerado o 

bioetanol hidratado como produto do topo e a flegmaça como produto de fundo.  A 

flegmaça 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 flegmaça gerada é utilizada para irrigar as lavouras, podendo ser misturada 

com a vinhaça para fertirrigação. 

Durante a fermentação pode ocorrer também a formação de óleo fúsel, que tem 

valor agregado (KARIMI e CHISTI, 2017). O óleo fúsel é constituído por 

aproximadamente 60 % de álcool isoamílico e frações menores de 1-propanol e 

isobutanol (KARIMI e CHISTI, 2017; MAYER et al., 2015). Sua produção depende de 

fatores como pH e qualidade da cana utilizados na fermentação, sendo gerado em 

aproximadamente 1 a 5 litros para cada 1000 litros de bioetanol produzido (KARIMI e 

CHISTI, 2017). Quando gerado, esse óleo é removido da torre de destilação BB1 e 

passa para um decantador, onde, por meio da adição de água, é separado da fase 

alcóolica, que pode retornar ao sistema de destilação (BESSA, 2012). O óleo fúsel pode 

ser comercializado e também, depois da purificação do álcool, pode ser adicionado a ele 

para aumentar sua octanagem.  

 

Figura 3 – Representação de uma destilaria convencional para produção de bioetanol hidratado 

 

Fonte: Autoria própria com base nas configurações de Dias (2008), Palacios-Bereche et al. (2015) e 

Junqueira (2010). 
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Além do sistema convencional de destilação, também pode-se realizar a 

destilação de múltiplos efeitos. Este processo requer a operação do sistema de colunas 

em diferentes pressões a fim de realizar uma integração energética entre as correntes do 

sistema. Assim, a diferença de pressão pode ser utilizada para que seja feita uma 

integração entre os refervedores e condensadores proporcionando uma economia de 

vapor no processo (DIAS, 2011). Segundo Junqueira (2010), a destilação de múltiplos 

efeitos possui vantagens em comparação à destilação convencional quanto à redução do 

consumo de energia, pois requer menor quantidade de calor. 

Desta forma, neste estudo são estudados ambos os processos de destilação 

convencional e duplo efeito para produção de bioetanol hidratado de primeira e de 

segunda gerações. Na seção de metodologia são detalhadas as condições de processo 

avaliadas em cada configuração, as análises foram realizadas com o objetivo de 

comparar os processos com relação ao consumo energético e ao dimensionamento de 

equipamentos. Além disso, também são utilizadas duas modelagens de simulação, os 

modelos de estágios de equilíbrio e de não equilíbrio que também são detalhados nas 

próximas seções desta revisão. 

 

3.4 VINHAÇA 

 

A vinhaça é o efluente proveniente da etapa de destilação da produção de 

bioetanol, sendo gerada em uma quantidade de 10 a 15 litros por litro de etanol 

produzido (CORTES-RODRÍGUEZ et al., 2018). Isso significa que em uma destilaria 

convencional com capacidade de produção de 1000 metros cúbicos de bioetanol por dia, 

pode-se atingir o volume de até 15.000 metros cúbicos de vinhaça diariamente 

(CORTES-RODRÍGUEZ et al., 2018). 

A vinhaça é constituída por nutrientes e matéria orgânica, o que torna possível 

sua utilização para se produzir biogás por digestão anaeróbica e também para se 

produzir ração animal (CORTES-RODRÍGUEZ et al., 2018). A vinhaça também é uma 

ótima fonte de nutrientes para as plantas, por isso é empregada majoritariamente na 

fertirrigação dos próprios canaviais, fornecendo água e minerais essenciais para o 

cultivo da cana (PEITER et al., 2019). 
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Entretanto, o uso de vinhaça em excesso nas lavouras pode causar mudanças na 

qualidade do solo, como salinização, redução da alcalinidade e aumento de 

fitotoxicidade (SILVA et al., 2018). Por isso, é importante o monitoramento por meio 

de análises do solo. A resolução número 758 da Agência Nacional do Petróleo, Gás 

Natural e Biocombustíveis (2018) reporta que a quantidade típica de vinhaça utilizada 

como insumo para a produção de cana-de-açúcar é de 440,2 litros por tonelada de cana.  

Uma alternativa para se reduzir o volume de vinhaça produzido é concentrá-la 

por meio da evaporação. Entretanto, isso demanda energia e também causa problemas 

quanto à incrustação de evaporadores (CHRISTOFOLETTI, et al., 2013). Peiter et al. 

(2019) apresentam alternativas para o tratamento da vinhaça, como digestão anaeróbica 

e osmose reversa. No entanto, sua aplicação envolve custos mais altos que a 

evaporação. 

A produção de vinhaça reflete diretamente em uma diminuição do volume de 

bioetanol produzido, já que este efluente contém teor alcoólico (LOPES et al., 2016). 

Diante disso, ao invés de apenas aplicar tratamentos para concentrar a vinhaça, é 

importante conduzir os processos de forma a diminuir sua produção. O principal fator 

capaz de aumentar a concentração de bioetanol no vinho e diminuir a quantidade de 

vinhaça produzida é a seleção e utilização de leveduras robustas (LOPES et al., 2016). 

Estas são capazes de suportar maiores teores de bioetanol, possibilitando um aumento 

na conversão de açúcares em álcool (LOPES et al., 2016). 

Silva et al. (2017) avaliaram a geração de vinhaça em três sistemas de destilação: 

injeção de vapor, recompressão mecânica de vapor e uso de refervedores. Em seu 

estudo, obtiveram que o sistema com injeção de vapor para o aquecimento da torre foi o 

que mais produziu vinhaça, isso foi causado pelo fator de diluição. O uso do sistema de 

injeção de vapor aumenta o volume de vinhaça em aproximadamente 30 %, isso porque 

há 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 recompressão mecânica de 

vapor produziu menor volume de vinhaça em comparação o sistema de injeção de 

vapor. Porém, a concentração de bioetanol na vinhaça gerada no sistema com 

recompressão de vapor foi maior do que nos outros dois casos. Já o sistema de 

refervedores foi o que produziu o menor volume de vinhaça e com menor concentração 

de bioetanol. Além disso, Mayer et al. (2015) apresentam que no sistema de injeção de 

vapor se produz de 17 a 18 litros de vinhaça por litro de etanol, enquanto em sistemas 
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com aquecimento indireto, são gerados de 12 a 14 litros de vinhaça por litro de 

bioetanol produzido.  

Desta forma, considerando-se os estudos apresentados, e visando diminuir a 

quantidade de vinhaça produzida e evitar perda de etanol neste subproduto, as 

configurações utilizadas neste estudo foram de colunas com refervedor. As análises 

deste tabalho também levam em conta a quantidade de vinhaça gerada em cada sistema, 

sendo detalhada nos resultados de cada configuração. 

 

3.5 BIOETANOL ANIDRO 

 

Em 1938, o Decreto-Lei nº 737 (1938) tornou obrigatório 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 União 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 incorporação de biocombustíveis busca atingir uma participação de 

10 % de energia renovável no setor de transportes até o ano de 2020 (EUROPEAN 

RENEWABLE ETHANOL, 2018). 

Essa mistura de bioetanol com a gasolina traz benefícios ao combustível, já que 

eleva a taxa de octanagem do mesmo (KARIMI e CHISTI, 2017). Isso significa que a 

presença de bioetanol na gasolina aumenta a resistência à auto detonação do 

combustível, permitindo motores de ignição mais eficientes (YUAN et al., 2020). A 

adição de bioetanol à gasolina aumenta o teor de oxigênio do combustível, o que 

permite uma melhor oxidação 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 Resolução No 1 

de 2015 do Conselho Interministerial do Açúcar e do Álcool (CIMA) regulamenta que o 

bioetanol anidro seja utilizado na formulação da gasolina C, em uma mistura de 27 % 

na gasolina comum e 25 % na gasolina premium (CONSELHO INTERMINISTERIAL 

DO AÇÚCAR E DO ÁLCOOL, 2015). A Tabela 1 apresenta as especificações de teor 



36 

 

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

combustível a ser misturado com a gasolina A na formulação da gasolina C. 

 

Tabela 1 – Especificações do bioetanol anidro a ser misturado com a gasolina 

Local 
Teor mínimo de etanol Teor máximo de água 

Norma 
% massa % volume % massa % volume 

Brasil 99,3 98,0 0,7 - ANP Nº 19 (2015) 

EUA - 92,1 1,26 1,0 ASTM D4806-16 (2016) 

Países europeus 98,7 - 0,3 - EN 15376:2014 (2014) 

 

Para se obter bioetanol anidro é necessário recorrer a processos alternativos de 

separação, já que na pressão atmosférica em concentração de etanol de 0,8952 molar, ou 

0,9562 em massa, há a formação de azeótropo com a água na temperatura de 78,2 oC 

(WALAS, 1985). A Figura 4 apresenta o diagrama de equilíbrio de fases para a mistura 

binária de etanol e água obtida pelo simulador Aspen Plus® considerando-se o modelo 

termodinâmico NRTL na pressão de 1 atm. 

 

Figura 4 – Diagrama de equilíbrio de fases etanol-água (1 atm) 

 

Fonte: Autoria própria. 

 

Assim, os processos utilizados para a purificação correspondem ao principal 

gasto energético da produção de bioetanol anidro (GARCÍA-HERREROS et al., 2011, 

HUANG et al., 2008). Esses processos incluem a destilação azeotrópica com 

cicloexano, destilação extrativa com etilenoglicol, desidratação por reação química, 

0

0,1

0,2

0,3

0,4

0,5

0,6

0,7

0,8

0,9

1

0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1

F
ra

ç
ã
o
 m

o
la

r 
d
e
 e

ta
n
o
l 
n
o
 v

a
p
o
r

Fração molar de etanol no líquido



37 

 

pervaporação com membranas, e adsorção em peneira molecular (BECHARA et al., 

2018; BASTIDAS et al., 2010; JUNQUEIRA, 2010; AL-ASHEH et al., 2004; CHEN et 

al., 2014). As destilações azeotrópica e extrativa foram mais comumente adotadas para 

a obtenção de bioetanol anidro. Entretanto, esses processos possuem desvantagens, 

como problemas de corrosão de equipamentos relacionada ao solvente utilizado e etapas 

adicionais de reciclagem do solvente (CHEN et al., 2014).  

A aplicação de peneiras moleculares tem ganho mais atenção pela sua 

capacidade de purificar o etanol, adsorvendo a água da mistura, restando apenas 

concentrações muito baixas (partes por milhão) (AL-ASHEH et al., 2004; LEE e 

LADISCH, 1987; CHEN et al., 2014). Entretanto, esta requer a aplicação de uma etapa 

extra, a regeneração do adsorvente, podendo também tornar necessário o reciclo de 

grandes quantidades de etanol (KAMINSKI et al., 2008). Desta forma, os métodos de 

purificação de bioetanol anidro precisam ser estudados, a fim de que se obtenha um 

processo mais eficiente e economicamente vantajoso. 

 

3.5.1 Destilação extrativa 

 

A destilação extrativa é o método mais utilizado na separação de misturas 

azeotrópicas ou com volatilidade relativa muito próxima (DONG et al., 2018; LEI et al., 

2014). Neste processo de separação líquido-vapor, um solvente com alto ponto de 

ebulição é adicionado ao sistema, como consequência disso, a volatilidade relativa dos 

componentes da mistura é aumentada e a separação do azeótropo 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, o solvente adicionado deve ter alta afinidade com o componente a ser extraído 

(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 extraído (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 direção favorável à separação. Assim, arrasta um dos 
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componentes da mistura, neste caso, a água, enquanto o etanol é retirado no topo 

(FONSECA, 2011). Para que isso seja possível, o solvente deve ter ponto de ebulição 

superior aos dos constituintes da mistura que se deseja separar, para alterar os 

coeficientes de atividade e, assim, aumentar o fator de separação (FONSECA, 2011). O 

solvente ainda passa por uma etapa de recuperação, na qual ele é separado da água, essa 

etapa pode ser realizada em uma coluna de destilação convencional ou em um vaso 

flash, dependendo do solvente utilizado. Depois disso, o solvente é reciclado de volta à 

coluna de destilação extrativa para ser utilizado novamente no processo (FONSECA, 

2011).  

Em comparação aos demais processos, a destilação 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 econômico e eficiente é determinante para a viabilidade deste processo 

(DONG et al., 2018). O desenvolvimento de novos solventes melhorou muito a 

destilação extrativa, diminuindo significativamente o consumo de energia deste 

processo (PAN et al., 2019).  Diversos tipos de solventes foram estudados para serem 

aplicados na destilação extrativa, como solventes líquidos, sais sólidos, polímeros 

hiperramificados, líquidos iônicos 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; RAMÍREZ-MÁRQUEZ et al., 2013; RAVAGNANI et al., 2010; YEH e 

BERG, 1992; ZHU et al., 2016). A desidratação do bioetanol é realizada, na maioria das 

vezes, utilizando-se o solvente etilenoglicol (BLACK e DITSLER, 1974; RAMÍREZ-

MÁRQUEZ et al., 2013; RAVAGNANI et al., 2010). 

Na busca por alternativas mais sustentáveis com menor custo, vêm sendo 

desenvolvidos solventes alternativos, como os solventes eutéticos profundos (DES, do 

inglês deep eutectic solvent) (ACHKAR et al., 2019; MIRZA et al., 2015). Alguns DES 

são introduzidos pela literatura como solventes verdes com características como baixa 

pressão de vapor, não toxicidade, não inflamabilidade, não reatividade com água, 

biodegradabilidade, baixo custo e fácil síntese, mas é importante observar que esses 

atributos dependem de seus constituintes (ACHKAR et al., 2019; MIRZA et al., 2015; 

PENG et al., 2017; RUESGAS-RAMÓN et al., 2017; SHAHBAZ et al., 2016; 

SHAHBAZ et al., 2013, 2012, 2011; ŠKULCOVÁ et al., 2019; SHANG et al., 2019). 

Em comparação aos líquidos iônicos, que têm sido extensivamente estudados nos anos 
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recentes (NASIRPOUR et al., 2020), os DES são mais baratos e de preparação mais 

simples (PENG et al., 2017). 

Os DES são constituídos por uma mistura de componentes. Assim, são 

formados por ligações intermoleculares de hidrogênio entre um sal halogeneto ou 

receptor de ligação de hidrogênio e um doador de ligação de hidrogênio (RUESGAS-

RAMÓN et al., 2017; SAVI et al., 2019). Além disso, possuem ponto de fusão mínimo 

no diagrama de equilíbrio de fases sólido-líquido, que é menor do que os pontos de 

fusão de seus constituintes (ABBOTT et al., 2003; RUESGAS-RAMÓN et al., 2017; 

SAVI et al., 2019). 

Ainda, estes solventes têm como principal característica a baixa pressão de 

vapor (SHAHBAZ et al., 2016). O cloreto de colina com ureia (ChCl-Ureia) (1:2) 

(Figura 5) é um solvente típico 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 regulação de processos metabólicos no corpo (IMPEXTRACO, 

2021). De acordo com Zhang et al (2018) o baixo preço baixo do cloreto de colina torna 

os DES baseados neste componente aceitáveis para futuras aplicações industriais. O 

cloreto de colina atua como o sal receptor da ligação de hidrogênio, enquanto a ureia é a 

doadora de ligação de hidrogênio (ABBAS e BINDER, 2010; MIRZA et al., 2015). A 

mistura destes componentes forma uma fase homogênea líquida em condições 

ambientes que apresenta propriedades interessantes para utilização como solvente 

(ABBOTT et al., 2003). 

 

Figura 5 – Estrutura molecular do cloreto de colina e ureia 

  

Cloreto de colina Ureia 

Fonte: Autoria própria. 

 

A temperatura e a presença de água afetam a estabilidade do DES (ACHKAR et 

al., 2019; D’AGOSTINO et al., 2015). De acordo com Rodriguez et al. (2019) até 51 % 

de água 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 degradação 

(RODRIGUEZ et al., 2019).  

Abbas e Binder (2010) estudaram a decomposição térmica do ChCl-Ureia (1:2) 

por meio de análise termogravimétrica e calorimetria diferencial de varredura e 

observaram que há indícios de degradação deste solvente em temperaturas superiores a 

210 °C. Chemat et al. (2016) corroboram com este estudo mostrando que a 

decomposição térmica deste solvente acontece na temperatura de 211,02 °C, sua 

avaliação foi realizada em análise termogravimétrica com variação de temperatura de 

10 °C/minuto no intervalo de 50 a 500 °C. Assim, é imprescindível que haja um 

controle rígido de condições operacionais em aplicações industriais em altas 

temperaturas em que a estabilidade do DES e a sua reutilização são necessárias 

(RODRIGUEZ et al., 2019). 

Como resultado de sua alta capacidade de solvência, os DES se tornaram 

solventes em potencial para aplicação em diversos processos químicos, como na 

destilação extrativa (ŠKULCOVÁ et al., 2019). A aplicação de DES em processos 

industriais requer conhecimento preciso a respeito de propriedades químicas e 

termodinâmicas do mesmo (SHAHBAZ et al., 2016). Além disso, é fundamental o 

estudo preciso de processos que contenham estes novos produtos.  

A efetividade da utilização do solvente ChCl-Ureia (1:2) para a separação do 

azeótropo entre etanol e água foi comprovada em estudos experimentais (GJINECI et 

al., 2016; PENG et al., 2017) e em simulações de processos (DONGMIN e 

YANHONG, 2018; PAN et al., 2019; SHANG et al., 2019). Ao melhor do nosso 

conhecimento, a aplicação do solvente cloreto de colina com ureia (1:2) no processo de 

destilação extrativa para a produção de bioetanol anidro foi estudada em simulações 

apenas através do modelo de equilíbrio de estágios em trabalhos como os de Dongmin e 

Yanhong (2018), Pan et al. (2019) e Shang et al. (2019). Estas simulações, por sua vez, 

utilizam as propriedades viscosidade, densidade, tensão superficial do solvente.  

Com relação aos trabalhos experimentais, a literatura apresenta estudos que 

tratam da modelagem do equilíbrio de fases do sistema constituído por etanol, água 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 síntese 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 líquido homogêneo. 

Neste estudo, a destilação extrativa é avaliada com os solventes etilenoglicol e 

ChCl-Ureia (1:2). Primeiro ambos os solventes são comparados com relação ao 

consumo energético da etapa de destilação, depois o processo com ChCl-Ureia (1:2) é 

avaliado em uma análise de otimização visando a diminuição do custo de processo. A 

principal contribuição desta seção de análises é a avaliação deste processo com o 

solvente ChCl-Ureia (1:2) pelo modelo de estágios de não equilíbrio, trazendo uma 

perspectiva nova para a literatura sobre este processo. Ainda, a configuração otimizada 

é comparada com o processo de destilação extrativa com outros solventes apresentados 

na literatura e também com o processo de adsorção em peneira molecular.  

 

3.5.2 Peneira molecular 

 

A adsorção em peneira molecular é uma tecnologia de desidratação em que 

ocorre a separação física das moléculas de água presentes na solução alcoólica 

(FONSECA, 2011). Desta forma, não há adição de outros insumos químicos, obtendo-

se um produto de alta qualidade, indicado para aplicações mais exigentes, sem traços de 

contaminantes (FONSECA, 2011).  

De forma geral, a aplicação do processo de separação por peneira molecular 

requer a utilização de adsorventes, como por exemplo, zeólita, sais de cloreto, sílica em 

gel, potássio ou também adsorventes de base biológica compostos de celulose e amido 

(AL-ASHEH et al., 2004; KAMINSKI et al., 2008). Ainda, com relação aos tipos de 

adsorventes, a utilização de adsorventes de base biológica pode significar uma redução 

de custo com relação ao adsorvente. De acordo com Huang et al. (2008), os adsorventes 

de base biológica têm menor custo que as peneiras moleculares e sua regeneração pode 

ser realizada em temperaturas inferiores. Porém, a capacidade de separação das peneiras 

moleculares é maior (HUANG et al., 2008). 

Existem diversos tipos de peneiras moleculares, sendo que a zeólita sintética é 

a mais utilizada. A zeólita sintética também se subdivide em diferentes estruturas e 

composições, de acordo com o adsorvato da mistura, sendo que a mais usada é 

composta por partículas de silício-alumínio (CHEN et al., 2014). Além do fato de a 

peneira ser hidrofílica, o princípio da utilização da peneira molecular para adsorver a 
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água da mistura azeotrópica de bioetanol e água encontra-se na regularidade dos poros 

arranjados e na elevada área superficial específica (CHEN et al., 2014). Os microporos 

do adsorvente permitem a penetração das moléculas de água para seu interior, enquanto 

as moléculas de bioetanol seguem seu fluxo fora do adsorvente (FONSECA, 2011). 

Assim, a corrente contendo bioetanol é retirada da coluna de desidratação constituindo o 

produto de bioetanol anidro (FONSECA, 2011). 

Para que essa separação seja possível é importante que o diâmetro dos poros 

seja maior que o diâmetro molecular da água e menor que o diâmetro molecular do 

bioetanol. As moléculas de etanol possuem diâmetro de aproximadamente 0,446 nm 

(WESTGATE e LADISCH, 1993), enquanto as moléculas de água não ultrapassam 

0,28 nm (LEE e MCCAMMON, 1984). Considerando os diâmetros moleculares 

apontados, para promover a separação, peneiras moleculares dos tipos 3 A ou 4 A 

podem ser utilizadas, já que possuem os diâmetros 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 separação de 

misturas de bioetanol e água (AL-ASHEH et al., 2004). 

Quando a peneira molecular atinge seu ponto de saturação, é necessário 

interromper o processo de adsorção para recuperá-la por meio da remoção da água, 

processo chamado de dessorção ou regeneração (CHEN et al., 2014). A separação por 

peneira molecular pode ser aplicada de duas formas, sendo uma delas com oscilação de 

pressão (pressure swing adsorption – PSA) e a outra com oscilação de temperatura 

(temperature swing adsorption – TSA) (HANCHATE et al., 2019). No processo com 

variação de pressão, a adsorção acontece em pressões elevadas, e quando a peneira 

molecular se encontra saturada, a dessorção da água é feita pela diminuição da pressão 

(HANCHATE et al., 2019; LOY et al., 2015). Já o processo conduzido com variação de 

temperatura, requer baixas temperaturas durante a adsorção e na etapa da dessorção, 

aumenta-se a temperatura do sistema (LOY et al., 2015). Em ambos os processos, 

enquanto um leito, encontra-se adsorvendo a água, o outro encontra-se em dessorção, 

constituindo o ciclo de operação. A Figura 6 mostra uma representação simplificada do 

conjunto de leitos e válvulas para compor o processo. 
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Figura 6 – Sistema de adsorção em peneira molecular 

 

Fonte: Adaptado de Fonseca (2011). 

 

Considerando-se que o processo de adsorção em peneira molecular já é 

consolidado industrialmente e levando-se em conta a inovação presente na análise de 

destilação extrativa com o solvente ChCl:Ureia (1:2), as análises para a produção de 

bioetanol anidro deste trabalho priorizaram a avaliação do processo de destilação 

extrativa com o solvente DES. Desta forma, foram considerados estudos da literatura 

que avaliaram o processo de adsorção em peneira molecular para a comparação com os 

resultados deste estudo utilizando-se a destilação extrativa. Assim, pode-se fazer uma 

comparação entre os principais processos para produção de etanol anidro. 

 

3.6 MODELOS DE ESTÁGIOS DE EQUILÍBRIO E DE NÃO EQUILÍBRIO  

 

A simulação do processo de destilação pode ser realizada por duas abordagens, 

a do modelo de equilíbrio de estágios e a do modelo de estágios de não equilíbrio 

(BAUR et al., 2000). Convencionalmente, os processos de separação são simulados 

utilizando-se o modelo de estágios de equilíbrio, o que simplifica o problema real, 

assumindo que as fases em contato se encontram em equilíbrio termodinâmico 

(KRISHNAMURTHY e TAYLOR, 1985a; PRADHAN e KANNAN, 2005). 

Entretanto, por mais que se busque operar o processo em condições apropriadas, os 

estágios raramente operam em equilíbrio, pois para isso seria necessário ou um tempo 

de contato infinito ou uma área de contato infinita entre as fases (KRISHNAMURTHY 
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e TAYLOR, 1985a; PESCARINI, 1999; JUNQUEIRA, 2010;). Já no modelo de 

estágios de não equilíbrio, o equilíbrio é assumido apenas na interface de separação de 

vapor e líquido (PESCARINI, 1999). 

Conforme apresentado por Pescarini (1996), o modelo de estágios de não 

equilíbrio exige que as equações de conservação sejam escritas de forma independente 

para cada fase. Além disso, é necessário que elas sejam resolvidas com as equações de 

transporte que descrevem os fenômenos de transferência de massa e energia da mistura 

multicomponente. A principal consideração da modelagem de estágios de não equilíbrio 

é a não existência de equilíbrio entre as fases líquida e vapor que deixam cada estágio 

(PESCARINI, 1999). Diante disso, a modelagem de estágios de não equilíbrio 

proporciona uma simulação mais realista (PESCARINI, 1999). A seguir estas 

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

 

3.6.1 Modelo de estágios de equilíbrio 

 

Conforme descrito por Taylor e Krishna (1993), o modelo de estágios de 

equilíbrio é constituído por um conjunto de equações MESH (Massa, Equilíbrio, Soma 

e Entalpia), consistindo em balanço de massa (M), relações de equilíbrio de fases (E), 

equação de soma ou conservação da fração molar dos componentes (S) e balanço de 

entalpia (H). Essas equações são escritas ao redor do estágio como um todo, sendo 

assumida que a composição das correntes de saída do estágio encontra-se em equilíbrio 

ou utilizando-se de uma equação de eficiência. Desta forma, as equações de equilíbrio 

são usadas para se descrever a composição das correntes que deixam cada estágio. A 

Figura 7 traz um esquema simplificado de uma coluna de destilação com a indicação 

das correntes que adentram e deixam o estágio de equilíbrio 𝑗. 
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Figura 7 – Esquema simplificado de uma coluna de destilação com a indicação das correntes que 

adentram e deixam o estágio de equilíbrio 

 

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

 

O equacionamento requerido para se descrever um estágio de equilíbrio 𝑗 

encontra-se aqui apresentado conforme descrito por Taylor e Krishna (1993). Os 

balanços de massa são descritos tanto para a quantidade de matéria total que adentra e 

deixa cada estágio (Equação 1) quanto para cada componente (Equação 2). 

𝑀𝑗
𝑇 =  𝑉𝑗 + 𝐿𝑗 −  𝑉𝑗+1 −  𝐿𝑗−1 − 𝐹𝑗 = 0 (1) 

𝑀𝑖,𝑗 =  𝑉𝑗 ∙ 𝑦𝑖,𝑗 + 𝐿𝑗 ∙ 𝑥𝑖,𝑗 −  𝑉𝑗+1 ∙ 𝑦𝑖,𝑗+1 −  𝐿𝑗−1 ∙ 𝑥𝑖,𝑗−1 − 𝐹𝑗 ∙ 𝑧𝑖,𝑗 = 0 (2) 

As relações de equilíbrio de fases são representadas pela Equação 3. E a 

eficiência do prato de Murphree encontra-se descrita pela Equação 4. 
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𝐸𝑖,𝑗 = 𝐸𝑖,𝑗
𝑀𝑉 ∙ 𝐾𝑖,𝑗 ∙ 𝑥𝑖,𝑗 − 𝑦𝑖,𝑗 − (1 − 𝐸𝑖,𝑗

𝑀𝑉)
𝑦𝑖,𝑗+1

= 0 (3) 

𝐸𝑖,𝑗
𝑀𝑉 =

�̅�𝑖,𝑗 − 𝑦𝑖,𝑗−1

𝑦𝑖,𝑗
∗ − 𝑦𝑖,𝑗−1

 (4) 

Ainda, as relações de soma ou conservação são dadas pelas Equações 5 e 6 

para as fases vapor e líquido, respectivamente. 

𝑆𝑗
𝑉 =  ∑ 𝑦𝑖,𝑗 − 1

𝑛

𝑖=1

= 0 (5) 

𝑆𝑗
𝐿 =  ∑ 𝑥𝑖,𝑗 − 1

𝑛

𝑖=1

= 0 (6) 

O balanço de entalpia está apresentado pela Equação 7. 

𝐻𝑗 =  𝑉𝑗 ∙ 𝐻𝑗
𝑉 +  𝐿𝑗 ∙ 𝐻𝑗

𝐿 − 𝑉𝑗+1 ∙ 𝐻𝑗+1
𝑉 − 𝐿𝑗−1 ∙ 𝐻𝑗−1

𝐿 − 𝐹𝑗 ∙ 𝐻𝑗
𝐹 + 𝑄𝑗 = 0 (7) 

 

3.6.2 Modelo de estágios de não equilíbrio 

 

O modelo de estágios de não equilíbrio (rate-based) usa correções para se 

ajustar ao desempenho real de um equipamento de separação, gerando resultados mais 

confiáveis em comparação ao modelo de estágios de equilíbrio (ECKERT e VANĚK, 

2001). Assim, soluciona equações termodinâmicas e de transferência de massa, sendo 

capaz de descrever precisamente os perfis no interior da coluna (MERSMANN et al., 

2011).  

Este modelo inclui equações de balanços de massa e energia, relações de 

equilíbrio e modelos de taxa de transferência de massa e energia (TAYLOR e 

KRISHNA, 1993). Apesar de os três primeiros conjuntos de equações mencionadas 

serem presentes também no modelo de equilíbrio de estágios, a forma como essas 

equações são utilizadas se difere. No modelo de estágios de não equilíbrio, as equações 

de balanços são escritas para cada fase, e estas são associadas por meio de balanços de 

massa e energia na interface entre as fases vapor e líquido de forma que todo o fluxo de 

matéria e energia que sai de uma fase vai para a outra. Além disso, no modelo de 

estágios de não equilíbrio, as relações de equilíbrio são usadas para descrever a 

composição 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 

o apresentado por Taylor e Krishna (1993) para um estágio de não equilíbrio. 

 

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

modelo de estágios de não equilíbrio 

 
Fonte: Autoria própria 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 estágio 𝑗 no interior de uma coluna de destilação. Este 

estágio é representado de forma que o vapor do estágio inferior, que adentra o estágio 𝑗, 

encontra-se em contato com a fase líquida do estágio superior que também adentra o 

estágio 𝑗, assim, existe uma troca de massa e energia entre a interface das fases. 

Conforme apresentado por Taylor e Krishna (1993), as equações de conservação 

de massa de cada componente podem ser escritas para as fases vapor (Equação 8) e 

líquido (Equação 9). 
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𝑀𝑖,𝑗
𝑉 = (1 +

𝑆𝑑𝑗
𝑉

𝑉𝑗
) ∙ 𝑉𝑗 ∙ 𝑦𝑖,𝑗 − 𝑉𝑗+1 ∙ 𝑦𝑖,𝑗+1 − 𝑓𝑖,𝑗

𝑉 + ∫ 𝑁𝑖,𝑗
𝑉 𝑑𝑎𝑗 = 0 (8) 

𝑀𝑖,𝑗
𝐿 = (1 +

𝑆𝑑𝑗
𝐿

𝐿𝑗
) ∙ 𝐿𝑗 ∙ 𝑥𝑖,𝑗 − 𝐿𝑗−1 ∙ 𝑥𝑖,𝑗−1 − 𝑓𝑖,𝑗

𝐿 + ∫ 𝑁𝑖,𝑗
𝐿 𝑑𝑎𝑗 = 0 (9) 

Nas quais 𝑁𝑖,𝑗
𝐿  𝑁𝑖,𝑗

𝑉  e representam o fluxo molar do componente 𝑖 em um ponto 

particular na dispersão das duas fases no elemento de área interfacial, 𝑑𝑎𝑗, pela qual o 

fluxo passa. Assim, pode-se identificar os termos das integrais da seguinte forma 

N   𝑖,𝑗
𝑉 = ∫ 𝑁𝑖,𝑗

𝑉 𝑑𝑎𝑗 e N   𝑖,𝑗
𝐿 = ∫ 𝑁𝑖,𝑗

𝐿 𝑑𝑎𝑗. Os balanços de massa totais para as fases vapor 

e líquido estão apresentados nas Equações 10 e 11, respectivamente. 

𝑀𝑡,𝑗
𝑉 = (1 +

𝑆𝑑𝑗
𝑉

𝑉𝑗
) ∙ 𝑉𝑗 − 𝑉𝑗+1 − 𝐹𝑗

𝑉 +N 𝑡,𝑗
    𝑉 = 0 (10) 

𝑀𝑡,𝑗
𝐿 = (1 +

𝑆𝑑𝑗
𝐿

𝐿𝑗
) ∙ 𝐿𝑗 − 𝐿𝑗−1 − 𝐹𝑗

𝐿 −N 𝑡,𝑗
     𝐿 = 0 (11) 

Assim como os balanços de massa, os balanços de energia também são escritos 

de forma independente para cada fase. O balanço de energia para a fases vapor 

encontra-se descrito na Equação 12 e o balanço para a fase líquido encontra-se na 

Equação 13. 

𝐸𝑗
𝑉 = (1 +

𝑆𝑑𝑗
𝑉

𝑉𝑗
) ∙ 𝑉𝑗 ∙ 𝐻𝑗

𝑉 − 𝑉𝑗+1 ∙ 𝐻𝑗+1
𝑉 − 𝐹𝑗

𝑉 ∙ 𝐻𝑗
𝑉𝐹 + 𝑄𝑗

𝑉 +E 𝑗
𝑉 = 0 (12) 

𝐸𝑗
𝐿 = (1 +

𝑆𝑑𝑗
𝐿

𝐿𝑗
) ∙ 𝐿𝑗 ∙ 𝐻𝑗

𝐿 − 𝐿𝑗−1 ∙ 𝐻𝑗−1
𝐿 − 𝐹𝑗

𝐿 ∙ 𝐻𝑗
𝐿𝐹 + 𝑄𝑗

𝐿 −E 𝑗
𝐿 = 0 (13) 

Sendo E 𝑗
𝑉 = ∫ 𝐸𝑗

𝑉 𝑑𝑎𝑗  e E 𝑗
𝐿 = ∫ 𝐸𝑗

𝐿 𝑑𝑎𝑗. Taylor e Krishna (1993), ainda 

apresentam que os fluxos molares de taxa de transferência de massa nas fases vapor e 

líquido pode ser escrito em função da área interfacial disponível entre as fases. As 

equações 14 e 15 trazem os fluxos molares de taxa de transferência de massa nas fases 

vapor e líquido, respectivamente. Nas quais os termos 𝐽𝑉 =  𝑐𝑡,𝑗
𝑉 ∙ [𝑘𝑗

𝑉] ∙ (𝑦𝑗 − 𝑦𝑗
𝐼) e 

𝐽𝐿 =  𝑐𝑡,𝑗
𝐿 ∙ [𝑘𝑗

𝐿] ∙ 𝑎𝑗 ∙ (𝑥𝑗
𝐼 − 𝑥𝑗) representam os fluxos de difusão no vapor e no líquido, 

respectivamente. 

(N    𝑗
𝑉)  = 𝑐𝑡,𝑗

𝑉 ∙ [𝑘𝑗
𝑉] ∙ 𝑎𝑗 ∙ (𝑦𝑗 − 𝑦𝑗

𝐼) + N 𝑡,𝑗
   𝑉(𝑦𝑗) (14) 
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(N    𝑗
𝐿)  = 𝑐𝑡,𝑗

𝐿 ∙ [𝑘𝑗
𝐿] ∙ 𝑎𝑗 ∙ (𝑥𝑗

𝐼 − 𝑥𝑗) + N 𝑡,𝑗
   𝐿(𝑥𝑗) (15) 

Para colunas com pratos, a área interfacial líquida pode ser escrita de acordo 

com as Equações 16 e 17. 

𝑎 = 𝑎´ ∙ ℎ𝑓 ∙ 𝐴𝑏 (16) 

𝑎 = 𝑎´´ ∙ ℎ ∙ 𝐴𝑐 (17) 

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

energia pode ser escrita para a fase líquida e vapor, conforme apresentado pelas 

Equações 18 e 19, respectivamente. 

E 𝑗
𝑉 = ℎ𝑗

𝑉 ∙ 𝑎𝑗 ∙ (𝑇𝑗
𝑉 − 𝑇𝑗

𝐼) + ∑  𝑐
𝑖=1 N 𝑖,𝑗�̅�𝑖,𝑗

𝑉  (18) 

E 𝑗
𝐿 = ℎ𝑗

𝐿 ∙ 𝑎𝑗 ∙ (𝑇𝑗
𝐼 − 𝑇𝑗

𝐿) + ∑  𝑐
𝑖=1 N 𝑖,𝑗�̅�𝑖,𝑗

𝐿  (19) 

Assume-se que o equilíbrio existe apenas na interface entre as fases, com as 

frações molares de cada componente de ambas as fases relacionadas pela Equação 20 

(Taylor e Krishna, 1993). 

𝑄𝑖,𝑗
𝐼 = 𝐾𝑖,𝑗 ∙ 𝑥𝑖,𝑗

𝐼 − 𝑦𝑖,𝑗
𝐼 = 0               𝑖 = 1, 2, … , 𝑐  (20) 

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

unidade, conforme apresentado pelas Equações 21 e 22 para as fases vapor e líquido, 

respectivamente. 

𝑆𝑗
𝑉𝐼 = ∑ 𝑦𝑖,𝑗

𝐼

𝑐

𝑖=1

− 1 = 0  (21) 

𝑆𝑗
𝐿𝐼 = ∑ 𝑥𝑖,𝑗

𝐼

𝑐

𝑖=1

− 1 = 0 (22) 

 

A perda de carga na coluna é função do tipo de prato ou recheio, do design e das 

condições operacionais em que ela se encontra. De acordo com Taylor e Krishna 

(1993), assume-se que no modelo de estágios de não equilíbrio cada estágio encontra-se 
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em equilíbrio mecânico, ou seja, a pressão do vapor é igual à pressão do líquido que 

também é igual à pressão de todo o estágio. A pressão do prato ou recheio de topo, 

assim como a pressão 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 estágio 1, as Equações hidráulicas 

são as 23, 24 e 25. 

𝑃1 = 𝑃𝑐 − 𝑃1 = 0  (23) 

𝑃2 = 𝑃𝑒𝑠𝑝 − 𝑃2 = 0 (24) 

𝑃𝑗 = 𝑃𝑗 − 𝑃𝑗−1 − (∆𝑃𝑗−1) = 0              𝑗 = 3, 4, … , 𝑛 (25) 

No caso de o primeiro estágio não ser um condensador, a pressão segue as 

Equações 26 e 27. 

𝑃1 = 𝑃𝑒𝑠𝑝 − 𝑃1 = 0  (26) 

𝑃𝑗 = 𝑃𝑗 − 𝑃𝑗−1 − (∆𝑃𝑗−1) = 0              𝑗 = 3, 4, … , 𝑛 (27) 

 

Ainda, o modelo de estágios de não equilíbrio requer tanto as propriedades do 

componente puro, quanto as propriedades da mistura, como viscosidade, condutividade 

térmica, tensão superficial e coeficientes de transferência de massa (GMEHLING et al., 

2019; GÓRAK e SORENSEN, 2014; MERSMANN et al., 2011). As capacidades 

preditivas deste modelo dependem diretamente da acurácia das propriedades e 

correlações inseridas no simulador (QUIJADA-MALDONADO et al., 2013). 

O simulador de processos Aspen Plus® possui disponível ambos os modelos de 

estágio de equilíbrio e de não equilíbrio para conduzir as simulações de colunas de 

destilação. Desta forma, neste estudo as configurações de processo avaliadas foram 

simuladas com ambos os modelos e os resultados foram comparados em termos de 

dimensão de equipamentos e de energia requerida. 
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4 METODOLOGIA 

 

A pesquisa foi desenvolvida no Laboratório de Desenvolvimento de Processos 

de Separação (LDPS) e no Laboratório de Otimização, Projeto e Controle Avançado 

(LOPCA) da Faculdade de Engenharia Química da Universidade Estadual de Campinas. 

As análises e simulações foram desenvolvidas nos simuladores comerciais Aspen Tech. 

Os sistemas de destilação convencional, de múltiplos efeitos e extrativa foram 

realizados no simulador de processos Aspen Plus® versão 10, considerando-se o 

modelo de estágios de equilíbrio e de não equilíbrio. A Figura 9 apresenta um 

fluxograma com as principais etapas desenvolvidas neste projeto. Na sequência as 

análises realizadas são detalhadas. 

 

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

 
Fonte: Autoria própria. 

 

4.1 PRODUÇÃO DE BIOETANOL HIDRATADO 

 

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

alimentação do sistema de destilação. A destilação foi avaliada de duas formas, pelo 
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método convencional e pelo método de duplo efeito. Além disso, para ambos os 

métodos de destilação, foram avaliados os vinhos provenientes do processo de produção 

de bioetanol de primeira e de segunda gerações.  

As simulações foram realizadas considerando-se a composição do vinho de 

primeira e de segunda gerações descrita por Dias (2008), sem considerar-se a presença 

de impurezas e levedura no vinho (Tabela 2). Já a caracterização termodinâmica da 

mistura foi realizada considerando-se também os componentes em baixa fração mássica, 

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

 

Tabela 2 – Composição de alimentação do processo de destilação de bioetanol de primeira e de segunda 

gerações em fração mássica 

Componente 
Primeira geração 

(Batista et al., 2012) 

Primeira geração 

(Dias, 2008) 

Segunda geração 

(Dias, 2008) 

Água 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 - - 

Acetaldeído 0,000011 - - 

Acetona 0,000001 - - 

Ácido acético 0,000234 0,00005 0,00191 

Ácido propanoico 0,000050 - - 

CO2 0,001100 0,00143 0,00135 

Glicose - 0,00674 0,00672 

Ácido succínico - 0,00001 0,00044 

Ácido sulfúrico - 0,000089 0,00037 

Pentose - - 0,00144 

Furfural - - 0,00083 

Hidroximetilfurfural - - 0,00039 

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

 

A vazão de vinho que alimenta os sistemas de destilação foi de 207 toneladas 

por hora, sendo baseada em uma biorrefinaria convencional brasileira, conforme 

apresentado por Junqueira (2010). Considerando-se a vazão e a composição do vinho 
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indicada para a simulações, passando-se para base molar, a vazão de alimentação é 

equivalente a 10626,91 kmol por hora para o bioetanol de primeira geração, com fração 

molar de etanol igual a 0,04728. E para o bioetanol de segunda geração, a vazão de 

alimentação equivale a 10593,24 kmol por hora, com fração molar de etanol igual a 

0,04662. 

Dentro do ambiente de simulação, o gás carbônico foi considerado como um 

componente de Henry. Os parâmetros de interação dos binários do encontram-se na 

Tabela 3 para as simulações de bioetanol de primeira geração e na Tabela 4 para o 

bioetanol de segunda geração. Ressalta-se também que os parâmetros com a base de 

dados R-PCES são oriundos de estimativas do simulador. 

 

Tabela 3 – Parâmetros de interação binários do modelo de atividade NRTL para descrever o equilíbrio 

líquido-vapor do sistema de produção de bioetanol de primeira geração. 

i j aij aji bij bji αij Base de dados 

Água Etanol 34,578 -0,8009 -586,081 246,18 0,3 APV100 VLE-IG 

Água CO2 10,064 10,064 -3268,14 -3268,14 0,2 APV100 ENRTL-RK 

Água Ácido acético 33,293 -19,763 -723,888 609,889 0,3 APV100 VLE-HOC 

Etanol Ácido acético 0 0 225,476 -252,482 0,3 APV100 VLE-HOC 

Água Ácido succínico -0,3373 179,618 -165,846 -58,957 0,5 NISTV100 NIST-RK 

Etanol Ácido succínico 0,25337 -0,65069 -133,12 -648,642 0,5 NISTV100 NIST-RK 

Água Glicose 0,48222 -115,969 -139,269 -649,811 0,4999 
NISTV100 NIST-

HOC 

Etanol CO2 119,821 -0,024759 0 0 0,4822 NISTV100 NIST-IG 

Água Ácido sulfúrico 0 0 622,538 -33,958 0,3 R-PCES 

Glicose Etanol 0 0 -342,688 537,31 0,3 R-PCES 

Glicose CO2 0 0 4776,84 -1334,54 0,3 R-PCES 

Glicose Ácido acético 0 0 1690,51 -825,268 0,3 R-PCES 

Glicose Ácido succínico 0 0 1044,41 -632,056 0,3 R-PCES 

Glicose Ácido sulfúrico 0 0 9772,5 -1751,15 0,3 R-PCES 

Etanol Ácido sulfúrico 0 0 -362,583 700,877 0,3 R-PCES 

CO2 Ácido acético 0 0 199,003 -334,547 0,3 R-PCES 

CO2 Ácido succínico 0 0 -903,644 1983,02 0,3 R-PCES 

CO2 Ácido sulfúrico 0 0 593,622 113,686 0,3 R-PCES 

Ácido 

acético 
Ácido succínico 0 0 -279,791 343,551 0,3 R-PCES 

Ácido 

acético 
Ácido sulfúrico 0 0 -233,516 -609,515 0,3 R-PCES 

Ácido 

succínico 
Ácido sulfúrico 0 0 1898,44 -893,543 0,3 R-PCES 

Gij = exp (-αij‧ τij); τij = aij + bij/T 

Fonte: bases de dados do simulador Aspen Plus® 
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Tabela 4 – Parâmetros de interação binários do modelo de atividade NRTL para descrever o equilíbrio 

líquido-vapor do sistema de produção de bioetanol de segunda geração. 

i j aij aji bij bji αij Base de dados 

Água Etanol 3,4578 -0,8009 -586,081 246,18 0,3 APV100 VLE-IG 

Água CO2 10,064 10,064 -3268,14 -3268,14 0,2 APV100 ENRTL-RK 

Água Ácido acético 3,3293 -1,9763 -723,888 609,889 0,3 APV100 VLE-HOC 

Etanol Ácido acético 0 0 225,476 -252,482 0,3 APV100 VLE-HOC 

Água Ácido succínico -0,33733 1,79618 -165,846 -58,957 0,5 NISTV100 NIST-RK 

Etanol Ácido succínico 0,253374 -0,65069 -133,12 -64,8642 0,5 NISTV100 NIST-RK 

Água Glicose 0,482227 -1,15969 -139,269 -6,49811 0,499995 NISTV100 NIST-HOC 

Etanol CO2 1,19821 -0,02476 0 0 0,48223 NISTV100 NIST-IG 

Água Ácido sulfúrico 0 0 62,2538 -3,3958 0,3 R-PCES 

Glicose Etanol 0 0 -342,688 537,31 0,3 R-PCES 

Glicose CO2 0 0 4776,84 -1334,54 0,3 R-PCES 

Glicose Ácido acético 0 0 1690,51 -825,268 0,3 R-PCES 

Glicose Ácido succínico 0 0 1044,41 -632,056 0,3 R-PCES 

Glicose Ácido sulfúrico 0 0 9772,5 -1751,15 0,3 R-PCES 

Etanol Ácido sulfúrico 0 0 -362,583 70,0877 0,3 R-PCES 

CO2 Ácido acético 0 0 199,003 -334,547 0,3 R-PCES 

CO2 Ácido succínico 0 0 -903,644 1983,02 0,3 R-PCES 

CO2 Ácido sulfúrico 0 0 59,3622 113,686 0,3 R-PCES 

Ácido 

acético 
Ácido succínico 0 0 -279,791 343,551 0,3 R-PCES 

Ácido 

acético 
Ácido sulfúrico 0 0 -233,516 -6,09515 0,3 R-PCES 

Ácido 

succínico 
Ácido sulfúrico 0 0 1898,44 -893,543 0,3 R-PCES 

Água 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 

Ácido 

acético 
Furfural 2,03108 -1,31636 -8,33024 -156,604 0,1 NISTV100 NIST-RK 

Glicose Furfural 0 0 -88,0325 2069,01 0,3 R-PCES 

CO2 Furfural 0 0 -515,978 778,439 0,3 R-PCES 

Ácido 

succínico 
Furfural 0 0 -446,031 1158,98 0,3 R-PCES 

Ácido 

sulfúrico 
Furfural 0 0 476,212 -281,57 0,3 R-PCES 

Gij = exp (-αij‧ τij); τij = aij + bij/T 

Fonte: bases de dados do simulador Aspen Plus® 
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As simulações foram avaliadas com base em análises 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 análises se encontra apresentado nas 

próximas seções para o caso de destilação convencional e duplo efeito. Também se 

esclarece aqui que os resultados referentes à energia liberada no condensador e 

requerida no refervedor foram graficados em módulo. Porém, ressalta-se que o 

condensador apresenta liberação de energia, requerendo resfriamento para condensação, 

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 AA1 e BB1 dividida pela massa de 

bioetanol hidratado produzida. 

Além disso, as simulações relacionadas ao processo de produção de bioetanol 

hidratado também foram avaliadas considerando-se a quantidade de vinhaça produzida. 

Assim, foi observado como as condições de processo podem afetar a geração deste 

subproduto. De acordo com o modelo apresentado por Silva et al. (2018), a coluna de 

destilação composta pelo sistema de refervedores proporciona uma redução de 

aproximadamente 15 % no volume de vinhaça produzido em comparação com o sistema 

de injeção de vapor. Desta forma, é evitado o aumento de volume de vinhaça por 

diluição (SILVA et al., 2017). Diante disso, as avaliações foram conduzidas utilizando-

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

 

4.1.1 Destilação convencional 

 

O processo convencional utilizado para a produção de bioetanol hidratado foi, 

inicialmente, estruturado conforme apresentado por Dias (2008) e (2011), Palacios-

Bereche et al. (2015) e Junqueira (2010). Primeiramente, a simulação foi resolvida pelo 

modelo de equilíbrio de estágios. A estrutura do processo foi composta de um sistema 

de destilação formado por um segmento de esgotamento do vinho (coluna A), epuração 

do vinho (coluna A1) e concentração do álcool de segunda (coluna D). O conjunto de 

retificação proposto pela literatura foi constituído por uma única coluna (BB1) com a 

união das colunas B e B1, ambas com mesmo diâmetro, conforme apresentado por Dias 
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(2008), Palacios-Bereche et al. (2015) e Junqueira (2010). Depois, tendo como base os 

resultados com esta configuração inicial, a simulação foi analisada considerando-se o 

consumo energético dos refervedores, liberação energética dos condensadores, o estágio 

de alimentação das correntes, número total de estágios de destilação e a razão de 

refluxo.  O processo de análise foi conduzido para ambos os modelos de equilíbrio e de 

não equilíbrio de estágios. 

 No caso da coluna de epuração A1, a alimentação do vinho acontece no 

primeiro estágio (topo da coluna), ressalta-se que esta coluna não possui condensador, 

pois se trata de uma seção do conjunto de colunas. Por meio da utilização da função de 

definição de seções de internos do simulador Aspen Plus®, foi possível, dentro de uma 

mesma coluna, definir os diferentes diâmetros requeridos para as colunas A e A1. 

Assim, a coluna AA1 foi constituída por dois conjuntos de seção de estágios, sendo o 

superior (A1) do primeiro ao sétimo ou oitavo estágios e o inferior (A) com os demais 

estágios da coluna até o fundo, incluindo o refervedor. A corrente lateral de saída de 

vapor de flegma foi localizada no 9° estágio. Esta coluna foi avaliada em função do 

número total de estágios, vazão de vinhaça produzida, razão de refluxo, fração mássica 

de etanol na corrente de vapor de flegma e energia requerida no refervedor. Além disso, 

nesta coluna foi utilizada a função de especificação do simulador para manter a fração 

mássica de etanol na corrente de vinhaça igual a 0,0002, a variável selecionada para 

atingir esta especificação foi a vazão de destilado. Conforme descrito na revisão 

bibliográfica, a vinhaça é utilizada para fertirrigação das lavouras, desta forma, ela é 

encaminhada para as lagoas de vinhaça para posteriormente ser bombeada até o campo. 

Os demais produtos do conjunto AA1 são a corrente de vapor de flegma que alimenta a 

coluna BB1 e a corrente de topo da coluna AA1 que é alimentada no estágio de fundo 

da coluna D. 

Ressalta-se que as colunas AA1 e D pertencem ao mesmo conjunto do sistema 

de destilação, enquanto a coluna BB1 constitui o sistema de retificação (DIAS, 2008). A 

Figura 10 apresenta um diagrama do processo utilizado na simulação do sistema de 

destilação convencional com indicação dos principais dados de entrada do processo e 

variáveis, além da indicação do destino das correntes de produtos. Ainda, destaca-se que 

a condição de temperatura e pressão da corrente de alimentação e as pressões das 

colunas foram propostas de acordo com o estudo de Palacios-Bereche et al. (2015). 
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Figura 10 – Sistema de destilação convencional para produção de bioetanol hidratado. 

 

Fonte: Autoria própria. 

xetanol representa a fração mássica de etanol na corrente, RR representa a razão de refluxo, D representa o 

diâmetro da coluna, Ntotal representa o número total de estágios da coluna, NF representa o estágio de 

alimentação. 

 

A coluna D, denominada de coluna de concentração de álcool de segunda, 

possui um condensador parcial, que produz duas correntes de produto no topo, sendo a 

corrente de álcool de segunda como o produto em fase líquida e a corrente não 

condensada para de eliminação de impurezas voláteis presentes no vinho. Esses gases 

constituem impurezas como gás carbônico e sua remoção é 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 produção de uma 

corrente de etanol de segunda com fração mássica entre 0,85 e 0,9 de etanol e uma 

corrente de saída de voláteis com fração mássica de etanol de aproximadamente 0,08 

(BATISTA, 2008; PALACIOS-BERECHE et al., 2015). 

O álcool de segunda é um produto com composição rica em etanol que também 

possui componentes voláteis que não saíram do sistema na degasagem (JUNQUEIRA, 

2010). Ressalta-se que a corrente de álcool 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 destilação. No caso das simulações deste 

estudo, a corrente de álcool de segunda não foi reciclada, pois já se está considerando 

uma composição do vinho proveniente da dorna volante, ou seja, o álcool de segunda já 

está contabilizado na concentração de etanol do vinho que alimenta o sistema. A coluna 

D foi avaliada em função do número total de estágios de destilação, energia liberada no 

condensador e fração mássica de etanol nas correntes de gases, etanol de segunda e 

flegma líquida. No fundo da coluna D é obtida a corrente de flegma líquida que 

alimenta a coluna BB1. 

A coluna BB1 foi simulada com a especificação de pureza da corrente de topo 

igual a 0,93 em fração mássica de etanol, esta especificação foi definida variando-se a 

vazão de destilado. Ainda, a coluna BB1 foi avaliada em função da razão de refluxo e 

dos estágios de alimentação das correntes de flegma líquida e vapor. A corrente de 

flegmaça gerada também é quase livre de etanol, com fração mássica de etanol inferior 

a 0,0002. Esta corrente de flegmaça é destinada para assepsia do sistema, e sua 

quantidade remanescente é utilizada junto com a vinhaça em fertirrigação das lavouras 

de cana. 

Considerando-se os estudos de Dias (2008) e Junqueira (2010), algumas outras 

condições foram fixadas, como a pressão de 1,39 bar no topo da coluna AA1 com a 

perda de carga por estágio de 0,00676 bar, a pressão de 1,338 bar no topo da coluna D, 

com perda de carga de 0,00416 bar por estágio e no topo da coluna BB1, a pressão de 

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

 

4.1.2 Destilação duplo efeito 

 

No caso do sistema de destilação duplo efeito, o processo foi proposto com as 

mesmas colunas descritas para a destilação convencional AA1, D, BB1 além de uma 

coluna absorvedora (ABS), proposto com condições de pressão do processo e 

temperatura de alimentação do vinho conforme apresentado por Palacios-Bereche et al. 

(2015) (Figura 11). Entretanto, com algumas características diferentes. Com base nos 

estudos de Dias (2008) e Junqueira (2010) as colunas AA1 e D operam em pressão de 

aproximadamente 0,2 bar, isso resulta em uma diminuição da temperatura no interior da 
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coluna. Assim, é possível realizar uma integração 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 integração energética, de forma que este equipamento funciona 

como condensador total para a corrente de topo da coluna BB1 e refervedor para a 

coluna AA1. Porém, além desta integração energética, foi necessário utilizar um 

segundo trocador de calor, para se atingir a fração de vapor requerida no fundo da 

coluna AA1. 

 

Figura 11 – Sistema de destilação de duplo efeito para produção de bioetanol hidratado. 

 

Fonte: Autoria própria. 

xetanol representa a fração mássica de etanol na corrente, RR representa a razão de refluxo, D representa o 

diâmetro da coluna, Ntotal representa o número total de estágios da coluna, NF representa o estágio de 

alimentação. 

 

Ainda, a mesma especificação de fração mássica de etanol na vinhaça utilizada 

no sistema convencional foi aplicada para o sistema de duplo efeito, que foi a corrente 

de vinhaça com fração mássica de etanol igual a 0,0002 variando-se a vazão de 
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destilado.  Outra característica deste sistema é que devido à baixa pressão das colunas 

AA1 e D, o sistema de duplo efeito também requer a utilização de bombas e 

compressores nas correntes de saída destas colunas.  

Com relação à saída de impurezas voláteis do sistema, a baixa pressão de 

operação da coluna D implica em perdas de etanol na corrente de saída 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 alimentação 

em seu fundo a corrente de gases com etanol que sai do topo da coluna D. Ainda, uma 

corrente de flegmaça 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 

gás carbônico, com baixa fração mássica de etanol (0,08) e uma corrente de fundo 

líquida contendo o etanol recuperado (PALACIOS-BERECHE et al., 2015). Esta 

corrente de fundo retorna como reciclo para a coluna D, sendo alimentada no terceiro 

estágio, de forma a garantir a recuperação do etanol. Já a corrente de topo da coluna 

absorvedora elimina os contaminantes voláteis do sistema. A fração mássica de etanol 

na corrente de saída de gases (0,08) foi definida uma especificação na coluna 

absorvedora, esta especificação foi atingida variando-se a vazão de flegmaça de 

lavagem alimentada na coluna, sendo esta fração mássica baseada no estudo de 

Palacios-Bereche et al. (2015). 

Ainda, no sistema de destilação duplo efeito, a corrente de flegma líquida 

proveniente da coluna D troca calor com a corrente de flegma vapor proveniente da 

coluna AA1 antes de serem alimentadas na coluna BB1. Conforme mencionado 

anteriormente, a coluna BB1 tem seu condensador integrado com o refervedor da coluna 

AA1, mas suas condições operacionais, como perfil de temperatura e pressão, são muito 

similares ao do sistema convencional, possibilitando a obtenção de uma corrente de 

etanol em fração mássica de 0,93, dentro da especificação de pureza de bioetanol 

hidratado. Assim como na simulação da destilação convencional, utilizou-se uma 

especificação para esta fração mássica ser atingida variando-se a vazão de destilado. A 

forma de análise das colunas foi conduzida conforme descrito para o sistema 

convencional, com a inclusão de uma análise para a coluna absorvedora.  
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4.2 PRODUÇÃO DE BIOETANOL ANIDRO 

 

 No processo de destilação 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) não estar descrita como um componente no 

simulador, foi necessário inserir as propriedades características deste solvente no 

ambiente de simulação. No simulador, o DES foi inserido como um componente 

convencional. Além disso, também foi necessário validar o seu equilíbrio 

termodinâmico na mistura com água e etanol para que se garantisse a utilização de um 

modelo termodinâmico representativo para a mistura. Ainda, nesta seção são 

apresentados os dados de entrada utilizados para a destilação extrativa e um 

detalhamento das análises realizadas. Por fim, a comparação com o processo de 

adsorção em peneira molecular é detalhada. 

4.2.1 Caracterização do ChCl:Ureia (1:2) no ambiente de simulação e 

propriedades da mistura 

 

O solvente ChCl-Ureia (1:2), apesar de ser uma mistura, pode ser considerado 

como um único componente no ambiente de simulação (PENG et al., 2017). Assim, este 

DES foi inserido como um componente convencional na simulação através da 

especificação de diferentes propriedades escalares e dependentes da temperatura para 

caracterizá-lo. Algumas de suas propriedades não podem ser medidas 

experimentalmente, isso porque os componentes que constituem este solvente se 

degradam antes de atingir a temperatura de ebulição (SHAHBAZ et al., 2011). Assim, 

considerando os estudos de Abbas e Binder (2010) e de Chemat et al. (2016) que 

apresentam a temperatura de degradação do ChCl-Ureia (1:2) de aproximadamente 

210 °C, as temperaturas dos processos foram mantidas abaixo da temperatura de 

degradação. Devido à baixa pressão de vapor de ChCl:Ureia (1:2) apontada na 

literatura, ela foi considerada desprezível nas simulações. 

Devido ao comportamento similar dos DES aos líquidos iônicos, as propriedades 

críticas destes podem ser preditas por métodos similares aos desenvolvidos para os 

líquidos iônicos, 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 parâmetros 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 são mostradas na Tabela 6. Ainda, o 

Apêndice A traz explicações detalhadas sobre as etapas de inserção de um novo 

componente no simulador. 

 

Tabela 5 – Parâmetros do ChCl-Ureia (1:2) de acordo com Mirza et al. (2015) 

Propriedade ChCl-Ureia (1:2) 

Massa molar [g/mol] 86,58 

Temperatura de ebulição [K] 445,6 

Temperatura crítica [K] 644,4 

Pressão crítica [bar] 49,35 

Volume crítico [cm3/mol] 254,37 

Fator acêntrico - ω 0,661 

Fonte: Mirza et al., 2015. 

 

Tabela 6 – Propriedades dependentes da temperatura de ChCl:Ureia (1:2), água e etanol 

(Continua) 

Viscosidade (η) [mPa·s]      
Faixa T (K) 

Substância/Ref Equação A B C D E 

ChCl:Ureia 

(1:2) a 
η = exp(A + B/T) -15,818 6674,284 - - - 298,15 - 353,15 

Água b η = exp(A + B/T + C·lnT + D·TE) -45,9352 3703,6 5,866 -5,88·10-29 10 273,16 -646,15 

Etanol b η = exp(A + B/T + C·lnT + D·TE) 14,7828 781,98 -3,0418 - - 200 - 440 

Capacidade calorífica do líquido (Cp) [J/(mol·K)]      
Faixa T (K) 

Substância/Ref Equação A B C D E 

ChCl:Ureia 

(1:2) a 
Cp = A + B·T 109,586 0,2324 - - - 303,15 - 353,15 

Capacidade calorífica do gás ideal (Cp) [J/(mol·K)]      
Faixa T (K) 

Substância/Ref Equação A B C D E 

Água b 
Cp = A + B·[(C/T)/sinh(C/T)]2 + 

D·[(E/T)/cosh(E/T)]2 
33,363 26,79 2610,5 8,896 1169 100 - 2273,15 

Etanol b 
Cp = A + B·[(C/T)/sinh(C/T)]2 + 

D·[(E/T)/cosh(E/T)]2 
49,2 145,77 1662,8 93,9 744,7 273,15 - 1500 

Volume molar (V)      
Faixa T (K) 

Substância/Ref Equação A B C D E 

ChCl:Ureia 

(1:2) a* 
V [cm3/mol] = A + B·T 62,677 0,0324 - - - 298,15 - 353,15 

Água b V [mol/cm3] = A + B·t0.35 + C·t2/3 + D·t + E·t4/3 0,01786 0,058606 -0,095396 0,21389 -0,1412 273,16 – 647,1 

Etanol b V[mol/cm3] = A/[B1 + (1 - T/C)ᴰ] 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), água e etanol 

(Conclusão) 

Tensão superficial (σ)      
Faixa T (K) 

Substância/Ref Equação A B C D E 

ChCl:Ureia 

(1:2) c 
σ [N/m]= A·(1 - Tr)B 0,0924 0,6043 - - - 300 - 340 

Água b σ [dyne/cm] = A·(1 - Tr)B + C·Tr + D·Tr² 177,66 2,567 -3,3377 1,9699 - 273,16 - 647,1 

Etanol b 
σ [dyne/cm; T (°C)] = A + B·T + 

C·T2 + DT3 
24,1005 -0,0775 -0,0001 - - 273,15 - 503,15 

Entalpia de vaporização (ΔH(T))      
Faixa T (K) 

Substância/Ref Equação A B C D E 

ChCl:Ureia 

(1:2) ° 

ΔH(T) [J/mol]= A·[(1 – T/Tc)/(1 – 

B/Tc)]C 
41956,2 445,6 0,38 - - 293,15 - 433,15 

Água b ΔH(T) [cal/mol] = A·(1 - Tr)B + C·Tr + D·Tr² 13518,7 0,61204 -0,6257 0,3988 - 273,16 - 647,1 

Etanol b ΔH(T) [cal/mol] = A·(1 - Tr)B + C·Tr + D·Tr² 15723,5 1,1905 -1,7666 1,0012 - 159,05 - 514 

Pressão de vapor (Pv) [bar]      
Faixa T (K) 

Substância/Ref Equação A B C D E 

ChCl:Ureia 

(1:2) ▪ 
Pv = exp(A + B/T + C·lnT + D·TE) -1·1020 - - - - - 

Água b Pv = exp(A + B/T + C·lnT + D·TE) 62,1361 -7258,2 -7,3037 4,17·10-6 2 273,16 – 647,1 

Etanol b Pv = exp(A + B/T + C·lnT + D·TE) 61,7911 -7122,3 -7,1424 2,89·10-6 2 159,05 - 514 

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

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

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

desprezível no Aspen Plus®. 

t = 1 – T/Tc; Tr = T/Tc; T é a temperatura; Tc é a temperatura crítica; A unidade de temperatura é Kelvin 

quando não estiver indicada outra. 

 

Na Tabela 7 são mostrados os métodos usados pelo simulador no cálculo das 

propriedades da mistura para a fase líquida. 

 

Tabela 7 – Métodos usados pelo simulador para propriedades da mistura de fase líquida 

Propriedade Método 

Volume molar da mistura líquida Modelo Rackett 

Viscosidade da mistura líquida Modelo de Andrade 

Condutividade térmica da mistura líquida Modelos de Sato Riedel e Vredeveld 

Coeficiente de difusão efetivo de um componente na diluição 

infinita em uma mistura líquida 
Modelo Wilke-Chang 

Tensão superficial da mistura líquida Power law mixing rule 
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Em relação aos métodos apresentados na Tabela 7, foram encontrados na 

literatura dados experimentais para viscosidade dinâmica. Os outros modelos foram 

previstos pelo simulador pelos métodos indicados sem inserir parâmetros. Considerando 

a disponibilidade de dados experimentais de viscosidade dinâmica, os parâmetros 

binários para o par água-ChCl:Ureia (1:2) (Aij = 17,759 e Bij = -6059,911) foram 

obtidos por uma regressão de dados da literatura variando de 20 ºC a 90 ºC e 

composição mássica de 0 a 100 % de ChCl:Ureia (1:2) (JI et al., 2013; SHAH e 

MJALLI, 2014; XIE et al., 2014; YADAV e PANDEY, 2014). Para os pares restantes, 

A e B foram definidos como 0. No modelo de Andrade para a viscosidade do líquido 

(Equação 28), Aij e Bij são os parâmetros binários, n é o número de componentes, i e j 

são componentes diferentes e f é a fração molar de cada componente. As unidades de 

temperatura estão em Kelvin e a unidade de viscosidade dinâmica está em mPa·s.  

 

ηl= exp{Σn
i=1fi·ln(ηi) + Σn

i=1Σ
n

j=i+1[(Aij+Bij/T)·fi·fj)]}                                 (28) 

A Figura 12 A apresenta os resultados do modelo de viscosidade (linhas 

contínuas) comparados com dados experimentais da literatura (símbolos) para a 

viscosidade da mistura de água e ChCl:Ureia (1:2) em diferentes temperaturas. Percebe-

se que este modelo apresentou uma ótima representação para a viscosidade dinâmica do 

ChCl:Ureia (1:2) com água. A Figura 12 B também mostra a viscosidade do ChCl:Ureia 

(1:2) em função 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 água (A) e puro (B) 

 

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 Avaliação termodinâmica das misturas ternárias de água, etanol e 

etilenoglicol e água, etanol e ChCl:Ureia (1:2) 

 

O equilíbrio líquido-vapor de todos os sistemas avaliados foi descrito pelo 

modelo de atividade Non-Random Two-Liquid (NRTL) para a fase líquida e a equação 

de estado ideal do gás para a fase vapor. Os parâmetros para simulação utilizando 

etilenoglicol como solvente foram obtidos no banco de dados Aspen Plus® (APV100 

VLE-IG) (Tabela 8). O diagrama de fases pseudo-binário para o sistema com etanol e 

água nas concentrações de 10, 20 e 30 % em massa de etilenoglicol é mostrado na 

Figura 13 A, e o diagrama de fase binário de água e etilenoglicol é mostrado na Figura 

13 B. 

 

Tabela 8 Parâmetros de interação binária do modelo de atividade NRTL para descrever o equilíbrio 

líquido-vapor do sistema com etilenoglicol. 

i j aij aji bij bji αij Fonte 

Água 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 

Água Etilenoglicol 0,3479 -0,0567 34,8234 -147,137 0,3 a 

Gij = exp (-αij‧ τij); τij = aij + bij/T; Temperatura em Kelvin. 

Fonte dos parâmetros: a - ASPEN PLUS® DATABASE - APV100 VLE-IG 

 

De acordo com Peng et al. (2017), no caso de ChCl:Ureia (1:2), os parâmetros 

de interação obtidos pelos subsistemas binários não representam com precisão o sistema 

pseudo-binário. Portanto, assim como mostrado por Peng et al. (2017), dois conjuntos 

de parâmetros de interação são necessários para o par água-ChCl:Ureia (1:2). Assim, os 

parâmetros do modelo NRTL 1 definidos na Tabela 9 foram obtidos por Peng et al. 

(2017) a partir do equilíbrio líquido-vapor pseudo-binário (Figura 13 C), e estes foram 

usados neste estudo para a coluna de destilação extrativa com ChCl:Ureia (1:2) como 

solvente. 

Os parâmetros do modelo NRTL 2 (Tabela 9) foram obtidos por Peng et al. 

(2017) a partir do subsistema binário e estes foram usados para a simulação da seção de 

recuperação de solvente. A Figura 13 D mostra o diagrama de fase binário de água e 

ChCl:Ureia (1:2) para os modelos NRTL 1 e 2. Em alta concentração de ChCl:Ureia 

(1:2), observa-se que o NRTL 1 não apresenta grande consistência com os dados 

experimentais do diagrama binário (Figura D), justificando a utilização do modelo 
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NRTL 2 para descrever a seção de recuperação de ChCl:Ureia (1:2), que é rica em 

quantidade deste solvente. 

 

Tabela 9 – Parâmetros de interação binária do modelo de atividade NRTL para descrever o equilíbrio 

líquido-vapor do sistema com ChCl:Ureia (1:2) na seção de destilação extrativa (NRTL 1) e na seção de 

recuperação de solvente (NRTL 2). 

NRTL (1) – seção de destilação extrativa do sistema com ChCl:Ureia (1:2) 

i j aij aji bij bji αij Fonte 

Água Etanol 0 0 613,423 -29,228 0,3 a 

Etanol ChCl:Ureia (1:2) 0 0 7698,22 502,646 0,3 a 

Água ChCl:Ureia (1:2) 0 0 145,898 -672,841 0,3 a 

NRTL (2) – seção de recuperação de solvente do sistema com ChCl:Ureia (1:2) 

i j aij aji bij bji αij Fonte 

Água Etanol 0 0 494,227 148,304 0,6 a 

Etanol ChCl:Ureia (1:2) 0 0 695,694 -47,029 0,3 a 

Água ChCl:Ureia (1:2) 0 0 -454,174 1311.643 0,3 a 

Gij = exp (-αij‧ τij); τij = aij + bij/T; Temperatura em Kelvin. 

Fonte: a- Peng et al. (2017) 
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Figura 13 - Diagramas de fases pseudo-binário das misturas de água e etanol com os solventes 

etilenoglicol (A) e ChCl:Ureia (1:2) (C) e diagramas de fases binários de água com etilenoglicol (B) e 

ChCl:Ureia (1:2) (D) e na pressão de 1,013 bar 

 

Fontes dos dados experimentais: a - Zhang et al. (2016); b - Pla-Franco et al. (2013); c - Kamihama et al. 

(2012); d - Dai et al. (2014); e - Peng et al. (2017). xetanol´ é a fração molar do etanol na fase líquida sem 

considerar a fração solvente; yetanol é a fração molar do etanol na fase de vapor. Linhas representam o 

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

 

 

Para ambos os solventes, os modelos de atividade NRTL selecionados 

mostraram consistência com os dados experimentais, no caso do etilenoglicol com um 

único modelo e no caso do ChCl:Ureia (1:2) com o modelo NRTL 1 para a seção de 

destilação e NRTL 2 para a seção de recuperação do solvente. É possível 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 água do que o etilenoglicol (Figura 13 A). Além disso, em comparação com 

o diagrama de fases binário da água com etilenoglicol (Figura 13 B), a não-volatilidade 

do ChCl:Ureia (1:2) pode afetar a recuperação do solvente de forma positiva. 

Considerando o diagrama de fases binário da água com ChCl:Ureia (1:2) (Figura 13 D), 

percebe-se que não se encontra o ponto de ebulição do ChCl:Ureia (1:2), segundo Peng 

et al. (2017), isso se justifica devido à volatilidade desprezível desse solvente.  

 

4.2.3 Avaliação preliminar de ChCl:Ureia (1:2) em comparação com etilenoglicol 

 

Esta análise foi focada na determinação do solvente capaz de gerar maior 

economia energética no processo de destilação extrativa, além disso, também foi 

avaliada a vazão de solvente requerida para cada um dos solventes. Assim, os solventes 

etilenoglicol e ChCl:Ureia (1:2) foram comparados considerando-se uma coluna com 35 

estágios teóricos à pressão atmosférica. Esta configuração foi proposta com base no 

projeto convencional de colunas de destilação extrativa para produção de bioetanol 

anidro (DIAS, 2008). 

Nesta análise preliminar, a demanda de energia foi definida como a quantidade 

de energia necessária no refervedor da coluna de destilação extrativa dividida pela 

vazão em kmol de etanol anidro destilado. O objetivo aqui foi obter a demanda de 

energia mínima na etapa de destilação para cada vazão de solvente avaliada. A análise 

foi realizada utilizando o modelo de estágio de equilíbrio no modelo rigoroso de coluna 

(Radfrac), variando a razão de refluxo, o estágio de alimentação do bioetanol hidratado, 

o estágio de alimentação do solvente e sua vazão molar. Nesta seção adotou-se a base 

molar para condução das análises. Os limites considerados para cada variável e os 

parâmetros fixos de cada fluxo são mostrados na Tabela 10. Em todas as análises, o 

número total de estágios de destilação e a posição do estágio de alimentação consideram 

o condensador e o refervedor. 
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Tabela 10 – Parâmetros e intervalos das variáveis consideradas na análise de sensibilidade para 

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

Corrente 

Temperatura de 

alimentação 

(oC) 

Pressão de 

alimentação 

(bar) 

Fluxo molar 

alimentado 

(kmol/h) 

Estágio de 

alimentação 

Composição em fração 

molar 

ETH 74 1,4 100 9 - 34 
Etanol 0,8 

Água 0,2 

CC 165 1,24 18,0 - 31,2 2 - 17 
ChCl:Ureia 1:2 0,986 

Água 0,014 

EG 100 1,24 18,0 - 31,2  2 - 17 
Etilenoglicol 0,986 

Água 0,014 

ETH – Corrente de alimentação de etanol hidratado; CC – Corrente de alimentação de ChCh:Ureia (1:2);  

EG – Corrente de alimentação de etilenoglicol. 

 

Para atingir o padrão anidro de pureza do etanol, duas especificações foram 

estabelecidas para a coluna de destilação em todos os cenários: a fração mássica de 

etanol no destilado de 0,993 e a recuperação de 99,98 % de etanol. Essas especificações 

foram alcançadas variando-se a razão de refluxo e a vazão do destilado. Ainda, como as 

simulações foram avaliadas em base molar, destaca-se também que a fração molar de 

etanol na corrente de destilado é igual a 0,9823 (equivalente a 0,993 em fração mássica 

da especificação). A perda de carga foi estimada no simulador em aproximadamente 

0,012 bar por estágio em todos os cenários. 

Como foi possível observar na Figura 13, a recuperação de ChCl:Ureia (1:2) é 

favorecida pela volatilidade desprezível deste solvente (PENG et al., 2017), assim 

espera-se que sua recuperação deva ser mais fácil de alcançar do que a recuperação de 

etilenoglicol. Gjineci et al. (2016) corroboram, em seu estudo experimental, que a 

recuperação de ChCl:Ureia (1:2) foi obtida por evaporação de água a vácuo. Além 

disso, considerando-se o diagrama pseudo-binário de ambos os solventes, para a mesma 

concentração de solvente, ChCl:Ureia (1:2) mostra um efeito maior na volatilidade 

relativa entre etanol e água, o que leva a um menor número de estágios de separação em 

comparação 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 Otimização da desidratação do bioetanol utilizando ChCl:Ureia (1:2) 

considerando o modelo de estágios de equilíbrio e de não equilíbrio 

 

Na modelagem de estágios de não equilíbrio, os coeficientes de transferência de 

massa para pratos perfurados foram preditos pelo método de Chan e Fair (1984). Os 

coeficientes de transferência de calor foram calculados pelo método de Chilton e 

Colburn (TAYLOR e KRISHNA, 1993), e a área interfacial dos pratos pelo método de 

cálculo de pratos perfurados de Zuiderweg (1982). A inundação na coluna de destilação 

foi limitada a 80 %. 

Devido à baixa volatilidade do ChCl:Ureia (1:2) (Figura 13 D), espera-se que 

sua recuperação seja facilmente realizada pela evaporação da água presente na mistura 

(RODRÍGUEZ et al., 2015). Portanto, a recuperação de ChCl:Ureia (1:2) foi simulada 

com o uso de um único estágio de equilíbrio (vaso flash). A Figura 14 mostra um 

fluxograma do processo indicando as principais variáveis consideradas na simulação. 

Também são apresentados os dados de entrada e, no caso da corrente de produto de 

etanol anidro, a especificação utilizada. 

 

Figura 14 – Diagrama de fluxo do processo com as principais variáveis consideradas na simulação da 

destilação extrativa com o solvente ChCl:Ureia (1:2). 

 

ETH - Alimentação de bioetanol hidratado; CC - alimentação de ClCl:Ureia (1:2); Ntotal - número total de 

estágios de destilação. 

Fonte: Autoria própria. 

 

Para ambos os modelos de estágios de equilíbrio e de não equilíbrio, foram 

consideradas as mesmas especificações da seção de destilação extrativa usada na 

avaliação preliminar: fração mássica de etanol no destilado igual a 0,993 e recuperação 

de 99,98 % do etanol alimentado. Essas especificações foram alcançadas variando-se a 
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razão de refluxo e o fluxo de destilado. Também foi assumida a mesma perda de carga, 

igual a 0,012 bar por estágio. A temperatura do flash foi ajustada em 178 ºC para evitar 

a degradação do solvente, que ocorre acima de 210 ºC (ABBAS e BINDER, 2010; 

CHEMAT et al., 2016). A coluna de destilação extrativa também opera em temperaturas 

inferiores a essa, atingindo no máximo, aproximadamente, 150 °C A pressão do vaso 

flash foi definida para se obter uma fração mássica de ChCl:Ureia (1:2) de 0,997 (fração 

molar equivalente a 0,986) na corrente de produto líquido. 

Ambos os modelos foram avaliados e comparados em termos do número total de 

estágios de destilação para a coluna de destilação extrativa, quantidade de solvente 

necessária, estágio de alimentação de bioetanol hidratado e de solvente, razão de 

refluxo, energia exigida pelos condensadores, refervedor, aquecedor e ejetor, dimensões 

do vaso flash, CAPEX, OPEX e TAC. A energia foi detalhada como a quantidade total 

de energia de resfriamento e aquecimento, correspondendo às utilidades de água e 

vapor, respectivamente. O foco foi encontrar a configuração da coluna de destilação 

extrativa que resultasse no TAC mínimo, de acordo com as especificações de 

recuperação e pureza, considerando o custo da seção de destilação extrativa e da 

recuperação de solvente. 

A otimização de cada modelo foi realizada a partir da análise de sensibilidade 

das variáveis da Tabela 11 e do método de busca direta, descrito pelo esquema do 

algoritmo da Figura 15 (DAI et al., 2019). Na análise do modelo de estágio de 

equilíbrio, o número total de estágios de destilação foi avaliado de 12 a 21 e na análise 

de não equilíbrio de 20 a 32. 

 

Tabela 11 – Parâmetros e intervalos usados na análise de sensibilidade para a comparação e otimização 

do processo pelos modelos de estágios de equilíbrio e de não equilíbrio usando o solvente ChCl:Ureia 

(1:2). 

Corrente 

Temperatura de 

alimentação 

(oC) 

Pressão de 

alimentação 

(bar) 

Vazão molar 

(kmol/h) 

Estágio de 

alimentação 

Composição da corrente 

em fração molar 

ETH 74 1,41 100 4 - 27 
Etanol 0,8 

Água 0,2 

CC 165 1,24 18 – 22,4 2 - 12 
ChCl:Ureia (1:2) 0,986 

Água 0,014 

ETH - Alimentação de bioetanol hidratado; CC - Alimentação de ChCl:Ureia (1:2). 
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Figura 15 – Procedimento do algoritmo de otimização da seção de destilação extrativa e recuperação de 

solvente. 

 

xEtanol, T é a fração mássica de etanol na corrente de destilado; xChCl:Ureia (1:2), B é a fração mássica de 

ChCl:Ureia (1:2) na corrente de fundo do flash de recuperação de solvente; ETH é a corrente de 

alimentação de bioetanol hidratado; CC é a corrente de alimentação de ChCl:Ureia (1:2). 

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

 

4.2.5 Análise econômica do sistema de produção de etanol anidro por meio de 

destilação extrativa 

 

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

operação por ano (DANTAS et al., 2020), período de retorno de três anos e Índice de 
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Custo da Planta de Engenharia Química (CEPCI) do ano de 2019 (607,5) (JENKINS, 

2019). As equações de projeto e de custo estão exibidas na Tabela 12. O refervedor, o 

aquecedor e os condensadores foram calculados com a equação do trocador de calor. O 

diâmetro da coluna foi estimado pelo método de dimensionamento interativo do 

simulador Aspen Plus®. 

 

Tabela 12 – Equações de projeto e de custos 

Equipamento Equação Fonte Unidades 

Trocador 

de calor 

Ctroc. calor = (607,5/113,7)·474,51·A0,65·(2,29 +1,35·3,75) a C [USD] 

A = Q/(U·ΔTLM)  A [m2] 

Condensador 1 e 2 

Refervedor e aquecedor 

U = 0,852 kW/(K·m2) 

U = 0,568 kW/(K·m2) 

b  

Vaso Cvaso = (607,5/113,7) ·937,174·D1,066·L0,802·(2,18 + 3,67) a C [USD]; D [m]; 

 Coluna  L = 1,2·0,6096·(Ntotal - 2) b L [m];  

 Flash  L = 2,5· D  

D = 15300·(vg·µg/(ρL - ρG))0,5  

c 

c 

ρ [kg/m3]; µg 

[kg/ms]; vg[m3/s]; 

Pratos Cpratos = (607,5/113,7)∙97,179 ∙D1,55∙(L/1,2)∙(1,7 + 1) a C [USD] 

Ejetor Cejetor = (607,5/500) ∙ 1690 ∙ S0,41  d C [USD];  

 

Fator de 

dimensionamento 

 S = (Fluxo + W)/P 

d Fluxo [lb/h] 

P [torr] 

 Vazamento de ar 

W = 5 + [0,0298 + 0,03088∙ln(P) – 

0,0005733∙(ln(P))2] ∙Vol0,66 

d W [lb/h]; P [torr]; 

Vol [ft3] 

CAPEX 

CAPEX = Ccondensador,1 + Ccondensador,2 + Crefervedor + Caquecedor 

+ Cejetor + Cvaso da coluna + Cvaso do flash+ Cpratos  

 CAPEX [USD] 

OPEX 

OPEX = Cu∙ucondensador,1 + Cu∙ucondensador,2 + Hu∙urefervedor + 

Hu∙uaquecedor + Hu∙uejetor 

 OPEX [USD/ano]; 

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); c – Turton et al. (2018); d – Seider et al. (2009); e -

Dantas et al. (2020) 
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Com relação às utilidades, para o refervedor, ejetor e aquecedor foi utilizado 

vapor saturado de média pressão nas condições 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 cenário típico das usinas sucroalcooleiras brasileiras, em que o vapor é 

produzido para gerar eletricidade por meio de cogeração de energia (DANTAS et al., 

2020). O preço do vapor de média pressão (3,75 USD/tonelada) foi proposto com base 

no estudo de Dantas et al. (2020), considerando neste cálculo a quantidade de energia 

elétrica que poderia ser produzida com este vapor na cogeração. A utilidade fria usada 

nos condensadores é água à 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 não foi incluído na análise de TAC (ZHU et 

al., 2016). 

 

4.2.6 Comparação com a purificação por peneira molecular 

 

A comparação entre os processos de adsorção por peneira molecular e 

destilação extrativa para purificação de bioetanol anidro foi realizada considerando-se 

estudos da literatura que abordaram a aplicação do processo pressure swing adsorption 

(PSA). Para isso, foram considerados estudos que utilizaram a peneira molecular de 

zeólita do tipo 3A, a qual já foi apresentada na literatura como sendo apropriada para a 

purificação de bioetanol (HANCHATE et al., 2019; CHEN et al., 2014; FONSECA, 

2011; AL-ASHEH et al., 2004). 

Especificamente no estudo de Fonseca (2011), que já atuou no laboratório 

como orientada do coorientador deste estudo, foi apresentada uma avaliação completa 

do processo de adsorção em peneira molecular em ciclos PSA para produção de etanol 

anidro. Essa comparação levou em conta parâmetros como pureza do produto e 

recuperação do etanol alimentado. Além disso, as condições da corrente de alimentação 

do estudo de Fonseca (2011) são similares àquelas propostas para alimentação do 

sistema de destilação extrativa deste estudo. Assim, com esta avaliação comparativa, 

encerra-se a seção de análises propostas para os processos de produção de bioetanol 

anidro.  
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5 RESULTADOS  

 

Neste capítulo são apresentados os resultados desta pesquisa. Este capítulo está 

dividido em duas seções principais: produção de bioetanol hidratado e produção de 

bioetanol anidro. A seção de bioetanol hidratado apresenta as avaliações por meio do 

modelo de estágios de equilíbrio e de não equilíbrio para a destilação convencional e de 

duplo efeito na produção de bioetanol hidratado de primeira e de segunda gerações.   

Com relação à produção de bioetanol anidro, ressalta-se que o detalhamento da 

definição de modelos e propriedades para o processo com ChCl:Ureia (1:2), que 

também é considerado um resultado, já foi apresentado na seção de metodologia. Nesta 

seção de resultados é apresentada a comparação do processo de destilação extrativa com 

os solventes etilenoglicol e o ChCl:Ureia (1:2). Também são apresentados os resultados 

da otimização da destilação extrativa com o solvente ChCl:Ureia (1:2) e sua análise de 

custo e comparação com outros solventes. Por fim, é apresentada a comparação entre os 

processos de destilação extrativa e adsorção em peneira molecular para purificação de 

bioetanol anidro. 

 

5.1 BIOETANOL HIDRATADO 

 

 O processo foi avaliado para a produção de bioetanol hidratado de primeira e de 

segunda gerações. Primeiro é apresentada uma análise termodinâmica do sistema 

considerando-se todos os componentes do vinho, inclusive em menor concentração, 

conforme detalhado por Batista et al. (2012) e apresentado na Tabela 2 da seção de 

metodologia. E, posteriormente, são apresentados os resultados dos sistemas de 

destilação convencional e de duplo efeito para ambas as gerações de bioetanol 

considerando-se a alimentação com os componentes em maior concentração, de acordo 

com Dias (2008) que também se se encontra detalhada na Tabela 2 da seção de 

metodologia. Além disso, são apresentados os resultados dos processos avaliados por 

ambos os modelos de estágios de equilíbrio e de não equilíbrio. 
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5.1.1 Caracterização termodinâmica dos componentes do vinho na produção do 

bioetanol hidratado 

 

A caracterização termodinâmica dos binários foi realizada para se identificar os 

pares de componentes do vinho centrifugado que formam azeótropo com a água e o 

etanol e também para se identificar a formação de equilíbrios de fases líquidas (Tabela 

13). Também foram identificados azeótropos ternários e azeótropos binários entre 

outros pares de componentes (Tabela 14). Estes azeótropos foram identificados pela 

ferramenta Azeotrope Search do simulador Aspen Plus®. 

 

Tabela 13 – Azeótropos binários identificados entre o bioetanol e água com demais componentes na 

pressão de 1 atm pelo modelo NRTL 

Componentes Temperatura (oC) 
Fração molar 

ELLV 
Etanol Água 

Pares com 

etanol 
 

Água 78,15 0,8952 0,1048 Não 

Acetato de metila 57,05 0,0048 - Não 

Acetato de etila 71,81 0,4467 - Não 

Pares com 

água 
 

Isopropanol 80,18 - 0,3272 Não 

Propanol 87,65 - 0,5751 Não 

Isobutanol 89,92 - 0,7078 Sim 

N-butanol 91,64 - 0,7651 Sim 

2-Butanol 87,35 - 0,6379 Sim 

3-Metil-1-Butanol 93,55 - 0,8416 Sim 

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 – Equilíbrio líquido líquido vapor 

Fonte: Simulador Aspen Plus®. 

 

Tabela 14 – Azeótropos binários e ternários identificados entre demais componentes na pressão de 1 atm 

pelo modelo NRTL 

Componentes Temperatura 

(oC) 

Fração molar 

i j k 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 Água 70,80 0,1761 0,5327 0,1761 

Água N-butanol 2-Butanol 91,65 0,7645 0,2262 0,0093 

Água 2-Metil-1-Butanol N-butanol 91,81 0,8020 0,1037 0,0943 

Água 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 azeótropos de mínimo e, em 

relação ao equilíbrio entre fases líquidas, foi identificada miscibilidade parcial 

heterogênea e homogênea. O azeótropo etanol e água, apresentado na Figura 4 da seção 

de revisão da literatura, é de mínimo, e aqui serão apresentados alguns dos outros 

azeótropos encontrados na caracterização dos binários avaliados nesse sistema com o 

modelo NRTL obtida pelo simulador Aspen Plus®. A mistura de água com 1-propanol 

(Figura 16) também forma um azeótropo de mínimo. 

 

Figura 16 – Equilíbrio de fases da mistura de água e 1-propanol (1 atm) pelo modelo NRTL 

 

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

 

A mistura de água e isobutanol (Figura 17) é um caso de miscibilidade parcial 

heterogênea.  

 

Figura 17 – Equilíbrio de fases da mistura de água e isobutanol (1 atm) pelo modelo NRTL 

 

Fonte: Autoria própria, obtido no Simulador Aspen Plus®. 
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A mistura de água com acetato de metila possui miscibilidade parcial homogênea 

(Figura 18). 

 

Figura 18 – Equilíbrio de fases da mistura de água e acetato de metila (1 atm) pelo modelo NRTL 

 

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

 

A separação de fases é muito afetada pela volatilidade relativa dos componentes 

da mistura. Quanto maior é a volatilidade relativa entre eles, mais fácil é a separação. A 

volatilidade relativa (αij) é definida pela divisão entre as razões de equilíbrio do 

componente i e do componente de referência j, ou seja 𝛼𝑖𝑗 =
𝐾𝑖

𝐾𝑗
, onde 𝐾𝑖 =

𝑦𝑖

𝑥𝑖
  e         

𝐾𝑗 =
𝑦𝑗

𝑥𝑗
, de forma que 𝛼𝑖𝑗 =

𝑦𝑖(1−𝑥𝑖)

𝑥𝑖(1−𝑦𝑖)
. A mistura de etanol com ispopropanol é um caso 

que apresenta baixa volatilidade relativa (Figura 19). 

 

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

 

Fonte: Autoria própria, obtido no Simulador Aspen Plus®. 
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Ainda, na caracterização dos binários foram identificados pares que não formam 

azeótropo e que possuem volatilidade relativa elevada, como é o caso da mistura de 

etanol com acetaldeído (Figura 20). 

 

Figura 20 – Equilíbrio de fases da mistura de etanol e acetaldeído (1 atm) pelo modelo NRTL 

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

 

Essa caracterização termodinâmica foi parte das análises preliminares do 

trabalho e contribuem para o entendimento do sistema multicomponente. Assim, pode-

se avaliar melhor o sistema para se conhecer a distribuição dos componentes nas 

correntes de topo e de fundo da destilação de bioetanol hidratado. Ressalta-se que a 

composição do vinho que alimenta os sistemas de destilação de bioetanol de primeira e 

de segunda geração foi baseada no estudo de Dias (2008) e encontra-se na Tabela 2 da 

seção de Metodologia. 

 

5.1.2 Produção de bioetanol hidratado de primeira e de segunda gerações por meio 

de destilação convencional  

 

Primeiramente, são apresentados separadamente os resultados obtidos para 

ambos os modelos de estágio de equilíbrio e de não equilíbrio considerando-se a 

composição do vinho de primeira e de segunda gerações, cumprindo o segundo objetivo 

específico desta pesquisa. Na sequência é apresentada uma análise comparativa entre os 

resultados obtidos para cada um dos sistemas destacando-se as contribuições e 

conclusões das análises, relacionado ao quinto objetivo específico deste projeto. 
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5.1.2.1 Destilação convencional pelo modelo de estágios de equilíbrio para produção de 

bioetanol hidratado de primeira geração 

 

 A Figura 21 A apresenta as vazões de vinhaça, flegma vapor e destilado do topo 

em função de diferentes configurações de número total de estágios definidos para a 

coluna de esgotamento do vinho (AA1). A alimentação da coluna, conforme descrito na 

seção de metodologia, sempre foi realizada no primeiro estágio, já que esta coluna não 

possui condensador. Ainda, ressalta-se que a vazão de alimentação de vinho foi de 

207 toneladas por hora, assim as vazões das correntes são apresentadas em base 

mássica.  Percebe-se que a vazão de vinhaça apresentou pequenas variações, de apenas 

0,57 % entre as configurações de coluna com 18 e 30 estágios de destilação; isso é 

justificado pela oscilação da vazão de destilado do topo da coluna. A vazão da corrente 

de vapor de flegma foi de aproximadamente 12 toneladas por hora. A fração mássica de 

etanol na vinhaça foi mantida na especificação de 0,0002 para todos os pontos 

avaliados, o que equivale a 7,88‧10-5 em fração molar nesta corrente. 

Com relação à fração mássica de etanol na corrente de flegma vapor (Figura 21 

B), percebe-se que o aumento do número de estágios favorece a obtenção de uma 

corrente mais rica em etanol. Considerando-se a configuração com 23 estágios, a fração 

mássica de etanol na corrente de flegma vapor foi 7,94 % mais alta que a configuração 

com 18 estágios, o que indica um fator positivo de se trabalhar a coluna de 23 estágios.  

Além disso, colunas com mais de 23 estágios não apresentaram impacto significativo no 

aumento da concentração de etanol da corrente de flegma vapor. Por sua vez, a fração 

mássica de etanol na corrente de topo manteve-se constante.  

Além disso, o aumento do número de estágios de destilação de 18 para 23 

implicou em uma redução do consumo energético do refervedor em 2 %. Desta forma, a 

configuração da coluna com 23 estágios de destilação forneceu uma diminuição do 

consumo de energia e por isso foi selecionada. O perfil de fração mássica de etanol ao 

longo dos estágios da coluna AA1 com 23 estágios está apresentado na Figura 21 C. 

Ainda, em relação ao diâmetro da coluna, a seção dos estágios de 1 a 8 (A1) foi 

dimensionada em 2,37 metros enquanto a seção dos pratos 9 até o fundo da coluna (A) 

foi dimensionada em 2,93 metros. Estas dimensões cumprem o fator de inundação 

inferior a 80 %. 
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Figura 21 – Análise da coluna AA1 pelo modelo de estágios de equilíbrio para produção de bioetanol 

hidratado de primeira geração no sistema de destilação convencional. 

 

Fonte: Autoria própria. 

 

Com relação à coluna D, que atua concentrando a corrente de etanol de segunda 

e separando as impurezas voláteis, são percebidas pequenas variações na composição 

das correntes ao se aumentar o número de estágios de destilação. Comparando-se as 

configurações de número total de estágios de destilação igual a 5 com a configuração de 

9 estágios, a variação da liberação energética no condensador foi de apenas 0,12 % 

(Figura 22 A). Ressalta-se aqui que a coluna D não possui refervedor, sua energia é 



82 

 

proveniente da alimentação de vapor que ela recebe no último estágio, oriunda da 

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

de estágios de destilação de 5 para 9, se observou um aumento de 5,46 % da fração 

mássica de etanol na corrente de saída de gases.  Desta forma, a operação com colunas 

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

que é um fator negativo. 

 

Figura 22 – Análise da coluna D pelo modelo de estágios de equilíbrio para produção de bioetanol 

hidratado de primeira geração no sistema de destilação convencional. 

 

Fonte: Autoria própria. 

 

Considerando-se a corrente de álcool de segunda (Figura 22 B), o aumento no 

número de estágios possibilitou a produção de uma corrente 3,75 % mais concentrada 
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em etanol. Ressalta-se que esta corrente de álcool de segunda retorna no sistema para a 

dorna volante. Enquanto isso, a corrente de flegma líquida, que posteriormente alimenta 

a coluna BB1, apresentou uma diminuição de 0,78 % de concentração mássica de etanol 

com o aumento do número total de estágios de 5 para 9.  

Diante disso, levando-se em consideração a das perdas de etanol na corrente 

gasosa, a configuração com 6 estágios de destilação foi a escolhida, pois esta minimiza 

a perda de etanol na corrente de gases e mantém a fração mássica de álcool de segunda 

igual a 0,896 (0,785 em fração 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 destilação para produção de bioetanol 

hidratado com número total de estágios igual a seis, indicando que este é o número de 

estágios convencionalmente utilizado para esta coluna. Além disso, o diâmetro obtido 

para esta coluna foi de 2,27 metros. O perfil de fração mássica de etanol no interior da 

coluna D com seis estágios se encontra na Figura 22 C. 

Considerando-se a coluna BB1, o número total de estágios de destilação igual a 

30 possibilitou a obtenção de um produto com fração mássica de etanol igual a 0,93 

(equivalente a 0,838 em fração molar na corrente). Com relação ao estágio de 

alimentação, para a configuração com número total de estágios igual a 30, obteve-se o 

intervalo do 20° ao 26° estágio para alimentação, no qual foi possível manter a fração 

mássica de etanol requerida no topo com perdas reduzidas de etanol no fundo (Figura 23 

A). A fração mássica de etanol na corrente de flegmaça foi inferior a 4,4‧10-5 para este 

conjunto de pontos. Dentre essas posições de alimentação, as quais cumprem a 

especificação do produto, a alimentação na posição do 26° estágio forneceu o menor 

consumo de energia no refervedor (13,16 MW) com razão de refluxo igual a 2,2 e, por 

isso, esta foi selecionada. O diâmetro da coluna obtido foi de 2,94 metros. A Figura 23 

B apresenta o perfil de fração mássica de etanol nas fases líquida e vapor ao longo dos 

estágios de destilação da coluna BB1. 
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Figura 23 – Análise da coluna de destilação BB1 pelo modelo de estágios de equilíbrio para produção de 

bioetanol hidratado de primeira geração no sistema de destilação convencional. 

 
Fonte: Autoria própria. 

 

A Figura 24 apresenta o diagrama de fluxo de processo obtido para a melhor 

configuração avaliada na produção de bioetanol hidratado de primeira geração por meio 

do modelo de estágios de equilíbrio. Ressalta-se que a corrente de produto de bioetanol 

hidratado está dentro da especificação de fração mássica mínima de 0,925 para a 

aplicação como um combustível (AGÊNCIA NACIONAL DO PETRÓLEO, GÁS 

NATURAL E BIOCOMBUSTÍVEIS, 2015). Ainda, com relação às demais correntes 

do processo, a vinhaça é destinada às lagoas de armazenamento para ser conduzida às 

lavouras, assim como a flegmaça que, neste caso, possui também a aplicação para 

lavagem do sistema. Considerando-se a composição do vinho que é a corrente de 

alimentação utilizada nas simulações, a vinhaça foi constituída majoritariamente por 

água (99 %), com frações menores de glicose, ácido sulfúrico, ácido acético e ácido 

succínico, já a flegmaça, de forma geral, é composta por água (99,99 %) e traços de 

outros componentes como ácido acético. A corrente de gases foi majoritariamente 

constituída por gás carbônico (90 %) com baixo teor de água e etanol. Enquanto a 

corrente de álcool de 2ª, rica em etanol, é conduzida de volta para a dorna voltante. 
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Ressalta-se também que o destino destas correntes é o mesmo para todas as 

configurações de simulação avaliadas no sistema de destilação convencional. 

 

Figura 24 – Diagrama de fluxo de processo da configuração obtida para produção de bioetanol hidratado 

de primeira geração por meio do modelo de estágios de equilíbrio no sistema de destilação convencional. 

 

xetanol representa a fração mássica de etanol na correte 

Fonte: Autoria própria. 

 

5.1.2.2 Destilação convencional pelo modelo de estágios de não equilíbrio para 

produção de bioetanol hidratado de primeira geração 

 

Considerando-se as diferentes configurações testadas para a coluna de 

esgotamento do vinho (AA1), a vazão de vinhaça foi 2,68 % maior para a configuração 

com número total de estágios igual a 30 em comparação ao sistema com 18 estágios 

(Figura 25 A).  Isso porque o maior número de estágios proporciona maior área de 

contato entre as fases, auxiliando o processo de separação. 



86 

 

Figura 25 – Análise da coluna AA1 pelo modelo de estágios de não equilíbrio para produção de bioetanol 

hidratado de primeira geração no sistema de destilação convencional. 

 

Fonte: Autoria própria. 

 

Assim como observado na análise pelo modelo de estágios de equilíbrio, o 

aumento do número de estágios de destilação da coluna AA1 favorece a obtenção de 

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

positivamente. Neste caso, pelo modelo de estágios de não equilíbrio, observou-se um 

aumento de 62,8 % na concentração de etanol na corrente de flegma vapor, esse 
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aumento foi mais significativo, pois a fração mássica de etanol na corrente de flegma 

vapor na configuração com 18 estágios foi de apenas 0,35, atingindo 0,54 em 

configurações com número total de estágios superior a 25 (Figura 25 B).  

Além disso, o consumo energético do refervedor da coluna AA1 apresentou uma 

diminuição de 9,73 % com o aumento do número total de estágios de 18 para 30, sendo 

que a configuração com 28 estágios apresentou o menor consumo de energia no 

refervedor (21,77 MW). Assim, a coluna com número total de estágios igual a 28 foi 

selecionada, o perfil de fração mássica de etanol nas fases líquida e vapor ao longo dos 

estágios da coluna pode ser observado na Figura 25 C. Com relação ao diâmetro da 

coluna, a seção de estágios de 1 a 7 (A1) teve o diâmetro de 2,57 metros e a seção do 

estágio 8 até o fundo da coluna teve o diâmetro de 3,1 metros. 

A coluna D apresentou uma redução de 0,15 % na liberação energética do 

condensador com o aumento do número total de estágios de destilação de 5 para 9 

(Figura 26 A). Ainda, a corrente de saída de gases e a corrente de álcool de segunda 

apresentaram, respectivamente, um aumento de 7,47 % e 5,8 % na fração mássica de 

etanol ao se aumentar o número total de estágios da coluna D de 5 para 9. Por outro 

lado, a concentração de etanol na corrente de flegma líquida diminuiu 1,14 % 

comparando-se a coluna com número total de estágios igual a 5 com a de 9 estágios 

(Figura 26 A e B). Assim, tendo em vista a priorização de uma corrente de flegma 

líquida com maior teor de etanol e menos perdas de etanol na saída de gases, a 

configuração selecionada para a coluna D foi com número total de estágios igual a seis. 

O diâmetro obtido para esta coluna foi de 2,28 metros e o perfil de fração mássica de 

etanol ao longo dos estágios está apresentado na Figura 26 C.  
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Figura 26 – Análise da coluna D pelo modelo de estágios de não equilíbrio para produção de bioetanol 

hidratado de primeira geração no sistema de destilação convencional. 

 

Fonte: Autoria própria. 

 

 Considerando-se a coluna BB1, foi obtido um número total de estágios igual a 

37 para produção de bioetanol hidratado em fração mássica de etanol igual a 0,93 

(equivalente a 0,838 em fração molar na corrente) e com fração mássica de etanol na 

corrente de flegmaça inferior a 1,1‧10-4. A Figura 27 A apresenta a variação no consumo 

energético do refervedor e da liberação energética no condensador da coluna BB1 para 

diferentes configurações de estágio de alimentação e razão de refluxo. A configuração 
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selecionada foi com alimentação no 30º estágio e razão de refluxo igual a 2,4, pois esta 

forneceu menor consumo energético no refervedor (14,39 MJ). O diâmetro utilizado 

para esta coluna foi de 3,35 metros. A Figura 27 B apresenta o perfil de fração mássica 

de etanol nas fases de vapor e líquido ao longo dos estágios da coluna BB1 nesta 

configuração com 37 estágios. 

 

Figura 27 – Análise da coluna de destilação BB1 pelo modelo de estágios de não equilíbrio para produção 

de bioetanol hidratado de primeira geração no sistema de destilação convencional. 

 

Fonte: Autoria própria. 

 

A Figura 28 apresenta o diagrama de fluxo de processo obtido para a melhor 

configuração avaliada na produção de bioetanol hidratado de primeira geração por meio 

do modelo de estágios de não equilíbrio.  
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Figura 28 – Diagrama de fluxo de processo da configuração obtida para produção de bioetanol hidratado 

de primeira geração por meio do modelo de estágios de não equilíbrio no sistema de destilação 

convencional. 

 

xetanol representa a fração mássica de etanol na correte 

Fonte: Autoria própria. 

 

5.1.2.3 Destilação convencional pelo modelo de estágios de equilíbrio para produção de 

bioetanol hidratado de segunda geração 

 

Considerando-se as configurações da coluna AA1 avaliadas, o aumento do 

número total de estágios de 18 para 30 proporcionou um aumento de 0,65 % na vazão 

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

mássica de etanol da corrente de vapor de flegma ao aumentar-se o número total de 

estágios de 18 para 23. A partir de 23 estágios não houve mudança significativa na 

concentração de etanol na corrente de flegma vapor ao se aumentar o número de 

estágios da coluna (Figura 29 B). A fração mássica de etanol na corrente de topo não 

apresentou variações significativas. Com relação ao consumo energético do refervedor, 
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percebeu-se uma diminuição de 2,34 % na energia requerida ao se aumentar o número 

total de estágios de 18 para 23.  

 

Figura 29 – Análise da coluna AA1 pelo modelo de equilíbrio de estágios para produção de bioetanol 

hidratado de segunda geração no sistema de destilação convencional. 

 

Fonte: Autoria própria. 

 

Assim, considerando-se que a configuração com 23 estágios de destilação foi a 

que apresentou o menor consumo energético e também possibilitou a obtenção de uma 

corrente de vapor de flegma com fração mássica de etanol de 0,565 (equivalente a 0,338 

em fração molar nesta corrente), esta foi a escolhida para a coluna AA1. O diâmetro 
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obtido foi de 2,37 metros para a seção de estágios de 1 a 8 (A1) e de 2,93 metros para a 

seção do estágio 9 até o fundo da coluna (A). Assim como em todas as demais análises, 

estas dimensões respeitam o fator de inundação inferior a 80 % nos pratos. O perfil de 

fração mássica de etanol nas fases vapor e líquido ao longo dos estágios da coluna AA1 

encontra-se na Figura 29 C. 

Considerando-se a coluna D, obteve-se um comportamento muito similar ao 

observado nas análises do bioetanol de primeira geração pelo modelo de estágios de 

equilíbrio. Percebeu-se um aumento de 5,49 % na fração mássica de etanol na corrente 

de saída de gases com o aumento do número de estágios de 5 para 9, indicando um fator 

negativo de se aumentar o número total de estágios dessa coluna (Figura 30 A). A 

variação de energia liberada no condensador foi pouco significativa, decaindo apenas 

0,12 % com o aumento do número total de estágios da coluna D de 5 para 9. 

Com relação à fração mássica de etanol na corrente de flegma líquida, houve um 

decaimento de 0,81 % com o aumento do número total de estágios de 5 para 9 (Figura 

30 B). Já a fração mássica de etanol na corrente de etanol de segunda aumentou 3,77 % 

com o aumento do número total de estágios. Assim, levando-se em conta a busca por 

maiores concentrações de etanol na corrente de flegma líquida e a redução da fração 

mássica de etanol na corrente de saída de gases, a coluna D foi dimensionada com 6 

estágios e diâmetro igual a 2,26 metros. O perfil de fração mássica de etanol ao longo 

dos estágios da coluna D encontra-se na Figura 30 C. 
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Figura 30 – Análise da coluna D pelo modelo de estágios de equilíbrio para produção de bioetanol 

hidratado de segunda geração no sistema de destilação convencional. 

 

Fonte: Autoria própria. 

 

 A coluna BB1 pode ser operada com 30 estágios de destilação para se produzir 

bioetanol hidratado em fração mássica igual a 0,93. A variação da energia requerida no 

refervedor para diferentes posições do estágio de alimentação e razão de refluxo são 

apresentadas na Figura 31 A. A configuração com menor consumo energético foi a de 

alimentação no 25º estágio com razão de refluxo igual a 2,3. Esta configuração 

apresentou uma liberação de energia de 18,38 MW no condensador e um consumo 

energético de 13,34 MW no refervedor e o diâmetro obtido foi de 3 metros. Ainda, neste 

caso, a fração mássica de etanol na corrente de flegmaça foi de 9,57‧10-5, inferior ao 

limite máximo de 0,0002. Assim, esta foi a configuração selecionada para o sistema, o 

perfil de fração mássica de etanol nas fases vapor e líquido ao longo dos estágios da 

coluna BB1 pode ser observado na Figura 31 B.  



94 

 

Figura 31 – Análise da coluna de destilação BB1 pelo modelo de estágios de equilíbrio para produção de 

bioetanol hidratado de segunda geração no sistema de destilação convencional. 

 

Fonte: Autoria própria. 

 

 O diagrama de fluxo de processo completo obtido para a melhor configuração 

avaliada na produção de bioetanol hidratado de segunda geração por meio do modelo de 

estágios de equilíbrio está apresentado na Figura 32. O destino das correntes é o mesmo 

já descrito, a corrente de vinhaça é conduzida às lagoas de vinhaça para ser armazenada 

e posteriormente utilizada na fertirrigação das lavouras, assim como a flegmaça. Por sua 

vez, a flegmaça também é utilizada para limpeza do sistema. Neste caso, tratando-se de 

bioetanol de segunda geração, a composição da corrente de vinhaça além do ácido 

acético, ácido succínico, ácido sulfúrico e glicose, também possui frações de furfural, 

hidroximetilfurfural e pentose, mas assim como nos demais casos, a água compõe 

aproximadamente 98 % da composição da vinhaça. No caso da flegmaça a água 

responde por 99 % da composição, tendo baixos teores de ácido acético e furfural. A 
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corrente de gases, por sua vez, é composta por aproximadamente 90% de gás carbônico, 

com baixa fração de etanol. 

 

Figura 32 – Diagrama de fluxo de processo da configuração obtida para produção de bioetanol hidratado 

de segunda geração por meio do modelo de estágios de equilíbrio no sistema de destilação convencional. 

 

xetanol representa a fração mássica de etanol na correte 

Fonte: Autoria própria. 

 

5.1.2.4 Destilação convencional pelo modelo de estágios de não equilíbrio para 

produção de bioetanol hidratado de segunda geração 

 

Comparando-se as configurações de número total de estágios de 18 e 28 na 

coluna AA1, este aumento do número de estágios implicou em um aumento de 2,7 % na 

vazão de vinhaça (Figura 33 A).  Foi observada uma baixa fração mássica de etanol na 

corrente de flegma vapor na configuração de 18 estágios de destilação, neste caso igual 

a 0,34 (Figura 33 B). Assim, com o aumento do número total de estágios para 28, 

observou-se um aumento de 64,6 % na fração mássica de etanol na corrente de vapor de 
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flegma, favorecendo a concentração de etanol nesta corrente. Já a fração mássica de 

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

 

Figura 33 – Análise da coluna AA1 pelo modelo de estágios de não equilíbrio para produção de bioetanol 

hidratado de segunda geração no sistema de destilação convencional. 

 

Fonte: Autoria própria. 

 

Ainda, houve uma diminuição de 9,96 % na energia requerida para o refervedor 

com o aumento do número total de estágios da coluna AA1 de 18 para 28. A 

configuração de número total de estágios igual a 28 forneceu o menor consumo 

energético no refervedor (21,68 MW), a partir de 28, o aumento do número total de 
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estágios não diminuiu mais a energia requerida. Assim, esta configuração foi 

selecionada para o sistema. O perfil de fração mássica de etanol ao longo dos estágios 

da coluna AA1 está apresentado na Figura 33 C. O diâmetro obtido foi de 2,57 metros 

para a seção A1 de estágios de 1 a 7 e de 3,1 metros para a seção A de estágios de 8 a 

28. 

Considerando-se a coluna D, a fração mássica de etanol na corrente de saída de 

gases apresentou um aumento de 7,53 % com o aumento do número total de estágios de 

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

 

Figura 34 – Análise da coluna D pelo modelo de estágios de não equilíbrio para produção de bioetanol 

hidratado de segunda geração no sistema de destilação convencional. 

 

Fonte: Autoria própria. 
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A energia liberada no condensador apresentou uma diminuição de 0,15 % com 

este mesmo aumento de número total de estágios da coluna D. Além disso, a fração 

mássica de etanol na corrente de flegma líquida decaiu 1,19 % com o aumento do 

número total de estágios, enquanto a fração mássica de etanol na corrente de etanol de 

segunda apresentou um aumento de concentração de 5,88 % (Figura 34 B). Assim, 

novamente foi escolhida a configuração de número total de estágios igual a 6 para a 

coluna D, visando minimizar as perdas de etanol na corrente de saída de gases e 

aumentar a concentração de etanol na corrente de flegma líquida. O perfil de fração 

mássica de etanol ao longo dos seis estágios de destilação da coluna D encontra-se na 

Figura 34 C e a coluna foi dimensionada com 2,28 metros de diâmetro. 

A coluna BB1 pode ser operada com 37 estágios para se produzir bioetanol 

hidratado em fração mássica igual a 0,93. A Figura 35 A apresenta a variação de energia 

do condensador e refervedor em diferentes posições de estágio de alimentação e razão 

de refluxo na coluna que possibilitaram a obtenção de bioetanol hidratado dentro do teor 

de pureza requerido e que mantiveram a fração mássica de etanol inferior a 0,0002 na 

corrente de flegmaça.  

 

Figura 35 – Análise da coluna de destilação BB1 pelo modelo de estágios de não equilíbrio para produção 

de bioetanol hidratado de segunda geração no sistema de destilação convencional. 

 

Fonte: Autoria própria. 
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A configuração com menor consumo energético no refervedor da coluna BB1 

foi com alimentação no 30º estágio. Esta configuração apresentou um consumo 

energético de 15,12 MW no refervedor e liberação de 20,15 MW no condensador com 

razão de refluxo igual a 2,6. O diâmetro da coluna foi de 3,4 metros. O perfil de fração 

mássica de etanol ao longo dos estágios da coluna BB1 para esta configuração está 

apresentado na Figura 35 B. 

A Figura 36 apresenta o diagrama de fluxo de processo completo da 

configuração obtida para produção de bioetanol hidratado de segunda geração por meio 

do modelo de estágios de não equilíbrio. Ressalta-se novamente que o destino das 

correntes do processo é o mesmo já descrito nas demais análises. 

 

Figura 36 – Diagrama de fluxo de processo da configuração obtida para produção de bioetanol hidratado 

de segunda geração por meio do modelo de estágios de não equilíbrio no sistema de destilação 

convencional. 

 

xetanol representa a fração mássica de etanol na correte 

Fonte: Autoria própria. 
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5.1.2.5 Conclusão e contribuições das análises de destilação convencional pelo modelo 

de estágios de equilíbrio e de não equilíbrio para produção de bioetanol hidratado de 

primeira e de segunda gerações 

 

A Tabela 15 apresenta os principais resultados das análises da produção de 

bioetanol hidratado por meio do método de destilação convencional. Percebe-se que o 

modelo de estágios de não equilíbrio requereu colunas maiores que o modelo de 

estágios de equilíbrio. Especificamente, para a coluna AA1, o modelo de estágios de 

não equilíbrio apresentou quantidade total de estágios 21,7 % maior que o modelo de 

estágios de equilíbrio. Ainda, a coluna BB1 dimensionada pelo modelo de estágios de 

não equilíbrio também apresentou um número total de estágios 23,3 % maior que o do 

modelo de estágios de equilíbrio. 

 

Tabela 15 – Comparação entre os modelos de estágio de equilíbrio e de não equilíbrio para produção de 

bioetanol hidratado de primeira e de segunda gerações pela destilação convencional 

Modelo/ 

Geração 

Coluna AA1   Coluna D   Coluna BB1 
Etanol 

hidratado 

(kg/h) 

Demanda 

energética 

(MJ/kg etanol 

hidratado) 

Nt 
Refer. 

(MW) 
  Nt 

Cond. 

(MW) 
  Nt 

Refer. 

(MW) 

Cond. 

(MW) 
RR 

EQ/1G 23 21,63  6 -11,66  30 13,16 -18,20 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/1G 28 21,78  6 -11,67  37 14,40 -19,43 2,4 21727,61 5,99 

RB/2G 28 21,68   6 -11,57   37 15,12 -20,16 2,6 21288,58 6,22 

EQ – Modelo de estágios de equilíbrio, RB – modelo de estágios de não equilíbrio, 1G – Bioetanol 

hidratado de primeira geração, 2G – Bioetanol hidratado de segunda geração, Nt – Número total de 

estágios da coluna, Refer. – Refervedor, Cond. – Condensador, RR – razão de refluxo.  

 

Com relação ao consumo energético, na produção de bioetanol de primeira 

geração, o modelo de estágios de não equilíbrio requereu 0,67 % mais energia no 

refervedor da coluna AA1 que o modelo de estágios de equilíbrio. Já na coluna BB1, 

para o bioetanol de primeira geração, houve um consumo energético 9,36 % maior no 

refervedor pelo modelo de estágios de não equilíbrio em comparação aos resultados do 

modelo de equilíbrio de estágios. Ainda, a demanda energética (soma da energia dos 

refervedores das colunas AA1 e BB1 dividida pela massa de bioetanol hidratado 

produzida) para o bioetanol de primeira geração na configuração simulada pelo modelo 
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de estágios de não equilíbrio foi 3,48 % maior que a obtida para o modelo de equilíbrio 

de estágios. 

Considerando-se a produção de bioetanol de segunda geração, o refervedor da 

coluna AA1 apresentou consumo energético 0,83 % maior para o modelo de estágios de 

não equilíbrio em comparação ao modelo de equilíbrio de estágios. Ainda para a 

produção de bioetanol de segunda geração, o refervedor da coluna BB1 apresentou 

diferenças energéticas mais significativas, pelo modelo de estágios de não equilíbrio 

houve um consumo energético 13,3 % maior que pelo modelo de estágios de equilíbrio. 

Com relação à demanda energética para o sistema de bioetanol de segunda geração, a 

simulação pelo modelo de estágios de não equilíbrio apresentou uma demanda 

energética 5,1 % maior que para o modelo de equilíbrio de estágios. 

Comparando-se os sistemas de produção de bioetanol de primeira geração com o 

de segunda geração, os números totais de estágios das colunas AA1, BB1 e D foram os 

mesmos para cada coluna nos respectivos modelos de estágios de equilíbrio e não 

equilíbrio. Com relação à demanda energética pelo modelo de estágios de equilíbrio, o 

bioetanol de segunda geração apresentou demanda energética 2,2 % maior que o 

bioetanol de primeira geração. Já pela avaliação no modelo de estágios de não 

equilíbrio, o bioetanol de segunda geração apresentou demanda energética 3,8 % maior 

que o bioetanol de primeira geração. 

Desta forma, conclui-se que o sistema de destilação convencional de bioetanol 

de segunda geração possui demanda energética ligeiramente maior que o sistema de 

destilação convencional de bioetanol de primeira geração, para ambos os modelos de 

estágios de equilíbrio e não equilíbrio. Porém, ressalta-se que esses resultados são 

diretamente afetados pela composição de alimentação do vinho considerada neste 

estudo, com concentração aproximada de etanol de 11 % em massa. Assim, 

dependendo-se da concentração do etanol na corrente de vinho de primeira e segunda 

gerações, pode-se ter um impacto maior na quantidade de calor requerida no sistema de 

destilação. Além disso, o número de estágios das colunas foi o mesmo para o bioetanol 

de primeira e de segunda geração, mas ressalta-se que o sistema não foi avaliado no 

limite mínimo do número total de estágios para produção de bioetanol hidratado, isso 

porque a simulação se mostrou muito sensível a modificações nas condições de 

processo, assim optando-se por não utilizar o limite mínimo e ter mais flexibilidade na 

análise. Porém, ressalta-se que mesmo assim, o número total de estágios da coluna BB1, 

por exemplo, foi reduzido em comparação aos trabalhos de Dias (2008) e Junqueira 
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(2010), que utilizaram colunas de 45 e 46 estágios de destilação, respectivamente. Por 

fim, as colunas simuladas pelo modelo de estágios de não equilíbrio apresentaram maior 

demanda energética e maior número total de estágios requeridos, isso já era esperado, 

visto que o modelo de estágios de não equilíbrio é reconhecido por trazer predições 

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

5.1.3 Produção de bioetanol hidratado de primeira e de segunda gerações por meio 

de destilação duplo efeito  

 

Este capítulo encontra-se dividido em quatro conjuntos de análises do sistema de 

destilação duplo efeito, consistindo na simulação da produção de bioetanol hidratado de 

primeira geração pelo modelo de estágios de equilíbrio e de não equilíbrio e de segunda 

geração também para ambos os modelos. Cumprindo assim o terceiro objetivo 

específico desta pesquisa. Na sequência, é apresentada uma análise comparativa entre as 

análises e uma conclusão com as principais contribuições, em complementação ao 

quinto objetivo específico deste projeto. 

 

5.1.3.1 Destilação duplo efeito pelo modelo de estágios de equilíbrio para produção de 

bioetanol hidratado de primeira geração 

 

Relembrando-se da configuração do sistema de destilação duplo efeito, tem-se a 

coluna AA1 e a coluna D operando em vácuo e a coluna BB1 operando em pressão 

atmosférica. Assim, a temperatura de fundo da coluna AA1 diminui e é possível realizar 

uma integração energética entre o condensador da coluna BB1 e o refervedor da coluna 

AA1. Além disso, outro fator importante que difere o sistema de destilação duplo efeito 

do sistema de destilação convencional é a presença de bombas e compressores para 

ajustar a pressão do sistema. Ainda, devido à baixa pressão na coluna D 

(aproximadamente 0,2 bar), a corrente de gases acaba carregando um teor de etanol 

mais alto, o que faz necessário a utilização de uma coluna de absorção para realizar a 

lavagem dos gases e assim recuperar o etanol. Tendo isso em mente, a análise do 

processo de destilação duplo efeito por meio do modelo de estágios de equilíbrio para 

produção de bioetanol hidratado de primeira geração é apresentada a seguir. 
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A Figura 37 A apresenta as vazões das correntes de vinhaça, vapor de flegma e 

de topo para cada configuração de número total de estágios avaliados para a coluna 

AA1. Percebe-se um aumento da vazão de vinhaça e uma queda na vazão de topo com o 

aumento do número total de estágios da coluna AA1 de 18 para 22. A Figura 37 B 

apresenta a energia requerida no fundo da coluna AA1 e as frações mássicas de etanol 

nas correntes de flegma vapor e de topo para cada número total de estágios avaliado. 

Percebe-se um aumento de 13,97 % na fração mássica de etanol na flegma vapor ao se 

aumentar o número total de estágios de destilação da coluna AA1 de 18 para 22. Como 

consequência deste aumento da pureza de etanol na corrente de vapor de flegma, 

observa-se um aumento da vazão de vinhaça e diminuição da vazão de destilado, 

implicando em uma corrente mais pura. Ressalta-se que a fração mássica de etanol na 

corrente de vinhaça foi mantida em 0,0002 de acordo com a especificação definida na 

coluna. 

Ainda, comparando-se a configuração de número total de estágios igual a 18 

com a de 22, houve uma diminuição de 3,8 % na energia requerida no refervedor com o 

aumento do número de estágios. A partir de 22 estágios, o aumento do número total de 

estágios não apresentou impacto na energia do refervedor e na fração mássica de etanol 

nas correntes. Assim a configuração com 22 estágios foi selecionada para a coluna 

AA1, e seu perfil de fração mássica de etanol nas fases vapor e líquido ao longo dos 

estágios da coluna AA1 encontra-se na Figura 37 C. 

Com relação ao diâmetro da coluna, houve um aumento significativo em 

comparação ao sistema de destilação convencional. A coluna AA1 teve seu diâmetro 

igual a 4,2 metros na seção A1 do 1º ao 8º estágio e 4,8 metros na seção A, do 9º ao 21º 

estágio. Isso é justificado por conta da pressão de 0,2 bar, aproximadamente, o que 

aumenta o volume de vapor requerendo dimensões maiores para os equipamentos.  

Esses diâmetros foram cerca de 77 e 64 % e superiores aos estimados para o sistema 

convencional de destilação de bioetanol hidratado de primeira geração para cada seção, 

respectivamente. Esse aumento também foi observado nas demais análises das colunas 

operando a vácuo no sistema de duplo efeito, conforme será apresentado nos próximos 

tópicos. Além disso, Palacios-Bereche (2015) corrobora com este resultado de 

dimensionamento, em seu estudo, os diâmetros das colunas D, A e A1 no sistema de 

destilação de duplo efeito foram aproximadamente 50 % maiores que os respectivos 

diâmetros na destilação convencional. 
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Figura 37 – Análise da coluna AA1 pelo modelo de estágios de equilíbrio para produção de bioetanol 

hidratado de primeira geração no sistema de destilação de duplo efeito. 

 

Fonte: Autoria própria. 

 

A Figura 38 A apresenta a fração mássica de etanol na corrente de gases da 

coluna D para cada configuração de número total de estágios avaliada e a respectiva 

energia liberada no condensador. Percebe-se que a energia do condensador não 
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apresentou variações com a mudança de número total de estágios. As frações mássicas 

de etanol também não apresentaram variações significativas. Percebe-se um aumento de 

apenas 1 % da fração mássica de etanol na corrente de gases de topo com o aumento do 

número total de estágios de destilação. Ressalta-se que, diferentemente do processo de 

destilação convencional, a baixa pressão utilizada na coluna D (0,2 bar) implica na alta 

fração mássica de etanol na corrente gasosa (fração mássica média de 0,61). Assim, esta 

corrente de gases segue para uma etapa de lavagem de gases em uma coluna 

absorvedora que será apresentada na sequência desta análise, permitindo a recuperação 

do etanol ali presente. 

Ainda, percebe-se que a fração mássica de etanol obtida na corrente de fundo da 

coluna D, a flegma líquida (aproximadamente 0,47) é inferior àquela obtida na 

respectiva análise no sistema de destilação convencional (aproximadamente 0,52). Isso 

acontece, pois no sistema de destilação duplo efeito, a coluna D recebe também uma 

segunda alimentação, que é a água de lavagem dos gases da coluna absorvedora que 

contém o etanol absorvido da corrente gasosa. A fração mássica de etanol na corrente de 

álcool de segunda também aumentou apenas 1 % com o aumento do número total de 

estágios de destilação, mantendo-se em aproximadamente 0,9 para as configurações 

avaliadas (Figura 38 B). Por outro lado, a fração mássica de etanol na corrente de 

flegma líquida apresentou um leve decaimento de 0,24 % com o aumento do número de 

estágios. Diante destas pequenas variações, selecionou-se a configuração de 6 estágios, 

assim como utilizado no sistema convencional. O perfil de fração mássica de etanol ao 

longo dos seis estágios da coluna D pode ser observado na Figura 38 C, esta coluna teve 

o diâmetro estimado de 4,05 metros. 
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Figura 38 – Análise da coluna D pelo modelo de estágios de equilíbrio para produção de bioetanol 

hidratado de primeira geração no sistema de destilação de duplo efeito. 

 

Fonte: Autoria própria. 

 

A Figura 39 A apresenta a análise de número de estágios da coluna absorvedora 

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

contou com uma especificação de fração mássica de etanol igual a 0,08 na corrente de 

saída de gases. Esta especificação foi atingida utilizando-se a vazão de flegmaça de 
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lavagem como variável. Percebe-se que a vazão de flegmaça de lavagem depende 

diretamente do número de estágios utilizados na coluna absorvedora (Figura 39 A). 

Apesar de a coluna absorvedora não possuir refervedor e condensador, o 

aumento da vazão de flegmaça 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 recuperação do etanol absorvido. 

Assim, para selecionar o número de estágios da coluna absorvedora, verificou-se o 

impacto energético no condensador da coluna D e refervedor da coluna BB1 (Figura 39 

A). Percebe-se uma diminuição de apenas 0,63 % na energia liberada no condensador 

da coluna D e uma diminuição de aproximadamente 1 % na energia requerida no 

refervedor da coluna BB1 ao se aumentar o número de estágios da coluna absorvedora 

de 4 para 12. Assim, considerando-se que o aumento do número de estágios da coluna 

absorvedora não gera impactos significativos no consumo energético do sistema, 

selecionou-se a configuração com seis estágios para a coluna absorvedora. Esta coluna 

foi dimensionada com diâmetro de 0,35 metros. A Figura 39 B apresenta o perfil de 

fração mássica de etanol nas fases vapor e líquido ao longo dos estágios da coluna 

absorvedora. 

 

Figura 39 – Análise da coluna absorvedora pelo modelo de estágios de equilíbrio para produção de 

bioetanol hidratado de primeira geração no sistema de destilação de duplo efeito. 

 

Fonte: Autoria própria. 
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As condições de processo da coluna BB1 são muito similares às do sistema 

convencional de destilação, pois esta coluna tem a mesma pressão de operação em 

ambos os processos. Assim, da mesma forma que no sistema convencional de destilação 

de bioetanol de primeira geração pelo modelo de equilíbrio de estágios, 30 estágios 

foram suficientes para a coluna BB1. A Figura 40 A apresenta a análise do estágio de 

alimentação da coluna em função do consumo energético do refervedor, liberação 

energética do condensador e razão de refluxo. Houve um aumento de 8,4 % no consumo 

energético do refervedor da coluna BB1 no sistema de duplo efeito em comparação ao 

sistema de destilação convencional, isso é justificado pelo aumento da vazão de flegma 

líquida alimentada na coluna, com fração mássica de água inferior à do sistema 

convencional, conforme apontado na análise da coluna D. 

  

Figura 40 – Análise da coluna de destilação BB1 pelo modelo de estágios de equilíbrio para produção de 

bioetanol hidratado de primeira geração no sistema de destilação duplo efeito. 

 

Fonte: Autoria própria. 
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A alimentação da coluna BB1 a partir do estágio 27° implicou em fração 

mássica de etanol superior a 0,0002 na corrente de flegmaça, assim foram selecionados 

os pontos que respeitaram este valor máximo de fração mássica de etanol na corrente de 

flegmaça (Figura 40 A). Diante disso, a configuração de alimentação que minimiza o 

consumo energético no refervedor da coluna BB1 é com alimentação no 26° estágio, 

tendo uma razão de refluxo igual a 2,2, com a menor energia requerida no refervedor 

(14,31 MW). O diâmetro desta coluna foi de 3 metros e o perfil de fração mássica de 

etanol nas fases vapor e líquido ao longo dos estágios pode ser observado na Figura 40 

B. A Figura 41 apresenta o diagrama de fluxo de processo do sistema de destilação 

duplo efeito para produção de bioetanol hidratado de primeira geração simulado pelo 

modelo de estágios de equilíbrio.  

 

Figura 41 – Diagrama de fluxo de processo da configuração obtida para produção de bioetanol hidratado 

de primeira geração por meio do modelo de estágios de equilíbrio no sistema de destilação duplo efeito. 

 

xetanol representa a fração mássica de etanol na correte 

Fonte: Autoria própria. 
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A integração energética do sistema possibilita uma economia de 18,6 MW entre 

o refervedor da coluna AA1 e o condensador da coluna BB1. Porém, um segundo 

trocador de calor ainda se faz necessário na coluna AA1 para suprir 2,6 MW de energia. 

No diagrama também é possível observar a presença de bombas e compressores 

requeridos para manter as condições de pressão do sistema duplo efeito, que juntas, 

somam o total energético de 1,06 MW. As correntes de processo apresentam o mesmo 

destino já descrito no sistema de destilação convencional, a corrente de vinhaça é 

utilizada para fertirrigação das lavouras. A flegmaça, além de ser utilizada na 

fertirrigação da plantação de cana, também é utilizada na lavagem dos gases, conforme 

apresentado nas análises, e para assepsia do sistema. Já a corrente de álcool de segunda 

é direcionada para a dorna volante, fazendo parte do vinho que alimenta o sistema. 

 

5.1.3.2 Destilação duplo efeito pelo modelo de estágios de não equilíbrio para produção 

de bioetanol hidratado de primeira geração 

 

A Figura 42 A apresenta as vazões de topo, vinhaça e vapor de flegma em 

função de diferentes configurações de número total de estágios da coluna AA1. 

Percebe-se que, ao se utilizar o modelo de estágios de não equilíbrio, são necessários 

mais estágios para se atingir a fração mássica de etanol de aproximadamente 0,54 na 

corrente de flegma vapor (Figura 42 B). Pelo modelo de equilíbrio, foi possível operar a 

coluna AA1 com 22 estágios de destilação. Porém, o modelo de estágios de não 

equilíbrio (Figura 42 B) requereu um número total de estágios de destilação superior a 

28 para fornecer uma corrente de vapor de flegma com fração mássica de etanol de 

aproximadamente 0,54. 

Percebe-se que o consumo energético do refervedor da coluna AA1 diminuiu 

com o aumento do número total de estágios até 30. A partir de 30 estágios, o aumento 

do número total de estágios não mostrou mais efeito na energia requerida no refervedor. 

Assim, selecionou-se a configuração com 30 estágios para a coluna AA1. O perfil de 

fração mássica de etanol nas fases vapor e líquido ao longo dos estágios da coluna AA1 

é apresentado na Figura 42 C. Com relação ao diâmetro da coluna, obteve-se 4,4 metros 

para a seção A1 (1º ao 7º estágio) e 4,95 metros para a seção A (8º ao 29º estágio).  
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Figura 42  – Análise da coluna AA1 pelo modelo de estágios de não equilíbrio para produção de bioetanol 

hidratado de primeira geração no sistema de destilação de duplo efeito. 

 

Fonte: Autoria própria. 

 

Com relação à coluna D, houve pouca variação na energia liberada no 

condensador e na fração mássica de etanol das correntes com a alteração do número 

total de estágios de destilação da coluna (Figura 43 A). A fração mássica de etanol na 

corrente de gases do topo oscilou entre 0,58 e 0,61, enquanto a fração mássica de etanol 

na flegma líquida permaneceu entre 0,46 e 0,47 (Figura 43 B). Já a fração mássica de 

etanol na corrente de álcool de segunda aumentou de 0,86 para 0,89 com o aumento do 
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número total de estágios de 5 para 9. Assim, optou-se por manter o número total de 

estágios da coluna D igual a 6, assim como nos demais sistemas avaliados. O diâmetro 

estimado pelo modelo de não equilíbrio (4,26 metros) foi 5 % maior que o diâmetro 

estimado para esta coluna no modelo de equilíbrio de estágios. O perfil de fração 

mássica de etanol nas fases vapor e líquido ao longo dos estágios da coluna D pode ser 

observado na Figura 43 C. 

 

Figura 43 – Análise da coluna D pelo modelo de estágios de não equilíbrio para produção de bioetanol 

hidratado de primeira geração no sistema de destilação duplo efeito. 

 

Fonte: Autoria própria. 
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Assim como observado na análise do sistema de duplo efeito pelo modelo de 

estágios de equilíbrio, o número total de estágios da coluna absorvedora e a vazão de 

flegmaça de lavagem requerida estão diretamente relacionados. A Figura 44 A apresenta 

a análise da coluna ABS pelo modelo de estágios de não equilíbrio com a especificação 

de fração mássica de etanol igual a 0,08 na corrente de saída de gases. Percebe-se que a 

vazão de flegmaça requerida aumentou em comparação com a análise realizada no 

sistema de equilíbrio de estágios. Para a coluna absorvedora, com número total de 

estágios igual a seis, foi requerida uma vazão 65 % maior de flegmaça aqui na análise 

pelo modelo de estágios de não equilíbrio em comparação com a análise no sistema de 

equilíbrio de estágios.  

 

Figura 44 – Análise da coluna absorvedora pelo modelo de estágios de não equilíbrio para produção de 

bioetanol hidratado de primeira geração no sistema de destilação de duplo efeito. 

 

Fonte: Autoria própria. 

 

Considerando-se que o aumento da vazão de flegmaça na coluna absorvedora 

implica em uma maior vazão de alimentação 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 número de estágios da coluna absorvedora e 

consequente diminuição da vazão de flegmaça requerida não implicou em variações 

significativas no consumo energético do refervedor da coluna BB1, apresentando uma 

variação de apenas 1 %. Desta forma, a coluna absorvedora foi selecionada com seis 

estágios, neste caso, requerendo um diâmetro de 0,39 metros, 11,4 % maior que o 

obtido no modelo de estágios de equilíbrio. A Figura 44 B mostra o perfil de fração 

mássica de etanol nas fases vapor e líquido ao longo dos estágios da coluna 

absorvedora. 

Considerando-se a coluna BB1, utilizou-se 37 estágios, assim como no sistema 

de destilação convencional pelo modelo de estágios de não equilíbrio, pois esta coluna 

no sistema duplo efeito opera com as mesmas condições do sistema convencional e é 

capaz de fornecer o produto de bioetanol hidratado em fração mássica de etanol igual a 

0,93. A análise da coluna BB1 em relação aos estágios de alimentação encontra-se na 

Figura 45 A.  

 

Figura 45 – Análise da coluna de destilação BB1 pelo modelo de estágios de não equilíbrio para produção 

de bioetanol hidratado de primeira geração no sistema de destilação duplo efeito. 

 

Fonte: Autoria própria. 
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Percebe-se que, ao se utilizar estágios de alimentação mais ao fundo da coluna, 

tem-se uma razão de refluxo requerida menor e, como consequência, diminui-se a 

energia requerida na coluna. Porém, estágios de alimentação inferiores ao 31° 

implicaram em uma fração mássica de etanol no fundo superior a 0,0002, o que não é 

desejado. Assim, considerando-se os pontos avaliados, a configuração com alimentação 

no 30° estágio foi a que forneceu o menor consumo energético no refervedor, 

respeitando o teor máximo de etanol na corrente de fundo da coluna BB1 e por isso esta 

configuração foi selecionada. 

Obteve-se para a coluna BB1, o diâmetro de 3,35 metros, o mesmo diâmetro 

obtido no sistema de destilação convencional avaliado pelo modelo de estágios de não 

equilíbrio. Este diâmetro foi 11,6 % maior que o obtido para o sistema de destilação 

duplo efeito de bioetanol de primeira geração avaliado pelo modelo de estágios de 

equilíbrio. A Figura 45 B apresenta o perfil de fração mássica de etanol nas fases vapor 

e líquido ao longo dos estágios da coluna BB1. 

O diagrama de fluxo de processo completo obtido para o sistema de destilação 

duplo efeito avaliado pelo modelo de estágios de não equilíbrio para produção de 

bioetanol hidratado de primeira geração 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 

análise pelo modelo de estágios de equilíbrio. Isso é justificado pelas diferentes vazões 

de flegmaça de lavagem requeridas nestes sistemas. Com relação à integração 

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 AA1 ainda requer 1,68 MW, 

fornecidos pelo segundo trocador de calor, a fim de manter a fração de vapor requerida 

para a coluna. 
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Figura 46 – Diagrama de fluxo de processo da configuração obtida para produção de bioetanol hidratado 

de primeira geração por meio do modelo de estágios de não equilíbrio no sistema de destilação duplo 

efeito. 

 

xetanol representa a fração mássica de etanol na correte 

Fonte: Autoria própria. 

 

5.1.3.3 Destilação duplo efeito pelo modelo de estágios de equilíbrio para produção de 

bioetanol hidratado de segunda geração 

 

 A análise da coluna AA1 do sistema de destilação duplo efeito por meio do 

modelo de estágios de equilíbrio para produção de bioetanol hidratado de segunda 

geração encontra-se na Figura 47. A Figura 47 A apresenta a variação das vazões de 

vinhaça, corrente de topo e flegma vapor em diferentes configurações de número total 

de estágios de destilação. Percebe-se uma diminuição na vazão de topo e um aumento 

na vazão de vinhaça com o aumento do número total de estágios da coluna de 18 para 

22. Assim como observado na análise do sistema de primeira geração pelo modelo de 
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estágios de equilíbrio, percebe-se que a configuração com 22 estágios favorece a 

operação da coluna com menor consumo energético (Figura 47 B). A partir de 22 

estágios, o aumento do número total de estágios não apresentou efeito na diminuição da 

energia requerida no refervedor da coluna. A configuração com número total de estágios 

igual a 22 também resultou em um aumento de 15,2 % na fração mássica de etanol na 

corrente de vapor de flegma em comparação ao sistema com 18 estágios. 

 

Figura 47 – Análise da coluna AA1 pelo modelo de estágios de equilíbrio para produção de bioetanol 

hidratado de segunda geração no sistema de destilação de duplo efeito. 

 

Fonte: Autoria própria. 
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Desta forma, a configuração com número total de estágios igual a 22 foi 

selecionada para a coluna AA1, e o perfil de fração mássica de etanol nas fases vapor e 

líquido ao longo dos estágios desta coluna pode ser observado na Figura 47 C. O 

diâmetro da coluna obtido foi de 4,2 metros para a seção A1 (do 1° ao 8° estágio) e de 

4,8 metros para a seção A (do 9° ao 21° estágio). Ainda, conforme já explanado na 

análise do sistema de destilação duplo efeito para bioetanol primeira geração, o 

diâmetro das colunas AA1 e D no sistema duplo efeito é superior ao obtido para as 

colunas no sistema de destilação convencional devido à baixa pressão nas colunas 

(aproximadamente 0,2 bar), que afeta o dimensionamento dos equipamentos 

(PALACIOS-BERECHE et al., 2015).  

Com relação à coluna D, não foi verificada variação energética no condensador 

com o aumento do número de estágios de destilação. O condensador requereu remoção 

de 12,99 MW para manter a temperatura do topo da coluna D em 35 °C (Figura 48 A). 

Assim como nas demais análises do sistema de destilação duplo efeito, a fração mássica 

de etanol na corrente de topo de saída de gases da coluna D ficou entre 0,61 e 0,62. A 

fração mássica de etanol na corrente de flegma líquida foi de aproximadamente 0,462 

para as configurações avaliadas, enquanto a fração mássica de etanol na corrente de 

álcool de segunda apresentou um leve aumento de aproximadamente 1 % com o 

aumento do número de estágios da coluna de destilação D (Figura 48 B). 

Desta forma, selecionou-se a configuração com seis estágios, a fim de manter a 

linearidade com as demais análises realizadas. O perfil de fração mássica de etanol nas 

fases vapor e líquido ao longo da coluna D encontra-se na Figura 48 C. Esta coluna teve 

o diâmetro estimado de 4,03 metros, muito próximo ao obtido pela análise de equilíbrio 

no sistema de destilação duplo efeito para produção de bioetanol de primeira geração 

(4,05 metros). 
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Figura 48 – Análise da coluna D pelo modelo de estágios de equilíbrio para produção de bioetanol 

hidratado de segunda geração no sistema de destilação duplo efeito. 

 

Fonte: Autoria própria. 

 

A coluna absorvedora tem sua análise apresentada na Figura 49 A. Percebe-se 

que, ao se aumentar o número total de estágios da coluna ABS de 4 para 12, houve uma 

diminuição de 42,7 % na vazão de flegmaça requerida, porém essa diminuição da vazão 

não impactou a energia requerida no refervedor da coluna BB1, que apresentou uma 

variação inferior a 1 %. Diante disso, assim como nos demais sistemas, a coluna 
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absorvedora foi selecionada com seis estágios. O perfil de fração mássica de etanol nas 

fases vapor e líquido ao longo dos estágios da coluna absorvedora pode ser observado 

na Figura 49 B. Ainda, o diâmetro requerido para esta coluna foi o mesmo obtido no 

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

 

Figura 49 – Análise da coluna absorvedora pelo modelo de estágios de equilíbrio para produção de 

bioetanol hidratado de segunda geração no sistema de destilação de duplo efeito. 

 

Fonte: Autoria própria. 

 

A coluna BB1 foi avaliada com 30 estágios, assim como nos demais sistemas 

simulados pelo modelo de estágios de equilíbrio. A Figura 50 A apresenta a variação de 

energia no liberada no condensador e requerida no refervedor e respectiva razão de 

refluxo para cada configuração de estágio de alimentação avaliada. As configurações 

avaliadas em estágios de alimentação após o 25° apresentaram fração mássica de etanol 

superior a 0,0002 na corrente de flegmaça e, por isso, não foram selecionadas. Assim, a 

configuração com alimentação no 25° estágio 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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fração mássica de etanol nas fases vapor e líquido ao longo dos estágios de destilação da 

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

 

Figura 50 – Análise da coluna de destilação BB1 pelo modelo de estágios de equilíbrio para produção de 

bioetanol hidratado de segunda geração no sistema de destilação duplo efeito. 

 

Fonte: Autoria própria. 

 

O diagrama de fluxo de processo completo para o sistema de produção de 

bioetanol hidratado de segunda geração na configuração de duplo efeito avaliado pelo 

modelo de equilíbrio de estágios encontra-se na Figura 51. A integração energética entre 

o condensador da coluna BB1 e o refervedor da coluna AA1, gera uma economia de 

18,84 MW no processo. O segundo trocador de calor empregado para completar a 

necessidade energética do fundo da coluna AA1 fornece 2,35 MW. Ainda, a energia 

requerida pelos compressores e bombas utilizados para ajustar a pressão do sistema 

resulta em um total de 1,06 MW. 
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Figura 51 – Diagrama de fluxo de processo da configuração obtida para produção de bioetanol hidratado 

de segunda geração por meio do modelo de estágios de equilíbrio no sistema de destilação duplo efeito. 

 

xetanol representa a fração mássica de etanol na correte 

Fonte: Autoria própria. 

 

5.1.3.4 Destilação duplo efeito pelo modelo de estágios de não equilíbrio para produção 

de bioetanol hidratado de segunda geração 

  

Com relação à análise da coluna AA1, percebe-se que o aumento do número 

total de estágios de 21 para 30 implica em um aumento da vazão de vinhaça (Figura 52 

A) e uma diminuição da vazão da corrente de topo. Como consequência disso, é obtida 

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

aumento do número total de estágios de 21 para 30 resultou em um aumento de 30 % da 

fração mássica de etanol na corrente de flegma vapor (Figura 52 B). 
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Figura 52 – Análise da coluna AA1 pelo modelo de estágios de não equilíbrio para produção de bioetanol 

hidratado de segunda geração no sistema de destilação de duplo efeito. 

 

Fonte: Autoria própria. 

 

A energia requerida no refervedor também diminuiu aproximadamente 7 % com 

o aumento do número total de estágios de 21 para 30 na coluna AA1. A partir de 30 

estágios, o aumento do número total de estágios da coluna AA1 não gerou impactos 

significativos na energia requerida no refervedor, apresentando uma variação de apenas 

0,06 %. Assim, a coluna AA1 foi selecionada com 30 estágios, sendo a seção A1, do 

primeiro ao sétimo estágio, com diâmetro de 4,4 metros e a seção A, do oitavo ao 

vigésimo nono estágio com o diâmetro de 4,95 metros. O perfil de fração mássica de 



124 

 

etanol nas fases vapor e líquido ao longo dos estágios da coluna AA1 pode ser 

observado na Figura 52 C. 

Considerando-se a análise da coluna D, a energia liberada no condensador foi de 

aproximadamente 13,09 MW para todas as configurações de número total de estágios 

avaliadas (Figura 53 A).  

 

Figura 53 – Análise da coluna D pelo modelo de estágios de não equilíbrio para produção de bioetanol 

hidratado de segunda geração no sistema de destilação duplo efeito. 

 

Fonte: Autoria própria. 

 

Além disso, o aumento do número de estágios de destilação da coluna D de 5 

para 9 implicou em um aumento de 2,8 % na fração mássica de etanol da corrente de 

gases que segue para a coluna absorvedora e uma diminuição de 1,3 % na fração 

mássica de etanol na corrente de flegma líquida, 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 

estágios, assim como nos demais sistemas propostos. O diâmetro obtido foi de 4,25 

metros e o perfil de fração mássica de etanol pode ser observado na Figura 53 C. 

Considerando-se as diferentes configurações avaliadas para a coluna 

absorvedora, o aumento do número total de estágios desta coluna resultou em uma 

diminuição da vazão de flegmaça requerida para lavagem dos gases (Figura 54 A). Com 

relação ao impacto energético nas demais colunas do sistema, ao comparar-se as 

configurações de 5 e 9 estágios da coluna ABS, percebe-se uma pequena diminuição 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 estágios e 

seu diâmetro foi de 0,39 metros. O perfil de fração mássica de etanol ao longo dos 

estágios encontra-se na Figura 54 B. 

 

Figura 54 – Análise da coluna absorvedora pelo modelo de estágios de não equilíbrio para produção de 

bioetanol hidratado de segunda geração no sistema de destilação de duplo efeito. 

 

Fonte: Autoria própria. 
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A Coluna BB1 foi avaliada com 37 estágios, assim como nos demais sistemas 

no modelo de estágios de não equilíbrio, visando a produção de bioetanol hidratado em 

fração mássica igual a 0,93 (Figura 55 A). Assim, foram avaliadas as configurações de 

estágio de alimentação e razão de refluxo que possibilitam a produção de bioetanol 

nesta concentração e que também fornecem fração mássica de etanol na corrente de 

flegmaça inferior a 0,0002. 

 

Figura 55 – Análise da coluna de destilação BB1 pelo modelo de estágios de não equilíbrio para produção 

de bioetanol hidratado de segunda geração no sistema de destilação duplo efeito. 

 

Fonte: Autoria própria. 

 

Utilizando-se o modelo de estágios de não equilíbrio, a coluna BB1 apresentou 

menor flexibilidade para variações de posição de alimentação e razão de refluxo. 

Posições de alimentação superiores ao 28° estágio não foram energeticamente 

favoráveis para a coluna. Além disso, as posições de alimentação a partir do 32° estágio 

requereram maior energia para manter a fração mássica de etanol na flegmaça inferior a 

0,0002. Assim, a configuração com alimentação no 31° estágio com razão 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 estágios de 

equilíbrio, houve um aumento de 13,1 % no consumo energético do refervedor e de 

9,4 % na liberação energética do condensador da coluna BB1. Este aumento está 

diretamente relacionado à maior razão de refluxo requerida aqui para o modelo de 

estágios de não equilíbrio. A coluna BB1 teve o diâmetro de 3,35 metros e o perfil de 

fração mássica de etanol ao longo dos estágios da coluna pode ser observado na Figura 

55 B. O fluxograma de processo completo do sistema de destilação duplo efeito para 

produção de bioetanol hidratado de segunda geração avaliado pelo modelo de estágios 

de não equilíbrio encontra-se na Figura 56.  

 

Figura 56 – Diagrama de fluxo de processo da configuração obtida para produção de bioetanol hidratado 

de segunda geração por meio do modelo de estágios de não equilíbrio no sistema de destilação duplo 

efeito. 

 

xetanol representa a fração mássica de etanol na correte 

Fonte: Autoria própria. 
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A soma da energia requerida pelos compressores e bombas resultou em 

1,08 MW. Assim, o sistema de geração de vácuo apresentou a mesma necessidade 

energética que no de primeira geração de bioetanol avaliado pelo modelo de estágios de 

não equilíbrio. A integração energética entre o condensador da coluna BB1 e o 

refervedor da coluna AA1 possibilitou uma economia de 20,61 MW no sistema. Ainda, 

o segundo trocador de calor utilizado no fundo da coluna AA1 forneceu 0,86 MW, 

suprindo a demanda energética da coluna.  

 

5.1.3.5 Conclusão e contribuições das análises de destilação duplo efeito pelo modelo 

de estágios de equilíbrio e de não equilíbrio para produção de bioetanol hidratado de 

primeira e de segunda gerações 

 

A Tabela 16 mostra os principais parâmetros do processo para cada uma das 

análises da destilação duplo efeito para produção de bioetanol hidratado. Comparando-

se os sistemas de produção de bioetanol hidratado de primeira geração com o de 

segunda geração, não houve diferenças no número total de estágios de destilação das 

colunas em cada respectivo modelo de estágios. Porém, ao se comparar as avaliações 

realizadas pelo modelo de estágios de equilíbrio com o modelo de estágios de não 

equilíbrio, verifica-se que há diferenças no número total de estágios das colunas. 

Percebe-se que, para ambas as gerações de bioetanol, pelo modelo de estágios de não 

equilíbrio a coluna AA1 teve o número total de estágios 36,3 % maior que pelo modelo 

de equilíbrio de estágios. Além disso, considerando-se a soma da energia dos dois 

trocadores utilizados no fundo da coluna AA1, a energia total requerida para ambas as 

gerações de bioetanol foi aproximadamente 1,3 % maior nas análises pelo modelo de 

estágios de não equilíbrio em comparação com o modelo de equilíbrio de estágios. Isso 

é justificado, pois o modelo de estágios de não equilíbrio fornece uma predição mais 

realista com relação ao dimensionamento das colunas e energia requerida no processo 

de destilação. 

Ainda, nas análises pelo modelo de estágios de não equilíbrio, 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 AA1 no trocador integrado. 

Assim, a energia necessária no trocador 2 foi menor nas análises pelo modelo de 



129 

 

estágios de não equilíbrio. No caso do bioetanol de primeira geração, a energia no 

trocador integrado foi 6,5 % maior para o modelo de estágios de não equilíbrio em 

comparação ao modelo de equilíbrio de estágios. Já para o bioetanol de segunda 

geração, essa diferença foi de 9,4 %. 

A coluna D e a coluna absorvedora não apresentaram variações no número total 

de estágios utilizados. Para ambas as gerações de bioetanol a energia liberada no 

condensador da coluna D foi aproximadamente 0,8 % maior nas análises do modelo de 

estágio de não equilíbrio em comparação com o modelo de equilíbrio de estágios. 

Considerando-se a coluna absorvedora, percebe-se um aumento da vazão de flegmaça 

requerida para lavagem dos gases nas simulações avaliadas pelo modelo de estágios de 

não equilíbrio. A simulação de bioetanol hidratado de primeira geração teve vazão de 

65,4 % maior na análise do modelo de estágios de não equilíbrio em comparação ao 

modelo de equilíbrio de estágios. Já a simulação de bioetanol hidratado de segunda 

geração apresentou vazão 64,2 % maior para o modelo de estágios de não equilíbrio em 

comparação com a simulação pelo modelo de equilíbrio de estágios. 

 

Tabela 16 – Comparação entre os modelos de estágio de equilíbrio e de não equilíbrio para produção de 

bioetanol de primeira e de segunda gerações pela destilação duplo efeito 

Modelo/ 

Geração 

Coluna AA1 
BB1 - 

AA1 
 Coluna D  Coluna ABS  Coluna BB1  Vácuo 

Etanol 
hidratado 

(kg/h) 

Demanda 

energética 
(MJ/kg 

etanol 

hidratado) Nt 
Troc. 2 

(MW) 

Troc. Int. 

(MW) 
 Nt 

Cond. 

(MW) 
 Nt 

Fleg. 

lavagem 
(kg/h) 

 Nt 
Refer. 

(MW) 
RR  

Bomb. e 

compres. 
(MW) 

EQ/1G 22 2,62 18,67  6 -13,07  6 2945,3  30 14,31 2,2  1,07 22165,72 2,92 

EQ/2G 22 2,35 18,84  6 -12,99  6 2738,8  30 14,45 2,3  1,07 21691,42 2,97 

RB/1G 30 1,68 19,89  6 -13,18  6 4871,8  37 15,68 2,4  1,08 22223,33 2,99 

RB/2G 30 0,86 20,61  6 -13,09  6 4496,7  37 16,35 2,6  1,08 21753,99 3,03 

Nt - Número total de estágios da coluna; Troc. 2 – Trocador de calor 2; Troc. Int. – Trocador de calor com 

integração entre correntes de fundo da coluna AA1 e topo da coluna BB1; Cond. – Condensador; Refer. – 

Refervedor; RR – Razão de refluxo; Bomb e compres. – Bombas e compressores 

 

O número de estágios total da coluna BB1 foi 23,3 % maior na simulação pelo 

modelo de estágios de não equilíbrio em comparação com o modelo de equilíbrio de 

estágios tanto para a primeira quanto para a segunda geração de bioetanol. Para o 

bioetanol de primeira geração, a razão de refluxo e a energia requerida no refervedor 

foram, em média, 9,3 % maior no modelo de estágios de não equilíbrio em comparação 

com o modelo de equilíbrio de estágios. Já para o bioetanol de segunda geração, a 



130 

 

energia do refervedor e a razão de refluxo foram, em média, 13,1 % maior no caso do 

modelo de estágios de não equilíbrio em comparação com o modelo de estágios de 

equilíbrio. 

A demanda energética, nesse caso, é definida como a soma das energias 

requeridas no trocador do fundo da coluna AA1 (Troc. 2), revervedor da coluna BB1, 

bombas e compressores dividida pela quantidade de bioetanol hidratado produzido. 

Ressalta-se que essa demanda energética considera apenas a energia não suprida pela 

integração energética. Para ambas as gerações de bioetanol, a demanda energética do 

sistema simulado pelo modelo de estágios de não equilíbrio foi aproximadamente 2,1 % 

superior ao respectivo sistema simulado pelo modelo de estágios de equilíbrio. Ainda, 

considerando-se o modelo de estágios de equilíbrio, o sistema de bioetanol de segunda 

geração teve demanda energética 1,44 % maior que o sistema de bioetanol de primeira 

geração. Já pelo modelo de estágios de não equilíbrio, o sistema de bioetanol de 

segunda geração teve demanda energética 1,34 % superior à obtida para o sistema de 

bioetanol de primeira geração. 

Assim, pode se concluir que o sistema de destilação duplo efeito para produção 

de bioetanol hidratado de segunda geração possui demanda energética um pouco maior 

que o sistema de primeira geração de bioetanol nas simulações de ambos os modelos de 

estágios de equilíbrio e não equilíbrio, porém é uma diferença pouco significativa, em 

média 1,4 %. Isso pode estar relacionado à composição do vinho de primeira e segunda 

gerações, já que no caso do bioetanol de segunda geração há a presença de componentes 

como furfural e hidroximetilfurfural no vinho que alimenta o sistema. Ainda, as 

simulações realizadas pelo modelo de estágios de não equilíbrio apresentaram maior 

demanda energética nas colunas que as avaliações pelo modelo de estágios de 

equilíbrio, em média 2,1 %.  

 

5.1.4 Conclusão geral das análises de destilação convencional e duplo efeito para 

produção de bioetanol hidratado de primeira e segunda gerações 

 

Considerando-se a demandas energéticas observadas no sistema de destilação 

convencional e duplo efeito, percebe-se que o sistema de destilação duplo efeito requer 

aproximadamente a metade da energia necessária para o sistema de destilação 
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convencional. Desta forma, a destilação duplo efeito apresenta economia de energia em 

comparação com o sistema convencional. Porém, conforme foi observado nas análises, 

e também no estudo de Palacios-Bereche (2015), o sistema a vácuo da destilação duplo 

efeito implica em diâmetros de coluna superiores aos da destilação convencional. Neste 

estudo, foi observado, que as colunas a vácuo do sistema duplo efeito (AA1 e D) 

requerem em média, diâmetros 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 saída de álcool de segunda da coluna D 

apresenta uma vazão aproximadamente 500 kg/h menor no sistema de destilação duplo 

efeito em comparação ao sistema de destilação convencional. Como consequência disso, 

há um aumento da vazão de produto de topo na coluna BB1 para o sistema de destilação 

duplo efeito quando comparado ao sistema de destilação convencional. Ressalta-se que 

esta corrente de álcool de segunda, apesar de não ter seu reciclo indicado nas 

simulações deste estudo, retorna para a dorna volante em uma corrente de reciclo, de 

forma que ela não é um produto final no processo. 

Além disso, o sistema duplo efeito também requereu a presença de uma coluna 

absorvedora para a recuperação do etanol presente na corrente de saída dos gases devido 

à baixa pressão da coluna D. No sistema convencional esta coluna absorvedora não é 

necessária. Assim, percebe-se que apesar de o sistema duplo efeito apresentar economia 

de energia, significativa, o que pode implicar em uma redução do seu custo operacional, 

há um aumento da dimensão das colunas que pode aumentar o custo de equipamentos. 

Para se verificar qual destes processos apresenta maior vantagem econômica, sugere-se 

a avaliação futura do custo total anualizado destes dois processos. 

 

5.2 BIOETANOL ANIDRO 

 

5.2.1 Destilação extrativa 

 

 Nesta seção são apresentadas as análises realizadas com os solventes 

etilenoglicol e ChCl:Ureia (1:2) no sistema de destilação extrativa para produção de 

bioetanol anidro. As análises encontram-se divididas em seções, e consistem na análise 
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comparativa de solventes e otimização do processo com ChCl:Ureia (1:2). O sistema 

com ChCl:Ureia (1:2) foi otimizado para ambos os modelos de estágios de equilíbrio e 

de não equilíbrio. Ainda, uma análise econômica em função do TAC é apresentada e ao 

final, os resultados obtidos são comparados com estudos da literatura. Esta seção 

cumpre o quarto e quinto objetivos desta pesquisa. 

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

 

Nesta análise foram avaliadas diferentes vazões de solvente em uma coluna de 

35 estágios à pressão atmosférica. Para cada vazão de solvente avaliada foi realizada 

uma análise de sensibilidade que variou a razão de refluxo, o estágio de alimentação do 

bioetanol hidratado e o estágio de alimentação do solvente, conforme os intervalos 

apontados na metodologia. Assim, para cada vazão de solvente foram selecionados os 

resultados das análises de sensibilidade que apresentaram a menor demanda energética 

(energia refervedor dividida pela quantidade de etanol anidro produzida) (Figura 57). 

Ressalta-se que a alimentação de etanol hidratado foi de 100 kmol/h, de forma que a 

razão (solvente/etanol) apresentada no eixo das abscissas da Figura 57 refere-se 

diretamente à vazão de solvente utilizada. 

No processo com etilenoglicol, as configurações com o menor consumo 

energético tiveram a posição de alimentação de etilenoglicol no 4o estágio, enquanto o 

estágio de alimentação da corrente de bioetanol hidratado variou entre os estágios 28o e 

29o, dependendo da vazão de solvente utilizada. A coluna operando com etilenoglicol 

produziu bioetanol anidro apenas com vazão de solvente acima de 28 kmol/h na 

alimentação (Figura 57 A). Considerando-se o perfil de vazão de etilenoglicol de 28 a 

31,2 kmol/h na alimentação, este aumento da vazão de solvente resultou em uma 

diminuição da razão de refluxo de 1,36 para 0,83 e uma consequente diminuição da 

demanda energética de 21,3 %. 

Considerando-se as análises com ChCl:Ureia (1:2), as configurações com o 

menor consumo energético tiveram o estágio de alimentação do bioetanol hidratado 

entre o 11o e o 24o, e o estágio de alimentação do solvente entre o 2o e o 9o estágio, 

dependendo da vazão de solvente considerada. O processo com ChCl:Ureia (1:2) 

apresentou maior flexibilidade em relação à vazão molar do solvente, podendo produzir 

bioetanol anidro mesmo com 18 kmol/h de solvente na alimentação (Figura 57 B). Para 
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o ChCl:Ureia (1:2), o aumento da vazão de solvente de 18 para 31,2 kmol/h implicou 

em uma diminuição da demanda de energia de apenas 0,54 %, isso porque a razão de 

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

 

Figura 57 – Avaliação comparativa da destilação extrativa para produção de bioetanol anidro com 

utilização dos solventes etilenoglicol e ChCl:Ureia (1:2)  

 
Fonte: Autoria própria 

ETH é a corrente de alimentação de bioetanol hidratado; EG é a corrente de alimentação de etilenoglicol; 

CC é a corrente de alimentação de ChCl:Ureia (1:2). 

 

O processo com ChCl:Ureia (1:2) exigiu uma quantidade menor de solvente e 

razão 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 os resultados de energia obtidos com 

ChCl:Ureia (1:2) e etilenoglicol para a faixa de vazão 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 e na menor vazão de solvente 

avaliadas foram comparadas com outros estudos (Tabela 17). 

 

Tabela 17 – Comparação com a literatura para a demanda energética da destilação extrativa com 

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

Solvente 
Razão de 

refluxo 

Número de estágios 

de destilação 
S/F 

Demanda energética 

(MJ/kmol destilado) 
Fonte 

Etilenoglicol 

1,10 30 0,244 102,38 a 

1,36 35 0,280 96,41 Este estudo 

0,83 35 0,312 75,87 Este estudo 

ChCl:Ureia 

(1:2) 

0,52 25 0,125 71,59 a 

0,17 18 0,305 54,32 b 

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 alimentação). 

 

Dongmin e Yanhong (2018) usaram a destilação a vácuo, o que possibilitou o 

uso de uma vazão molar inferior de solvente. Em seu estudo, a pressão 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 operação com etilenoglicol 

apresentou demanda energética inferior à 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 destilação extrativa com ChCl:Ureia (1:2) mostrou economia em 

termos de energia no refervedor e na vazão molar do solvente quando comparada ao 

etilenoglicol. Os resultados estão de acordo com o estudo de Dongmin e Yanhong 

(2018), que obtiveram uma redução de 14,61 % no custo total anual de uma planta 

operando com ChCl:Ureia (1:2) em comparação com a extrativa destilação operando 

com etilenoglicol. 

5.2.1.2 Avaliação de otimização do sistema de produção de bioetanol anidro com 

ChCl:Ureia (1:2) como solvente pelo modelo de estágios de equilíbrio 

 

Considerando-se o processo completo com destilação extrativa e seção de 

recuperação de solvente, os resultados da análise de sensibilidade para o modelo de 

estágio de equilíbrio com o menor TAC para cada vazão molar de ChCl:Ureia (1:2) 
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avaliada foram selecionados e esses resultados são mostrados na Figura 58. A razão de 

refluxo e o número total de estágios de destilação necessários aumentaram quando a 

vazão do solvente diminui (Figura 58 A). A razão de refluxo variou de 0,359 a 0,409.  

 

Figura 58 – Resultados otimizados do sistema de produção de etanol anidro que minimizou o TAC 

usando o modelo de estágios de equilíbrio para cada vazão molar de ChCl:Ureia (1:2) avaliada 

 

Fonte: Autoria própria. 

ETH é a corrente de alimentação de bioetanol hidratado; CC é a corrente de alimentação de ChCl:Ureia 

(1:2). 

O número total de estágios de destilação igual e inferior a 12 não foi capaz de 

produzir bioetanol anidro, mesmo com 22,4 kmol/h de ChCl:Ureia (1:2). Além disso, o 

número total de estágios de destilação necessários atingiu um ótimo de TAC mínimo 

com 14 estágios para as vazões de 21,4 a 22,4 kmol/h de ChCl:Ureia (1:2). O estágio de 

alimentação ideal de ChCl:Ureia (1:2) foi o 2o estágio de destilação, esta posição 

diminuiu o consumo de energia em comparação com outras configurações de estágio de 
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alimentação. O estágio de alimentação do bioetanol hidratado variou com as 

configurações de número total de estágio, estando entre o 9o e o 14o estágio, conforme 

pode ser observado na Figura 58 B. 

Em termos de utilidade vapor, a energia necessária variou de 26645 a 27240 GJ 

por ano e considerando a água de resfriamento, a energia necessária variou de 25373 a 

26041 GJ por ano (Figura 58 C). Além disso, até mesmo nas análises com maior teor de 

solvente, não houve impacto no volume do vaso flash da seção de recuperação e na 

utilidade do sistema de vácuo (diâmetro de flash de 1,2 metros e comprimento de 3 

metros). Ainda, nos casos com maior teor de solvente, o aumento da taxa de 

aquecimento necessária na seção de recuperação do solvente não foi tão significativo 

quanto a economia obtida na seção de destilação extrativa. 

A partir desta análise, pode-se concluir que a operação do sistema com vazão de 

ChCl:Ureia (1:2) igual a 22,4 kmol/h (coluna com 14 estágios) apresentou um TAC 

4,9 % menor que com a vazão de 18 kmol/h (coluna com 19 estágios). De forma geral, 

esses resultados mostram o efeito positivo de vazões de solvente mais altas em termos 

de economia de energia e TAC. Ainda, considerando-se as seções de destilação 

extrativa e de recuperação de solvente, a destilação extrativa correspondeu a uma média 

de 80,46 % do custo com utilidades (OPEX) do sistema. Considerando-se o período de 

retorno de três anos, com o modelo de estágio de equilíbrio, o custo com equipamentos 

(CAPEX) foi responsável por aproximadamente 83 % do custo anual total (TAC) 

(Figura 58 D).  

 

5.2.1.3 Avaliação de otimização do sistema de produção de bioetanol anidro com 

ChCl:Ureia (1:2) como solvente pelo modelo de estágios de não equilíbrio 

 

Para o modelo de estágios de não equilíbrio, os resultados da análise de 

sensibilidade com o menor TAC para cada vazão molar de solvente são exibidos na 

Figura 59. Nos pontos que minimizaram o TAC, o número total de estágios de 

destilação variou de 22 a 32, e a razão de refluxo de 0,375 a 0,406 (Figura 59 A). Para o 

modelo de estágios de não equilíbrio, o número total de estágios de destilação 

necessários atingiu um ótimo de TAC mínimo em 22 estágios com vazão de 22 a 

22,4 kmol/h de ChCl:Ureia (1:2).  



137 

 

Ao contrário do modelo de estágio de equilíbrio, as colunas com 20 estágios de 

destilação, ou menos, não foram capazes de produzir bioetanol anidro, mesmo com 

22,4 kmol/h de ChCl:Ureia (1:2). Assim como nas análises do modelo de estágio de 

equilíbrio, o estágio de alimentação da corrente de solvente foi o 2o estágio de 

destilação para todos os pontos que minimizaram o TAC (Figura 59 B). No entanto, o 

estágio de alimentação da corrente de bioetanol hidratado das configurações com menor 

TAC variou do 14o ao 22o estágio, dependendo do número total de estágios de cada 

configuração, conforme indicado na Figura 59 B. 

 

Figura 59 – Resultados otimizados do sistema de produção de etanol anidro que minimizou o TAC 

usando o modelo de estágio de não equilíbrio para cada vazão molar de ChCl:Ureia (1:2) avaliada 

 

Fonte: autoria própria 

ETH é a corrente de alimentação de bioetanol hidratado; CC é a corrente de alimentação de ChCl:Ureia 

(1:2). 
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Em relação à utilidade de vapor, a energia necessária variou de 26853 a 

27241 GJ por ano e, considerando a água de resfriamento, a energia necessária variou 

de 25608 a 26014 GJ por ano (Figura 59 C). Considerando-se o consumo energético do 

refervedor da coluna de destilação extrativa, o modelo de estágios de não equilíbrio 

exigiu uma média energética 0,9 % maior do que o modelo de estágio de equilíbrio. 

A Figura 59 D mostra o CAPEX e OPEX das análises pelo modelo de estágios 

de não equilíbrio. Considerando o período de retorno de três anos, o CAPEX 

representou em média 84,1 % do TAC, enquanto o OPEX teve baixa influência no 

TAC. A destilação 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 é o fator de maior impacto no custo anual total 

do sistema, e que considerando-se os gastos energéticos, a seção de destilação extrativa 

corresponde aos maiores custos com utilidades. No próximo tópico a comparação entre 

os modelos é mais detalhada. 

 

5.2.1.4 Avaliação do TAC e comparação entre os modelos de equilíbrio e de não 

equilíbrio para a destilação extrativa com ChCl:Ureia (1:2) 

 

Comparando-se as Figuras 58 A e 59 A, percebe-se que o número total de 

estágios necessários para o processo avaliado pelo modelo de estágios de equilíbrio e de 

não equilíbrio são diferentes. Considerando cada vazão de solvente avaliada para ambos 

os modelos, o modelo de não equilíbrio precisou, em média, de um número de estágios 

de destilação 62 % maior que o modelo de estágios de equilíbrio. Isso está de acordo 

com o trabalho de Krishnamurthy e Taylor (1985b, 1985c) que fizeram um estudo sobre 

estes modelos e observaram que o número total de estágios aumentou 53 % nas colunas 

usando o modelo de não equilíbrio em comparação com o modelo de estágios de 

equilíbrio em uma avaliação de outro sistema multicomponente. Eles também notaram 

que a inclusão ou exclusão dos coeficientes de difusão tem um impacto de 15 % no 

número total de estágios. Além disso, Weiss e Alrt (1987) estudaram os efeitos da 

transferência de massa na destilação extrativa de uma mistura azeotrópica de acetona e 

metanol com o solvente 1,2-propilenoglicol e observaram que, em altas taxas de 

alimentação de solvente, a viscosidade aumenta e se torna um fator limitante para a 
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transferência de massa. Esses fatores também podem ter contribuído para a diferença no 

tamanho das colunas previstas com o modelo de estágio de não equilíbrio. 

A Figura 60 A mostra o TAC das configurações otimizadas para os modelos de 

estágios de equilíbrio e de não equilíbrio em função da vazão molar de solvente 

alimentado no sistema. O aumento do teor de solvente implica na minimização do TAC 

para ambos os modelos. Para o modelo de estágios de equilíbrio, o TAC do sistema 

operando com 18 kmol/h de solvente (19 estágios de destilação) foi 5,2 % maior que o 

TAC de do ponto com 22,4 kmol/h de solvente (14 estágios de destilação). Para o 

modelo de estágios de não equilíbrio, o TAC do sistema operando com 18 kmol/h de 

solvente (32 estágios de destilação) foi 7 % maior do que o TAC de 22,4 kmol/h de 

solvente (22 estágios de destilação). Ressalta-se que todas as configurações foram 

otimizadas em função da minimização do TAC, levando-se em conta o estágio de 

alimentação, vazão de solvente e razão de refluxo. 

Considerando-se ambos os modelos, para vazões de solvente avaliadas acima de 

21,4 kmol/h, o TAC apresentou uma ligeira redução de 0,8 % com o aumento da vazão 

do solvente até 22,4 kmol/h. Comparando-se a mesma vazão molar de solvente, o TAC 

calculado na análise de estágios de não equilíbrio foi 8,4 % maior em comparação ao 

modelo de estágio de equilíbrio, o que representa uma diferença média de 

aproximadamente 29,2 mil dólares por ano. Essa diferença entre os resultados do 

modelo foi causada principalmente pelo CAPEX, que foi em média 10 % maior para o 

modelo de estágios de não equilíbrio em comparação com o modelo de estágio de 

equilíbrio considerando-se a mesma vazão de solvente. Em relação às configurações 

otimizadas, essa diferença pode ser justificada porque o modelo de estágios de não 

equilíbrio traz resultados mais realistas (ECKERT e VANĚK, 2001). 

A Figura 60 B mostra o TAC em função do número total de estágios de 

destilação da seção extrativa. Para o modelo de estágios de equilíbrio, o TAC é 

minimizado na configuração de 14 estágios de destilação, pois, neste ponto, a redução 

para 13 estágios de destilação aumentou o TAC em 0,56 % para 22,4 kmol/h de 

solvente. Essa diferença foi causada principalmente pelo OPEX, que aumentou 2,9 % 

para a operação com 13 estágios de destilação em comparação com 14 estágios de 

destilação. 
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Figura 60 – TAC das configurações otimizadas de destilação com ChCl:Ureia (1:2) avaliadas pelos 

modelos de estágios de equilíbrio e de não equilíbrio para cada vazão molar de ChCl:Ureia (1:2) e 

número total de estágios  

 
Fonte: autoria própria 

ETH é a corrente de alimentação de bioetanol hidratado; CC é a corrente de alimentação de ChCl:Ureia 

(1:2). 

 

O diagrama de fluxo de processo completo do processo otimizado com o modelo 

de estágio de equilíbrio e os perfis de concentração da coluna de destilação são exibidos 

na Figura 61 A e B, respectivamente. 
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Figura 61 – Diagrama de fluxo do processo da configuração otimizada pelo modelo de estágios de 

equilíbrio e perfil de composição na coluna de destilação extrativa  

 

Fonte: autoria própria 

x é a fração molar de cada componente. 

 

Considerando-se o modelo de estágios de não equilíbrio, o TAC é minimizado 

na configuração de 22 estágios de destilação, pois, neste ponto, a redução para 21 

estágios de destilação aumentou o TAC em 1,1 % para 22,4 kmol/h de solvente. Assim 

como no modelo de estágios de equilíbrio, essa diferença foi causada principalmente 

pelo OPEX, que neste caso aumentou 3,9 % para a operação com 21 estágios de 

destilação em comparação com 22 estágios de destilação. Os dados detalhados para a 

configuração otimizada do pelo modelo de estágios de não equilíbrio com 22,4 kmol/h 

de solvente são mostradas no diagrama de fluxo do processo (Figura 62 A) e os perfis 

de composição da coluna de destilação são mostrados na Figura 62 B. 
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Figura 62 – Diagrama de fluxo do processo da configuração otimizada pelo modelo de estágios de não 

equilíbrio e perfil de composição na coluna de destilação extrativa 

 
Fonte: autoria própria 

x é a fração molar de cada componente. 

 

As configurações com menores TAC obtidos para o modelo de estágios de 

equilíbrio e de não equilíbrio foram comparadas com a literatura (Tabela 18). Para uma 

avaliação precisa, os OPEX dos estudos da literatura foram recalculados considerando o 

preço da utilidade deste estudo. Além disso, o CAPEX de todos os estudos foi 

recalculado usando as equações deste estudo e atualizado o índice de custo para o ano 

de 2019 e o TAC foi calculado com um período de retorno de três anos. 
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Tabela 18 – Comparação do TAC de sistemas para produzir bioetanol anidro com diferentes solventes 

Fonte Solvente Modelo 

Coluna de destilação extrativa  Recuperação do solvente 

OPEX 

(106 USD/ 

ano) 

CAPEX 

(106 USD) 

TAC 

(106 USD/ 

ano) 

Custo 

específico 

(USD/ kmol 

destilado) 

S/F NT RR D (m) xetanol, F xetanol, T  

Equipamento/ Ntotal 

ou L (m) 

D 

(m) 

RR 

Este estudo ChCl:Ureia (1:2) RB 0,224 22 0,38 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 0,224 14 0,36 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 0,305 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 0,125 25 0,51 0,67 0,37 0,9978  Coluna/6 estágios 1,00 0,04 0,06 0,98 0,39 2,080 

b Etilenoglicol EQ 0,244 30 1,10 0,72 0,37 0,9975  Coluna/8 estágios 0,68 0,20 0,08 1,12 0,45 2,411 

c GC3:1 EQ 0,300 22 0,30 1,00 0,85 0,9994  Flash 2,20 - 0,06 0,97 0,38 0,939 

d [Emim][BF4] EQ 0,320 40 1,00 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 estágio de equilíbrio; RB - Modelo de estágios de não equilíbrio; GC3:1 – Glycolic acid-choline chloride 3:1; [Emim][BF4] - 1-Ethyl-3-methylimidazolium 

tetrafluoroborate; S/F (kmol solvente na alimentação/kmol etanol hidratado na alimentação); NT - número total de estágios de destilação; RR - relação de refluxo; D - 

Diâmetro; L - Comprimento; xetanol, F - Fração molar de etanol na corrente de alimentação; xetanol, T - Fração 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 

estágios de equilíbrio. O custo específico apresentado na Tabela 18 refere-se ao custo 

total anual em dólar dividido pela quantidade de mols de bioetanol anidro produzida no 

período. Observa-se que o processo utilizando ChCl:Ureia (1:2) como solvente 

simulado com o modelo de estágio de equilíbrio teve um custo específico menor do que 

os sistemas utilizando etilenoglicol, GC3:1 e [Emim][BF4]. Embora o sistema 

otimizado utilizando o modelo de estágios de equilíbrio neste estudo tenha um custo 

específico maior do que a configuração de Shang et al. (2019) e Pan et al. (2019), nosso 

estudo usa significativamente menos solvente, o que pode ser um parâmetro operacional 

importante quando se considera a recuperação e reciclagem de solvente. 

Utilizando o modelo de estágios de não equilíbrio, nosso sistema teve custo 

específico 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 estágio 

de equilíbrio 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 não depende apenas do 

solvente escolhido, mas também das condições operacionais e da fração molar de etanol 

na corrente de produto. 

Considerando, a coluna de destilação extrativa com ChCl:Ureia (1:2) como 

solvente, Dongmin e Yanhong (2018) usaram um vácuo de 0,607 bar. Porém, ao 

analisar os resultados obtidos sob pressão atmosférica neste estudo e nos trabalhos de 

Shang et al. (2019) e Pan et al. (2019), assim como a temperatura no refervedor 

(149 ºC), que está abaixo da temperatura de degradação do ChCl:Ureia (1:2), não há 

indicação de que operar sob vácuo na coluna de destilação extrativa seja justificado para 

atingir a especificação do etanol pretendida em nosso estudo. 

Com relação à recuperação de solvente, Dongmin e Yanhong (2018) usaram 

uma coluna de destilação. No entanto, Gjineci et al. (2016) estudaram 

experimentalmente a recuperação do ChCl:Ureia (1:2) da água e observaram que a 

evaporação da água em vácuo é suficiente para recuperar o solvente. Isso indica que um 

único estágio de equilíbrio pode ser usado, pois esses componentes apresentam uma 

grande diferença na volatilidade. Em termos de pressão operacional, Dongmin e 

Yanhong (2018) usaram uma pressão de vácuo de 0,607 bar na seção de recuperação de 

ChCl:Ureia (1:2) com o objetivo de reduzir o TAC, mas a seção de recuperação de 

solvente levou a uma temperatura do refervedor (219 ºC) acima da temperatura de 
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degradação do ChCl:Ureia (1:2). Na seção de recuperação de solvente, Shang et al. 

(2019) utilizaram uma pressão de vácuo de 0,0036 bar no vaso flash, tal condição deve 

aumentar significativamente o tamanho do vaso flash. Enquanto isso, em nosso estudo 

essa separação foi alcançada a uma pressão de 0,5 bar, ainda mantendo alta fração de 

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

 

5.2.1.5 Conclusão e contribuições das análises de destilação extrativa com os solventes 

ChCl:Ureia (1:2) e etilenoglicol 

 

De forma geral, percebe-se que o processo de destilação extrativa para produção 

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 produção de etanol anidro. Ainda, este estudo mostra que quando o processo de 

destilação é avaliado pelo modelo de estágios de não equilíbrio, há um aumento direto 

no número total de estágios requeridos para a coluna trazendo uma melhor predição das 

condições de operação do processo. 

Ressalta-se também que, embora o modelo de estágios de não equilíbrio possa 

ter incertezas relacionadas à extrapolação de propriedades do ChCl:Ureia (1:2) para 

temperaturas mais altas e coeficientes de transferência de massa, indisponíveis a partir 

de dados experimentais, os coeficientes de difusividade estimados pelo modelo foram 

consistentes com a literatura. Para o par água e etanol a 78,5 ° C e fração molar de 

etanol de 0,98, o coeficiente de difusão binário calculado foi 3,69 ± 10-5 cm2/s. Dados 

experimentais de Tyn e Calus (1975) nessa condição foram de 3,33 ± 10-5 cm2/s. 

Embora trabalhos futuros devam determinar esses parâmetros experimentalmente, bem 

como experimentos em escala piloto e de recuperação de solvente, este estudo oferece 

uma primeira aproximação do comportamento real do sistema. 

 

5.2.2 Comparação entre o uso de peneira molecular e destilação extrativa 

 

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

bioetanol por meio de variação de pressão (PSA), em ciclos de adsorção, 
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despressurização, purga e pressurização no simulador Aspen AdsorptionTM. Neste 

processo, o adsorvente utilizado foi a zeólita 3 A e o leito utilizado teve as dimensões de 

7,3 metros de altura e 2,4 metros de diâmetro, o qual, de acordo com Fonseca (2011), é 

uma escala comercial. O tempo de cada ciclo de dois leitos foi de 11,5 minutos e o 

estado estacionário foi atingido em 383 ciclos que duraram 73,4 horas e 

aproximadamente 6 horas de tempo real de simulação considerando uma alimentação 

com fração molar de água igual a 0,182. Neste estudo de Fonseca (2011), a fração 

mássica de etanol obtida no produto foi de 0,994 (equivalente a 0,986 em fração molar 

de etanol). Assim, observa-se que o processo é capaz de atingir o nível de purificação 

dentro do esperado para o bioetanol anidro. Entretanto, neste processo, a recuperação do 

etanol alimentado foi de apenas 92,9 %, com produtividade de 46,83 litros/hora/kg 

adsorvente. 

Geralmente, a produção comercial de etanol anidro com peneira molecular 

acontece em dois leitos, enquanto um está adsorvendo o outro encontra-se em 

regeneração (JEONG et al., 2012). Jeong et al. (2012) avaliaram experimentalmente a 

purificação de etanol a nível anidro pelo processo PSA em uma planta piloto 

considerando configurações com diferentes números de leitos, incluindo dois e três 

leitos com o adsorvente zeólita 3 A. Sua análise com dois leitos e alimentação de 

100 litros/hora (fração mássica de etanol de 0,924) possibilitou a produção de etanol 

com fração mássica de 0,9987 e recuperação de 56,5 % do etanol alimentado em uma 

vazão média de produto de 47 litros/hora. Já a configuração com três leitos com a 

mesma condição de alimentação possibilitou a produção de etanol em fração mássica de 

0,9997 com recuperação de 71,4 % do etanol alimentado e produção de 62,1 litros/hora. 

Considerando-se bioadsorventes, Tajallipour et al. (2013) avaliaram o processo 

PSA para produção de bioetanol anidro utilizando como adsorvente a biomassa de 

canola, um subproduto da indústria de extração do óleo de canola. Em seu estudo 

experimental foi possível obter bioetanol em fração mássica igual a 0,99 com 

recuperação 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 são o principal fator 

negativo para o processo PSA. Kaminski et al. (2008) também destacaram que a 

desidratação 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 

destilação extrativa avaliado com ChCl:Ureia (1:2) e com etilenoglicol, a recuperação 
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de 99,98 % do etanol alimentado pode ser alcançada, a fim de evitar a perda de produto. 

Por outro lado, a principal vantagem do uso de peneira molecular em comparação à 

destilação extrativa, é que na adsorção por peneira molecular não é necessário adicionar 

um solvente, como na destilação extrativa, sendo um processo capaz de garantir pureza 

em partes por milhão. 

Desta forma, pode-se concluir que o processo de adsorção por peneira molecular 

é indicado para se produzir bioetanol anidro em alta pureza, sem resquício de outros 

componentes. Já o processo de destilação extrativa é amplamente utilizado para 

produção de bioetanol anidro para ser utilizado como biocombustível, caso em que 

frações baixas de outros componentes não impactam o produto, desde que cumpra o teor 

de etanol requerido.  
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6 CONCLUSÃO 

 

Com relação à produção de bioetanol hidratado, este estudo abordou os 

processos de destilação convencional e duplo efeito. As análises foram conduzidas pelo 

modelo de estágios de equilíbrio e de não equilíbrio, observou-se que as simulações 

avaliadas pelo modelo de estágios de não equilíbrio necessitaram de colunas com maior 

número total de estágios e com maior demanda energética. Ainda, os processos de 

separação alimentados com vinho proveniente da segunda geração requereram maior 

quantidade de calor do que o de primeira geração, porém não foram diferenças muito 

significativas, dadas as composições de vinho utilizadas neste estudo. Os resultados 

também mostraram que o processo de destilação duplo efeito proporciona economia de 

energia em comparação ao processo de destilação convencional. Porém, devido à 

utilização de vácuo nas colunas, o processo de destilação duplo efeito requer 

equipamentos com dimensões de diâmetro maiores que o sistema convencional de 

destilação. Assim, a destilação duplo efeito apresenta vantagens em relação à economia 

de energia e desvantagens com relação ao custo de equipamentos.  

A produção de bioetanol anidro foi avaliada pelo processo de destilação 

extrativa com os solventes etilenoglicol e ChCl:Ureia (1:2). Observou-se que a 

destilação extrativa com ChCl:Ureia (1:2) como solvente exigiu menos energia em 

comparação ao mesmo processo com etilenoglicol. Além disso, considerando-se uma 

coluna de destilação de 35 estágios, o processo operando com ChCl:Ureia (1:2) precisou 

de menor quantidade de solvente do que o processo com etilenoglicol. 

Ainda na destilação extrativa com ChCl:Ureia (1:2), o modelo de estágios de 

não equilíbrio implicou em uma configuração otimizada com TAC 7,65 % maior do que 

o sistema otimizado com o modelo de estágios de equilíbrio. Considerando-se ambos os 

modelos, a seção de destilação extrativa respondeu pela maior parcela do OPEX em 

comparação com a seção de recuperação, e o CAPEX respondeu por uma média de 

83 % do TAC. Em comparação com estudos de outros solventes, a configuração 

otimizada de ChCl:Ureia (1:2) exibe um TAC competitivo. Comparando-se o número 

de estágios de destilação para ambos os modelos para uma mesma vazão de ChCl:Ureia 

(1:2), as simulações pelo modelo de estágios de não equilíbrio exigiram colunas em 

média 62 % maiores em número de estágios de destilação. Considerando-se os desafios 

na modelagem de processos com solventes eutéticos profundos, e a falta de dados 

experimentais mais detalhados, esses resultados mostram a relevância da aplicação de 
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modelos mais detalhados para o projeto de processos de destilação extrativa usando 

solventes alternativos.  

Por fim, a comparação entre os processos de destilação extrativa e adsorção em 

peneira molecular para produção de bioetanol anidro mostrou que a destilação extrativa 

é capaz de fornecer recuperação do produto mais elevada. Considerando-se 

configurações convencionais de leito para a peneira molecular e de dimensão de coluna 

para a destilação extrativa, o sistema de adsorção por peneira molecular se mostrou 

limitado com relação à recuperação do etanol, já que requer reciclo de grande 

quantidade de matéria para evitar perdas por baixa recuperação do produto. Por outro 

lado, a adsorção tem a vantagem de não requerer a utilização de um solvente, o que é 

importante para aplicações em que o etanol precisa estar completamente livre de 

impurezas, assim, percebe-se que ambos os processos possuem aplicações importantes, 

dependendo-se do produto que se tem como objetivo. 

Com relação às publicações relacionadas a esta pesquisa, tem-se dois trabalhos 

em eventos científicos e dois artigos científicos 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 científico 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 Química intitulado “Simulação de 

destilação extrativa de bioetanol usando o DES cloreto de colina com ureia 1:2”, este 

evento está previsto para acontecer no mês de outubro de 2021. 

O artigo científico 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 revisão de uma revista científica 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 revisão.  

Como sugestão para trabalhos futuros, verificou-se a necessidade de a literatura 

informar dados experimentais do processo de destilação extrativa com o solvente 

ChCl:Ureia (1:2) para produção de bioetanol anidro, considerando-se a etapa de 

destilação e de recuperação do solvente. Além disso, destaca-se a mesma necessidade de 
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cálculos experimentais das propriedades como viscosidade da mistura ternária para 

maior faixa de temperatura, tensão superficial e avaliação dos coeficientes de 

transferência de massa. Ainda, com relação ao processo de produção de bioetanol 

hidratado, sugere-se uma avaliação considerando-se uma composição de vinho oriundo 

da primeira e segunda gerações mais completa, com impurezas e frações molares dos 

componentes em menor quantidade para se verificar possíveis efeitos no sistema. Além 

disso, também se destaca a importância de a literatura trazer dados experimentais dos 

processos, para que se possa ter uma planta virtual consolidada, muito útil para análises 

de otimização, retrofit e revamp, usando o modelo de estágios de não equilíbrio, que 

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

 

Por se tratar de um novo solvente, o cloreto de colina com ureia (1:2) não se 

encontra na base de dados do simulador Aspen Plus®. Desta forma, foi necessário 

inserir no programa todas as propriedades físico-químicas e termodinâmicas do 

solvente. Assim, este apêndice tem como objetivo apresentar um tutorial para a inserção 

das propriedades deste componente no simulador de processos. 

Existem propriedades dependentes da temperatura como: viscosidade, 

capacidade calorífica, volume molar, tensão superficial, entalpia de vaporização e 

pressão de vapor; e propriedades independentes da temperatura como: massa molar, 

temperatura de ebulição, temperatura crítica, pressão crítica, volume crítico, fator 

acêntrico e fator de compressibilidade. As propriedades independentes da temperatura 

são inseridas diretamente no simulador. Já as propriedades que dependem da 

temperatura podem ser equacionadas através de regressões de dados experimentais.  

Para se obter a listagem completa de propriedades e suas descrições, pode-se 

entrar no ambiente “Help” do simulador e buscar por “Pure Component Databank 

Parameters”. Assim, podem ser inseridas todas as propriedades disponíveis para o 

componente e para a mistura avaliada. 

A fim de se obter todas as propriedades requeridas para a simulação, foi 

necessário realizar uma busca bibliográfica. Encontrados os dados experimentais de 

autores que já 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 o novo componente. Destaca-se que todo esse processo de inserção é realizado no 

ambiente “Properties”. 

Para se inserir as propriedades que não dependem da temperatura, deve-se ir até 

a seção “Methods”, selecionar a opção “Parameters” e depois entrar na seção “Pure 

componentes”. Dentro desta seção, deve-se criar um conjunto de propriedades através 

da opção “New”. Então, selecionando-se a opção “Scalar” será possível inserir todas as 

propriedades escalares do componente.  

Para se inserir as propriedades dependentes da temperatura, deve-se seguir o 

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 opção “T-

dependent correlation”. Selecionada a opção, deve-se escolher a propriedade a ser 
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inserida. Neste caso é necessário refazer este processo para cada uma das propriedades 

dependentes da temperatura, pois elas não ficam em um mesmo conjunto como as 

propriedades escalares. 

Nos casos em que se possui dados experimentais, os parâmetros das equações de 

propriedades dependentes da temperatura podem ser regredidos dentro do próprio 

simulador através do método “regression”. No caso de propriedades em que não há 

dados experimentais disponíveis na literatura, pode-se utilizar a função “estimation” do 

simulador, esta utiliza outras propriedades do componente para estimar a propriedade 

faltante. 

Ainda, destaca-se que no simulador há diversos modelos de equacionamento que 

podem ser escolhidos para representar uma mesma propriedade. Por isso, é importante 

se atentar aos parâmetros THRSWT e TRNWT. Estes são identificadores que designam 

o modelo selecionado para cada propriedade e se encontram dentro desta seção “Pure 

Components”. Além deles, dentro da seção “Methods”, em “Selected Methods” deve-se 

verificar, para o modelo termodinâmico selecionado, se os parâmetros lá indicados 

correspondem às equações utilizadas para as propriedades. 

As propriedades da mistura como viscosidade, tensão superficial, densidade, 

capacidade calorífica e condutividade térmica do líquido devem ser inseridas dentro da 

opção “Binary Interaction” presente na seção “Parameters” dentro de “Methods”. 

Também é possível aproximar as propriedades da mistura através do simulador e para 

que elas sejam exibidas junto com os resultados de cada corrente, é necessário solicitar 

sua exibição. Isso é feito pelo caminho “Properties” seguido de “Property Sets”. Ao 

entrar nesta seção, 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” é importante escolher o estado físico da matéria que se 

deseja considerar para a propriedade. 

Depois de realizar este processo, para que estas propriedades sejam exibidas 

para as correntes desejadas, é necessário entrar no ambiente “Simulation” e seguir os 

passos apresentados a seguir. Primeiro deve-se selecionar a corrente desejada e entrar na 

sua respectiva seção “Results”. Neste ambiente, deve-se clicar na opção “add 

properties”. Ao entrar no ambiente de adição de propriedades, deve-se buscar pela 

propriedade de interesse. Pode-se pesquisar pelo nome que foi criado para a propriedade 

já definida na seção “Properties” anteriormente. Depois de selecionada a propriedade, 

ela passará a ser exibida nos resultados após a simulação ser resolvida. 


