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Bactérias do género Clostridia responsaveis pela fermentacdo ABE (Acetona-Butanol-Etanol)
sofrem forte inibicdo pelo butanol, resultando em processos diluidos com baixa eficiéncia
energética e volume excessivo de vinhaca. Uma forma de resolver esse problema ¢ com o uso
de tecnologias de fermentagdo com recuperacao integrada de produtos. Entre estas, destaca-se
a fermentacao a vacuo devido a sua simplicidade. Contudo, estudos anteriores demonstram que
a etapa de condensacdo dos vapores gerados durante a ebulicao do caldo fermentativo consome
muita energia elétrica, o que encarece muito o processo. Para tentar resolver esse problema da
fermentagdo a vacuo, desenvolvemos um sistema de condensacdo que se baseia em ejetores
operados com solvente organico para a geragdo do vacuo. O solvente organico € o etileno glicol
que pode ser reaproveitado na etapa de purificacdo dos produtos pela destilagdo extrativa.
Foram propostas diferentes configuragdes para o processo com ejetores a vapor de etileno
glicol. Ainda, desenvolvemos outros cenarios utilizando ejetores a vapor de agua e
compressores. Os estudos foram realizados via simulagdo computacional (Aspen Plus®) e a
eficiéncia de cada processo proposto (fermentacdo a vacuo/condensacgdo/destilagdo) foi
avaliada mediante analises energética (andlise pinch) e econdmica. A substituicdo de
compressores por ejetores reduz muito o consumo de eletricidade, porém aumenta a demanda
de outras utilidades. De todos os processos desenvolvidos, a planta com apenas compressores
apresentou o menor custo total (209.8 US$/ton butanol) seguida da planta com ejetores a vapor
de etileno glicol (233.7 US$/ton butanol). Ambos os casos foram mais economicos que o
processo convencional sem vacuo (235.3 US$/ton butanol). A vantagem dos novos processos
¢ ainda maior para custos menores de eletricidade e custos altos de investimento. Concluimos
que a fermentagdo ABE a vacuo do tipo flash com compressor e/ou ejetor a vapor de etileno
glicol tem potencial de apresentar um custo total inferior ao processo convencional sem vacuo,
desde que haja integracdes energéticas. Além dos beneficios econdmicos, as plantas
desenvolvidas sdo mais compactas e causam um menor impacto ambiental com a fertirrigagao

excessiva de vinhaga.

Palavras-chave: Fermentagdo a vacuo; ejetor; compressor; butanol; etileno glicol.



Abstract

Solventogenic Clostridium species responsible for the ABE fermentation (Acetone-Butanol-
Ethanol) are strongly inhibited by butanol, resulting in dilute processes with low energy
efficiency and large stillage production. Possible solutions include fermentation technologies
with integrated product recovery. Among these technologies, vacuum fermentation attracts
attention due to its simplicity. However, previous studies have demonstrated that the energy
cost to condensate the vapors generated during the boiling of the fermentation broth is
prohibitive. To try to solve this problem of vacuum fermentation, we developed a condensation
system based on ejectors operated with an organic solvent to generate the vacuum. The organic
solvent is ethylene glycol, which is reused in the product purification step by distillation.
Different configurations have been proposed for the process with ethylene glycol ejectors.
Moreover, we developed other scenarios using steam ejectors and compressors. Studies were
conducted using process simulation in Aspen Plus®, and the efficiency of the proposed process
(vacuum fermentation/condensation/distillation) was assessed by energy (pinch analysis) and
economic analyses. Replacing compressors with ejectors significantly reduces electricity
consumption but increases the demand for other utilities. Of all the processes developed, the
plant with only compressors had the lowest total cost (209.8 US$/ton butanol) followed by the
plant with ethylene glycol steam ejectors (233.7 US$/ton butanol). Both cases were more
economical than the conventional process without vacuum (235.3 US$/ton butanol). The
advantage of the new processes is even greater for lower electricity costs and high investment
costs. We conclude that ABE fermentation in a vacuum flash type with compressor and/or
ethylene glycol ejector has the potential to have a total cost lower than the conventional process
without vacuum if there are energetic integrations. In addition to the economic benefits, the
plants developed were compact and cause less environmental impact with excessive fertigation

of the stillage.

Keywords: Vacuum fermentation; ejector; compressor; butanol; ethylene glycol.
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CAPITULO 1

Introducao

Neste capitulo, introduzimos o tema da dissertagdo e seus objetivos.

G
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1.1 Contexto

A demanda por quimicos de origem verde e biocombustiveis avancados com densidade
energética mais proxima a da gasolina tem impulsionado pesquisas focadas na produgdo de
butanol via fermentacdo ABE (Acetona-Butanol-Etanol). Muitos desses estudos buscam
diminuir a alta inibi¢do que o butanol causa nos microrganismos produtores (NGUYEN et al.,
2018). Este problema gera baixa eficiéncia energética do processo devido a corrente de produto
ser diluida (~13 g butanol/L), o que resulta, por sua vez, num numero elevado de fermentadores,
alto consumo de vapor na etapa de destilagio (ASSUMPCAO et al., 2018) e uma producio
excessiva de vinhagca (MARIANO; FILHO, 2012).

Para solucionar o problema da inibi¢do da fermentagdo pelo butanol, diferentes
tecnologias de separacdo podem ser integradas ao fermentador para recuperar o butanol
enquanto este ¢ produzido. Entre estas, destaca-se a fermentacdo a vacuo devido a sua
simplicidade. Na fermentacdo a véacuo do tipo flash, foco deste projeto, o fermentador ¢é
conectado a um tanque flash a baixa pressdo que permite a evaporagao dos produtos na
temperatura da fermentacao. Assim, a separagdo ocorre sem a necessidade de membranas (que
sdo susceptiveis a entupimento por sélidos) e compressores de gas de arraste. Além disso, essa
tecnologia oferece alta taxa de remocao de butanol (até ~15 g/L-h), sendo aproximadamente 10
vezes mais “rapida” do que a tecnologia de remoc¢ao por arraste de gas (MARIANO et al.,
2011a). Essa caracteristica torna a tecnologia do vacuo especialmente adequada para sistemas
com alta carga celular e consequente alta produtividade.

Devido as vantagens da fermentagdo a vacuo, esta tem sido objeto de estudo do grupo de
pesquisa ao qual esse projeto estd vinculado. Os primeiros estudos do grupo (conceituais e
experimentais) demonstraram a viabilidade técnica da recuperacdo do butanol do caldo
fermentativo (MARIANO et al., 2008, 2011a, 2012; MARIANO; FILHO; EZEJI, 2012).
Contudo, estudos posteriores demonstram que o sistema de condensagdo dos vapores gerados
durante a ebulicdo ¢ ainda um entrave para a viabilidade econdmica dessa tecnologia
(ASSUMPCAO et al., 2018; DIAZ; VON STOSCH; WILLIS, 2019; PEREIRA et al., 2018,
2017). Nestes estudos foi proposto que o vacuo fosse gerado por compressores € que o calor
produzido nessa operagdo e o proprio calor latente de condensagdo fossem integrados ao
processo, fornecendo energia de vaporizagao ao fermentador e as colunas de destilacdo. Porém,
o gasto com eletricidade dos compressores se mostrou proibitivo. Numa tentativa de diminuir
a carga de vapores para os compressores, Dantas (2018) inseriu condensadores entre o

fermentador e os compressores. Entretanto, o custo com o refrigerante (dgua a 10 °C) também
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foi excessivo. Condensadores também nao se mostraram economicamente viaveis no caso da
condensagdo de vapores de butanol gerados por gas de arraste (gas stripping) (PYRGAKIS et
al., 2016).

Baseando-se em elementos das tecnologias existentes, contudo, eliminando o uso de
compressores para a geracdo do vacuo, esse projeto de mestrado propde uma tecnologia onde
o vacuo ¢ gerado por um sistema de ejetores que utilize etileno glicol como vapor motriz. A
proposta de usar um solvente organico como vapor motriz, ao invés do convencional vapor
d’agua, ¢ de facilitar a recuperagao do produto apo6s a condensacao. O etileno glicol pode ser
usado para “quebrar” o azedtropo etanol-agua, assim como € feito em usinas de etanol no Brasil.
Dessa maneira, esse projeto de mestrado visa desenvolver um sistema de gera¢do de vacuo e
condensagao de baixo custo para a fermentagdo a vacuo.

Os estudos foram realizados via simulagdo computacional (Aspen Plus® v8.6) ¢ a
eficiéncia do processo proposto (fermentacdo a véacuo/condensagdo/destilacdo) foi avaliada

mediante andlises energética (andlise pinch) e econdmica.

1.2 Objetivos

Esse trabalho de mestrado tem como objetivo desenvolver um sistema de geracdo de
vacuo e condensagdo, baseado em ejetores operados com solvente organico, para a fermentacao

a vacuo. Para atingir essa meta, o projeto tem os seguintes objetivos especificos:

1. Desenvolver via simulador computacional o sistema de fermentagdo a vacuo com ejetores

e a purificacdo dos produtos por destilacdo;
2. Realizar estudos de integracdo energética via analise pinch;

3. Analisar economicamente o sistema proposto.
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CAPITULO 2

Revisao Bibliografica

Neste capitulo, apresentamos uma Revisdo Bibliografica sobre os principais topicos discutidos
neste projeto: Butanol, Fermenta¢do ABE, Fermentagdo a vdcuo e Ejetores a vapor.
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2.1 Butanol

O butanol (ou n-butanol) ¢ um alcool de cadeia saturada formado por quatro carbonos
(C4H9oOH). Atualmente, esse quimico apresenta diversas aplicagdes industriais (BASF, 2016;

DOW CHEMICALS, 2013; JIN et al., 2011), a saber:

- Solvente para producdo de resinas, revestimentos, tintas € corantes;

- Intermediario na sintese de diversos outros quimicos de valor elevado, como éteres
de glicol, ésteres de acrilato/metacrilato, acetato de n-butilo, amino resinas,
n-butilaminas;

- Extrator em industrias farmacéuticas;

- Agente plastificante;

- Matéria-prima para processos de flotacao;

- Aditivo em polidores, produtos de limpeza, fluidos de degelo;

- Componente de freio hidraulico.

Ainda, o butanol tem grande potencial como biocombustivel (NDABA; CHIYANZU;
MARX, 2015). Em relacdo ao etanol, o butanol é menos volatil, menos explosivo e apresenta
maior ponto de fulgor e menor pressdo de vapor, o que torna o seu manuseio mais seguro. Por
ndo ser higroscopico e nem corrosivo, ¢ mais facil armazena-lo e transporta-lo por meio de
dutos. Além disso, possui densidade energética similar a da gasolina, pois sua cadeia carbonica
¢ maior, e pode ser misturado a ela ou ao diesel, em qualquer proporc¢ao, sem a necessidade de
adaptacgdo do veiculo (DURRE, 2007; JIN et al., 2011).

Existem duas rotas principais para produzir o butanol: a rota petroquimica e a bioldgica
(LEE et al., 2008). A primeira ¢ a mais empregada e € realizada a partir de derivados do petréleo
(NIEMISTO, 2014). O processo é feito majoritariamente pela sintese Oxo, mas pode ocorrer
também pela sintese Reppe ou pela hidrogenacao de crotonaldeido (LEE et al., 2008). Quando
produzido por essa rota, o butanol também ¢ chamado de petrobutanol (JIN et al., 2011).

Na rota bioldgica, o butanol, ou biobutanol, ¢ produzido via fermentagdo da biomassa
promovida principalmente por bactérias do género Clostridium, que sdo estritamente
anaerobicas (LEE et al., 2008; QURESHI; LIU; EZEJI, 2013). As espécies C. acetobutylicum
e C. beijerinckii, em especial, sdo as que produzem a maior quantidade de butanol (QURESHI;
LIU; EZEJI, 2013). Os substratos para a fermentacao desses microrganismos podem ser desde
monossacarideos (ex.: glicose e frutose) a polissacarideos (ex.: hemicelulose e amido)

(BANKAR et al., 2013; JONES; WOODS, 1986). Ha dois tipos mais comuns de fermentagao:
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a ABE que produz acetona, butanol e etanol e a IBE que produz isopropanol, butanol e etanol.

Entre ambas, a fermentacdo ABE ¢ o foco deste trabalho.

2.2 Fermentacao ABE

A fermentagao ABE ¢ um dos processos industriais mais antigos que existem (JIN et al.,
2011). Foi descoberta por Louis Pasteur, em 1861, durante seus estudos com bactérias
anaerobicas. Gragas aos avancos promovidos por Strange e Chaim Weizmann, no inicio do
século 20, essa rota comegou a ser utilizada com o propdsito de produzir acetona para a Primeira
Guerra Mundial (JONES; WOODS, 1986). Nos anos seguintes, a demanda de butanol
aumentou e foram criadas plantas industriais em larga escala em diversos paises, tais como
Canada, Estados Unidos, Unido Soviética, China, Japdo e Africa do Sul (EZEJI et al., 2010;
NDABA; CHIYANZU; MARX, 2015). A fermentacdo ABE se tornou, na época, o segundo
maior processo fermentativo industrial do mundo (BANKAR et al., 2013; JIN et al., 2011; LEE
et al., 2008). No entanto, a partir da década de 60, com o progresso da industria petroquimica e
com o aumento do pre¢o da matéria-prima, a fermentagdo ABE perdeu mercado e a ultima
fabrica foi fechada em 1986 na Africa do Sul (NDABA; CHIYANZU; MARX, 2015). Porém,
a crise do petrdleo e a recente demanda por bio-solventes fizeram com que usinas de
fermentagdo ABE voltassem a funcionar em alguns lugares, como na China (JIN et al., 2011;

MARIANO; FILHO, 2012).

2.2.1 Rota metabdlica

O metabolismo das bactérias Clostridium, durante a fermentagao ABE, ¢é feito em duas
fases (Figura 1). Na primeira, a fase acidogénica, as células consomem os agticares e produzem
os acidos butirico e acético. Essa etapa ocorre durante o crescimento exponencial das bactérias
e resulta em uma diminuicao do pH do meio devido a formacao de 4cidos. Na segunda fase, a
fase solventogénica, o crescimento celular diminui e os acidos sdo assimilados para produzir os
solventes acetona, butanol ¢ etanol (HARTMANIS; GATENBECK, 1984; JONES; WOODS,
1986).
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(0]
v
Acetoacetil-CoA —_— )J\
\ o, Acetona
H,O
(0] v
V' /\/\
OH Butirl-Co A —— OH
~—_ ¥
n-butanol

Acido butirico

Figura 1. Rota metabdlica simplificada da fermentacdo ABE promovida pelas bactérias do género Clostridium.

A fermentacao ABE ¢ realizada normalmente em reatores do tipo batelada. A proporcao
tipica dos rendimentos em massa de acetona, butanol e etanol € 3:6:1. A temperatura 6tima da

fermentagdo, por sua vez, estd entre 30 e 40 °C (BANKAR et al., 2013).

2.2.2 Limitacoes

Uma das maiores limitagdes da fermentacdo ABE ¢ a toxicidade do butanol sobre os
microrganismos produtores. A quantidade méxima que as bactérias Clostridium toleram ¢ de
cerca de 13 g/L de butanol (JONES; WOODS, 1986; MARIANO et al., 2008). A partir dessa
concentragao, esse solvente altera a estrutura da membrana plasmatica das células, inibindo-as
(BANKAR et al.,, 2013). Assim, a produtividade desse processo ¢ muito baixa (0.2 a
0.5 g butanol/ L h), resultando em correntes de processo bastante diluidas (ASSUMPCAO et
al., 2018; MARIANO; FILHO, 2012). Como consequéncia, a producao industrial ¢ onerosa,
pois necessita-se de um nimero alto de fermentadores e gasta-se muita energia na separagao
dos produtos por destilagdo (~25 MJ/kg butanol) (ASSUMPCAO et al., 2018; MARIANO et
al., 2008, 2011b; MARIANO; FILHO, 2012). Além disso, gera-se muito efluente:
aproximadamente 71 litros de vinhaca para cada litro de butanol (MARIANO; FILHO, 2012;
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QURESHI et al., 2008). Esse volume alto de vinhaga também aumenta os custos operacionais,
uma vez que esse efluente precisa ser tratado ou disposto da maneira adequada. Nas
biorrefinarias de etanol do Brasil, por exemplo, parte dessa vinhaga ¢ utilizada para irrigar as
plantagdes de cana-de-agucar, processo conhecido como fertirrigacdo (DANTAS, 2018).
Todavia, a fertirrigacdo, quando excessiva, pode resultar na salinizagdo e acidificag¢do do solo,
o que afeta a produtividade da cana-de-acicar (DANTAS et al., 2020; FUESS; GARCIA;
ZAIAT, 2018).

Diante desses problemas resultantes da toxicidade do butanol, vérios estudos estdo sendo

desenvolvidos com o proposito de solucionéa-los. Existem duas vertentes principais de pesquisa:

(1) Desenvolvimento de novos microrganismos: Por meio de modificacdo genética,
busca-se desenvolver novos microrganismos que tolerem concentragdes mais altas

de butanol (LEE et al., 2008; MARIANO; FILHO, 2012).

(i1)  Desenvolvimento de Tecnologias de recuperagdo integrada: Diferentes tecnologias
de separagdo podem ser integradas ao processo para retirar os solventes a medida
em que sdo produzidos (BANKAR et al., 2013; LEE et al., 2008; MARIANO;
FILHO, 2012; OUTRAM et al., 2017; VANE, 2008). Assim, a concentracao de
butanol se mantém baixa no meio e ndo inibe as células. A Tabela 1 apresenta uma
breve descrigdao de algumas tecnologias de recuperacao, destacando suas vantagens

e limitagoes.
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Tabela 1.Tecnologias de recuperagdo para a fermentagdo ABE.

Tecnologia

Descricao

Q Vantagens

e Limitacdes

Arraste por gas

Um gés ¢ injetado no
caldo fermentativo e
extrai os produtos
(BANKAR et al., 2013;
OUTRAM et al.,
2017).

- Nao agride os

microrganismos
(DANTAS, 2018);
Possibilidade de reciclo
dos gases fermentativos
(CO; e Hy) como o gas
de arraste (BANKAR et
al., 2013; OUTRAM et
al., 2017);

Baixo risco de
contaminagdo ou
entupimento (LEE et al.,
2008).

Produg@o excessiva de espuma
(KUJAWSKA et al., 2015);
Biorreatores de grande volume
(DANTAS, 2018);

Necessidade de compressores de
gas de arraste e alta fluxo de gas
(LOPEZ CONTRERAS et al.,
2010; OUTRAM et al., 2017);
Gasto energético elevado (LOPEZ
CONTRERAS et al., 2010;
OUTRAM et al., 2017).

Extracao
liquido-liquido

Adiciona-se ao caldo
fermentativo um
liquido imiscivel em
agua que extrai
seletivamente ABE e
deixa os
microrganismos e
outros compostos no
meio (BANKAR et al.,
2013).

Baixo consumo
energético,
principalmente para
arranjo de dupla
extragdo (DANTAS,
2018; KURKIJARVI;
LEHTONEN;
LINNEKOSKI, 2014);
Alta seletividade e
eficiéncia (LEE et al.,
2008).

Baixo rendimento (DANTAS,
2018);

Necessidade de um grande
volume de extrator (DANTAS,
2018);

Pode gerar emulséo (LEE et al.,
2008);

Risco de intoxicagdo das células
pelo extrator (BANKAR et al.,
2013);

Custo de investimento e operacao
elevados (KUJAWSKA et al.,
2015; OUTRAM et al., 2017);
Possiveis perdas do liquido
extrator (BANKAR et al., 2013);
Actimulo de células microbianas
na interfase do extrator e do caldo
de fermentagdo (BANKAR et al.,
2013).

Uma membrana entre a

Baixa demanda

Entupimento das membranas

fase gasosa ea liquida energética (BANKAR et (DANTAS, 2018):
- separa seletivamente os al., 2013; DANTAS, - D,
Pervaporacio . Redugdo da seletividade das
produtos ABE 2018); membranas com o tempo de uso
(OUTRAM et al., Baixa contaminag&o (BANKAR et al., 201 313
2017). (BANKAR et al., 2013). ° ’
Custo elevado com a dessorc¢ao
(DANTAS, 2018);
Alta seletividade e Envenenamento do adsorvente
Um adsorvente com capacidade (DANTAS, que dificulta sua recuperagdo
. 2018); (DANTAS, 2018);
alta afinidade por ABE . AR ~ .
Adsorgiio retira esses COMPOSEOS Baixa demanda Possivel incrustagdo de células e
energética (BANKAR et outros compostos que reduzem o

do meio (BANKAR et
al., 2013).

al., 2013; DANTAS,
2018).

rendimento de solventes
(BANKAR et al., 2013);

Risco de intoxicagdo das células
pelo adsorvente (NIEMISTO,
2014).
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Além das tecnologias apresentadas anteriormente, existe a fermentacao a vacuo.

2.3 Fermentacio a vacuo

Na fermentagdo a vacuo (Figura 2), o biorreator ¢ operado a uma pressdo baixa o
suficiente que permite a ebulicdo dos solventes ABE na temperatura da fermentacao (~37 °C).
Assim, por meio dessa técnica, € possivel manter a concentragao de butanol baixa no caldo

fermentativo, o que evita a inibi¢do dos microrganismos (MARIANO et al., 2011a).

ABE + H,0 + gases da

) fermentagao
(o0
— 1 Caldo Fermentativo em
ebuligao

Fermentador

Figura 2. Produgio de butanol (fermentagdo ABE) em uma fermentagio a vacuo convencional.

Uma varia¢do da fermentacdo a vacuo ¢ a fermentacao flash (Figura 3). O principio de
funcionamento ¢ basicamente o mesmo, porém, neste arranjo, utiliza-se um biorreator operado
a pressao atmosférica e um tanque flash sob vacuo. Apds a fermentagdo, o caldo vai para o
tanque onde ocorre a vaporizagao dos solventes (DANTAS, 2018). Depois disso, parte do

liquido retorna para o fermentador.

Gases da fermentagao

] ABE + H,0
(o o]
Caldo Fermentativo em
ebulicdo

Fermentador

Tanque Flash

Figura 3. Produgfo de butanol (fermentacdo ABE) em uma fermentagao a vacuo do tipo flash.



Capitulo 2 | Revisio Bibliografica

[\®}
[@)

Diversos trabalhos na literatura, especialmente do grupo de pesquisa ao qual este projeto
esta vinculado, avaliaram a utilizacdo da tecnologia de recuperacdo a vacuo aplicada a

fermentagao ABE (e IBE). A seguir, sdo apresentados alguns dos principais estudos (Figura 4).

ooy

e

Recuperacao a vacuo do butanol

Primeiros estudos =
Mariano et al. 2008, 2011a/b

Estudos experimentais e conceituais
demonstraram a viabilidade técnica

da recuperagdo do butanol do caldo [ Anélise Energética A
fermentativo pelo vacuo. Mariano et al.2011b

A recuperagdo a vacuo foi
simulada utilizando compressores.
A implementagdo dessa tecnologia

Analise Economica = Stlgngliz Ssetrirll:n;is ;1: v;:ggr n;o N
Assumpgdo et al., 2018; p ¢ produg

Pereira et al., 2018. vinhaga.

Mesmo com a redugdo do consumo de

vapor ¢ da produgdo de vinhaga, o . . L
custo excessivo com eletricidade = Modifica¢des do processo '@‘
mostrou ser um entrave para a Dantas, 2018 <

viabilidade economica da tecnologia. Quando um condensador ¢

adicionado antes do compressor, ha
uma redugdo do consumo de
eletricidade. Porém, o custo com
agua resfriada é excessivo.

v
Novas sugestoes

Figura 4. Linha do tempo com alguns estudos sobre a fermentacdo a vacuo do grupo de pesquisa.

2.3.1 Primeiros estudos

Antigamente, havia um paradigma no meio cientifico de que a separacao a vacuo era
adequada apenas para a recuperagdo de produtos mais volateis do que a d4gua, como o etanol e
o acetaldeido, conforme afirmado por Roffler et. al (1984). Por isso, essa tecnologia foi
estudada inicialmente para recuperar etanol (DANTAS, 2018). Todavia, estudos experimentais
e conceituais (MARIANO et al., 2008, 2011a; MARIANO; FILHO; EZEJI, 2012) refutaram

esse paradigma ao comprovar a viabilidade técnica da separag@o a vacuo para o butanol. Essa
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inovacao tecnoldgica ganhou destaque no periddico Biotechnology and Bioengineering (sessao
“spotlight” do vol. 108, n.8, 2011) e na Revista Pesquisa FAPESP (185:55, 2011).

A recuperagao a vacuo pode ser aplicada para recuperar butanol, porque a mistura butanol
e agua formam um heteroazedtropo de minimo. No diagrama de fases para essas duas
substancias a 1 atm (Figura 5), por exemplo, observa-se que para uma fragdo de butanol inferior
a 0.24 a temperatura de ebulicdo da mistura ¢ menor que a da dgua pura (100 °C) e a do butanol
puro (118 °C). Assim, € possivel extrair o dlcool a uma temperatura que nao ira agredir as células

quando for aplicado o vacuo e a fase vapor recuperada ¢ mais rica em butanol comparada a fase

liquida (MARIANO et al., 2008).

120

—&— Vapor
—o—Liquido

115

110

105

Temperatura (°C)

100

95

90 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1

Fragdo molar de Butanol

Figura 5. Diagrama de fases do butanol e agua a pressdo atmosférica gerado no 4Aspen Plus® pelo modelo
UNIQUAQ.

Em compara¢do ao modelo convencional (reator batelada sem recuperagdo), a separagao

a vacuo apresenta muitas vantagens (MARIANO et al., 2011a). Essa tecnologia:

- Diminuiu o tempo de fermentagao;
- Consome o maximo de glicose;
- Proporciona maior crescimento das células;

- Aumenta a produtividade.

Em relagdo a outras tecnologias, o uso do vacuo também ¢ vantajoso (MARIANO et al.,

2011a), porque:
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- Nao precisa de membranas, que podem entupir com o tempo e ter reducdo da
eficiéncia e da seletividade;

- Nao precisa de compressores de gas de arraste, que encarecem 0 processo;

- Nao contamina ou agride os microrganismos;

- Apresenta alta taxa de remocao de butanol (~ 15 g/L-h);

- E 10 vezes mais rapida que a remog¢ao de arraste de gés.

Apesar das muitas vantagens, a recuperagao a vacuo apresenta pontos que necessitam de
melhorias. Um deles ¢ que os acidos podem ser parcialmente vaporizados junto com os
solventes ABE, conforme observado em estudos experimentais (MARIANO et al., 2011a). A
remoc¢do dos 4cidos do caldo fermentativo ndo ¢ desejada, porque esses compostos sao
intermediarios na producao dos solventes organicos na fase solventogénica, como mostrado
previamente. Assim, ao remové-los, os rendimentos das reagdes sdo prejudicados (OUTRAM

etal., 2017).

2.3.2 Analise Energética

Mariano et. al (2011b) avaliou o requerimento energético da recuperagdo a vacuo do
butanol desde a etapa da fermentacdo ABE, do tipo flash, até a destilagdo. O processo foi
simulado no Aspen Plus® para diferentes condi¢des. Ao todo 7 cenarios foram avaliados,
considerando a concentragdo de glicose na alimentagdo do processo, o volume do fermentador
e o tipo de cepa dos microrganismos fermentadores. Para gerar o vacuo, foram utilizados dois
compressores sequenciais. Diferentes estratégias foram feitas com o proposito de aproveitar a
energia no processo, como a recompressao de vapor que fornece energia ao tanque flash e outras
integragdes na etapa de destilagdo.

O estudo mostrou que, com a fermentagao a vacuo do tipo flash, ¢ possivel utilizar uma
solucdo de alimentagdo mais concentrada de glicose. No processo, ha uma conversao alta de
glicose em ABE o que resulta em um aumento de produtividade e um caldo de fermentacao
mais concentrado. Ainda, pequenas elevagdes da concentracao de butanol nesse caldo resultam
na reduc¢dao da demanda energética na destilaria. Dos cenarios analisados, aquele que utilizou
150 g/L de glicose e um fermentador de 500 m* foi o que apresentou os melhores resultados
para uma cepa selvagem (C. acetobutylicum ATCC824). Neste cendrio, observou-se uma baixa
concentragdo de butanol no fermentador (6.9 g/L), uma reducdo da energia global de 39%

comparado ao processo convencional ¢ uma menor producao de vinhaga (de 72 para 29 L
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vinhaca/L butanol). Apesar disso, no processo proposto hd uma demanda grande de energia

elétrica (6 MJ/kg de butanol) devido aos compressores.

2.3.3 Analise Economica

Pereira et al. (2018) e Assungao et al. (2018) avaliaram economicamente o uso do vacuo
para recuperar o butanol na fermentagdo ABE em escala industrial. Pereira (2018), em especial,
estudou a fermentagdo flash e Assungdo et al. (2018), a fermentagdo a vacuo. Em ambos os
estudos o vacuo foi gerado por meio de compressores. Foi constatado que a tecnologia do vacuo
permite um nimero de fermentadores muito inferior ao processo convencional, por causa da
maior produtividade. Ainda, as colunas de destilagdo demandam menos energia para separar os
produtos e, consequentemente, menos vapor. Logo, a etapa de purificagdo ¢ mais econdmica
comparada ao processo convencional sem recuperagdo a vacuo. Ainda, hd uma redugdo do custo
com tratamento de 4guas residuais. Apesar de todas essas economias, a demanda de energia
elétrica dos compressores torna o processo mais caro que a fermentacdo convencional

(Figura 6).

= Tratamento de aguas residuais

m Agua industrial

MMUS$

H Eletricidade

B Vapor na destilagao

Fermentagdo convencional Fermentagdo a vacuo

Figura 6. Custo operacional para uma planta de fermentacdo ABE convencional e utilizando a fermentagdo a
vacuo (Assumpgdo et al., 2018).
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2.3.4 Modificacdes do processo

Dantas (2018), por sua vez, analisou o processo de fermentacao IBE (isopropanol, butanol
e etanol) com a recuperacao a vacuo do tipo flash. Foi proposto utilizar um condensador logo
apos o tanque flash, resfriado com agua fria (10°C), com o objetivo de diminuir a demanda
elétrica dos compressores e, assim, reduzir custos. Nesta configuragdo, um grande volume de
vapor contendo os produtos ¢ condensado antes de ir para o compressor. Com a menor carga
de vapor, a poténcia requerida do compressor ¢ menor, o que reduz muito o requerimento de
energia elétrica. Além disso, apenas um compressor ¢ suficiente para realizar a compressao, o
que também reduz custos de investimento. E interessante destacar também que neste estudo foi
desenvolvido um sistema de destilacdo extrativa para separar os produtos da fermentagao IBE.
Utilizou-se o etileno glicol como solvente, que € responsavel por separar o azeotropo etanol-
agua. A destilacao extrativa com etileno glicol ¢ muito utilizada atualmente na produgao do
etanol anidro (HAN; CHEN, 2018). Apesar das vantagens com as modificagdes implementadas,
o custo com agua fria foi muito alto, tornando o processo caro.

Diante disso, novas modificagdes no processo ainda precisam ser feitas com o objetivo
de tentar tornd-lo mais econdmico. Uma possibilidade ¢ utilizar um ejetor no lugar do

compressor para gerar o vacuo.

2.4 Ejetores a vapor

Ejetores a vapor sdo amplamente utilizados na industria para geracdo de vacuo, dentre
outras fungdes. Esses equipamentos apresentam uma estrutura e um modo de operacdo muito

simples. Sao formados por (Figura 7):

- Um bocal convergente-divergente, por onde entra vapor a alta pressdo (fluido
primario);

- Uma camara de sucg¢do, por onde entra o fluido a baixa pressao (fluido secundario);

- Uma secao de area constante, onde ocorre a mistura dos fluidos ¢

- Um difusor, por onde a mistura dos fluidos sai do equipamento.
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Camara de sucgdo Secdo de 4rea constante Difusor
_— Bocal ' :
Entrada do : :
. L, T : : — Descarga
fluido priméario i 5
Garganta . :

i

Entrada do fluido
secundario

Figura 7. Representagdo esquematica de um ejetor tipico e suas partes.

Mesmo pequenos, os ejetores sao capazes de processar um grande volume de fluido e de
gerar vacuo a pressdes muito baixas. Ainda, ndo possuem partes moveis e nao precisam de um
motor elétrico para funcionar, diferente dos compressores (KENT, 2018). Por causa disso, esses
equipamentos apresentam um custo pequeno de investimento e de manutengao

(BIRGENHELER et al., 1993; MA; BAO; ROSKILLY, 2017).

2.4.1 Principio de Funcionamento

Para entender melhor o principio de funcionamento de um ejetor, ¢ importante
compreender o escoamento de um fluido compressivel em um duto convergente-divergente.
Quando um fluido compressivel abaixo da velocidade do som (ou subsonico) atravessa um duto
convergente, sua pressao diminui e sua velocidade aumenta. Quando o duto ¢ divergente, a
pressdo do fluido aumenta e sua velocidade diminui. Esse comportamento ¢ o oposto quando a
velocidade do fluido esta acima da velocidade do som (ou supersonico). Assim, vejamos o perfil

de pressdo e velocidade dos fluidos ao longo de um ejetor (Figura 8):

- O fluido primario entra no ejetor no ponto 1 com uma baixa velocidade (subsonica)
e uma alta pressao.

- O fluido secundario entra no ejetor no ponto 3 com uma baixa velocidade (subsonica)
e uma baixa pressao.

- Do ponto 2 ao 4, o fluido primério escoa através de um duto convergente. Por ser um
fluido subsonico, sua velocidade aumenta e sua pressao diminui.

- O ponto 4 esta localizado na garganta do bocal (local de menor didmetro). Quando o

fluido primario passa neste ponto, sua velocidade atinge a velocidade do som. Depois
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do ponto 4, o fluido deixa de ser subsonico e passa a ser supersonico (IGLESIAS,
2012; POWER, 1994).

- Do ponto 4 ao 5, o fluido primdrio escoa através de um duto divergente. Por ser um
fluido supersonico, sua velocidade continua aumentando e sua pressdo também
diminui.

- No ponto 5, a pressao estatica do fluido primario € menor que a do fluido secundario,
o que induz a suc¢ao do segundo (Iglesias).

- Logo apds o ponto 5, os fluidos ndo se misturam. O fluido primario se expande
formando um duto convergente virtual para o fluido secundério. Assim, a medida
que o fluido secundario percorre o ejetor, sua velocidade vai aumentando até atingir
a velocidade do som. Quando esse momento € alcangado, ocorro uma condi¢ao
chamada bloqueio do escoamento secundario, a partir da qual comeca a mistura dos
fluidos. Essa mistura pode acontecer na cdmara de suc¢do ou na se¢do de area
constante (IGLESIAS, 2012).

- A pressdo da mistura dos fluidos depende tanto das pressdes dos fluidos quanto da
pressao externa ao ejetor. Essa pressao externa, no geral, € maior que a da mistura e
gera uma onda de choque no ejetor (ponto 6). Devido a esse choque, a velocidade da
mistura diminui repentinamente e o fluido deixa de ser supersonico e vira subsonico.
A pressdo, por sua vez, também aumenta de modo subito (HUANG et al., 1999;
IGLESIAS, 2012; POWER, 1994).

- A mistura chega ao difusor no ponto 7. Como o fluido estd subsonico e o difusor €
um duto divergente, a velocidade do fluido diminui e sua pressdo aumenta a medida
que escoa pelo difusor.

- A mistura sai do ejetor no ponto 8.
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Choque
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Supersénico

Velocidade do som

Subsénico

Pressao

Figura 8. Perfil de velocidade e pressdo dos fluidos em um ejetor.

2.4.2 Sistema com multiplos estagios de ejetores

Apenas um ejetor pode ndo ser suficiente para se atingir a pressao desejada em um

processo. Assim, para resolver esse problema, ¢ comum a utilizagcdo de multiplos estagios de

ejetores. Na associagdo em série de ejetores, a corrente de saida de um ejetor se torna o fluido

secundario do proximo ejetor (Figura 9). Idealmente, ¢ desejado que a variagao de pressao em

cada estagio seja a mesma (TURTON et al., 2018).
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Fluido primario )
(ejetor 2) —> j_’ Saida

Fluido primario >

(ejetor 1) Fluido secundario

T (ejetor 2)

Fluido secundario
(ejetor 1)

Figura 9. Associacdo de ejetores em série sem condensador.

Na configuragdo mostrada na Figura 9, a vazao de fluido secundario aumenta a medida
que o numero de estagios aumenta. Com consequéncia, os ultimos ejetores podem precisar de
uma vazao alta de fluido primario para funcionar. Por isso, muitas vezes € necessario adicionar
condensadores entre os ejetores para reduzir a carga de vapor que chega nos proximos ejetores
(Figura 10). A utilizagdo de condensadores reduz custos operacionais relacionados ao fluido
primario, porém aumenta custos de utilidade e de equipamentos, por causa do trocador. Apenas
por uma analise econdmica ¢ possivel saber qual configuragao ¢ a mais econdomica (TURTON

et al., 2018).

Fluido primario — Saida
(ejetor 2)

Fluido secundario

(ejetor 2)
Fluido primario —p
(ejetor 1) T Condensador
Fluido secundario Condensado

(ejetor 1)

Figura 10. Associagdo de ejetores em série com condensador.

2.4.3 Modelagem de ejetores

Na literatura, existem varios estudos de modelagem de ejetores. Entre os modelos, os
unidimensionais (ou 1-D) sdo muito utilizados (IGLESIAS, 2012). A modelagem 1-D se
fundamenta no escoamento unidimensional de um fluido gasoso compressivel ao longo de

bocais divergentes-convergentes. Os modelos 1-D, mesmo sendo simples comparados a outros,
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fornecem resultados consistentes e razoaveis dentro suas limitagdes (LIAO, 2008). Entre os

modelos 1-D, o modelo de Huang et al. (1999) se destaca.

Huang et al. (1999)

Na concepg¢ao de Huang et al. (1999), os fluidos primario e secundario correspondem a
uma mesma substancia, sao gases ideais e se misturam na se¢do de area constante do ejetor a
uma pressao constante (Figura 11). Além disso, a metodologia considera que o ejetor opera no
modo critico que ¢ o de melhor performance do ejetor e inclui eficiéncias isentropicas (n) e

coeficientes de perdas no processo ().

Cémara de sucgao Secao de area constante Difusor

|

Mistura a pressao

L]
| ‘ constante

Figura 11. Ejetor e suas partes. Na concepgdo de Huang e colaboradores (1999) os fluidos se misturam entre as
segdes y e m.

O modelo foi desenvolvido com base nas seguintes consideragdes:

1. O fluido ¢ um gés ideal, com Cp e y constantes;
O fluxo dentro do ejetor ¢ constante e unidimensional;

A energia nas entradas dos fluidos e na saida do difusor sdo negligenciadas;

Eal

Para simplificar a derivagdo do modelo 1-D, relagdes isentropicas foram usadas como
uma aproximagdo. Todavia, para incluir a ndo idealidade do processo, os efeitos de
friccdo e mistura foram considerados por meio de alguns coeficientes introduzido nas
relagdes. Esses coeficientes estdo relacionados a efici€ncia isentropica e precisam ser
determinados experimentalmente;

5. Mesmo apo6s saindo do bocal, o fluido primario ndo se mistura com o secundario até

chegar na secdo y (Figura 11) que esta dentro da secdo de 4rea constante do ejetor;
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6. Os fluidos comecam a se misturar a partir da se¢do y a uma pressao uniforme (Ppy = Psy),
antes do choque;
7. Para o fluido secundario, existe uma garganta hipotética na secdo y (Msy = 1);

8. A parede do ejetor ¢ adiabatica.

As Equagdes de 1 a 21 descrevem o modelo de Huang et al. (1999).

Nomenclatura
A Area (m?)
a Velocidade do som (m/s)
Cp Capacidade térmica a pressdo constante (J kg K1)
Cv Capacidade térmica a volume constante (J kg™! K'!)
D Didmetro (m)
M Numero de Mach
m vazao massica (kg/s)

MM Massa molar (kg kmol ™)
Eficiéncia isentrépica

Pressao (Pa)

R Constante universal dos gases especifica (J kg K1)
Rg Constante universal dos gases (J kmol!' K1)
T Temperatura (K)
A% Velocidade do gas (m/s)
Y Coeficiente de expansao adiabatica (=Cp/Cv)
0] Coeficiente de perda
Subscritos
1 Saida do bocal
2 Inicio da se¢do de area constante no ejetor
3 Saida da secao de area constante
c Saida do ejetor

Fluido apds mistura

p Fluido primario
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py Fluido primario na se¢do y

S Fluido secundario

sy Fluido secundario na se¢ao y

t Garganta do bocal

y Localizag¢do do inicio da mistura dos fluidos

Fluido primario através do bocal (Figura 12)

Choque

.p>)1 Rty fm 's c
S |

Figura 12. Escoamento do fluido primario pelo bocal.

Vazao massica do fluido primario:

]/p+1

. Yp 2 \w1 (1)
= AP, |——
e ©r TpRy <Vp + 1> "

Area da saida do bocal e da garganta do ejetor:

(Vp"'l)
L2 (| D
As Mpl Yp t+ 1 2

Pressdo do fluido primario na saida do bocal:

Yp
P ( Yo — 1 (y —1)
p 14 2 p
—=(1+ M ) 3)
Py, 2 Pt
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Fluido primario da secdo 1 até a secdo v (Figura 13)

Figura 13. Escoamento do fluido primario da seg¢do 1 até ay.

Areas das se¢ées 1 e y:

(Yp"‘l)

Pp [ 2 ( -1 , )]Z(Yp‘l)
1+ M
Apy _ My 7 1 7 Moy

4
Ay ) @
1 [ 2 (1 L=l )]z(yp—l)
Myqlyp +1 2 p1
Pressao do fluido primario nas secoes 1 e y:
1 \GD
Yp — 2 (vp-1)
By (1 T2 Mpl)
P_ = Yp (5
p1 -1 )
)/p (Yp 1)
(1+725—m3,)
Fluido secundério da camara de succ¢do até secdo y (Figura 14)
’ Choque
Figura 14. Escoamento do fluido secundario da cdmara de succdo até a sec¢ao y.
Vazdo massica do fluido secundario:
Yst1
. Ys ( 2 )Ys—l (6)
my = AgyPs |7 n
S Sy+Ss TSRS ,ys + 1 S
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Pressao do fluido secundario na entrada da se¢do de darea constante:

Ys
PS ys - 1 (Vs_l)
= (1 MZ)

Py < T M

Area da secdio constante do ejetor (Figura 15)

Choque

Figura 15. Delimitacdo das regides na se¢ao de area constante.

Az = Apy + Agy

Temperaturas e numero de Mach na secio v (Figura 16)

Choque

'U‘
-~
=
N
<
3

Figura 16. Delimitacdo da se¢o y.

Temperatura do fluido primario em y:

T, Yy, — 1
p p

—=1+

2

TP)’

2
Mpy

Temperatura do fluido secundario em y:

£=1+YS_1
Ty, 2

2
Mg,

(7

(®)

)

(10)
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Mistura dos fluidos a partir da secdo vy até a m, antes do choque (Figura 17)

Figura 17. Regido de mistura dos fluidos.

Balanco de momento:

wm(mpvpy + msVsy) = (mp + )V (11)

Balango de energia:
2

. V5 . Vsy . . Vi
my Cppry + 7 + mg CpsTsy + 7 = (mp + ms) Cmem + 7 (12)

Velocidade do fluido primario:

Voy = Mpyapy (13)

Apy = [ VpRpTpy (14)

Velocidade do fluido secundario:

Vey = Myyas, (15)

Asy = +/ YsRsTsy (16)

Numero de Mach:
Vin
M, =— 1
m @ (17)

Am = VYmBmTm (18)
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Fluido misturado através do choque da secdo m até 3 (Figura 18)

Figura 18. Escoamento do fluido misturado da secdo m até a 3.
Pressdo:

Py 1+y,M3

= - ' 19
Bn 1+ 7y,M? (19)
Numero de Mach:
M7 + ” 2_ T
M; = ——— 20
Ym — 1
Fluido misturado através do difusor até a saida do ejetor (Figura 19)
Choque
.p -t 1 02 %y bm L3 3 c
Figura 19. Escoamento do fluido misturado da se¢do m até a 3.
P 1 \TD
c Ym — 2\ym—1
L_(14 M ) 1)
P, < 2 3

O modelo apresentado anteriormente € descrito por muitas equagdes e parametros. Diante
disso, Zhu et al. (2008) desenvolveram uma modelagem ainda mais simples para representar os

ejetores com base no trabalho de Huang et al. (1999).
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Zhu et al. (2008)

O modelo desenvolvido por Zhu et al. (2008) ¢ descrito pela seguinte equagao:

—y=1, 1=y 4
w = klam 1-— kza 4y (a 4 _1) (22)

Em que:

o = my/m, (razio entre as vazdes massicas, kg s, dos fluidos secundério e primario);
a = Py/P, (razdo entre as pressoes dos fluidos secundario e primario);

v = C,/Cy (coeficiente de expansdo adiabatica do fluido primario);

Cp ¢é a capacidade térmica a pressdo constante, kJ kg™! K'';

Cy é a capacidade térmica a volume constante, kJ kg™! K!;

ki, k> € m sao parametros determinados experimentalmente.

Esse modelo foi desenvolvido originalmente para controle e otimizagdo de ejetores e
conseguiu se ajustar bem a dados experimentais. Entretanto, uma desvantagem desse e de outros
modelos simplificados ¢ a utilizacdo de pardmetros experimentais. No trabalho de Zhu et al.
(2008), os parametros (ki = 8,1802; ko =0,1471; m = 0,7392) foram determinados para ejetores
cujo fluido primario era o gas refrigerante R141b. Esses fatores limitam muito a aplicagdo da

metodologia, uma vez que os fluidos primarios podem ser diversos.

2.4.4 Ejetores a vapor organico

Normalmente, o vapor de 4gua ¢ utilizado como fluido primario em sistemas de ejetores.
Todavia, existem processos em que a entrada de agua ndo ¢ desejada. Assim, nesses casos, ¢
comum substituir o vapor de d4gua por vapores organicos, como o etileno glicol, o ciclohexano,
o metanol e at¢ mesmo o butanol (CHEM, 2017; GRAHAM, 2021).

Vapores de etileno glicol, em especial, sdo aplicados industrialmente na produgdo de
poliéster, a exemplo do polietileno de tereftalato (PET). Nessas fabricas, o etileno glicol
funciona como fluido primario do ejetor, que ¢ responsavel por gerar vacuo nos reatores de
policondensacdo. Além de ser empregado nos ejetores, esse composto atua como solvente no

proprio processo. Essa integracdo permite a reducao de custos operacionais. Ainda, ha uma


https://pt.wikipedia.org/wiki/Capacidade_t%C3%A9rmica
https://pt.wikipedia.org/wiki/Press%C3%A3o
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diminui¢do de contaminacdo e corrosdo causados pela presenca de 4dgua (CHEM, 2017,
KORTING, 2021). Como o etileno glicol apresenta um alto ponto de ebuli¢ao, ¢ comum que
esses sistemas possuam condensadores entre os ejetores para reduzir a demanda desse fluido
(CHEM, 2017)

Com base nesse raciocinio, ejetores operados com etileno glicol poderiam ser utilizados
para gerar o vacuo na fermentacdo ABE, onde a entrada adicional de agua ndo ¢ desejada.
Ainda, esse solvente poderia ser reaproveitado no processo na separacao dos produtos na

destilag@o extrativa, como sera descrito no capitulo a seguir.
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CAPITULO 3

Metodologia

Neste capitulo, explicamos cada etapa da metodologia. O texto é dividido nas seguintes segoes:
Defini¢do de componentes e propriedades no simulador; Simulagdo do processo com ejetores;
Simulagdo do processo com compressores, Integra¢do energética e Andlise economica.
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3.1 Definicao de componentes e propriedades no simulador

Inicialmente, especificamos os componentes e as propriedades necessarias para o

funcionamento do simulador.

3.1.1 Especificacio dos Componentes

Todos os componentes envolvidos na simulagdo foram inseridos no Aspen Plus®. A
maior parte das substincias ja estavam presentes no banco de dados do simulador e por isso
estdo definidas como tipo convencional (Figura 20). Todavia, foi necessario adicionar um
componente hipotético CH1,3800sNo2, chamado de Zymo, para representar o crescimento dos
microrganismos na etapa de fermentacdo (Wooley e Putsche, 1996). Por se referir aos

microrganismos, foi especificado que CH1,300,5No, seria um sélido.

Component D Type Component name Alias

» GLICOSE Conventional  DEXTROSE CeH1206

H20 Conventional  WATER H20

co2 Conventional  CARBON-DIOXIDE Co2

H2 Conventional HYDROGEN H2

ACETONA Conventional  ACETONE C3He01

BUTANOL Conventional  N-BUTANOL C4AH100-1

ETANOL Conventional  ETHANOL C2He0-2

AC-BUT Conventional  N-BUTYRIC-ACID C4H802-1

AC-ACET Conventional  ACETIC-ACID C2H402-1

NH3 Conventional  AMMONIA H3N

ZYMO Solid

ETHYL-01 Conventional ETHYLENE-GLYCOL C2He02

Figura 20. Componentes utilizados na simulagdo no Aspen Plus®.

Algumas das propriedades do CH;80o,sNo2 também foram fornecidas ao simulador em
User Defined (Tabela 2). Essas informagdes sdo importantes para que o Aspen Plus® consiga

realizar os balancos de massa e de energia.
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Tabela 2. Propriedades do CH, 300 5Ny inseridas no Aspen Plus®.

Propriedades Valores Codigo no Aspen Plus®
Massa molar (g/mol) 24,63 MW
Entalpia de formagdo do sé6lido (J/kmol) -1,305x10% DHSFRM
Densidade (g/cm?) 1,5 RHOM

Fonte: Wooley e Putsche, 1996.

3.1.2 Defini¢ao do modelo termodinamico

Definimos que o método termodinamico global da simulagdo era o UNIQ-HOC que ¢

uma combinac¢do de diversos modelos. O UNIQ-HOC considera:

- O modelo UNIQUAC de coeficientes de atividade para a fase liquida;
- A equacdo de estado de Hayden-O'Connell para a fase vapor;

- O modelo de Rackett para o célculo do volume molar de liquido;

- A Lei de Henry para componentes supercriticos.

Este método ¢ recomendado para sistemas contendo compostos organicos que podem se
associar na fase vapor formando dimeros, como ¢ o caso do acido acético que ¢ um dos produtos
da fermentagdo. Essa associagdo interfere no equilibrio de fases e na entalpia da mistura e por
isso € importante que seja considerada. Além disso, o mesmo método ja foi utilizado e validado
em trabalhos anteriores do grupo de pesquisa, o que motivou a escolha (MARIANO et al.,
2011b).

O equilibrio de fases entre o butanol e a 4gua precisa ser bem representado na simulacao
para gerar uma maior confiabilidade dos resultados. Os pardmetros bindrios do modelo
UNIQUAC para butanol/agua fornecidos pelo Aspen Plus® se adequam bem a dados
experimentais de equilibrio liquido-vapor a uma pressao de 1 atm. Todavia, para as condi¢des
operacionais do projeto (baixa pressdo e baixa concentragdo de butanol), o modelo ndo ¢ tdo
preciso, principalmente na fase liquida (MARIANO et al., 2011b). Assim, os valores desses
parametros foram substituidos no simulador por dados da literatura (Fischer e Gmehling, 1994)
que se ajustam melhor as condi¢des do estudo. Os parametros no formato DECHEMA sao:
All=506,31; AJI = 128,55; R =0,92; RJ =3,4543; Ql = 1,4; QJ = 3,052 (em que a dgua ¢ o
componente I e o butanol, o componente J). Os pardmetros binarios que ndo foram fornecidos

pelo banco de dados do Aspen Plus® foram estimados utilizando a metodologia UNIFAC. Nas
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especificagdes do modelo, também consideramos que o CO; e o H; seriam componentes de

Henry por estarem bastante diluidos no liquido ao longo do processo.
3.1.3 Definicao de outras propriedades
Em Properties Sets, especificamos como respostas das simulagdes algumas propriedades

que foram muito importantes em outras etapas do projeto, em especial na modelagem dos

ejetores (Tabela 3).

Tabela 3. Propriedades adicionadas como resposta da simulagao.

Propriedades Cédigo no Aspen Plus® Unidade
Concentragdo massica Qe um componente em uma MASSCONC olom’
mistura
Razdo de capacidade térmica CPCVMX -
Massa molar de uma mistura MWMX kg/kmol
Capacidade térmica a pressao constante para uma CPMX J(kg K)

mistura

3.2 Simulag¢do do processo com ejetores

ApoOs a definicdo dos componentes e propriedades, a proxima etapa foi a simulagcdo da
planta com ejetores. O processo estudado neste trabalho é constituido de quatro Unidades
(Figura 21). Na Unidade 1, acontece a fermentag@o a vacuo que ird produzir ABE e gases de
fermentag¢do (CO; e Hz). Na Unidade 2, os gases sdo lavados com agua em uma coluna de
absor¢do para recuperar produtos residuais. A Unidade 3 ¢ responsavel por gerar o vacuo
utilizando ejetores com etileno glicol e condensar os vapores contendo o produto. A Unidade 4,

por fim, separa os produtos pela destilacao.



Capitulo 3 | Metodologia

Unidade 2:
H,0 —> -
Absorgao ABE + H,0
ABE + H,0 Etileno glicol
+CO, +H, make-up ——|
Glicose Unidade 1: Unidade 3: Unidade 4:
+H0 Fermentagdo |, .o H,0 Condensagdo | Etileno glicol | Destilagéo
+ABE + H,0
ABE + H,0

Co, + H,

I

—> Acctona
—> Butanol
—> Etanol

H,0

Figura 21. Fluxograma do processo estudado no projeto.

As Unidades foram desenvolvidas em blocos separados no simulador utilizando a

ferramenta Hierarchy (Figura 22). Essa ferramenta permite com que o fluxograma fique mais

organizado e facilita a desativacdo ou ativagdo de cada uma das Unidades quando necessario.

=

=

GASES

AGUA UNIDADE2
281
148]
HIERARCHY
49
UNIDADET UNIDADE3 UNIDADE4
FEED-UT —{6—>
HIERARCHY HIERARCHY HIERARCHY
A
—
K1
311
31

Figura 22. Fluxograma em blocos no Aspen Plus®.

A seguir, detalhamos a metodologia empregada em cada Unidade.

[ACETORAT

[BUTANOLIC)
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3.2.1 Simulacido da Unidade 1 — Fermentacao

A Unidade 1 foi baseada nos trabalhos de Mariano et al. (2011b). Estes autores simularam
a fermentacdo flash para o sistema ABE considerando diferentes cenarios. Neste sentido, a
configuracdo da Unidade 1 do presente trabalho e seus parametros de entrada foram
especificados de acordo com o cendrio 2 desta literatura, que apresentou uma boa performance.

O fluxograma utilizado na simulagdo estd mostrado na Figura 23:

6(0UT)
]
a
——=—{)
51 P-101
: g
N\

Figura 23. Fluxograma da Unidade 1 simulada no Aspen Plus®.

Condigoes de alimenta¢do

A corrente de alimentacao (corrente 1) foi definida como uma solucao aquosa de glicose
(150 g/L) a 37°C, 1 atm e vazio de 50 m*/h. Essa solugdo também apresenta certo teor de NH3

(0,1 g/L) que ¢ requerido nas reagdes da etapa de fermentagao.

Fermentador (R-101)

Para simular o fermentador no Aspen Plus®, foram necessarios dois tipos de
equipamentos: um reator (R-101) junto com um tanque flash (B1). Na pratica, esse tanque ¢
ficticio, pois serve apenas simular a saida de gases da fermentagcdo que ocorre no reator.

A cinética das reagdes de fermentagdo ¢ desconhecida, enquanto a estequiometria e a

conversao sao conhecidas. Logo, com base nessas restri¢des, o reator mais apropriado ¢ o
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RStoic. Para simular o tanque flash, utilizamos o bloco Flash2. Definimos também que o reator
e o tanque flash ficticio estdo a 1 atm e 37°C. Esta temperatura esta dentro do intervalo 6timo
para a fermentacao ABE.

As reacdes de 1 a 6 foram inseridas no reator RStoic. A reacdo 6 representa o crescimento

dos microrganismos por meio da formagao do composto hipotético CH;,800,5No2 ja mencionado

previamente.
CsH1206 + H,O — C3H6O (acetona) + 3 CO, +4 H, Reagdo 1
CsHi206 — C4H10O (butanol) + 2 CO, + H,O Reagdo 2
CsH1206 — 2 C,HsO (etanol) + 2 CO» Reacgdo 3
CsH1206 — C4HgOs (acido butirico) + 2 CO, + 2 H, Reacgdo 4
CeH1206 + 2 HO — 2 CoH40; (4cido acético) +2 CO2 + 4 Ha Reagdo 5
CsH1206 + 1,1429 NH; — 5,7134 CH, 300,5No, (bactérias) + 0,2857 CO; +2,5714 H,O Reagdo 6

As conversoes de glicose para as reagdes de 1 a 5 foram estimadas conforme os resultados
de rendimento fornecidos por Mariano et al. (2011b) (Tabela 4), mantendo uma propor¢ao de
3:6:1 (acetona/butanol/etanol). Consideramos que o excedente de glicose seria consumido na

reacdo 6. Além disso, foi especificado no simulador que as reagdes ocorrem em paralelo.

Tabela 4. Rendimento e conversdes globais de glicose calculadas para as reagdes de 1 a 6.

Reacdo Rendimento (g/ g glicose) Conversao
(1) 0.100 0.3102
2) 0.200 0.4861
3) 0.033 0.0655
4 0,031 0.0632
(5) 0,033 0.0501
(6) 0,019 0.0249

Tanque Flash (F-101)

Definimos que 92% em massa da corrente liquida que sai do reator vai para o tanque flash
F-101. Ainda, definimos que o tanque opera a 37 °C e a porcentagem de vaporizagdo ¢ de 7 %

em base molar. A corrente liquida que sai desse tanque ¢ bombeada a 1 atm para o reator.
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3.2.2 Simulaciao da Unidade 2 — Absorc¢ao

A Unidade 2 deste trabalho também foi baseada em Mariano et al. (2011b). Nesta etapa,
os gases da fermentacao sdo lavados com agua que ird absorver ABE residual. O fluxograma

do processo esta indicado na Figura 24:

GASES(OUT)

>

AGUA(IN) TA-201
160N p——16]
2(IN) p [2]
48(IN) P [48]
49(ouT) p

Figura 24. Fluxograma da Unidade 2 simulada no Aspen Plus®.

Torre de Absor¢ao (TA-201)

Para simular a torre de absor¢do, utilizamos o bloco RadFrac sem condensador e
refervedor. A torre foi especificada com 10 estigios em equilibrio termodindmico. Uma
corrente de agua a 25°C e 1 atm (corrente 53) alimenta o estagio 1 da torre a uma vazao de 8
m3/h. As correntes com gases da fermentacdo (correntes 2, 16 e 48), contendo ABE residual,
provém das outras Unidades e alimentam a torre no ultimo estagio. Apos lavar os gases, a d4gua

contendo ABE segue para a Unidade 4 para os produtos serem separados.

3.2.3 Simulacido da Unidade 3 — Condensac¢ao

Diferente das Unidades 1 e 2, a Unidade 3, formada pelos ejetores, ndo tinha uma

configuracdo pré-estabelecida. O sistema precisou ser desenvolvido com o proposito de gerar

o vacuo na Unidade 1 e condensar os produtos para a Unidade 4. Outro desafio foi simular o



Capitulo 3 | Metodologia 52

ejetor. O Aspen Plus® ndo possui um bloco de ejetores em sua biblioteca de equipamentos.
Todavia, este simulador tem uma ferramenta chamada Calculator Block que permite criar um
bloco de equipamento customizado por meio da implementacdo de um codigo em linguagem
Fortran 77 ou até mesmo utilizando o Exce/®. Para tanto, € necessario inserir no simulador um
modelo matemético que represente o ejetor. Assim, parte da pesquisa foi dedicada a entender o

comportamento desse equipamento e definir um modelo que fosse adequado para a simulagao.

Modelagem dos ejetores

Nesta dissertacdo, avaliamos os modelos propostos por Zhu et al. (2008) e por Huang et
al. (1999), conforme relatado no Anexo 1. Observamos que, para uma etapa inicial de projeto,
o modelo de Huang et al. (1999) consegue representar bem o funcionamento de ejetores em
diferentes condigdes. Além disso, fornece todos os pardmetros de processo necessario para a
simula¢do e para uma estimativa do custo de investimento do equipamento. Assim, optamos
por escolher essa modelagem. Algumas consideracdes e simplificagdes matematicas foram
realizadas a partir das equagdes originais desse modelo. Isso foi feito com o objetivo de fazer
distin¢do entre as propriedades do fluido primario e secundario e facilitar a implementagdo das
equagdes no simulador (Anexo 1).

Assim, as principais equagdes do modelo modificado sdo apresentadas a seguir (Equagdes

23 a 48). Os subscritos das equacdes foram escritos conforme a Figura 25.

Figura 25. Identificagdo das se¢des no ejetor.
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Nomenclatura
A Area (m?)
Cp Capacidade térmica a pressio constante (J kg™ K!)
Cv Capacidade térmica a volume constante (J kg™! K1)
D Diametro (m)
M Numero de Mach
m vazao massica (kg/s)
MM Massa molar (kg kmol ™)
n Eficiéncia isentropica
Pressao (Pa)
R Constante universal dos gases especifica (J kg™ K)
Rg Constante universal dos gases (J kmol!' K1)
T Temperatura (K)
VvV Velocidade do gés (m/s)
Y Coeficiente de expansdo adiabatica (=Cp/Cv)
(0] Coeficiente de perda
Subscritos
1 Saida do bocal
2 Inicio da se¢do de area constante no ejetor
3 Saida da secao de area constante
c Saida do ejetor
Fluido apds mistura
p Fluido primario
py Fluido primario na se¢do y
S Fluido secundario
sy Fluido secundério na se¢do y
t Garganta do bocal

Localizagao do inicio da mistura dos fluidos
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Area (4,) e digmetro (D,) da garganta do ejetor:

my

yp+1
)/p 2 Yp—1
b TR, (yp ¥ 1) My

np = eficiéncia isentropica para o fluido primario no bocal.

Area (43) e didmetro (D3) da se¢do reta do ejetor:

) 1
A3 = At + (ppkla ZYP [kza w — 1
MMS TP U
\CZ MMPTSE k3
A3
D; = /—
3 T
Em que

(Vp"'l) (]/p+1) Vs

2 Z(Vp_l) 1+ Ys\2(vs—Dvp 2
o = (=)
Yp+1 2 Yp—1

(Yp—l)ys
I = (1 + ys)(ys—l)yp
27\ 2
(ys+1) (rp+1)

( 2 )2(y n( 2 \ 20pb-1)
k3 ==
s +1 Yp+1

ns = eficiéncia isentropica para o fluido secundario na alimentagao.

¢p = coeficiente de perda entre as segdes 1 a'y.

(23)

24

(25)

(26)

27

(28)

(29)

(30)
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Numero de Mach do fluido primario na se¢do y (My,):

1
(VP_I)YS 2
M

1-¥ -
_ 2 Q{W (1 + ]/5> rs—Dvp 1 31)
Py Yp—1 2

Temperatura dos fluidos primario (T,y) e secundario (Ty,) na se¢do y:

T T
py — —1 (32)
Yp
1+ 25— M3,
T., = 2T 33
sy =11 ” (33)

Velocidades dos fluidos primario (V) e secundario (Vs,) na seg¢do y:

Voy = Mpy [ VpRpTpy (34)
Vsy =4/ ysRsTsy (35)

Em que:

R
y (36)

R. =
ST MM

Velocidade do fluido misturado na se¢do m antes do choque (Vy):

_ ‘Pm(pr tw Vsy)

= 37
mn (1+w) G
Em que:
¢m = coeficiente de perda por friccdo.
Propriedades do fluido misturado na se¢cdo m antes do choque:
_ Cpp + wCyg (38)
pm (1+ w)
Yp + WYs
= TN (39)

Ym =1+ w)
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Temperatura do fluido misturado na se¢do m antes do choque (Tn):
V2 V2
Py sy
(o B) 061+ 3)

T,y = -
m (1+ )Cpm 2Com

Numero de Mach do fluido misturado na se¢do m antes do choque (M,):

v
M, = . m
vV YmRmTm
Em que:
R
R, =—2
MM,,

Pressao do fluido misturado na se¢do m antes do choque (Pn):

P
P, = >

(ﬂ)@f—fn
2

Numero de Mach do fluido misturado na se¢do 3 depois do choque (M3):

2
"=\ 2z, i
Ym—1

Pressado do fluido misturado na secdo 3 depois do choque (P3):

b p 1+ M2
3T\ 4y, M2

Temperatura do fluido misturado na se¢do 3 depois do choque (T3):

P;M; )2

T3=Tm(P M
m m

Temperatura do fluido misturado na saida do ejetor (T¢):

~1
T, = T3(1 +ypTM§)

(40)

(41)

(42)

(43)

(44)

(45)

(46)

(47)
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Pressao do fluido misturado na saida do ejetor (P.):

Ym
- 1 ( m_l)
P.=P, <1 + y’"z Mg) § (48)

Consideramos que np=0.95, ny=0.80, ¢, =0.85 ¢ ¢om = 0.91, conforme a andlise

mostrada no Anexo 1.
Implementacio do modelo no Aspen Plus®

Ap6s sua definicdo, o modelo foi implementado no Aspen Plus®. Inserimos no simulador

um bloco ficticio de um misturador para representar o ejetor (Figura 26).

EJ-301

Al
I:"> E {14] U3-TO-U4(OUT)P
U1-TO-U3(IN)p— 7] CAEJ301
CALCULATOR

Figura 26. Bloco ficticio de um misturador representando o ejetor no Aspen Plus®.

A corrente gasosa 7, que vem do tanque flash F-101 da Unidade 1, corresponde ao fluido
secundario a uma vazao de 22.235 ton/h e pressao de 0.0639 atm. A corrente 13, por sua vez,

corresponde ao fluido primario constituido de vapor de etileno glicol saturado.

Ferramenta Calculator Block

Para inserir o0 modelo no simulador, foi utilizado o Calculator Block. Nesta ferramenta,
definimos as varidveis importadas (ou de entrada) e exportadas (ou de saida) do modelo (Figura
27). Ao todo, foram adicionadas 41 variaveis, cujas especificacoes completas podem ser

encontradas no Anexo 2.
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Stream-Prop Stream=13 Prop-5et=P5-2

Stream-Prop Stream=7 Prop-5et=P5-2

Stream-Var Stream=13 Substream=MIXED Variable= MASS-FLOW Units=kg/sec
Stream-Var Stream=7 Substream=MIXED Variable= MASS-FLOW Units=kg/sec

| Active
| Measured variables (drag and drop variables from form to the grid below)
Variable Information flow Definition
» YP Import variable
¥s Import variable
MpP Import variable
M5 Import variable
MNew... |
| Edit selected variable
Variable: Qve - Reference
Type: St -P
S ype: ream-Prop
@ Al Stream: 13
Blocks Prop Set: Ps-2

View Variables |

Information flow
hd @ Import variable
- Export variable

- Tear variable

Figura 27. Definicdo das variaveis importadas e exportadas no Calculator Block no Aspen Plus®.

O codigo executdvel e as declaragdes em Fortran 77 também foram inseridos no

Calculator Block (Figura 28). O codigo completo se encontra na Figura 29. Foi definido que a

sequéncia de execucdo da ferramenta acontecesse conforme as varidveis importadas e

exportadas.

‘@Deﬂne @ Calculate @ Sequence |Tears |Stream Flash |Inf0rmatl0n |

Calculation method
Fortran Declarations |

@ Fortran Excel

Enter executable Fortran statements
PI=3.1415927
RG=8314
RP=RG/MMP
AT=(MP/(PP*SQRT((YP/(TP*RP))
+ *(AYPHT((YP+ 1)/ (YP-1)))*NP)])
DT=2*SQRT(AT/PI)
ALFA=PS/PP
W=MS/MP
K= ((2/ (YP+ 101 ((YP+1)/(2*(YP-10)))
+ (O YS) 2P (VS (YP+ 1)/ (@Y P (YS- 1001 (2 (YP- 1)) (-0.5))
K2=((1+¥5) 2 (Y5 (YP- 100/ (YR (¥5-1)])
K3= (2705 1) ((0V5+ 100/ (27 [Y5-100)
+ (PO D)2 YP-10)
A3=(AT((W/(ALRA*KI*SORT{{MMS/MMP)* (TP/TS)
+ *[NS/NPY+ (OP*KT*(ALRAS{(-YP-11/(Z*¥P)))
+ (K2 (ALRA™((1-YP)YP)- 17 (-0.5000)
D3I-*CORTIAI/PN

Enter Fortran declarations
REAL PI,RG,NP,NS,OP RE,W ALFA K1 K2 K3,DT AT, D3,A3 RAZAD
REAL MP,MS,MMP,MMS ¥P,YS PP,PS TP TS
REAL MPY,TPY,TSY,RS,VPY,VSY,\VM,OM,TM RM,MM,PM
REAL M3,P3,T2TC PC
REAL CPP.CPS,CPM MMM, YM, COMP

Row: 1 Colt 1

Close

Figura 28. Insercdo do codigo no Aspen Plus®.
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Fortran declarations
REAL PLLRG,NP,NS,OP,RP,W,ALFA,K1,K2,K3,DT,AT,D3,A3,RAZAO
REAL MP,.MS,MMP ,MMS,YP,YS,PP,PS, TP, TS
REAL MPY,TPY,TSY,RS,VPY,VSY,VM,OM,TM,RM,MM,PM
REAL M3,P3,T3,TC,PC
REAL CPP,CPS,CPM,MMM,YM, COMP

Executable Fortran statements
PI=3.1415927
RG=8314
RP=RG/MMP
AT=(MP/(PP*SQRT((YP/(TP*RP))
+ *(2/(YP+1))**((YP+1)/(YP-1)))*NP)))
DT=2*SQRT(AT/PI)
ALFA=PS/PP
W=MS/MP
KI1=((2/(YP+1))**((YP+1)/(2*(YP-1))))
+ *(((1+YS)2)**((YS*(YP+1))/(2*YP*(YS-1))))*((2/(YP-1))**(-0.5))
K2=((1+YS)/2)**((YS*(YP-1))/(YP*(YS-1)))
K3=(2/(YS+D))**(((YS+1))/(2*(YS-1))))
+H((2/(YPHD))**((-(YP+1))/(2*(YP-1))))
A3=(AT*((W/(ALFA*K3*SQRT((MMS/MMP)*(TP/TS)
+ *(NS/NP))))+(OP*K1*(ALFA**((-YP-1)/(2*YP)))
+ *((K2*(ALFA**((1-YP)/YP))-1)**(-0.5)))))
D3=2*SQRT(A3/PI)
RAZAO=A3/AT
MPY=((2/(YP-1))*((ALFA**((1-YP)/YP))
+ *(((1+YS)/2)**((YS*(YP-1))/(YP*(YS-1))))-1))**(0.5)
TPY=TP/(1+((YP-1)/2)*(MPY **2))
TSY=(2*TS)/(1+YS)
RS=RG/MMS
VPY=MPY*SQRT(YP*RP*TPY)
VSY=SQRT(YS*RS*TSY)
VM=(OM*(VPY+W* VSY))/(1+W)
CPM=(CPP+W*CPS)/((1+W))
YM=(YP+W*YS)/((1+W))
TM=(2*CPP*TPY+(VPY**2))+W*(2*CPS*TSYHVSY**2))-(1+W)
+ #(VM**2))/(2*(1+W)*CPM)
RM=RG/MMM
MM=VM/(SQRT(YM*RM*TM))
PM=PS/((1+YS)/2)**(YS/((YS-1)))
M3=SQRT(MM**2)+(2/(YM-1)))/((2*¥*(MM**2)*YM)/(YM-1))-1))
P3=PM*((1+YM*(MM**2))/(1+YM*(M3**2)))
T3=TM*((P3*M3)/(PM*MM))**2
TC=T3*(1+((YP-1)/2)*(M3**2))
PC=P3*(1+((YM-1)/2)*(M3**2))**(YM/((YM-1)))
COMP = PC/PS

Figura 29. Coédigo Fortran 77 completo contendo a modelagem dos ejetores implementado no simulador.
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Com a modelagem implementada no simulador, testamos algumas configuragdes de

ejetores, a saber:

- Sistema com 1 ejetor;
- Sistema com multiplo estdgios de ejetores sem condensador;

- Sistema com multiplo estdgios de ejetores com condensador.

Em cada caso, analisamos se o sistema proposto era capaz de gerar o vacuo de 0.0639 atm
e ter uma pressao de saida de 1 atm. Considerando essas condi¢des, € possivel calcular o fator

de compressao (FC) do sistema, conforme a equagao abaixo:

FC—PC— ! = 15.65 49
P, 0.069 7 “%

Em que:
P. é a pressdo de saida do ltimo ejetor.

Ps a pressao de entrada do fluido secundario do primeiro ejetor.

Logo, o sistema precisa ter um fator de compressao de no minimo 15.65.

Sistema com 1 ejetor

O primeiro sistema testado foi com apenas 1 ejetor, como mostrado na Figura 26.
Inicialmente, definimos que o vapor de etileno glicol seria alimentado com pressao de 10 atm
e vazao de 44.5 ton/h, que ¢ o dobro da vazdo do fluido secundério. Esses parametros foram
variados por meio de analises de sensibilidade com o objetivo de compreender a influéncia dos

mesmos sobre o funcionamento do ejetor.
Sistema com multiplo estagios de ejetores sem condensador
Testamos também um sistema com multiplos estagios de ejetores sem condensador.

Avaliamos sistemas com 2, 3 e 4 estagios de ejetores (Figuras 30, 31 e 32). Para cada ejetor, foi

necessario especificar um Calculator Block diferente, seguindo o codigo ja apresentado.
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EJ-302
U1-TO-U3(IN
CAEJ301 CAEJ302
[CALCULATOR| CALCULATOR

Figura 30. Fluxograma com 2 estagios de ejetores Aspen Plus®.

L2
U1-TO-U3(IN)
CA-EJ301 CA-EJ302 CAEJ303
[CALCULATOR| CALCULATOR| CALCULATOR|

Figura 31. Fluxograma com 3 estagios de ejetores Aspen Plus®.

EJ-304
Aol
o> 19
EJ-303
71
2 77
EJ-302
U1-TO-U3(IN)
CAEJ301 CAEJ302 CAEJ303 CAEJ304 SOMA
[CALCULATOI |CALCULATOR [CALCULATOR [CALCULATOR [CALCULATOR

Figura 32. Sistema de ejetores com 4 estagios Aspen Plus®.
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Para um sistema com n estagios de ejetores, o fator de compressao de cada ejetor (i) €

dado por:
Pci
Peiiz1y

FC; = (50)

Em que:
P.i € a pressdo de saida do ejetor.

Pcii-1)a pressao de saida do ejetor anterior.

O fator de compressao total do sistema (FC), por sua vez, ¢ igual ao produto do fator de

compressao de cada equipamento (FC;):

P, P P P.; P P

FC: ﬂxﬁxﬁx...x cl X oo cn =_C (51)
Ps Pcl PCZ Pc(i—l) Pc(n—l) R9

FC = FCy X FCy X FC3 X - X FC; X -+ FCy, (52)

Idealmente, ¢ desejado que FC; dos ejetores sejam os mesmos (TURTON et al., 2018).

Assim:
FC; = FC,;j (53)
Substituindo (53) em (52):
FC = FC," (54)
FC,; = NFC (55)

Sabendo que FC = 15.65, entdo:

FC,; = V15.65 (56)

Pela equacdo 56, € possivel calcular o fator de compressao individual de cada ejetor. Esses

fatores foram calculados para os diferentes nimeros de estagios de ejetores avaliados. Para
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atingir o fator de compressao desejado no Aspen Plus®, utilizamos a ferramenta Design Spec.

Para tanto, fixamos o valor de FC,j e variamos as vazdes de fluido primario.

Sistema com multiplo estagios de ejetores com condensador

Por fim, avaliamos o acréscimo de condensadores entre os ejetores. Foram testadas quatro

possiveis configuragdes no Aspen Plus®:

i.  Sistema com 2 ejetores e 1 condensador apos o primeiro ejetor (Figura 33).

EJ-302

>8]

CA-EJ302

CALCULATON

Figura 33. Sistema com dois estagios de ejetores e um condensador apds primeiro ejetor no Aspen Plus®.

ii.  Sistema com 3 ejetores € 1 condensador apds o primeiro ejetor (Figura 34).

EJ-303

=

EJ-302

& (15}

U1-TO-U3(IN)

CA-EJ301 CA-EJ302 CA-EJ303

"ALCULATON CALCULATOR| "ALCULATON

Figura 34. Sistema com trés estagios de ejetores e um condensador ap6s primeiro ejetor no Aspen Plus®.
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iii.  Sistema com 3 ejetores e 1 condensador apds o segundo ejetor (Figura 35):

EJ303

EJ302

o>

U1-TO-U3(IN)

[CA-EJ301 CA-EJ302 ICA-EJ303

|CALCULATOR] CALCULATOR| CALCULATOR|

Figura 35. Sistema com trés estagios de ejetores e um condensador apds segundo ejetor no Aspen Plus®.

iv.  Sistema com 3 ejetores e 1 condensador apds o primeiro e segundo ejetor (Figura 36):

EJ-303
o>—) \i: ——{—>
E.

16-2

CAEJ301 (CA-EJ302| ICA-EJ303|

U1-TO-U3(IN ALt
lcALCULATO! CALCULATO! [CALCULATO!

Figura 36. Sistema com trés estagios de ejetores e um condensador apds primeiro e segundo ejetores no Aspen
Plus®.

Os condensadores foram simulados como se fossem tanques flash para representar a
separacao das fases. As fracdes de vapor dos condensadores foram variadas em cada caso, com
0 objetivo de compreender o comportamento do sistema.

Apos analisar todos os cendrios, escolhemos um para dar prosseguimento ao projeto.
Além de observar o fator de compressao minimo, avaliamos também o consumo de fluido

primario. Era desejado que o sistema proposto tivesse uma baixa vazao de etileno glicol, uma

vez que ¢ caro vaporizar esse fluido.
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3.2.4 Simulaciao da Unidade 4 — Destila¢ao

A proposta da Unidade 4 de purificagdo (Figura 37) baseia-se na combinacao do sistema
de destilagdo extrativa desenvolvido por Dantas (2018) para a recuperagdo de isopropanol,
butanol e acetona com o sistema convencional de desidratacdo de butanol (MARIANO et al.,
2011b). A primeira coluna da Unidade 4 ¢ alimentada com a corrente pobre em ABE formada
pelo caldo do fermentador (corrente 1, Figura 37). O produto da base da coluna, a vinhaga,
contém agua e acidos organicos (acético e butirico). O produto do topo, rico em ABE, ¢
misturado com a corrente de etileno glicol e ABE vinda do sistema de ejetores (corrente 2,
Figura 37). A corrente formada pela mistura alimenta a coluna de destilagdo extrativa onde ¢
“quebrado” o azedtropo etanol-agua. Os componentes do topo, etanol e acetona, sao separados
em uma coluna de destilagdo. A corrente da base da coluna de desidratagdo alimenta a coluna
de recuperacdo do solvente. No topo desta coluna sdo obtidos butanol e 4gua, que sdo separados
em um sistema de duas colunas conectadas a um decantador. Por fim, a corrente de solvente

(etileno glicol) € vaporizada e enviada ao sistema de ejetores.

Etileno glicol + ABE + H,0 (2)

Acetona
mownsey D AT

(T-403)
Coluna de
destilagao
extrativa (T-102)
—>
Etanol
H,0 Coluna de Etileno glicol +
(vinhaga) desidatragao H,0 +B
(T-401)
B + H,0
A: acetona .
B: butanol L, Coluna de recuperagdo
do solvente (T-104)
E: etanol

Decantador

(T-405) (T-406)
make-up —
Sistema de
. . desidratagdo
Etileno glicol do butanol
(para vaporizagdo)
H,0 Butanol

Figura 37. Purificagdo de produtos integrada com a recuperac@o do solvente.
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As colunas de destilacdo foram simuladas usando o modelo rigoroso Radfrac do Aspen
Plus® (Figura 38). Em todos os casos, considerou-se equilibrio nos estagios. As especificagcdes
das colunas (nimero de pratos, razdo de refluxo, vazao de destilado, prato de alimentagao,
pressdo) foram definidas inicialmente com base nos trabalhos de Dantas (2018) e Mariano et
al. (2011a). Em seguida, os valores foram ajustados com o proposito de obter as concentragdes
desejadas de produto (Conc. Acetona > 98%, Conc. Butanol > 99%, Conc. Etanol > 90%
massa/massa) € um menor consumo energético. A seguir, explicamos mais detalhadamente

sobre cada torre.
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>

| covom P
E>E B emoon P

“ T-406

E-416

> amaon P

- %

E-419

Figura 38. Fluxograma da Unidade 4 simulada no Aspen Plus®.
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Torre de separagdo da vinhaga (T-401)

- Essa torre ird separar grande parte da dgua misturada com os produtos vindos das
Unidades 1 e 4.

- A corrente de alimentacao foi aquecida a 70°C com o propdsito de economizar energia
no refervedor.

- A torre possui 45 estagios (44 pratos), ndo tem condensador e ¢ alimentada no estagio 1.
O refervedor ¢ o do tipo Kettle.

- Para encontrar a vazao de destilado, utilizamos a ferramenta Design Specifications. Foi
definida que a corrente de fundo teria 1 kg/h de etanol. Esse valor ¢ inferior ao que
normalmente é encontrado na vinhaga (0.02 % massa).

- A torre opera a 1.5 atm e utiliza vapor de baixa pressdo no refervedor (5 bar, 160°C).

Torre da destilagcdo extrativa (T-402)

- A torre de destilagdo extrativa possui 30 estagios (28 pratos). A corrente contendo
etileno glicol vinda dos ejetores alimenta a coluna no estdgio 8, enquanto a corrente
vinda da torre T-101 alimenta o estagio 15. Essa configuragdo resultou em uma melhor
separa¢do de acetona e etanol.

- A corrente de topo vinda da torre T-101 ¢ parcialmente condensada a uma temperatura
de 90°C para melhorar a separagao na coluna.

- A coluna apresenta condensador parcial e refervedor do tipo Kettle. Definimos uma
razdo de refluxo de 3 (em massa) e a vazdo de destilado foi calculada pelo Design
Specifications. Especificamos que a corrente de topo teria 249.5 kg/h de etanol e
variamos a vazao de destilado para alcancgar esse valor.

- A torre opera a 1 atm e utiliza vapor de baixa pressao no refervedor (5 bar, 160°C).

Torre de separagdo da acetona e do etanol (T-403)

- A torre possui 30 estagios (28 pratos) e € alimentada no estagio 20.

- A corrente de alimentacdo vinda da coluna T-402 foi mantida na fase vapor, o que
economiza energia no refervedor que opera com vapor de baixa pressao (5 bar, 160°C).

- A coluna apresenta condensador parcial e refervedor do tipo Kettle. Definimos uma

razao de refluxo de 8 (em massa) e a vazao de destilado foi calculada pelo Design
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Specifications. Especificamos que a corrente de fundo teria 249 kg/h de etanol e
variamos a vazao de destilado para alcancar esse valor.

A torre opera melhor a uma pressao de 0.7 atm (DANTAS, 2018). Por isso, adicionamos
um compressor para gerar o vacuo na coluna.

A corrente de topo foi condensada a 25°C para remover o CO; presente na mistura e
para separar a acetona. O gés foi direcionado para a Unidade 2 para ser lavado.

A corrente de fundo foi resfriada a 40°C.

Torre de recuperagdo de etileno glicol (T-404)

A torre de recuperacao de etileno glicol apresenta 30 estagios (28 pratos) e ¢ alimentada
no estagio 15.

A coluna apresenta condensador parcial e refervedor do tipo Kettle. Definimos uma
razdo refluxo de 0.1 (em massa) e a vazdo de destilado foi calculada pelo Design
Specifications. Especificamos que a corrente de topo teria 5 kg/h de etileno glicol e
variamos a vazao de destilado para alcancar esse valor.

A torre opera a 1 atm e utiliza vapor de alta pressao no refervedor (41 bar, 254°C).

A corrente de fundo ira alimentar o sistema de ejetores na Unidade 3. E importante
destacar que essa corrente nao pode ter 4gua para o reciclo funcionar.

A corrente de topo da coluna ¢ condensada completamente e direcionada ao decantador,

cuja pressdo de saida € 1 atm.

Torres de separagdo de agua (T-405) e de butanol (T-406)

Ambas as torres possuem 10 estagios (9 pratos), ndo apresentam condensador e sdo
alimentadas no estagio 1. Os refervedores sao do tipo Kettle.

A corrente rica em agua que vem do decantador alimenta a coluna T-405, enquanto a
corrente rica em butanol, a coluna T-406.

A vazdo de destilado das colunas T-405 e T-405 foram definidas como 980 kg/h e
1147 kg/h, respectivamente.

As correntes de topo de ambas as colunas sdo condensadas a 75°C e voltam ao
decantador.

As correntes de fundo de ambas as colunas foram resfriadas a 40°C.
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Os diametros de todas as colunas da Unidade 4, incluindo a coluna de absor¢do na
Unidade 2, foram estimados pelo método Tray Sizing do Aspen Plus®. Definimos que os pratos
eram do tipo Sieve. A altura (H) de cada coluna foi estimada pela equacao 57. Consideramos

um espagamento entre pratos de 0.61 metros e um excesso na altura de 20%.

H=N-0.61-1,2 (57)

Em que:
H: Altura da torre (m).

N: Numero de pratos da torre (condensador e refervedor ndo sdo incluidos).

A area de troca térmica dos trocadores da Unidade 4, assim como das outras Unidades,

foi calculada pelo método da média logaritmica das diferengas de temperatura:

. Q
A= U AT, (58)
_ (TH,in - TC,out) - (TH,out - TC,in) (59)

ATy, =

In <M>
Thout = Tc,in
Em que:
A: Area de troca térmica (m?).
U: Coeficiente de troca térmica (W m °C).
ATy : média logaritmica das diferengas de temperatura (°C).
Ty in: Temperatura de entrada da corrente quente (°C).
Ty oue: Temperatura de saida da corrente quente (°C).
T¢ in: Temperatura de entrada da corrente fria (°C).

T¢ out: Temperatura de saida da corrente fria (°C).
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3.3 Simulag¢do do processo com compressores

Também simulamos o caso em que o vacuo ¢ gerado por meio de compressores para
compara-lo com o sistema de ejetores desenvolvido nesse trabalho. A configuragdo deste novo
processo € bastante similar aos trabalhos de Mariano et al. (2011a), porém foram utilizados trés

compressores em série com os respectivos fatores de compressao: 2.97;2.84 e 2.78 (Figura 39).

7(IN)

(8] }5-301

B12
P-301 s18(0uT) p

3 = s

Figura 39. Simulag@o do processo com compressores no Aspen Plus®.

Além disso, optamos por remover as integragdes ja definidas nos estudos prévios. Isso foi
feito para equiparar os processos € analisar o custo minimo de utilidades conforme a anélise
pinch.

A fermentacdo a vacuo com compressores ndo necessita de etileno glicol, logo foi
empregada apenas a destilacdo convencional (Figura 40) na Unidade 4 conforme descrita por
Mariano et al. (2011b). As Unidades 1 e 2 mantiveram-se exatamente iguais em ambos 0s

Processos.
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ACETONA(OUT) |

C-402
E-410

L Q-

S18(N; S16
[stemp—sT6}+— . oo -
17 -
| s
-

E-416

N

Figura 40. Simulagdo da destilacdo convencional no Aspen Plus®.



Capitulo 3 | Metodologia

3.4 Integracio Energética

ApoOs simular a planta de fermentacdo ABE a vacuo utilizando ejetores e compressores,
realizamos a integrac¢do energética de ambos os processos. A integragdo foi feita por meio do
Aspen Energy Analyzer que utiliza o método de analise pinch (LINNHOFF et al., 1982). Essa
ferramenta mostra a energia requerida de utilidades quentes e frias e os valores minimos
alcancados pela integracdo. Para realizar a analise, definimos inicialmente as utilidades no

processo (Tabela 5).

Tabela 5. Utilidades definidas no processo.

Utilidade Tin °C)  Tout (CC)*

Utilidade Quente

LP - Vapor de baixa pressdo (5 bar) 160 159
MP - Vapor de média pressao (10 bar) 184 183
HP - Vapor de alta pressdo (41 bar) 254 253
Utilidade Fria

Agua 30 40
Agua fria 10 15

*Qs vapores sdo condensados na saida.

Definimos também uma variagdo minima de temperatura de 10°C e que a integracdo

incluiria todas as quatro Unidades (Figura 41).

Flowsheet Option | Data Extraction | Costing | Constraints | Infor

~ | Customize

Approach temperature (C): 0o

# | Flowsheet Selection

Flowsheet Name Selected

Case (Main) v
UMIDADET o
UMIDADEZ o
UMIDADES o
UMIDADES o
UMNIDADEZ TA-201 o
UMNIDADES. T-401 o
UNIDADES. T-402 <
UNIDADES. T-403 “
UNIDADES T-404 “
UNIDADES T-405 v
UNIDADES T-406 v

Figura 41. Defini¢do da variagdo minima de temperatura e das areas de integragdo no Aspen Plus®.
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3.5 Analise Econdomica

ApoOs a integragdo energética, realizamos a analise econdmica das duas plantas
desenvolvidas previamente. Ambos 0s processos propostos possuem a mesma alimentagao e a
mesma produc¢do. Logo, para saber qual processo ¢ o mais econdmico, calculamos os custos de

investimento (CAPEX) e os custos operacionais (OPEX).
3.5.1 Custos de investimento (CAPEX)

O CAPEX foi calculado por meio da técnica do custo do mdédulo do equipamento descrita

por Turton et al. (2018), a saber:
Cem = C;FBM (60)
Em que:
Cgy - Custo estimado do equipamento instalado (USS$).
C; : Pre¢o de compra do equipamento (USS$).

Fgy @ Fator de correcdo. Esse fator considera o tipo de material, a pressdo de operacdo e os

custos diretos e indiretos da instalacdo do equipamento.

O custo calculado pela equagdo 60 foi também corrigido conforme o Chemical
Engineering Plant Cost Index (CEPCI) que considera o efeito do tempo sobre os pregos
(Equacdao 61). Definimos como CEPCI atual o wvalor referente ao ano de 2019

(CEPCI 2019 = 607.5).

o o CEPCI
Cp atual = Cp original atual (61)
' ' CEPCIoriginal

Em que:

o

C

patual: Custo atual.

o

C

poriginal: Custo original.

CEPCl 4,4 Indice de custo atual.

CEPClyriginar: Indice de custo original.
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O preco de compra dos equipamentos (C;) foi calculado por meio de diferentes

metodologias, conforme descrito a seguir:

Custo de compra de equipamentos (C},)
Custo fermentador

O custo do fermentador foi calculado pelo ajuste de escala (ou Regra dos seis décimos).
Utilizamos como como referéncia o relatdrio técnico do National Renewable Energy

Laboratory (DAVIS et al., 2018).

. v\
Cp = Cp,Ref Fef (62)

Em que:

o

Cp rey = US$844000: Custo conforme a referéncia.

V: Volume do fermentador no processo (m?).

Vger = 3785 m3: Volume do fermentador conforme a referéncia.

R = 1: Exponente de escala conforme a referéncia.

O ano de referéncia dos dados ¢ de 2009, em que CEPCI 2009 = 521.

Custo ejetor

O custo do ejetor foi estimado conforme um banco de dados de custo de equipamentos
(MATCHE, 2014). O preco deste equipamento ira depender do didmetro da secdo de area

constante do ejetor (D):

- Ejetor pequeno (2.5 <D < 10.2 cm):
C, = 330.71D — 150 (63)

- Ejetor grande (10.2 <D <27.9 cm):
C, = 297.62D +317.86 (64)
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O ano de referéncia dos dados ¢ de 2014, em que CEPCI 2014 = 576.

Custo de outros equipamentos

O custo de outros equipamentos (tanque, decantador, compressor, bomba, trocador de

calor, torre) foram calculados conforme a correlagio CAPCOST (TURTON et al., 2018).
l0g10Cp = Ki + K;logy0(A) + K3[logyo(A)]? (65)

Em que:

K;, K;, K3: Constantes empiricas.

A: Capacidade do equipamento.

Os valores das constantes, bem como a unidade referente a capacidade do equipamento,

sdo apresentados na Tabela 6.

Tabela 6. Constantes e unidades conforme CAPCOST.

Equipamentos Tipo A Ki Ka K3
Tanque/Decantador Vaso horizontal Volume (m?) 3.5565 0.3776 0.0905
Compressor Centrifuga Poténcia (kW) 2.2891 1.3604 -0.1027
Bomba Centrifuga Poténcia (kW) 3.3892 0.0536 0.1538

Tubo U Area (m?) 4.3247 -0.303 0.1634
Trocador de Calor .

Refervedor Kettle Area (m?) 4.4646 -0.5277 0.3955

Vaso vertical Volume (m?) 3.4974 0.4485 0.1074
forre Pratos Numero pratos 2.9949 0.4465 0.3961

O ano de referéncia dos dados ¢ de 2001, em que CEPCI 2001 = 394.

Fator de Correcao (Fgy)

O valor do fator de correcdo da equacdo 60 ¢ apresentado na Tabela 7. Para alguns

equipamentos, esse fator foi calculado conforme as equacdes abaixo.
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FBM == Bl + BszFM

Em que:

B, B,: Constantes empiricas.

Fp: Fator de corregdo da pressao.

Fyy: Fator de correcdo do material.

log1oFp = C1 + Cylog,o(P) + Cs[log,o(P)]?

Em que:

C;, C5, C5: Constantes empiricas.

P: Pressao (bar).

(66)

(67)

Consideramos que todos os equipamentos seriam de ago carbono, a ndo ser o reator que

¢ feito de aco INOX (segundo a referéncia utilizada). Os valores das constantes empiricas das

equacdes 66 e 67 sdo apresentados na Tabela 7.

Tabela 7. Dados para o calculo do fator de corregdo conforme CAPCOST.

Equipamentos Tipo Fem  Bi B: Ci C: Cs Fp Fum
Vaso
Tanque/Decantador ) Eq.x 149 1.52 - - - 1.25 1
horizontal
Compressor Centrifuga 2.7 - - - - - - -
Bomba Centrifuga Eq.x 1.89 1.35 -0.3935 0.3957 -0.00226 Eq.y 1.6
Tubo U Eq.x 1.63 1.66 0.03881 -0.11272 0.08183 Eq.y 1
Trocador de Calor Refervedor
Eq.x 1.63 1.66 0.03881 -0.11272 0.08183 Eq.y 1
Kettle
Vaso vertical Eq.x 225 1.82 - - - 1.25 1
Torre
Pratos 1 - - - - - - -
Reator Fermentador 1.5 - - - - - - -
Ejetor Vapor 4.3 - - - - - - -

Assim, o CAPEX total pode ser

equipamentos instalados:

calculado pelo somatério do custo de todos os
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CAPEX = Z Com (689)

CAPEX anualizado

Calculamos também o CAPEX anualizado para compara-lo diretamente ao OPEX.

Consideramos uma taxa (i) de 10% ao ano e que o tempo de operacao (n) seria de 20 anos.

(69)

ia+n
CAPEX gpyatizado = CAPEX

1+)"—1

Todos os calculos foram programados em linguagem Fortran 77 diretamente no Aspen
Plus® (Figuras 42 e 43).

|@Deﬁne & Calculate |@Sequence |Tears |Stream Flash |Informatinn |

Calculation method
@ Fortran Excel

[ Faortran Declarations |

Enter executable Fortran statements
H = (M-1*0.6096*1.2
Vo= 31415927 H*(Dy2)2
COST1 = (107*(3.4874+ 0,4485*LOG100V) + 0,107
+ *(LOGTOM0*2))*(2.25+ 1.82*1*1.25))*607.5/394
COST2 = (107*(2,9949+ 0.4465*LOGI0(MN-1) + 0.3961
+ *(LOGTO(N-1)*2))*1)*607.5/394
COST = COSTI+COST2

Figura 42. Exemplo do célculo do custo de uma torre de destilacdo no Aspen Plus®.
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|(‘DDEﬁHE @ Calculate | @ Sequence |Tears |Stream Flash ||nf0rmati0n

Calculation method

@ Fortran Excel l Fertran Declarations |

Enter executable Fortran staterments
UMIDADE1=R101+F101+F101B+P101 e
UMIDADE2=TA201
UMIDADE3=E301+E302+E303+E304+E305+

+ P3071+P302+P303+P304+EJ301+EJ302+EJ303
UMIDADE4=E401+E402+ E403+ EA04+ E405+ E406

+ +E407+E408+ EA0%+ EA1 0+ EA T+ EA 2+ EA13

+ +EA14+ E415+ E416+ B4 T+ E418+ T401+ TA02

+ + 1403+ T404+ T40 53+ TA406+ P407+ 401+ D401
CAPEX=({UMIDADET+UNIDADE2+ UNIDADES+ UNIDADEA)/1E6

TAXA=0.1

MN=20

CAPEXANC=CAPEX([TAXKA™ ([ 1+ TAXAY™ M)/ +T;Z\X;Z\]“N]—1]J|

Figura 43. Exemplo do calculo do CAPEX total e anualizado no Aspen Plus®.

3.5.2 Custos operacionais (OPEX)

As plantas com ejetor e compressor desenvolvidas neste trabalho apresentam custos

operacionais em comum. Logo, para calcular o OPEX consideramos apenas os custos
diferentes, a saber:

- Custo de utilidades (Cur);

Custo de manutengao e reparos (Cwm);

Custo de disposi¢ao de efluentes (Cpk).

Cada um desses custos ¢ descrito a seguir.

Custo de utilidades (Cur)

O custo das utilidades dos processos ¢ apresentado na Tabela 8.
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Tabela 8. Custo de utilidades.

Utilidade Custo Referéncia

Utilidade Quente

LP -Vapor de baixa pressdo (5 bar) com crédito de  2.03 US$/GJ TURTON et al., 2018
eletricidade

MP -Vapor de baixa pressdo (10 bar) com crédito  2.78 US$/GJ TURTON et al., 2018
de eletricidade

HP - Vapor de alta pressao (41 bar) 5.66 US$/GJ TURTON et al., 2018
Utilidade Fria

Agua (30 °C) 0.378 US$/GJ TURTON et al., 2018
Agua fria (10 °C) 4.103 US$/GJ TURTON et al., 2018
Eletricidade 0.0674 US$/kWh  TURTON et al., 2018
Etileno Glicol 0.836 US$/kg Dantas, 2018

Assim, o custo total com utilidade ¢ calculado por:
Cyr (MMUS$/ano) = [Cyq + Cyp + Cg + Cg| - 241 (70)
Em que:
Cyo: Custo total com utilidades quentes (MMUSS$/h).
Cyr: Custo total com utilidades frias (MMUS$/h).
Cg: Custo total com eletricidade (MMUS$/h).

Cge: Custo total com etileno glicol (MMUS$/h). Esse custo foi determinado com base na

corrente de make-up.

n: Dias de operagdo da planta em um ano (consideramos 350 dias/ano).

Custo de manutencio e reparos (Cm)
O custo de manutengao e reparos dos equipamentos depende do CAPEX e ¢ dado por:

Cy (MMUS$/ano) = 0.06 - CAPEX (71)
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Custo de disposiciao de efluente (Cpg)

Consideramos que o efluente de ambos os processos ¢ a vinhaga, que sera utilizada
totalmente na fertirrigagdo. A fertirrigacdo de cada 1 m® de efluente custa 0.70 US$ (RABELO
et al., 2015). Logo:

Cpp (MMUS$/ano) = 0.7 -V - 24 - n/106 (72)
Em que:
V: Volume de efluente (m>/h).

n: Dias de operagdo da planta em um ano (consideramos 350 dias/ano).

Deste modo, o OPEX ¢ calculado por:

OPEX = CUT + CM + CDE (73)

Assim como feito para o CAPEX, os célculos foram programados em linguagem Fortran

77 diretamente no Aspen Plus® (Figura 44).

|@Deﬁne @ Calculate | @ Sequence |Tears |Stream Flash |Ir1fu:urmati|:un |

Calculation method

@) Fortran Excel [ Fortran Declarations |

Enter executable Fortran statements
CUT={AGUA + AGUAF + LP + HP + ELETRIC)*24*350,/1E6 -
CM = 0.06*CAPEX
WV = VMVD
CWT = 0.7*0WVV)*24*350/1E6
OPEX = CUT +CM + COWT

Figura 44. Exemplo do céalculo do OPEX no Aspen Plus®.

O custo total anual dos processos ¢ a soma do OPEX e do CAPEX anualizado.
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CAPITULO 4

Resultados e Discussao

Neste capitulo, apresentamos e discutimos os resultados obtidos neste projeto. O texto é
dividido nas seguintes segoes: Definicdo de componentes e propriedades no simulador,
Simulag¢do do processo com ejetores; Simulag¢do do processo com compressores; Integragao
energética, Analise economica e Desenvolvimento de novos processos.
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4.1 Definicao de componentes e propriedades no simulador

Apos a inser¢ao de todos os componentes, do modelo termodinamico e de alguns
parametros, o Aspen Plus® processou todos os dados sem erros. Isso indica que o simulador
estava apto para a simulacdo do processo. Ainda, a modificacdo dos parametros binarios da
mistura butanol/agua melhorou o ajuste da curva de equilibrio-liquido na fase liquida a baixas
concentragdes de butanol (Figura 45). Esse resultado ja era esperado, conforme trabalhos
anteriores, ¢ melhora a qualidade da simulagdo, tornando-a mais proxima a realidade

(MARIANO et al., 2011b).

18

16

14

12

o]

P (KPa)

Parametros modificados do Aspen

Parametros originais do Aspen
O Fischer e Gmehling (1994)

[\S}
N |

0.4 0.6 0.8 1

Fragdo molar de dgua

S
<
to

Figura 45. Curva de equilibrio Liquido-Vapor para a mistura butanol e agua a 50.07 °C.

E interessante destacar também que o butanol ¢ a 4gua, em especial, formam um
azeotropo heterogéneo formado por duas fases liquidas € uma vapor, como € possivel ver pelo
patamar no diagrama de fases (Figura 45). Outros azedtropos também foram identificados no
sistema (Tabela 9) por meio da ferramenta Azeotrope Search (Busca de azedtropos). A presenga
de azeotropos influencia diretamente o projeto da destilaria, por isso ¢ muito importante

compreender o comportamento dos componentes em mistura.
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Tabela 9. Azedtropos no sistema a pressao de 1 atm.

Composicao
Tipo de azedtropo Temperatura (°C) Componentes
(base massica)

Heterogéneo Agua 0.4247

) i 92.59
(liquido-liquido-vapor) Butanol 0.5753
Homogéneo Agua 0.0451

] 78.14
(liquido-vapor) Etanol 0.9549
Homogéneo Butanol 0.5569

) 122.71 . )

(liquido-vapor) Acido Acético 0.4431

4.2 Simulac¢ido do processo com ejetores

Os resultados da simulacao de cada Unidade sdo apresentados a seguir.

4.2.1 Simulacdo da Unidade 1 — Fermentacao

A simulagdo da Unidade 1 convergiu sem erros. O reator produz ao todo 2.50 ton/h de
ABE, sendo 0.75 ton/h de acetona, 1.50 ton/h de butanol e 0.25 ton/h de etanol, o que equivale
a proporcao tipica de 3:6:1. Essa produ¢do corresponde a um rendimento de
0.33 g ABE/g glicose e produtividade de 3 g butanol/(L.h), que sdo similares aos relatados por
MARIANO et al. (2011b). Além dos produtos principais, sdo gerados gases de fermentagao,
contendo 97 % de CO» e 3 % H> em massa, a uma vazao de 4.29 ton/h que ¢ 1.66 vezes maior
que a de ABE. Estes valores também estio coerentes com a literatura (ZVERLOV et al., 2006).
No processo, mais de 95 % dos gases de fermentagdo saem no reator. Essa corrente carrega
uma pequena quantidade de ABE, o que justifica a implementacao da Unidade 2 para recuperar
esses produtos. O vacuo gerado no tanque flash F-101 (0.0639 atm) ¢ capaz de vaporizar
22.23 ton/h da mistura, necessitando de 13.69 MW. Esses valores estdo muito proximos a
referéncia base utilizada nesta simulagdo. Com essas condi¢des operacionais de flash e reciclo
¢ possivel reduzir a concentragao do butanol no reator, diminuindo sua inibi¢ao, e aumentar o

rendimento e produtividade do processo.
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4.2.2 Simulaciao da Unidade 2 — Absorc¢ao

A simulac¢do da Unidade 2 convergiu sem erros. A agua conseguiu absorver 94 % do ABE
residual (92 kg/h), evidenciando a eficacia da lavagem. Ha uma perda de 6 kg/h de acetona na
corrente de topo, que ¢ desprezivel comparada ao total (0.8 % m/m). Ainda, na corrente de topo,
as quantidades de H> (3 % m/m) e de acetona (0.1 % m/m) sd@o muito pequenas. O restante da

mistura ¢ composto por CO» e dgua, que juntos correspondem a 96.9 % m/m.

4.2.3 Simulacio da Unidade 3 — Condensacio

A implementac¢do do codigo com a modelagem dos ejetores funcionou corretamente no
simulador. Todos os célculos foram confrontados com valores obtidos por outros softwares,
como o Excel® e o Octave, e se mostraram condizentes entre si. Deste modo, conseguimos

simular um ejetor no Aspen Plus®.

Sistema com 1 ejetor

Na simulag¢ao do sistema com 1 ejetor, avaliamos o comportamento do didmetro da se¢ao
de area constante do ejetor (D3) e da pressdo de saida em diferentes condi¢cdes de pressdo e
vazao de fluido primario. Quanto maior a vazao de etileno glicol, maior ¢ o didmetro do ejetor
e, quanto maior pressdo, menor o didmetro (Figura 46). Mesmo em condi¢des de alta pressao e
baixa vazao, o didmetro do ejetor € muito grande, maior que 0.9 m. Normalmente, esse didmetro
varia de 0.02 a 0.30 m (MATCHE, 2014). Logo, isso indica que seria necessario associar

ejetores em paralelo neste caso.
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Figura 46. Diametro D3 do ejetor para diferentes condi¢des de vazdo e pressao de etileno glicol.

Por outro lado, quanto maior a vazao de etileno glicol e sua pressao, maior ¢ a pressao de
saida do ejetor (Figura 49). Todavia, mesmo com uma pressao e vazao de etileno muito altas,
ndo € possivel alcangar a pressdo de saida de 1 atm. Isso indica que apenas um ejetor nao ¢

suficiente para gerar o vacuo requerido. Assim, € necessario um sistema com multiplos ejetores.
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Figura 47. Pressdo de saida do ejetor para diferentes condi¢des de vazdo e pressdo de etileno glicol.

Também ¢ possivel observar pela Figura 47 que para uma mesma pressdo de saida do

ejetor, a vazao de etileno requerida ¢ menor quando se utiliza uma pressdo maior de fluido
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primario. Logo, uma pressdo mais alta de etileno glicol ¢ desejada. Todavia, para escolher qual
a melhor pressao, ¢ preciso avaliar como esse fluido serd vaporizado.

Neste trabalho, consideramos que o etileno glicol, a 1 atm, ¢ vaporizado em um trocador
de calor, cuja energia ¢ fornecida por uma utilidade quente. Assim, ¢ necessario que essa
utilidade esteja a uma temperatura maior que a temperatura de ebuli¢do do etileno glicol na
pressdo atmosférica (198°C). Consideramos ainda que a utilidade quente poderia ser vapor de
agua a baixa pressao (5 atm), média pressao (10 atm) ou alta pressdao (41 atm). Com base na
curva de pressdo de saturagdo do etileno glicol (Figura 48), obtida pelo Aspen Plus®, nota-se
que apenas o vapor a alta pressdo poderia fornecer energia suficiente para vaporizar o etileno
glicol para uma pressdo acima da atmosférica. Com base nessa andlise, definimos que o vapor
saturado de etileno glicol que alimenta os ejetores estaria a 3.4 atm que ¢ o limite da temperatura

do vapor de alta pressao.
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Figura 48. Curva de pressao de saturacdo para o etileno glicol.
Definida a pressdo do fluido primario, avaliamos o sistema com multiplos estagios de
ejetores sem e com condensador.

Sistema com multiplo estdgios de ejetores sem condensador

Antes de realizar a simulacdo, calculamos o fator de compressdo de cada ejetor (FCej)
para diferentes sistemas com multiplos estagios, conforme a Equacdao 56. Quando se utiliza

mais de um ejetor, ha uma reducdo acentuada em FC,j (Figura 49). Como consequéncia, a
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vazao requerida de fluido priméario (ou pressao) sdo menores. Além disso, a partir de 5 ejetores,
o valor de FCg;j varia pouco. Esse comportamento evidencia que provavelmente ndo ¢ vantajoso

implementar um sistema com muitos estagios de ejetores.

—_
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| 15.65

—_ — —_
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Fator de compressao
=
T

3.96

2.50
1.99 1.73 1.58 1.48 1.41

B B B B B
T2 3 4 5 6 7 8

Numero de ejetores associados

Figura 49. Variagdo do fator de compressao de cada ejetor FC,; para diferentes nimeros de ejetores.

Neste trabalho, testamos as configuracdes AB, ABC e ABCD (Figura 50). Inicialmente,
os fatores de compressao de cada ejetor foram mantidos iguais entre si, como recomendado por

TURTON et al. (2018).

Configuragao AB Configuragéo ABC

Configuragao ABCD

Figura 50. Sistemas com multiplo estagios de ejetores sem condensador.
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O sistema com 2 ejetores (AB) ndo conseguiu alcancar a pressdo de saida requerida,
mesmo com uma vazao muito alta de etileno glicol (maior que 10000 ton/h). A pressao de saida
dessa configuracao tende a 0.85 atm (Tabela 10). Os sistemas com 3 (ABC) e 4 ejetores
(ABCD) foram capazes de atingir a pressao de saida desejada. Porém, uma vazao muito alta de
solvente € requerida para os dois casos. A configuracio ABC precisa de 1825 ton/h de etileno
glicol e a ABCD, 1160 ton/h. Por mais que o sistema funcione teoricamente, essa demanda
muito elevada resultaria em um encarecimento acentuado do processo, pois seria necessaria
uma maior energia para vaporizar o fluido. Ainda, esse volume exacerbado de etileno glicol
aumentaria o custo das colunas de destilagdo na Unidade 4 e poderia atrapalhar o funcionamento

delas.

Tabela 10. Resultado das simulagdes dos sistemas com multiplo estagios de ejetores sem condensador (Pressao
fluido primario = 3.4 atm).

Bjetores compresio PO gicoi(ony PE@M Do Da
1° 282 0.25 0.35 1.55
2 3.96 2° 10000 0.85 2.10 4.43
Total 10282
1° 56 0.16 0.16 1.06
2° 196 0.40 0.29 1.20
3 2.5
3° 1573 1.00 0.83 1.77
Total 1825
1° 33 0.13 0.12 0.99
2° 73 0.26 0.18 1.05
4 2 3° 199 0.51 0.30 1.12
4° 856 1.02 0.61 1.41
Total 1160

Observa-se que quanto mais estagios de ejetores sdo adicionados ao sistema, menor € a
vazao global requerida de etileno glicol para se alcancar o vacuo (Tabela 10). Além disso, para
uma dada configuracdo, a vazao de fluido primario de cada ejetor aumenta muito ao longo dos
estagios (Figura 51). Isso acontece, pois a vazao de fluido secundario a cada estagio ¢ a soma
das vazoes dos fluidos primario e secundario do estagio anterior. Assim, o aumento de fluido
secundario resulta no aumento de fluido primario. Em relagdo aos diametros dos ejetores
(Tabela 10), também h4 uma redug¢@o com o acréscimo de mais estagios. Todavia, os diametros

continuam muito grandes do que os convencionais (0.02 a 0.30 m).



Capitulo 4 | Resultados e Discussdo g

900
800

700
600

500
400

300
200
100

0 [ -

Ejetor 1 Ejetor 2 Ejetor 3 Ejetor 4

Vazao de fluido primario (ton/h)

Figura 51. Vazio de etileno glicol ao longo dos estagios para um sistema com 4 ¢jetores.

Decidimos testar também outros fatores de compressao para os sistemas para avaliar se
existiria um caso que consumisse menos etileno glicol e que alcangasse a pressao final de 1 atm.
Para tanto, foi feita uma analise de sensibilidade variando este fator. Todavia, observamos que
o caso com fatores de compressdo iguais resultou na menor demanda de etileno glicol, como ja

esperado.

Sistema com multiplo estdgios de ejetores com condensador

Para o sistema com multiplos ejetores e condensadores, foram simuladas quatro
configuracdes: A-X-B; A-X-BC; AB-X-C e A-X-B-X-C (Figura 52). Inicialmente, os fatores
de compressdo de cada ejetor foram mantidos iguais entre si (FC = 3.96 para dois ejetores e

FC = 2.5 para trés ejetores, conforme Figura 49).
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Configuragao A-X-B

Configuragdo AB-X-C Configuragao A-X-B-X-C

Figura 52. Sistemas com multiplo estagios de ejetores com condensador.

A configuracdo A-X-C ndo conseguiu alcangar a pressdo de saida de 1 atm, mesmo com
o condensador a baixas temperaturas e vazdes elevadas de fluido primério. As configuragdes
A-X-BC e AB-X-C, por sua vez, chegaram a pressdo desejada com diferentes condi¢des do
condensador (Figura 53). A quantidade de etileno glicol requerida para esses casos foi menor
que a da configuracdo ABC para todas as condi¢des testadas. Isso acontece, pois ao condensar
parcialmente o vapor, a vazdo de fluido secunddrio em cada ejetor serd menor e,
consequentemente, o ejetor precisard de menos fluido primario.

Em relagdo a configuracio ABCD, os sistemas A-X-BC e AB-X-C consomem menos
fluido primario para fragcdes de vapor inferiores a 0.68 e 0.60 (base molar), respectivamente.
Na configura¢do A-X-BC, o consumo de etileno glicol e a energia absoluta do condensador sdo
sempre menores comparados a configuragdo AB-X-C (Figura 53). Outro aspecto interessante ¢
que na configuragao AB-X-C a corrente que alimenta o condensador apresenta uma temperatura

maior que no caso A-X-BC, o que facilita sua integracao energética.
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Figura 53. Vazio total de etileno glicol e energia do condensador para os casos A-X-BC e AB-X-C.

Na configuracdo A-X-B-X-C, a redugdo do consumo de etileno glicol foi ainda maior
(Figura 54). Para condensadores com fracdo de vapor de 10%, por exemplo, o consumo de
etileno glicol foi de 92 ton/h, que ¢ consideravelmente inferior que os casos A-X-BC (200 ton/h)
e AB-X-C (400 ton/h).
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Figura 54. Vazio de etileno glicol (MP) para diferentes fragdes de vapor do primeiro condensador (FV1) e do
segundo condensador (FV2).
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Apoés analisar todas as configuragcdes propostas, decidimos escolher inicialmente a
configuragdo A-X-B-X-C para a Unidade 3, pois esta resultou em uma demanda menor de
etileno glicol. De fato, a utilizacdo de condensadores ¢ comum em processos industriais que
utilizam o etileno glicol como fluido primario (CHEM, 2017). Definimos também que os
condensadores iriam operar a 40°C, pois assim seria possivel resfrid-los com agua a 30°C.
Além disso, testamos outros fatores de compressdo para cada ejetor na configuracao escolhida.
Todavia, diferente dos casos sem condensador, encontramos valores de FC diferentes que
satisfizeram a condicdo de pressdo de saida igual a 1 atm. Assim, escolhemos fatores de
compressdo que resultaram em uma baixa vazdo requerida de etileno glicol. E importante
destacar que apesar da economia com fluido primério, a utilizagio de um sistema de
condensagdo também possui um custo associado com equipamento e utilidade. Todos esses
aspectos foram considerados na andlise econdmica.

Durante o desenvolvimento do projeto, observamos uma necessidade de ter um
condensador ap0s o tanque flash (Unidade 1) e antes dos ejetores para condensar parcialmente
a agua que vem da fermentagdo. Sem esse trocador, a coluna de recuperacao de etileno na
Unidade 4 gastaria muita energia por causa do grande volume de 4gua que chega até ela, o que
encareceria bastante o processo. Assim, adicionamos um condensador com fragao de vapor de
0.10 (33°C) antes do primeiro ejetor. Neste equipamento, o condensado ¢ direcionado para a
coluna de desidratacdo, enquanto o vapor ¢ encaminhado para os ejetores. Além de reduzir a
quantidade de agua que vai para coluna de recuperacao de etileno glicol, esse condensador
permite um consumo ainda menor do fluido primario. Uma desvantagem ¢é que esse
equipamento precisa ser resfriado com agua fria (10° C) e sua energia ndo pode ser
reaproveitada no processo.

Assim, ap0Os todas as consideragdes feitas, a configuracdo final da Unidade 3 ¢
apresentada na Figura 55. Os valores de fator de compressao, diametros ¢ a vazao de fluido

primario para cada ejetor sdo mostradas na Tabela 11.
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Figura 55. Fluxograma da Unidade 3 simulada no Aspen Plus®.

Tabela 11. Fator de compressao, razdo das areas e vazao de fluido primario em cada ejetor.

Ejetor EJ-301 EJ-302 EJ-303
Fator de compressao (FC) 2.0 33 2.5
Diametro garganta (cm) 4 4 3
Diametro da secao reta (cm) 34 14 6
Vazao de fluido primario (ton/h) 3.6 3.8 2.5

4.2.4 Simulaciao da Unidade 4 — Destilacio

A simulagdo da Unidade 4 convergiu sem erros. A quantidade de etileno glicol vinda dos
ejetores (10 ton/h) foi suficiente para separar o azedtropo etanol-dgua na coluna T-402. Todos

os produtos foram separados com uma pureza alta (Tabela 12).

Tabela 12.Vazio e pureza dos produtos obtidos.

Produto Vaziao (kg/h) Pureza (%om/m)
Acetona 752 0.99
Butanol 1512 0.99

Etanol 270 0.92
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Ao todo sdo produzidas 28.4 L vinhaga/L butanol (ou 53 m*/h) no processo desenvolvido.
Esse valor estd coerente com os trabalhos de Mariano et al. (2011b). No processo sem vacuo, o
volume de vinhaga ¢ aproximadamente 70 L vinhaca/L butanol. Isso mostra que de fato a
tecnologia do véacuo reduz a producdo de efluente, o que impacta positivamente nos custos
operacionais.

Apos todas os avangos descritos neste trabalho, foi possivel desenvolver um sistema de
vacuo e condensacdo, baseado em ejetores a vapor de etileno glicol, para recuperar ABE de

caldos fermentativos (Figura 56). Os dados do processo sdo apresentados nas Tabelas 13 ¢ 14.
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Figura 56. Fluxograma do processo proposto neste projeto.
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Tabela 13. Correntes do processo para o caso dos ejetores.

Numero da corrente 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15
Temperatura (°C) 37.0 37.0  37.0 37.0 37.0 37.0 33.0 2432 138.7 40.0 2432 219.1 400 2432 2305
Pressdo (atm) 1.000  1.000 1.000 1.000 1.000 0.064 0.064 3.400 0.128 0.128 3400 0429 0429 3400 1.080
Fragédo de Vapor 0 1 0 0 0 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Vazao Total (ton/h) 53.5 43 26.8 293.7 271.4 222 32 3.6 6.9 0.6 3.8 4.4 0.3 2.5 2.8
Vazdo Componente (kg/h)
Glicose 7500 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 46000 187 26144 286400 266626 19774 1597 O 1597 86 0 86 1 0 1
Diodxido de carbono 0 3951 17 186 0 186 186 0 186 185 0 185 183 0 183
Gas hidrogénio 0 131 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetona 0 29 74 807 159 648 529 0 529 281 0 281 85 0 85
Butanol 0 30 185 2024 739 1285 809 0 809 32 0 32 0 0 0
Etanol 0 3 41 447 240 207 99 0 99 18 0 18 1 0 1
Acido Butirico 0 1 158 1732 1658 73 3 7 10 0 7 7 0 5 5
Acido Acético 0 1 188 2063 2001 62 2 2 4 0 2 2 0 2 2
Amonia 20 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 0 0 0 0 0 0 0 3638 3638 1 3822 3823 O 2540 2540
Nimero da corrente 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30
Temperatura (°C) 40.0 40.0 40.1 40.1 33.0 354 70.0 1054 111.8 42.1 90.0 40.0 619 1133 975
Pressdo (atm) 1.080 1.080 1.000 1.000 1.000 1.500 1500 1.500 1.500 1.000 1.500 1.000 1.000 1.000 1.000
Fragdo de Vapor 1 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0 0 1 0 1
Vazio Total (ton/h) 0.2 2.6 4.2 6.3 19.0 53.9 53.9 2.3 51.6 13.1 2.3 2.8 1.1 14.3 43
Vazao Componente (kg/h)
Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 0 1 85 1511 18177 52361 52361 1226 51134 1597 1226 2799 21 2802 2802
Diodxido de carbono 180 4 2 0 0 22 22 22 0 6 22 0 29 0 0
Gas hidrogénio 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetona 17 68 196 249 118 245 245 245 0 512 245 0 757 0 0
Butanol 0 0 32 777 476 691 691 691 0 809 691 0 0 1500 1500
Etanol 0 1 17 81 108 152 152 151 1 99 151 0 249 1 1
Acido Butirico 0 5 7 10 70 229 229 4 225 22 4 2 0 27 7
Acido Acético 0 2 2 4 60 249 249 3 245 8 3 3 0 11 5
Amonia 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 0 2540 3822 3637 0 0 0 0 0 10000 0O 4 0 10000 5
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Continuaciio Tabela 13. Correntes do processo para o caso dos ejetores.

Numero da corrente 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40 41 42 43 44 45
Temperatura (°C) 1970 40.0 62.6 694 25.0 40.0 91.1 87.3 95.9 100.0 87.3 116.8 91.8 70.0  70.0
Pressdo (atm) 1.000 1.000 1.000 0.700 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
Fragdo de Vapor 0 0 1 0 0 0 0 0 1 0 0 0 1 0 0
Vazio Total (ton/h) 10.0 1.5 0.8 0.3 0.8 0.3 43 3.8 1.0 2.8 2.7 1.5 1.1 1.1 1.0
Vazdo Componente (kg/h)
Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 0 3 0 21 0 21 2802 3399 600 2799 472 3 469 469 600
Dioxido de carbono 0 0 29 0 7 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Gas hidrogénio 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetona 0 0 757 0 744 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Butanol 0 1500 0 0 0 0 1500 316 316 0 2105 1500 605 605 316
Etanol 0 1 0 249 0 249 1 63 63 0 73 1 73 73 63
Acido Butirico 19 6 0 0 0 0 7 2 0 2 6 6 0 0 0
Acido Acético 6 2 0 0 0 0 5 3 0 3 2 2 0 0 0
Amonia 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 9990 1 0 0 0 0 5 4 0 4 1 1 0 0 0
Numero da corrente 46 47 48 49 50 51 52 53
Temperatura (°C) 40.0 1970 250 355 259 1972 2432 250
Pressdo (atm) 1.000  1.000 1.000 1.000 1.000 3.400 3.400 1.000
Fragdo de Vapor 0 0 1 0 1 0 1 0
Vazio Total (ton/h) 51.6 0.0 0.0 8.1 44 10.0 10.0 8.0
Vazao Componente (kg/h)
Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 51134 0 0 8039 99 0 0 7952
Diéxido de carbono 0 0 22 5 4147 0 0 0
Gas hidrogénio 0 0 0 0 132 0 0 0
Acetona 0 0 13 53 6 0 0 0
Butanol 0 0 0 30 0 0 0 0
Etanol 1 0 0 3 0 0 0 0
Acido Butirico 225 0 0 1 0 19 19 0
Acido Acético 245 0 0 1 0 6 6 0
Amoénia 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 0 10 0 0 0 10000 10000 O
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Tabela 14. Especificagdes dos equipamentos para o caso dos ejetores.

Torres T-401 T-402 T-403 T-404 T-405 T-406 TA-201
Numero de estagios 45 30 30 30 10 10 10
Tipo de prato Sieve Sieve Sieve Sieve Sieve Sieve Sieve
Estagio alimentagao 1 8el5 20 15 1 1 lelO
Pressao (atm) 1.5 1 0.7 1 1 1 1
Altura (m) 322 20.5 20.5 20.5 6.6 6.6 7.3
Diametro (m) 1.11 0.77 0.92 1.17 0.41 0.51 0.80
Razdo de refluxo - 3 8 0.1 - - -
Vazao de destilado (kg/h) 2343.3 1056.6 786.5 4319.6 980.0 1147.0 -
Temperatura do topo (°C) 105 62 45 98 96 92 -
Temperatura da base (°C) 112 113 69 197 100 117 -
Condensador - E-405 E-407 E-411 - - -
Tipo - Parcial Parcial Parcial - - -
Energia (MW) - -0.64 -0.91 -0.26 - - -
LMTD (°C) - 26.6 8.8 62.4 - - -

U (W/m? °C) - 1110 1940 380 - - -
Area de troca térmica (m?) - 21.6 535 11.1 - - -
Utilidade - Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C - - -
Vazio de utilidade (ton/h) - 55.1 78.9 22.7 - - -
Refervedor E-402 E-404 E-406 E-410 E-417 E-418 -
Tipo Kettle Kettle Kettle Kettle Kettle Kettle -
Energia (MW) 3.54 1.50 0.84 2.96 0.49 0.45 -
LMTD (°C) 47.7 46.2 90.1 2535 59.5 42.7 -

U (W/m? °C) 5770 2470 4960 4960 5800 2270 -
Area de troca térmica (m?)  12.9 13.1 1.9 24 1.4 4.7 -
Utilidade LP LP LP HP LP LP -

Vazido de utilidade (ton/h) 6.1 2.6 1.4 6.3 0.8 0.8 -
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Continuacio Tabela 14. Especificagdes dos equipamentos para o caso dos ejetores.

Trocador de calor E-101 E-301 E-302 E-303 E-304 E-305 E-401 E-403
Temperatura saida (°C) 37 33 40 40 40 243 70 90
Pressdo saida (atm) 0.0639 0.0639 0.1283 0.4294 1.0805 34 1.5 1
Energia (MW) 13.71 -12.44 -2.65 -1.55 -0.98 2.61 2.11 -0.94
LMTD (°C) 216.5 22.5 38.7 58.6 61.2 27.4 105.9 62.7
U (W/m? °C) 190 190 190 190 190 4510 2350 1660
Area de troca térmica (m?) 3332 2910.2* 359.7 139.5 83.9 21.1 8.5 9.0
Utilidade LP Agua 10°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C HP LP Agua 30°C
Vazao de utilidade (ton/h) 23.7 2140.5 228.4 134.1 84.2 5.5 3.6 80.8
Trocador de calor E-408 E-409 E-412 E-413 E-414 E-415 E-416 E-419
Temperatura saida (°C) 25 40 91 70 70 40 40 40
Presséo saida (atm) 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0
Energia (MW) -0.12 -0.01 -2.02 -0.47 -0.44 -0.19 -0.10 -4.28
LMTD (°C) 28.2 18.0 59.3 475 457 27.9 32.8 314
U (W/m? °C) 620 1100 1100 2090 1980 2160 860 2130
Area de troca térmica (m?) 7.0 0.3 31.0 4.7 4.8 32 3.6 64.0
Utilidade Agua 10°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C
Vazao de utilidade (ton/h) 21.0 0.6 174.6 40.4 37.6 16.7 8.7 369.0
Bomba/Compressor P-101 P-301 P-302 P-303 P-304 P-401 C-101

Energia (kW) 9.30 0.99 0.44 0.21 1.66 1.21 4.89

Pressdo de saida (atm) 1.0 1.0 1.0 1.0 34 1.5 1.0

Tanques R-101 F-101 D-401

Temperatura (°C) 37 37 87.3

Presséo (atm) 1 0.0639 1

Fragdo de vapor 0.01 0.07 -

Volume (m?) 500 50 50

Ejetores EJ-301 EJ-302 EJ-303

Fator de compressao (FC) 2 33 2.5

Didmetro garganta (cm) 4 4 3

Didmetro da secdo reta (cm) 34 14 6

*Normalmente, um trocador de calor tem até 1000 m? (TURTON et al., 2018). Acima dessa area, é necessario associar mais trocadores em série ou paralelo.
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4.3 Simulac¢do do processo com compressores

A simulacdo do processo desenvolvido com compressores convergiu sem erros. O
fluxograma da planta ¢ apresentado na Figura 57 e os dados operacionais nas Tabelas 15 e 16.
Os resultados sdo muito similares aos obtidos pela referéncia utilizada como base (MARIANO
et al., 2011b). Todavia, observamos que o requerimento de energia elétrica total dos
compressores foi de 3.9 MJ/kg de butanol que ¢ inferior ao relatado por Mariano et al. (2011b),
a saber 6 MJ/kg de butanol. No estudo apresentado por esses autores, foram utilizados 2
compressores em série. Na nossa analise, porém, foram utilizados 3 compressores com fatores
de compressao menores que 3. Logo, o acréscimo de um terceiro compressor conseguiu reduzir

em 36% a demanda de eletricidade e, consequentemente, reduzird os custos operacionais.
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Figura 57. Fluxograma do processo com compressores.
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Tabela 15. Correntes do processo para o caso dos compressores.

Nimero da corrente 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15
Temperatura (°C) 37.0 37.0 37.0 37.0 37.0 250 37.0 157.0 52.7 136.1 229.7 52.7 40.0 26.1 40.0
Presséo (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 0.064 0.190 0.190 0.540 1.500 1.000 1.200 1.000 1.200
Fracdo de Vapor 0 1 0 0 0 0 1 1 1 1 1 0 1 1 0
Vazio Total (ton/h) 53.52 433 26.81 293,66 27142 795 2223 2223 255 255 255 19.69 021 439 233
Vazdo Componente (kg/h)
Glicose 7500 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 46000 187 26144 286400 266626 7952 19774 19774 1115 1115 1115 18659 5 100 1110
Didxido de carbono 0 3951 17 186 0 0 186 186 186 186 186 0 177 4146 9
Gas hidrogénio 0 131 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 132 0
Acetona 0 29 74 807 159 0 648 648 480 480 480 168 27 8 453
Butanol 0 30 185 2024 739 0 1285 1285 682 682 682 603 4 0 678
Etanol 0 3 41 447 240 0 207 207 81 81 81 126 1 0 80
Acido Butirico 0 1 158 1732 1658 0 73 73 2 2 2 71 0 0 2
Acido Acético 0 1 188 2063 2001 0 62 62 2 2 2 60 0 0 2
Amonia 20 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Numero da corrente 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30
Temperatura (°C) 36.0 423 90.0 105.2 111.8 20.0  60.0 62.6 81.1 50.0 627 922 69.2 20.0 40.0
Pressdo (atm) 1.000 1.500 1.500 1.500 1.500 1.000 1.500 1.000 0.700 0.700 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
Fragdo de Vapor 0 0 0 1 0 1 0 1 0 0 0 1 0 0 0
Vazao Total (ton/h) 8.15 5697 5697 5.24 51.73 0.03 524 0.78 446 446 420 035 3.04 0.75 51.73
Vazdo Componente (kg/h)
Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 8043 53956 53956 2692 51264 0 2692 1 2691 2691 2679 143 2822 1 51264
Didxido de carbono 5 31 31 31 0 23 31 31 0 0 0 0 9 0
Gas hidrogénio 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetona 58 752 752 752 0 10 752 752 0 0 0 0 0 742 0
Butanol 34 1500 1500 1500 0 0 1500 0 1500 1500 1500 206 206 0 0
Etanol 4 251 251 250 1 0 250 0 250 250 0 1 1 0 1
Acido Butirico 1 232 232 9 222 0 9 0 9 9 9 0 2 0 222
Acido Acético 1 250 250 7 244 0 7 0 7 7 7 0 4 0 244
Amodnia 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
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Continuacio Tabela 15. Correntes do processo para o caso dos compressores.

Numero da corrente 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40
Temperatura (°C) 75.0 1186 750 69.2 100.0 939  40.0 1179 400 40.0
Pressdo (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
Fracdo de Vapor 0 1 0 0 0 1 0 0 0 0
Vazio Total (ton/h) 0.35 0.26 1.00 2.51 2.69 1.00 0.26 1.51 1.51 2.69
Vazdo Componente (kg/h)
Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 143 12 388 388 2679 388 12 0 0 2679
Dioxido de carbono 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Gas hidrogénio 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetona 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Butanol 206 0 610 2109 0 610 0 1500 1500 O
Etanol 1 250 2 2 0 2 250 0 0 0
Acido Butirico 0 0 0 8 2 0 0 8 8 2
Acido Acético 0 0 0 3 4 0 0 3 3 4
Amonia 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0




Capitulo 4 | Resultados e Discussdo

105

Tabela 16. Especificagdes dos equipamentos para o caso dos compressores.

Torres T-401 T-402 T-403 T-404 T-405 TA-201
Numero de estagios 45 30 40 10 10 10
Tipo de prato Sieve Sieve Sieve Sieve Sieve Sieve
Estagio alimentagao 1 15 20 1 1 1el0
Pressdo (atm) 1.5 0.7 0.3 1 1 1
Altura (m) 322 20.5 27.8 7.3 7.3 7.3
Diametro (m) 1.10 0.92 1.67 0.29 0.52 0.80
Razao de refluxo - 8 40 - - -
Vazido de destilado (kg/h) 5242 785 262 350 1000 -
Temperatura do topo (°C) 105 45 50 92 94 -
Temperatura da base (°C) 112 81 63 100 118 -
Condensador - E-405 E-409 - - -
Tipo - Parcial Parcial - - -
Energia (MW) - -0.9 -2.8 - - -
LMTD (°C) - 8.7 14.9 - - -

U (W/m? °C) - 1990 650 - - -
Area de troca térmica (m?) - 53.0 287.7 - - -
Utilidade - Agua 30°C Agua 30°C - - -
Vazao de utilidade (kg/h) - 79.2 240.6 - - -
Refervedor E-402 E-404 E-408 E-413 E-415 -
Tipo Kettle Kettle Kettle Kettle Kettle -
Energia (MW) 3.47 1.14 292 0.22 0.43 -
LMTD (°C) 47.7 78.4 96.9 59.5 41.6 -

U (W/m? °C) 5770 4150 190 5620 3790 -
Area de troca térmica (m?) 12.6 3.5 158.5 0.7 2.7 -
Utilidade LP LP LP LP LP -
Vazio de utilidade (ton/h) 6.0 2.0 5.0 0.4 0.7 -
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Continuacio Tabela 16. Especificagdes dos equipamentos para o caso dos compressores.

Trocador de calor E-101 E-301 E-302 E-401 E-403 E-406 E-407
Temperatura saida (°C) 37 53 40 90 60 20 50
Pressdo saida (atm) 0.064 0.19 1.20 1.50 1.50 1.00 0.70
Energia (MW) 13.71 -13.74 -1.22 3.09 -2.32 -0.12 -0.15
LMTD (°C) 216.5 57.5 61.1 91.4 453 19.1 293
U (W/m? °C) 190 190 190.0 2280 1610 690 190
Area de troca térmica (m?) 333.2 1257.8 104.8 14.9 31.8 94 26.1
Utilidade LP Agua 30°C Agua 30°C LP Agua 30°C Agua 10°C Agua 30°C
Vazio de utilidade (ton/h) 23.7 1185.6 104.8 5.3 200.1 54 12.5
Trocador de calor E-410 E-411 E-412 E-414 E-416 E-417

Temperatura saida (°C) 40 75 75 40 40 40

Presséo saida (atm) 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0

Energia (MW) -0.08 -0.13 -0.36 -0.19 -0.10 -4.29

LMTD (°C) 333 48.5 493 279 33.1 314

U (W/m? °C) 650 1740 1550 2110 750 2130

Area de troca térmica (m?) 3.7 1.5 4.7 3.1 4.1 64.2

Utilidade Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C

Vazio de utilidade (kg/h) 6.88 11.18 31.23 15.98 8.79 369.89

Bombas P-101 P-301 P-401 P-402

Energia (kW) 9.30 0.90 1.28 0.31

Pressédo de saida (atm) 1.0 1.0 1.5 1.0

Compressores C-301 C-302 C-303 C-401 C-402

Energia (kW) 1393.7 101.2 123.4 4.9 8.0

Pressdo de saida (atm) 0.19 0.54 1.50 1.00 1.00

Tanques R-101 F-101 D-401

Temperatura (°C) 37 37 69

Pressdo (atm) 1 0.064 1

Fragdo de vapor 0.01 0.071 -

Volume (m?) 500 50 50
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4.4 Integracio Energética

O Aspen Energy Analysis forneceu o potencial de economia méaxima das utilidades
quentes ¢ frias conforme a analise pinch (Figura 58). A economia com utilidades ¢ maior para
o caso dos compressores. Isso acontece, pois a energia de alguns trocadores no sistema de
ejetores, especialmente o condensador apés o tanque flash, ndo pode ser reaproveitada no
processo devido as temperaturas baixas das correntes. Além disso, ndo ¢ possivel reduzir a

energia requerida de vapor de alta pressdao e dgua fria. Essas utilidades sao caras e podem ser

um impasse para a viabilidade econdmica do processo.

70 70
Processo Ejetor Processo Compressor
60 60
50 50
S
40 g 40
E 2
£ 30 2 30
e ax)
o0 =
= 20 20
=
10 10
0 I 0 |
HP LP Agua Agua fria Lp Agua Agua fria

m Utilidade minima Economia com integragao = Utilidade minima ~ Economia com integracdo

Figura 58. Potencial de economia de utilidades com a integragao.

E interessante destacar também que no processo com compressores a demanda minima
de vapor LP ¢ de 5.4 MJ/kg de butanol. Esse valor ¢ inferior ao que foi obtido por Mariano et
al. (2011b): 10.9 MJ/kg de butanol. Isso mostra que com outras integragoes ¢ possivel reduzir

ainda mais o requerimento energético da planta com compressores.
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4.5 Analise Economica
4.5.1 Custos de investimento (CAPEX)

Os custos de investimento (Figura 59) para o cenario com ejetores (MMUSS 5.6) foi
menor que o caso com compressores (MMUSS$ 7.0). Essa diferenca se deve principalmente ao
custo do compressor, cujo investimento ¢ cerca de 24 vezes maior que o dos ejetores (Figura
60). Nota-se também que na planta com ejetores houve um aumento do custo de trocadores por
causa dos condensadores adicionados na Unidade 3. Ainda, ¢ interessante destacar que o custo
com as torres no processo de destilagdo extrativa proposto para a nova planta se equiparou ao
custo da separagdo convencional do ABE. Os custos com reatores e tanques, por sua vez, se
mantiveram iguais, pois a Unidade 1 ¢ a mesma em ambos os casos. Das quatro Unidades

simuladas, as Unidades 3 e 4 sdo as responsaveis pelo maior CAPEX.

8.0
7.0 4
6.0 1

Unidade 4
® Unidade 3

® Unidade 2
B Unidade 1

MMUSS$
N
o

20 4

Processo com ejetores Processo com Compressores

Figura 59. CAPEX total para os casos com ejetor € com compressor.
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Figura 60. CAPEX de cada tipo de equipamento para 0s casos com ejetor € com compressor.

4.5.2 Custos operacionais (OPEX)

Os custos operacionais (Figura 61) para o cenario com ejetores (4.8 MMUS$/ano) foi
maior que o caso com compressores (3.5 MMUS§$/ano) sem considerar a integragao energética.
Em ambos os processos, as utilidades sdao responsaveis pela maior parcela do OPEX, porém,

no caso dos ejetores, esse custo ¢ ainda maior (Figura 61).

6.0

=)
c\% Utilidades

&+

§ T ® Disposicao efluente

2.0 -E B Manuten¢ao

Processo com ejetores Processo com compressores

Figura 61. OPEX discriminado para os casos com ejetor € com compressor.

Ao analisar as utilidades para um contexto sem integragdo, o gasto com vapor de baixa

pressdo ¢ similar nos dois casos estudados (Figura 62). Esse vapor ¢ requerido sobretudo no
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tanque flash e nos refervedores das colunas de destilagdao. O consumo de eletricidade no sistema
de ejetores ¢ irrisorio comparado ao outro processo. Porém, como mostrado anteriormente, a
planta de ejetores necessita de vapor de alta pressdo cujo custo se equipara ao consumo de
eletricidade no caso dos compressores. Ainda, no caso dos ejetores, ha um gasto muito alto com
agua fria, devido ao condensador que foi adicionado antes dos ejetores, conforme destacado na
Unidade 3. Esse gasto ndo existe no cenario dos compressores e ¢ responsavel pela maior
diferenca entre os casos. Por meio da integracao energética, conseguimos calcular a economia
maxima de utilidade em cada caso. Ambos o0s processos apresentaram uma redugdo
consideravel de gasto com utilidade apods a integragdo (Figura 62). Todavia, na planta com

compressores, a economia ¢ muito maior, como discutido anteriormente.

1.8 T
16 £ Sem integracdo
14 +
12
o F
810 F
S 0s :
= F
0.6 £
0.4
02 §
0.0 F . |
Agua (30°C) Agua Fria (10°)  Vapor LP Vapor HP Eletricidade  Etileno glicol
1.6

/ano

1.4 — Com integragdo
12 £
1.0 £
929 0.8 —
= 0.6 £
0.4 £
0.2
0.0 —— -

Agua (30°C) Agua Fria Vapor LP Vapor HP Eletricidade  Etileno Glicol
(10°C)

® Processo com ejetores Processo com compressores

Figura 62. Custo de utilidades para os casos com ejetor ¢ com compressor sem € com integragdo energética.
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Assim, pela analise econdmica, concluimos que o custo total da planta com ejetores
(CAPEX anualizado + OPEX) ¢ maior comparado a planta com compressores, mesmo apos a
integracdo (Figura 63). E importante destacar que nesta analise consideramos que o custo de
investimento foi mantido constante. Na pratica, o CAPEX pode ser alterado devido a rede de

trocadores de calor implementada para realizar a integragao.

6.0

5.0 A

4.0

3.0 Economia com integracao

MM$/ano

® OPEX com integragdo
B CAPEX anualizado

2.0

1.0 1

0.0 -

Processo com ejetores Processo com compressores

Figura 63. Custo total anualizado para os casos com ejetor € com compressor.

4.6 Desenvolvimento de novos processos

A anélise econdmica mostrou que o processo com ejetor € mais caro que 0 processo com
compressor por causa, sobretudo, da agua fria (10°C) e do vapor de alta pressdo. Essas

utilidades estdo associadas a trés equipamentos (Figura 64):
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-—@— Make-up
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F-308 =

Custo elevado com

. agua fria (10°C) ‘ - |E Custo elevado
A Custo elevado com vapor HP
£Z* .\ com vapor HP

Figura 64. Equipamentos que encarem o processo de ejetores.

Vaporizador E-305: Esse vaporizador opera a uma temperatura de 243°C para gerar
vapor de etileno glicol a 3.4 atm. Logo, esse equipamento precisa de vapor de alta
pressdo como utilidade (41 bar, 254 °C). Quanto maior a quantidade de etileno glicol
requerida pelos ejetores, maior sera o consumo de vapor de alta pressdo nesse

vaporizador.

Torre T-404: O refervedor da Torre T-104 necessita de vapor de alta pressdo, pois sua
temperatura ¢ 197°C. Quanto maior a quantidade de 4gua presente na corrente de
alimentagdo dessa coluna (corrente 25, Figura 64), maior ¢ a energia do refervedor e,

consequentemente, maior a demanda de vapor de alta pressao.
Condensador E-301: Esse condensador necessita de um grande volume de dgua fria

para absorver a energia da corrente 6 (-12.4 MW). Essa energia ndo pode ser

reaproveitada no processo, pois a temperatura da corrente 6 ¢ baixa (37°C).

Dos trés equipamentos destacadas, o condensador E-301, em especial, tem uma grande

influéncia no processo, até mesmo sobre o funcionamento dos outros dois equipamentos. Para

avaliar economicamente o impacto desse condensador, sua fracdo de vapor foi variada

(Figura 65). Quanto maior a fracdo de vapor desse condensador, menor ¢ sua energia e,

consequentemente, menor o consumo de agua fria. Todavia, observa-se que a elevagdo da

fracdo de vapor aumenta muito o custo de vapor de alta pressdo. Isso acontece, pois quanto

mais vapor ¢ alimentado ao sistema de ejetores, maior ¢ a demanda de etileno glicol (Figura 66).
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O aumento de etileno glicol, por sua vez, resulta no aumento de vapor de alta pressdao no
vaporizador E-305. Além disso, hda um acréscimo de dgua que alimenta a torre T-404 e,
portanto, um aumento de vapor de alta pressdo requerida pelo refervedor dessa coluna. A
economia com agua fria ndo compensa o aumento de vapor de alta pressdao, o que resulta na
elevagdo do OPEX. O CAPEX, por outro lado, tem uma pequena redugcdo que ¢ pouco

significativa. Assim, observa-se que quanto maior a fragdo de vapor do condensador E-301,

maior € o custo total do processo.

MMUS$/ano

Vazao de Etileno Glicol (ton/h)

8.0

7.0 +

6.0 f

Fracdo de vapor (base molar)

OPEX

CAPEX anualizado Custo total

Custo com HP

Figura 65. Efeito da variacao da fragdo de vapor do condensador E-301 sobre custos.

30.0

25.0
20.0
15.0
10.0

50 +

0.0

0.24 0.34 0.44
Frag@o de vapor (base molar)

Figura 66. Efeito da variacdo da fra¢do de vapor do condensador E-301 sobre a vazéo de etileno glicol.



Capitulo 4 | Resultados e Discussio 114

Diante dessa andlise, pensamos em algumas modificagdes no processo que poderiam

solucionar esses desafios encontrados na planta de ejetores.

4.6.1 Proposta de novos processos

Foram propostos outros 5 possiveis cenarios para a planta de ejetores (nomeada como
cenario 1), conforme descrito no fluxograma da Figura 67. Também testamos uma alternativa
para reduzir o consumo de eletricidade na planta desenvolvida com compressores (nomeada

como cenario 8).
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compressores com eletricidade

(Cenario 8)

compressores

eletricidade

fria

Casos base Problemas Possiveis solugdes @ Vantagens e Desvantagens
Diminuir a fragdo de vapor no Redugdo do consumo de agua Aumento do consumo de vapor —» Cendrio 2
condensador E-101 e modificar a fria e de vapor de alta pressao de baixa pressao
configuragdo do sistema de ejetores
Remover o condensador E-101 e Redugao do consumo de agua Aumento do consumo de vapor = Cendrio 3
—_ modificar a configuragdo do sistema de fria e de vapor de alta pressdo de média pressao
ejetores
. . Custo elevado .. . . , . L
Sistema de ejetores — ; . Adicionar um compressor antes dos Néo necessita de agua fria Aumento do consumo de  —> Cendrio 4
com agua fria ' eletricidade
operando com (10°C) ¢ vapor de ejetores
Etileno Glicol alta resfﬁo
(Cendrio 1) p
Utilizar vapor de agua como fluido Néo necessita de vapor de alta Aumento do consumo de 4gua  —> Cendrio 5
primario pressdo fria e de vapor de média pressao
_l Utilizar vapor de agua como fluido Nao necessita de vapor de alta Aumento do consumo de — Cendrio 6
primario e adicionar um compressor pressdo e possibilita reducio do eletricidade e de vapor de média
antes dos ejetores consumo de 4gua fria pressao
Sistema com ——  Custo elevado Adicionar um condensador antes dos Redugdo do consumo de Aumento do consumo de d4gua =—> Cendrio 7

Figura 67. Propostas para solucionar problemas na planta de ejetores.
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Todos os processos propostos foram simulados por completo no Aspen Plus® (Anexo 3).
O fluxograma de cada cenario ¢ apresentado a seguir, onde as modificagdes principais foram

destacadas.

Cenario 2

No cenario 2, o condensado do condensador E-301 alimenta o ejetor EJ-301 (Figura 68).
A corrente de saida desse ejetor, contendo um grande volume de 4agua, ¢ direcionada a coluna
T-401 sem se misturar ao etileno glicol. Nesta configuragdo, ¢ possivel aumentar a fracdo de
vapor do condensador E-301, o que diminui a demanda de 4dgua fria neste trocador e a area de
troca térmica. Ainda, ha uma diminuicdo da demanda de etileno glicol, pois o primeiro ejetor
nao precisa desse solvente, o que economiza vapor de alta pressao no vaporizador E-305. Além
disso, esse cendrio permite com que menos agua chegue a coluna T-404, o que reduz a demanda
de vapor de alta pressdo em seu refervedor. Outra vantagem ¢ que mais energia pode ser
reaproveitada no processo. Todas essas modificagdes diminuem a demanda de 4gua fria e vapor
de alta pressao, porém ha um aumento do consumo de vapor de baixa pressdo, por causa do

novo vaporizador E-306.

Gases da
fermentagao

O Acetona
foe ©
O Etanol
St O
55> O Butanol
@ hon
O Vinhag:
3
Figura 68. Fluxograma do cenario 2.
Cenario 3

No cenario 3, o condensador antes dos ejetores foi removido, o que elimina a demanda
de agua fria nesta Unidade (Figura 69). Parte do condensado do condensador E-302 alimenta o
ejetor EJ-301, enquanto outra parte ¢ direcionada a coluna T-401. Essa configuracao também

reduz a quantidade de agua que ¢ direcionada a coluna T-404, diminuindo o consumo de vapor
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de alta pressdo em seu refervedor. Outra vantagem € que mais energia pode ser reaproveitada
no processo. Todas essas modificagdes diminuem a demanda com agua fria e vapor de alta
pressao, porém ha um aumento do consumo de vapor de baixa média pressao, por causa do

novo vaporizador E-301.

Gases da
@ resona

P-303

Figura 69. Fluxograma do cenario 3.

Cenario 4

Ap6s o tanque flash F-101, colocamos um compressor com fator de compressao de 1.6
(Figura 70). Esse equipamento aumenta a temperatura da corrente 6 de 37°C para 83°C,
permitindo com que o condensador E-301 opere com dgua a 30°C no lugar de 4gua fria (10°C).
Ainda, a pressao da corrente 6 aumenta de 0.0639 atm para 0.1 atm. Essa pequena elevagao na
pressao resulta numa diminuigdo de etileno glicol requerido pelos ejetores, o que diminui vapor

de alta pressao.

Gases da
fermentagao

QP s

@ oo

E419

£:305 pa0d

Figura 70. Fluxograma do cenério 4.
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Cenario 5

Nesta configuragdo, o vacuo ¢ gerado por meio de dois ejetores operando com vapor de
agua (Figura 71). O sistema de ejetores ¢ alimentado com parte do fluido que sai do ejetor
EJ-302. Como a agua ¢ mais volatil que o etileno glicol, ndo ha necessidade de utilizar vapor
de alta pressdo para vaporiza-la. Apesar disso, hd um aumento do consumo de vapor de baixa
pressdo e de média pressdo. Diferente do etileno glicol, ndo ¢ desejado que os produtos se
misturem com o vapor, pois o processo ficard ainda mais diluido. Assim, abaixamos a
temperatura do condensador E-301 para 15 °C com o propoésito de condensar uma quantidade
maior de ABE, o que demanda mais agua fria. Por esse motivo, apenas dois ejetores sdao
suficientes para gerar o vacuo. E interessante destacar também que a Unidade 4 foi projetada

apenas com a destilagdo convencional, uma vez que nao h4 etileno glicol no processo.

Gases da
fermentagao

O Acetona
@ ewn

" ))

Solugéo de
glicose

Figura 71. Fluxograma do cenario 5.

Cenario 6

O cenario 6 também utiliza vapor de 4gua e apresenta a mesma configuracao que o cenario
anterior. Porém, assim como feito no cenario 4, adicionamos um compressor com fator de
compressao de 1.6 apos o tanque flash F-101 (Figura 72). Esse equipamento aumenta a pressao
e temperatura da corrente 6, 0 que economiza agua fria no trocador E-301. Diferente do cendrio
4, nao foi possivel substituir a a4gua fria a 10°C pela dgua a 30°C. Ainda, hd um aumento do
requerimento de energia elétrica, além do aumento do consumo de vapor de baixa e de média

pressao.
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Solugéo de O
glicose.

Figura 72. Fluxograma do cenario 6.

Cenario 7

A configuracdo do cendrio 7 ¢ a mesma da planta com compressores (cendrio 8), porém
o condensador E-301 (a 33°C) foi colocado antes do primeiro compressor (Figura 73). Nessa
configuracdo, menos vapor ¢ direcionado aos compressores, o que reduz energia elétrica.

Todavia, hd um aumento de consumo de agua fria (10°C).

Gases da
fermentagéo

O Acetona
O Etanol
Agua O
Solugéo de
s © O
O Butanol
D #oua

P-301 E-417

Figura 73. Fluxograma do cenario 7.

Cada cenario apresenta suas vantagens e desvantagens. Logo, para saber se houve reducao
dos custos comparados aos casos iniciais (cendrios 1 e 8), realizamos a analise econdmica
completa de cada processo, assim como descrito na metodologia. Ainda, estimamos os custos
de investimento e de operac¢do da fermentacdo ABE convencional sem recuperagdo a vacuo.

Para realizar essa estimativa, foram feitas as seguintes consideracdes:

i. O processo de fermentagdo convencional sem vacuo ¢ constituido pelas Unidade 1, 2
e 4. A Unidade 1 ¢ formada apenas pelo reator, enquanto as outras Unidades sdo as

mesmas que na planta de compressores (cenario 8).

1i.  Normalmente, a produtividade do processo convencional varia de 0.2 a

0.5 g butanol/(L.h) (ASSUMPCAO et al., 2018; MARIANO et al, 2011b;
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MARIANO; FILHO, 2012). Assim, definimos que a produtividade seria de
0.35 g butanol/(L.h), que ¢ o valor médio. Sabendo a produtividade, o volume do

reator pode ser estimado por:

Producio de butanol (g/h) (74)
Produtividade (g/L.h)

Volume reator (L) =

Ainda, consideramos que o volume méximo do reator ¢ de 1000 m°.

O CAPEX das Unidades 2 e 4 também foram estimados utilizando a regra dos seis
décimos (R = 0.6) com base nos custos ja calculados para a planta de compressores
(cendrio 8). Para realizar o ajuste de escala, utilizamos como parametro a producao de
vinhaca. Definimos que na fermentacdo convencional, a producdo ¢ de 71 L de
vinhaga/LL de butanol, para uma concentracao de 12 g/L de butanol no fermentador
(MARIANO; FILHO, 2012; QURESHI et al., 2008). Em processos que utilizam o
vacuo, essa producdo ¢ de 28 L de vinhaga/L. de butanol, como mostrado neste

trabalho.

Consideramos que a demanda de vapor de baixa pressdo na etapa de destilagdo ¢ de
25 MJ/kg de butanol (MARIANO; FILHO, 2012; QURESHI et al., 2008). E
importante destacar que este valor ja inclui as integracdes energéticas. Sabendo a
demanda, foi possivel estimar seu custo operacional conforme descrito na

metodologia.

A demanda de 4agua de resfriamento (30°C) foi estimada considerando a proporcao de
0.43 J agua/J de vapor de baixa pressdo. Essa propor¢do foi calculada conforme os

trabalhos de Mariano et al. (2011b).

Outros custos operacionais, como de manutencdo e disposi¢do de efluente, foram

calculados conforme a metodologia.
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4.6.2 Analise econémica dos novos processos

Os resultados da nova analise econdmica sao discutidos a seguir.

Custo de investimento (CAPEX)

O custo de investimento de todos os cendrios € apresentado na Figura 74.

Compressores
Ejetores
Trocadores

Torres

MMUSS$

= Bombas
Tanques
B Reator

L : I L . 1oL r 1 vacuo

Ejetor com etileno glicol Ejetor com dgua Compressor

!

- Sl )

Figura 74. Custo de investimento (CAPEX) de todos os cenarios.

Pela anélise da Figura 74, € possivel inferir que:

- O custo com reator no cendrio sem vacuo ¢ 10 vezes maior comparado aos outros
cenarios. Isso acontece, pois no processo convencional a produtividade do butanol
(0.35 g butanol/L h) ¢ bem menor do que aqueles que usam a tecnologia do vacuo
(3 gbutanol/L h). S3o necessarios 5 reatores de 1000 m® na fermentagdo
convencional, enquanto nos casos que usam a tecnologia do vacuo, apenas 1 reator de
500 m>. Assim, outro beneficio da utilizacdo do vacuo além da reducdo do CAPEX ¢
que as plantas sdo mais compactas.

- A planta de ejetores com etileno glicol desenvolvido inicialmente neste trabalho (C.1)
apresentou menor CAPEX (MMUSS 5.6). Logo, as sugestdes propostas nao

proporcionaram reducao desse custo.
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- Os cenérios que utilizam ejetores com etileno glicol (C.1, C.2, C.3 e C.4) sdo mais
baratos diante dos ejetores com vapor de agua (C.5 e C.6) e dos compressores (C.7 e
C.9).

- Em todos os casos, a maior parte do CAPEX ¢ referente a trocadores de calor. Esse
custo ¢ ainda maior para os sistemas com ejetores que utilizam vapor de d4gua como
fluido primario (C.5 e C.6). Isso se deve, sobretudo, ao condensador que foi
adicionado antes dos ejetores.

- A adi¢do de um condensador antes do 1° compressor, em C.7, reduziu o gasto com
compressores € aumentou o custo com trocadores. Porém, o CAPEX total desse

cenario ainda ficou menor que o original (C.8).

Potencial de reducao de custos operacionais (OPEX) pela integracio

A Figura 75 apresenta o potencial de redu¢do do OPEX que foi calculado a partir da

integragdo energética.
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Figura 75. Potencial de redugdo de custos operacionais (CAPEX) de todos os cenarios obtidos pela integragdo
energética.

Pela analise da Figura 75, € possivel inferir que:
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Com a integragdo, € possivel reduzir de modo significativo os custos operacionais de
todos os cenarios simulados. Essa reducao se deve, sobretudo, a diminui¢cao do consumo
de vapor de baixa pressao.

O cenario com os compressores (C.8), desenvolvido inicialmente neste trabalho,
apresenta o maior potencial de economia do OPEX (48%). Isso se deve sobretudo ao
condensador apOs o primeiro compressor.

A redugdo da fragdo de vapor do condensador E-301 (em C.2) ou a sua remog¢ao (em
C.3) promoveram um aumento da energia recuperavel comparado ao processo original
(C.1).

A adi¢do de um compressor em C.4 e C.6 antes dos ejetores também proporcionaram a
elevagdo da energia recuperavel.

A reducdo da fragdao de vapor do condensador E-301 (em C.5), por sua vez, reduziu a
energia recuperavel.

A adi¢do de um condensador antes do 1° compressor, em C.7, reduziu o potencial

comparado ao processo inicial (C.8).

Custos operacionais (OPEX) apos a integracao

O custo operacional de todos os cendrios, considerando a integragdo energética, ¢

apresentado na Figura 76.
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4.5
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Agua de resfriamento (30 °C)

1.0 || = || — Manutengao
0.5 l m Disposicdo efluente
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C.1 C2 C3 C4 C5 C.6 C.7 C.8 Sem

Ejetor com etileno glicol Ejetor com agua Compressor
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Figura 76. Custos operacionais (OPEX) de todos os cenarios apds integragdo energética.
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Pela analise da Figura 76, ¢ possivel inferir que:

- A producao de vinhaca na fermentagao convencional (71 L/L butanol) ¢ muito maior
do que os processos que utilizam a tecnologia do vacuo (28 L/L butanol). Assim, o
custo com a disposi¢do desse efluente pela fertirrigagdo também € mais alto. Além
dos beneficios econdmicos, a redu¢do da vinhaga com a tecnologia do vacuo traz
vantagens ambientais, uma vez que a fertirrigacdo excessiva pode resultar na
salinizagdao e acidificacdo dos solos (DANTAS et al., 2020; FUESS; GARCIA;
ZAIAT, 2018).

- Os novos cendrios propostos para o sistema ejetor com etileno glicol (C.2, C.3 e C.4)
reduziram os custos operacionais comparado ao processo inicial (C.1). Em todos esses
casos, a demanda de vapor HP e de agua fria (10 °C) diminuiram.

- No cenario C.2, a demanda de agua fria reduziu quase pela metade, porque houve
uma diminui¢do da fracdo de vapor do condensador E-301. Todavia, o consumo de
vapor LP aumentou, por causa do vaporizador que alimenta o primeiro ejetor.

- Em C.3, ndo ha demanda de agua fria no sistema de ejetores, pois o condensador
E-301 foi removido. Porém a planta necessita de vapor de média pressdo para o
vaporizador que alimenta o primeiro ejetor.

- A adi¢@o de um compressor em C.4 possibilitou com que a agua fria (10 °C) fosse
substituida pela 4gua ambiente (30 °C), porém aumentou o consumo de eletricidade
por causa do compressor adicionado.

- A substituicao do etileno glicol pelo vapor de agua (C.5 e C.6) ndo trouxe beneficios
para o OPEX. Mesmo que os processos que utilizam vapor de 4gua nao necessitam
de vapor de alta pressdo, observa-se um aumento do consumo de dgua fria € um custo
adicional de vapor de média pressao.

- A adi¢do de um compressor em C.6 ndo permitiu com que a agua fria (10 °C) fosse
substituida pela dgua ambiente (30 °C), como no caso do etileno glicol (C.4).

- O cendrio C.7, por sua vez, tem um consumo menor de eletricidade, porém o custo
com agua fria torna o processo ainda mais caro que o original (C.8).

- De todos os novos cenarios desenvolvidos, o C.4 (ejetor com etileno glicol e
compressor) € o que teve uma redugdo de custos operacionais mais significativa. Seu
OPEX minimo foi de 2.2 MMUS$/ano que ¢ mais proximo ao caso C.8, referente a

planta de compressores (1.8 MMUS$/ano). O cenario C.8, por sua vez, conseguiu
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apresentar um OPEX minimo um pouco inferior ao caso sem recuperagdo a vacuo

(2 MMUSS$/ano), o que € um aspecto muito positivo.

Custo Total Anualizado

O cenario 8, com apenas compressores, apresentou o menor custo total: 209.8
US$/ton butanol. O cenario 4, com ejetores a vapor de etileno glicol e compressor, também
apresentou um custo baixo de 233.7 US$/ton butanol. Ainda, os dois processos foram mais
econdmicos que o processo convencional sem vacuo (235.3 US$/ton butanol), conforme

mostrado na Figura 77.

US$/ton butanol
—_ —_ [} [\ w2
(@] o W () W ()
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Ejetor com etileno glicol Ejetor com dgua Compressor

- - »

Figura 77. Custo total de todos os processos apds integragdo energética. Para o cendrio sem vacuo, foi inserido o
erro referente ao intervalo de produtividade de 0.2 a 0.5 g butanol/L.h.

Analises de Sensibilidade

Algumas analises de sensibilidade foram feitas considerando os melhores resultados
obtidos neste trabalho (casos C.4 e C.8) e o processo convencional sem recuperagdo a vacuo.
Variamos o custo de eletricidade bem como o CAPEX para ver o impacto no custo total dos

processos, considerando a integracdo energética.
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Variagdo do prego de eletricidade

O custo da energia elétrica foi definido inicialmente como 0.0674 US$/kWh. Logo,
variamos esse valor de 0.03 a 0.11 US$/kWh (Figura 77). Como o custo de vapores de agua
depende da eletricidade, foi necessério recalcular o preco dessas utilidades. Para tanto foi

utilizada a metodologia descrita em TURTON et al. (2018).
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Figura 78. Variagao do custo de eletricidade.

O preco do vapor de alta pressdao (HP) aumenta com a elevag@o do custo de eletricidade.

Todavia, o preco do vapor de baixa pressao (LP) diminui. Essa diminui¢do acontece, pois o
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custo desse vapor foi calculado considerando a geragdo de energia elétrica. Assim, quanto mais
valorizada a eletricidade, mais barato ¢ o vapor LP.

Para um custo de eletricidade inferior a 0.068 US$/kWh, os cenarios que utilizam
compressor (C.8) e ejetor com etileno glicol (C.4) sdo mais econdmicos comparados ao
processo convencional sem vacuo. Além disso, a medida que o preco da eletricidade diminui,

a vantagem dos novos processos ¢ ainda maior. O processo sem vacuo ¢ apenas mais vantajoso

que C.4 e C.8 para um custo superior a 0.082 US$/kWh.

Variacdo do CAPEX

O CAPEX foi variado de 40 a 400 % do seu valor original (Figura 79). Para um CAPEX
superior a 95 %, 0s processos com compressor € €jetor sao mais baratos que o convencional.
Observa-se também que a diferenca entre os casos se torna mais acentuada a medida que o
CAPEX aumenta. Ainda, para um custo superior a 285 %, o cendrio com ejetor ¢ o mais

vantajoso.
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Figura 79. Variagdo do CAPEX.
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CAPITULO 5

Consideracoes Finais

Neste capitulo, apresentamos as principais conclusoes deste projeto e algumas sugestoes para
trabalhos futuros.

WKKLL
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5.1 Conclusoes

Neste trabalho, desenvolvemos um sistema de geracdo de vacuo e condensacao baseado
em ejetores para a fermentacdo ABE. Esse tipo de sistema ¢ inédito na literatura até o momento.
Todo o processo, desde a fermentacao até a destilagdo, foi simulado no Aspen Plus® com éxito.

Para simular os ejetores no simulador, programamos um cddigo em linguagem Fortran
baseado em um modelo unidimensional que foi validado com dados experimentais. Essa
metodologia ¢ bastante util e podera ser empregada futuramente em outros trabalhos de
simulagdo. Com a modelagem implementada, diferentes configuragdes de ejetores foram
testadas. Observamos que um sistema com multiplos estagios de ejetores com
intercondensadores € necessario para uma economia de fluido primario, que mostrou ser um
fator limitante no estudo.

A proposta inicial dessa dissertacdo era desenvolver apenas o processo com ejetores
operando com vapor de etileno glicol. Todavia, propomos também outras configuragdes
utilizando ejetores com vapor de agua e compressores. Ao todo foram desenvolvidos oito
cenarios, sendo quatro referentes a ejetores a vapor de etileno glicol, dois referentes a ejetores
a vapor de agua e dois referentes a compressores. Cada um dos cendrios foi simulado por
completo e analisado economicamente, considerando uma integragdo energética maxima.
Todas as plantas apresentaram a mesma producgao de 2.5 ton ABE/h.

A substituicdo de compressores por ejetores de fato reduz o consumo de eletricidade,
porém aumenta a demanda de outras utilidades. A principal limitagdo do processo com ejetores
a vapor de etileno glicol ¢ o consumo de vapor de alta pressao e de agua de resfriamento a 10°C.
A adicdo de um compressor com baixo fator de compressdo antes dos ejetores se mostrou
benéfica para este caso, reduzindo custos operacionais. Os cenarios com ejetores a vapor de
etileno glicol tiveram um custo de investimento menor comparado aos outros cenarios. Ejetores
a vapor de agua, por sua vez, ndo foram uma solu¢do vantajosa para a fermentacio ABE a
vacuo, pois nesse sistema a demanda de dgua fria ¢ ainda maior. Este cendrio apresentou custos
altos, tanto de investimento quanto operacionais. Além disso, o acréscimo de um condensador
antes do sistema de compressores também nao proporcionou redugao dos custos totais.

O cenario 8, com apenas compressores, foi 0 mais econdmico de todos os processos
desenvolvidos (209.8 US$/ton butanol) seguido do cenario 4, com ejetores a vapor de etileno
glicol e compressor (233.7 US$/ton butanol). Ambos os casos ficaram ligeiramente mais

baratos que o processo convencional sem vacuo (235.3 US$/ton butanol). A vantagem dos
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novos processos desenvolvidos ¢ ainda maior para custos menores de eletricidade e custos altos
de CAPEX.

Apos todas as analises, concluimos que a fermentagao ABE a vacuo do tipo flash com
compressor e/ou ejetor a vapor de etileno glicol tem potencial de apresentar um custo total
inferior ao processo convencional sem vacuo, desde que haja integragdes energéticas. E
importante destacar também que, além dos beneficios econdmicos, a fermentacdo flash torna a
planta mais compacta, pois utiliza um niumero muito menor de reatores por causa da maior

produtividade. Ainda, a tecnologia reduz impactos ambientais causados pelo volume excessivo

de vinhaga na fertirrigagao.
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5.2 Sugestoes de trabalhos futuros

A partir dos resultados obtidos nesta dissertagdo, sugerimos algumas ideias que poderiam

ser avaliadas em trabalhos futuros com o objetivo de tornar a fermentagdo ABE a vacuo com

ejetores ainda mais econdmica, a saber:

i

il

111

.

Testar novas combinagoes de ejetor e compressor: De todos os cendrios desenvolvidos
com ejetores, o melhor foi aquele que utilizou compressor e ejetor a vapor de etileno
glicol juntos. Logo, essa combinagdo poderia ser explorada com mais detalhes em novos
trabalhos. Sugerimos, por exemplo, testar diferentes posi¢des desses equipamentos, bem

como diferentes condi¢des operacionais.

Realizar um estudo de integra¢do energética mais detalhado. Para trabalhos futuros,
sugerimos que sejam feitas andlises globais de cascata de calor para cada um dos
cenarios desenvolvidos. Por meio dessa metodologia, ¢ possivel identificar de forma
sistematica a origem do calor. Ainda, seria interessante desenvolver a rede de trocadores
de calor a partir dos casos 4 e 8 para saber se ¢ possivel chegar na demanda minima
calculada pela andlise pinch. Outra sugestao ¢ estudar a integracdo da usina de ABE

com a usina de etanol.

Trabalhar com pressoes mais altas no tanque flash: Ao aumentar a pressdao do tanque
flash, sua temperatura também aumenta para uma dada fragcdo de vapor. Portanto, se a
pressao desse tanque fosse maior, a corrente de saida que contém os produtos estaria a
uma temperatura maior e poderia ser condensada parcialmente sem a necessidade de
utilizar agua de resfriamento a 10°C, que foi um fator limitante em varios cenarios. Um
ponto importante que precisa ser considerado nessa sugestdo ¢ a necessidade de
adicionar um filtro antes do tanque flash. Esse filtro ¢ importante para impedir com que
os microrganismos fermentadores cheguem no mesmo, pois uma temperatura mais alta

pode ser um ambiente indspito.

Utilizar fluidos primarios leves no sistema de ejetor: A utilizagdo de fluidos primarios
pesados no sistema de ejetores, a exemplo do etileno glicol, mostrou ser onerosa por
causa do vapor de alta pressdo. Isso acontece pois o fluido primario precisa ser
vaporizado a altas pressoes e, assim, altas temperaturas. Por esse motivo, a utilizacao

de fluidos leves poderia trazer algum beneficio economico. Uma sugestdo ¢ utilizar a
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acetona, que ¢ bastante volatil. Outra vantagem desse solvente € que o mesmo pode ser
separado pela destilagdo convencional para a separacdo ABE. Ainda, a acetona
produzida no proprio processo poderia servir como corrente de make-up. Todavia, um
aspecto negativo de utilizar fluidos leves e que precisa ser avaliado ¢ a temperatura dos
ejetores. A medida que o fluido escoa no ejetor, sua temperatura diminui dependendo
da posi¢do no equipamento. Logo, fluidos muitos leves podem ocasionar uma redugdo
acentuada da temperatura, que por sua vez pode gerar um congelamento no ejetor e

atrapalhar seu funcionamento.

v.  Utilizar fluidos primadrios imisciveis em dgua no sistema de ejetor: A utilizacdo de
fluidos imisciveis em agua poderia reduzir custos na etapa de destilacdo. No nosso
trabalho, por exemplo, o grande volume de 4gua misturada ao etileno glicol ocasionou
o aumento do consumo de vapor de alta pressdo na torre de recuperagdo do solvente.
Caso o fluido primdrio fosse imiscivel em agua, poderiamos utilizar um decantador logo
apos os ejetores. A corrente rica em agua seria previamente separada e direcionada a
coluna de desidratacdo para remover a vinhaga. Por outro lado, a corrente organica, com
pouca agua, seria direcionada para outras colunas para separacdo dos produtos. Uma
sugestao de fluido € o ciclohexano que, além de pouco soltivel em meio aquoso, ¢ um
fluido leve. Um desafio neste caso ¢ propor um processo de separagdo de todos os
compostos envolvidos. Sabe-se que o ciclohexano ¢ usado na destilagdo azeotropica
para separar o etanol. Porém, na fermentacao ABE, ha também o butanol e a acetona no

meio. Logo, um estudo mais aprofundado ¢ recomendado para entender melhor o

comportamento dessa mistura para propor um possivel processo de separagio.
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Defini¢do do modelo de Ejetores

Neste trabalho, avaliamos os modelos propostos por Zhu et al. (2008) e por Huang et al.

(1999).

Zhu et al. (2008)

O modelo desenvolvido por Zhu et al. (2008) ¢ representado pela seguinte equagao

(apresentadas no Capitulo 2 - Revisdo Bibliografica):

—y=1, 1=y 4
w= kia™|1l— k,a % (a 14 —1) (Al.1)

Em que:

o = my/m, (razio entre as vazdes massicas, kg s!, dos fluidos secundério e primario);
o = Py/P, (razdo entre as pressdes dos fluidos secundario e primario);

v = C,/Cy (coeficiente de expansdo adiabatica do fluido primario);

Cp ¢é a capacidade térmica a pressdo constante, kJ kg™! K'';

Cy é a capacidade térmica a volume constante, kJ kg™! K°!;

ki, ko e m sdo parametros determinados experimentalmente.

Este modelo ¢ bastante simples e ndo exige calculo iterativo, o que facilitaria bastante sua

implementa¢ao no simulador. Porém, antes de usa-lo, algumas analises foram feitas.
Influéncia dos parametros m, ki e k2 sobre o modelo

Para analisar a influéncia dos parametros m, ki e k» sobre o modelo, realizamos

inicialmente uma andlise de sensibilidade e depois um planejamento de experimentos.
Analise de sensibilidade

Na analise de sensibilidade, fixamos um caso base (Tabela Al.1) e variamos m, ki, e k»

em = 50%.


https://pt.wikipedia.org/wiki/Capacidade_t%C3%A9rmica
https://pt.wikipedia.org/wiki/Press%C3%A3o
https://pt.wikipedia.org/wiki/Capacidade_t%C3%A9rmica
https://pt.wikipedia.org/wiki/Press%C3%A3o
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Tabela Al. 1. Valores base da analise de sensibilidade.

Parametros Valor
m 0.7392
ki 8.1802
ko 0.1471
Y 1.135
Ps (kPa) 47
Pp (kpa) 465

O parametro m, aparentemente, ¢ o que mais influencia o modelo, seguido de k> (Figura
Al.1). O valor de ® variou de 35 a 233% em relagdo ao caso base (0.6348), o que € um indicio

de que o modelo ¢ bem sensivel a m, ki e ko.

= +50%
m-50%
0.32 0.95

0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 1.2 1.4 1.6

Figura Al.1. Analise de sensibilidade do modelo.
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Planejamento de experimentos

Realizamos um planejamento fatorial 2X com delineamento do composto central
rotacional (o = 1.6818) com um limite de confianca de 95%. O caso base foi mantido conforme
os dados da Tabela Al.1 e os parametros variados em = 50%. Os valores codificados sdo
mostrados na Tabela A1.2, enquanto a matriz de planejamento e as respostas, na Tabela A1.3.

Toda a analise foi feita utilizando o Statistica®.

Tabela A1.2. Variaveis e valores codificados do planejamento.

Variavel -1,6818 -1 0 1 1,6818
ki 40901 57482  8,1802 10,6122 12,2703
k 0,07355  0,1034  0,1471  0,1908  0,22065
m 0,3696  0,5194  0,7392 0,959  1,1088

Tabela A1.3. Matriz de Planejamento.

ki1 k2 m (0]
-1,00 -1,00 -1,00 1,0384
-1,00 -1,00 1,00 0,3792
-1,00 1,00 -1,00 0,4380
-1,00 1,00 1,00 0,1600
1,00 -1,00 -1,00 1,9170
1,00 -1,00 1,00 0,7001
1,00 1,00 -1,00 0,8086
1,00 1,00 1,00 0,2953
-1,68 0,00 0,00 0,3174
1,68 0,00 0,00 0,9522
0,00 -1,68 0,00 1,0690
0,00 1,68 0,00 0,2007
0,00 0,00 -1,68 1,4809
0,00 0,00 1,68 0,2721
0,00 0,00 0,00 0,6348

Conforme o grafico de Pareto (Figura A1.2), os fatores m, ki e k2 e suas combinagdes
bindrias interferem de modo significativo no modelo. Os parametros que mais influenciam a
resposta sdo m, ko e ki, respectivamente. Este mesmo resultado foi obtido na andlise de

sensibilidade.
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Pareto Chart of Standardized Effects; Variable: w
3 factors, 1 Blocks, 15 Runs; MS Residual=,0041901
DV:w

@) -|-15,8563

(K1) ‘11,59271
2Lby3L ‘5,924707
1Lby3L ‘-4,33162
1Lby2L ‘ -3,78797
m(@) ‘3,215557

K(@Q) -,032442
Q) -,032442

p=,05
Standardized Effect Estimate (Absolute Value)

Figura A1.2. Grafico de Pareto.

As superficies das Figuras A1.3 a 5 também confirmam que a resposta ® varia bastante

com m, kj e ko.

M -2
B < 1,7
C1<12
B <o0,7
B <02

Figura A1.3. Superficie resposta variando m e k; (ko = 0,1471).
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Figura A1.4. Superficie resposta variando k; e k; (m = 0,7392).

Figura A1.5. Superficie resposta variando m e ko (k; = 8,1802).

M ->18
Bl <16
™ <1,2
[1<o08
B <04
Bl <0

M ->25
B <21
<16
<11
B <06
I <01

143
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Aplica¢io do modelo em outros sistemas

No modelo de Zhu et. al (2008), os parametros (ki = 8,1802; ko = 0,1471; m = 0,7392)
foram determinados para um ejetor com geometria especifica (R3/R¢= 9,41, Figura A1.6) e cujo
fluido primario era o gas refrigerante R141b. Como visto pela andlise de sensibilidade e pelo
planejamento de experimentos, seria importante estimar esses valores para outros sistemas visto

que o modelo depende muito deles.

FLUIDO SECUNDARIO
mg, Pg

Figura A1.6. Representagdo de um ejetor.

Uma maneira simples de fazer uma estimativa inicial desses parametros para outras
condi¢des € por meio de um ajuste linear de dados experimentais, conforme descrito pela
metodologia a seguir.

Uma variavel C é definida como:

—y-1, 1=y 4
C =11- k,a ¥ (a 14 —1) (A1.2)

O parametro ko também pode ser calculado por:

R,
k, = b, — Al.
2 zR3 (AL3)
Em que:
L 1 i +1 (YH)
S (y=I\i(y 41—y Al4
bz_wexzp(z)(z) .

R e R3 sdo os raios da garganta do bocal de entrada e da se¢do de area constante do ejetor,
respectivamente;

Wexp € 0 coeficiente de perda por atrito no ejetor
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Substituindo a Equacdo Al.1 na Equagao 7 e isolando w/C:

w
= kia™ (A1.5)

Aplicando o logaritmo em ambos os lados da equagdo, obtemos a seguinte expressao:

w
In (E) = In(k,) + m - In(a) (AL6)

A Equagdo A1.5 apresenta o mesmo formato que a equacdo deumareta(y = Ax + B).
Logo, pela linearizagdo de In(a) por In(w/C), observa-se que In(k;) sera igual ao termo
independente da reta (B) e m, o termo angular (4). Por meio de dados experimentais de w ¢ «,
¢ possivel, portanto, estimar de modo simples os valores de ki € m para outros sistemas.

Diante disto, foram coletados dados de w e a da literatura de experimentos cujo fluido
primario era o vapor de 4gua e o gés refrigerante R113 (1,1,2-tricloro-1,2,2-trifluoroetano) para
ejetores com diferentes razdes R3/R:. Na andlise, considerou-se constante o coeficiente de perda
por atrito (wexp = 0,8075) e os coeficientes de expansdo adiabatica dos fluidos (yigua = 1,325 €
vr113 = 1,075). Os valores de y foram definidos conforme o banco de dados do simulador Aspen
Plus®.

No geral, os dados experimentais se ajustaram bem a linearizagdo, como pode ser
observado pelos altos valores de R? - a exce¢do dos casos com R3/R; = 3,38 ¢ 2,73 para o R113
(Tabela A1.4). Os resultados obtidos de ki e m para os ejetores operando com vapor de agua e
com gas R113 foram muito diferentes do ejetor com R141b. Além disso, para um mesmo tipo
de fluido primario, os parametros variaram bastante conforme a razdo R3/R do ejetor, o que
destaca a grande influéncia que a geometria do equipamento exerce no processo. O tipo de
fluido, por sua vez, também alterou de modo consideravel ki € m, como pode ser observado

para ejetores com R3/R; semelhantes.
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Tabela A1.4. Dados experimentais ¢ valores dos ajustes.

Composto Ps/Pp Rs/R¢ k2 ki m R? Referéncia
R141b (y = 1,135)*  0,066-0,118 3,07 0,1428 8,4605 0,7702 - Huang, 1999
Vapor de agua 0,006-0,024 9,49 0,0570 102,1048  0,8940 0,9617 Eames et al., 1995
(y =1,325) 0,005-0,009 9,00 0,0600 65,2418  0,8849 0,9927  Sun, 1996
0,005-0,020 8,90 0,0606 31,0438  0,7402 0,9348  Chen e Sun, 1997
0,040-0,150 3,07 0,1758 3,4325 0,6731 0,8694  Chen e Sun, 1997
R113 0,070-0,165 5,83 0,0651 6,8861 1,6108 0,9461  Huang et al., 1985
(y =1,075) 0,087-0,213 3,38 0,1123 11,4788  0,9977 0,6794  Chenetal., 1998
0,087-0,213 2,73 0,1388 21,9617  1,4973 0,6763  Chenetal., 1998
0,106-0,213 2,16 0,1755 18,7914  1,3602 0,8531  Chen et al., 1998

*os valores de ky, k; e m foram determinados por Zhu et al. (2008).

As taxas de alimentacdo (w) foram calculadas para cada sistema utilizando os novos
parametros. Os valores teoricos ficaram préximos aos experimentais com a maioria dos erros
inferiores a 15% em modulo, principalmente para o vapor de agua (Fig. A1.7). Quando utilizamos
os parametros do R141b para simular um caso com vapor de dgua, por exemplo, observamos que a

modelagem com os novos pardmetros representou melhor os dados experimentais. Isso mostra que

o modelo de fato é muito sensivel a k| e m.

Vapor de agua R113
1,4
Ra/R, Erro (+15%) Ro/R, Erro (+15%) .
® 9,49 (Eames et al.,1995) ®m 583 (Huang et al., 1985)
1,2 4 e 9,00 (Sun, 1996) 1 ® 2,16 (Chen etal., 1998) -
8,90 (Chen e Sun, 1997) 2,73 (Chen et al., 1998) °
¢ 3,07 (Chen e Sun, 1997) + 3,38 (Chen etal., 1998)
1,0 A 1 .
g " Erro (-15%) .
S o o Erro (-15%)
ks 0,8 b 7
o
£ 06 - ) 1 b
L %
0,4 A 1
024  #° 1
0,0 e - e —— . ——

0,0 0,2 0,4 0,6

0,8

w (Experimental)

1,0

1,2

T
0,6

T
0,8

w (Experimental)

Figura A1.7. Taxa de alimentagao () tedrica e experimental para o vapor de agua e o gas R113.
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Nao conseguimos estimar ki, ko € m para um ejetor operando com etileno glicol, porque
ndo ha dados experimentais para este sistema disponiveis na literatura. Logo, utilizar

parametros de outros sistemas poderia ser uma fonte de erros muito grande no projeto.

Conclusoes:

- O valor da taxa de alimenta¢do w ¢ muito sensivel a ki, ko e m. Logo utilizar uma
estimativa errada poderia resultar em muitos erros.

- Existe um método simples de estimar ki, ko e m a partir de dados experimentais.
Esses parametros foram estimados para outros tipos de ejetores e fluidos, como o
vapor de dgua e o R134. Os valores estimados variaram bastante dependendo do tipo
de fluido, da geometria do ejetor e das condigdes de pressao e temperatura, o que
reforgca a limitacdo de ki, ko e m. Na literatura, ndo hd dados experimentais
disponiveis referentes a ejetores operando com etileno glicol, o que impossibilitou a
estimativa desses parametros para este fluido.

- O modelo ¢ valido para quando os fluidos primério e secunddrio sdo iguais, o que ¢
comum em sistemas de refrigeragdo. No projeto, entretanto, os fluidos sdo diferentes.

- Apenas utilizando a Equagao A1.1, ndo ¢é possivel estimar a pressdo de saida do ejetor

que ¢ um parametro indispensavel para a continuidade do projeto.
Assim, por causa de suas limitagdes, concluiu-se que o modelo de Zhu et al. (2008) nao
seria adequado para a simulacdao em estudo, o que nos levou ao modelo de Huang et al (1999),

que ¢ mais amplo.

Modelo 1-D de Huang e colaboradores (1999)

O modelo de Huang et al. (1999) ¢ representado pelas equagdes abaixo (apresentadas no

Capitulo 2 - Revisdo Bibliografica):

Yp+1
. Yo 2 \mwt (A1.7)
m, = AP, —( ) n
P P TR, \¥p + 1 P
(rp+1)
A _ 11 2 (1 Lol ) 20p=1) (AL8)
A My |y, +1 2 Pt
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P -1 2
p Yo 2 )(Yp—l)
(142

P ( 2w

(rp+1)

&[ 2 (
Aﬂ:Mpy Yo+ 1

Y — 1 2(yp—1)
14+ M§y>] P

Ap1 (rpt+1)

1 2 Vp_l 2 \]20p-1)
M,; [yp+1(” M)
Y
1 Vp_le (rp-1)
0 s )
P,y Yp
pl —
Yp 1 (rp-1)
<1+ 5 M§y> P

9 Ystl
. Vs ( )VS—1
= A, P |——
mg v's TR \y, + 1 ng

Ys
P, -1 (¥s—1)
5 _ (1 + 5 - Mszy)

By
Ay =Apy + A

T, Yy —1

P _ p 2
2 -1+ "M
pr + 2 vy
Ts Ys — 1
—=1+ M2
Ty, 2 Y

(pm(mpv;)y + msVsy) = (mp + )V

2 2

, LAY Vsy : .
iy | CppTpy + - + mg| CpsTsy + - = (my + M) | ComTm +

Voy = MpyQpy
Ay =\ VpRpTpy
Vsy = Mgy Qgy
o

am

2
m

2

?)

(A1.9)

(A1.10)

(AL.11)

(A1.12)

(A1.13)

(A1.14)

(A1.15)

(A1.16)

(A1.17)
(A1.18)

(A1.19)
(A1.20)

(Al.21)

(A1.22)

(A1.23)

(A1.24)

(A1.25)

(A1.26)
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P, Y, 1 %
c _ m 2 \\Ym—
P = (1 + I M3) (A1.27)
Em que:
A Area (m?)
a Velocidade do som (m/s)
Cp Capacidade térmica a pressio constante (J kg™! K!)
Cv Capacidade térmica a volume constante (J kg™! K!)
D Diametro (m)
M Numero de Mach
m vazao massica (kg/s)
MM Massa molar (kg kmol™)
n Eficiéncia isentropica
P Pressao (Pa)
R Constante universal dos gases especifica (J kg K™)
Rg Constante universal dos gases (J kmol™! K1)
T Temperatura (K)
A" Velocidade do gés (m/s)
Y Coeficiente de expansao adiabatica (=Cp/Cv)
0] Coeficiente de perda
1 Saida do bocal
2 Inicio da se¢do de area constante no ejetor
3 Saida da secao de area constante
c Saida do ejetor
m Fluido apds mistura
p Fluido primario
py Fluido primario na se¢do y
S Fluido secundario
sy Fluido secundario na segdo y
t Garganta do bocal
y Localizagdo do inicio da mistura dos fluidos

No artigo original, ndo ha distingdo entre v, Cp e R dos fluidos priméario e secundario,

pois 0s mesmos sdo iguais, ou seja:

Yo =VYVs=VYm =Y
Cop = Cps = Cpm = G

R,=R;=R, =R
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Todavia, aqui, optamos por escrever esses parametros como variaveis diferentes, uma vez
que os fluidos ndo sdao os mesmos. Com base nas equagdes originais do modelo e considerando
a diferenca das propriedades dos fluidos, algumas manipulagdes matematicas foram realizadas
com o propésito de facilitar o calculo da taxa de alimentagdo (o) e da pressao de saida (Pc) do

ejetor.

Manipulacoes referentes ao calculo de ®

A taxa de alimentagao no ejetor ¢ calculada por:

w == Al1.28
i, ( )

Substituindo (A1.7) e (A1.12) em (A1.28):

Yo+l
)"
_Asy B |TpRpysns \ys +1 (A1.29)
Ay B, |T; Rsypnp< ) )x_ji
\ Ypt+1
A constante universal dos gases em termos especificos pode ser calculada por:
R, = —3
b MMp (A1.30)
R, = —
s MM, (A1.31)
A razdo Ps/Pp, por sua vez, ¢ chamada de a:
Fs
a=—= (A1.32)
B
Substituindo (A1.30-32) em (A1.29):
Ys+1
)"
A T, MM ys n 1
w =5y |l ¥s s WYs F o (A1.33)
As TSMMpypnp< ) )ﬁ
\ Yp+1
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Na se¢ao y:

Poy = Fsy

Substituindo (A1.9) e (A1.13) em (A1.34):
b, P,
1\ 1 \GD
Yo — (rp-1) Ys = 1,0 \s1
(1 + L > Mz%y) P (1 75 Ms)’)

Substituindo (A1.30) em (A1.35):

¥s
ys—1 (rs—1)
P, (1+55—m3)
—=q =
B =1 \GD
P Yp—
(1 + ng) :

Resolvendo (A1.36) para Mpy:

_ _ (yp_l))/s
_ 2 7(];5’ D) Ys—1 - \GDw
py = a ' 1+ Mg, -1

M

Yp—1 2

Como My = 1, entdo:

| =

1-y (Vp_l))/s 2
= a — —
py Yp—1 2
Substituindo (A1.8) em (A1.10):
(Yp"‘l)

Apy _ Pp 2 (1 4 Yp — 1M5y> 2(rp-1)
A My |vp +1 2

(A1.34)

(A1.35)

(A1.36)

(A1.37)

(A1.38)

(A1.39)
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Substituindo (A1.38) em (A1.39):
s , 2(717“1) - (yp+1)vs )\ -¥yp-1 1-¥p " (rp—ys _;
Apy _ _2 \2p=1) (14Vs\2vs—Vyvp [_2 vy (1AVs\s—Dyp _ A1.40
A Pr (Vp+1) ( 2 ) ! (Vp—1> a [a " ( 2 ) Pl ( )
Com base em (A1.14), Asy pode ser calculado por:
Ay = Az — Ay (A1.41)
Substituindo (A1.40) em (A1.32):
Ys+l
)"
A; A T, MM, y; n 1
w:(i_ﬂ>a D MMs ¥s s Ly + . (AL42)
A Ag Ts MMy, vy np< 5 >#
\ Yo+ 1
Substituindo (A1.40) em (A1.42):
2 Yst1
Tp MMs ys ns (Vs+1)ys_1 Az
= |7, MM, vy 0, 7250
sMMp Yo 5 \ypm1 t
()
. (A1.43)
(rp+1) (rp+1) ys N (rp=ys 1-y T2
2 \2(rp=1) (1+ys\2Gs-Dyp (2 ) 2 e 14+¥s\ vs—Dvp — _
Pp (Yp"‘l) ( 2 ) (yp—1> a = ( 2 ) a v 1
Algumas fungdes de y; podem ser definidas:
M (VP+1) ¥s _1
L = 2 \2(mp-1) (1 + V5>2(Vs—1)yp 2 2
1= Yy + 1 2 Yp — 1 (Al1.44)

(yp_l)ys
1+¥\Gs—Drp
ey = ( 2 )

(A1.45)
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(ys+1) _ ()/p+1)
Ko = ( 2 )Z(Vs_l) 2 Z(Vp_l)
T \y+1 vy +1 (A1.46)
Substituindo (A1.44-46) em (A1.43)
_1
MM Tpns , ) 4s k _Z,’_l k 1;yp 1 i Al1.47
= _— -_ p P —

Logo, pelas Equagdes A1.44-47 ¢ possivel calcular ® para um ejetor operando com

fluidos diferentes dado as areas, as condi¢des dos fluidos e as eficiéncias.

Isolando A¢e Az nas Equacdes (A1.7) e (A1.47) respectivamente:

m
At: P

Vp+1
o | 2o ( ) ># (A1.48)
P TR, \y, +1 My

( “Yp~1 1-vp _%\‘
Ay=ap| —2 [kza o 1]

MMsTpns Kk
@ MMstnp 3
Uma vez que A e A3z sdo areas circulares:
(A1.50)
A¢

A151
o, 4, ( )
3T T

Portanto, utilizando as equagdes A1.48-51 podemos determinar também algumas

dimensdes bésicas do ejetor quando ® ¢ um parametro de entrada.
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Manipulacoes referentes ao calculo de Pc

Isolando Tpy em (A1.15):

T

T . = P

py ¥ — 1 ,
1+-2o—Mm3,

Isolando Tsy em (A1.16) e substituindo Mgy = 1:
2T
1+,

Ty =

Substituindo (A1.20) em (A1.19):

Voy = Mpy\[VpRpTpy

Substituindo (A1.22) e Mgy = 1 em (A1.21):

Vsy: sy ysRsTsy

Isolando Vi, em (A1.17):

_¢m(I/sz+“)I/sy)
m (1+w)

As propriedades Cym € Ym podem ser estimadas conforme as seguintes aproximagdes:

o = Cpp + wCyg
P (14 )

¥yt 0y
Ym =1+ w)

Substituindo (A1.28) em (A1.18) e isolando Ti:

Voy Vsy
CopTyy + 52 ) + 0| CpsTey + =5 2
m
T, = _

(1+ ®)Cpm 2Com

(A1.52)

(A1.53)

(A1.54)

(A1.55)

(A1.56)

(A1.57)

(A1.58)

(A1.59)
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Substituindo (A1.24) em (A1.23):

v
M, = —2— (A1.60)

vV VmRme

Em que Ri € calculado por:

Ry

R. =
m = MM,

(AL.61)

A pressao dos fluidos na se¢do m ¢ igual a da secdo y, logo:

Py
Pn= By = Fy=

Ys
2
Isolando P3, M3 e Pc de (A1.25), (A1.26) e (A1.27) respectivamente:
1+ y, M2,
P; =P, | ——— A1.63
M3+
= - Al.64
M; My, ) ( )
Ym — 1
1 Ym
P.=P, (1 + sz_ Mg)(y’"‘” (A1.65)

Assim, utilizando todas as equagdes apresentadas anteriormente, ¢ possivel calcular Pc.
Podemos deduzir ainda uma equacdo direta para o fator de compressao juntando as equagdes

(A1.62), (A1.63) e (A1.65):

__Vi 2 _ y_rf
_ (1 + ys) q7=y (1 + VmMm>( L Ym 1Mz>(ym D (A1.66)

P
P, 2 1+ y,,M? 2 3
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O trabalho de Huang e Colaboradores (1999), ndo apresenta uma equacdo referente a
temperatura do fluido nas se¢des 3 e na saida do ejetor. Apesar disso, com base nas relagdes
isentropicas de um escoamento, € possivel calcular essas temperaturas utilizando as equagdes

A1.67-68.

T, =T <P3M3 )2 (A1.67)
-1
T. =T, <1 + YPTMB?) (AL.68)

O modelo 1-D modificado foi testado para diferentes fluidos primarios e ejetores
operando no modo critico. Em cada caso, calculamos as eficiéncias isentropicas (np € ns) € 0s
coeficientes de perda (¢p € ¢s) por meio da minimizagdo da raiz do erro quadratico médio (RMS,
Equacdo A1.69) de o e Pc. Para tanto, utilizamos o so/ver do Excel® e definimos um intervalo

de variacao das eficiéncias e dos coeficientes de 0.7 a 1.0.

RMS (%) = (A1.69)

Em que:

x; = dado experimental.
X = valor do modelo.

n = namero de pontos.

No geral, os dados experimentais de ® e Pc ficaram préximos ao tedrico (Figuras A1.8
e A1.9). Para estimar um valor inicial de ny, ns, ¢p € @s para o modelo, foi feita uma média dos

dados testados que apresentaram um RMS inferior a 15% (Tabela A1.5).
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Figura A1.8. Comparagdo entre ® experimental e do modelo para diferentes sistemas.
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Figura A1.9. Comparagédo entre a pressdo de saida do ejetor (Pc) experimental e do modelo para diferentes

sistemas.
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Tabela A1.5. Valores das eficiéncias (n) e coeficientes de perda (¢) otimizados para diferentes sistemas.

Fluido As/A¢ np ns ¢p Om RMS (%) Referéncia
R141B 6,44 1,00 0,70 0,75 0,94 3,66 Huang, 1999
R141B 6,99 0,94 0,89 0,86 0,93 4,46 Huang, 1999
R141B 8,29 1,00 0,70 0,79 0,91 2,97 Huang, 1999
R141B 9,41 0,98 0,75 0,83 0,89 2,94 Huang, 1999
R141B 7,73 1,00 0,78 0,81 0,92 4,07 Huang, 1999
R141B 7,26 0,94 0,88 0,86 0,93 1,26 Huang, 1999
R141B 8,25 0,98 0,84 0,85 0,94 0,00 Huang, 1999
R141B 9,17 1,00 0,70 0,80 0,90 3,83 Huang, 1999
R141B 9,83 0,89 0,87 0,95 0,90 1,74 Huang, 1999
R141B 6,77 0,98 0,82 0,79 0,96 0,00 Huang, 1999
R141B 10,64 0,97 0,82 0,90 0,89 0,00 Huang, 1999
Vapor 90,00 0,70 1,00 0,90 0,92 0,92 Eames et al., 1995
Vapor 79,21 1,00 0,70 0,98 0,80 10,41 Chen e Sun, 1997
Média 0,95 0,80 0,85 0,91

Assim, valores razoaveis das eficiéncias e dos coeficientes para a simulacao sao:
np=0.95, ns = 0.80, ¢p = 0.85, om = 0,91.

O modelo também foi comparado ao método grafico de DeFrate e Hoerl (1959), que ¢
bastante utilizado para design de ejetores (Perry, Perry e Green, 2008; Turton ef al., 2008). Na
comparagdo, entretanto, foi definido que as eficiéncias isentropicas seriam iguais a 1, pois no
método de DeFrate e Hoerl (1959) o processo é considerado reversivel (a ndo ser em relagdo a
mistura dos fluidos). Ainda, consideramos que os fluidos seriam iguais entre si (vapor, y = 1.4)
e que estariam na mesma condicao térmica (300 K), que ¢ outra restricao do método de DeFrate
e Hoerl (1959).

Os valores de o ficaram muito préximos para os dois métodos (Figura A1.10). Os valores
de Pc, no geral, também ficaram similares, porém apresentaram um erro maior em geometrias

de ejetores menores (Figura A1.11).
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AsJAi— 5 10 15 25 50 100
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DeFrate e Hoerl (1959)
Modelo 1-D modificado
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Figura A1.10. Valore de o calculados pelo modelo de Huang e colaboradores (1999) modificado e por

DeFrate e Hoerl (1959).
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Figura A1.11. Valore de Pc calculados pelo modelo de Huang e colaboradores (1999) modificado, em azul, e

por DeFrate e Hoerl (1959), em laranja.
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Ap0s essa analise, concluimos que para uma etapa inicial de projeto, o modelo avaliado
consegue representar bem o funcionamento de ejetores em diferentes condi¢des. Além disso,
fornece todos os parametros de processo necessario para a simulag¢do e para uma estimativa de
custo de investimento do equipamento. Assim, optamos por escolher o modelo de Huang et al.

(1999) modificado para o projeto.
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Variaveis definidas no Calculator Block.

Variable  Information flow  Definition
YP Import variable Stream-Prop Stream=13 Prop-Set=PS-2
YS Import variable Stream-Prop Stream=7 Prop-Set=PS-2
MP Import variable Stream-Var Stream=13 Substream=MIXED Variable=MASS-FLOW Units=kg/sec
MS Import variable Stream-Var Stream=7 Substream=MIXED Variable=MASS-FLOW Units=kg/sec
PS Import variable Stream-Var Stream=7 Substream=MIXED Variable=PRES Units=Pa
PP Import variable Stream-Var Stream=13 Substream=MIXED Variable=PRES Units=Pa
TP Import variable Stream-Var Stream=13 Substream=MIXED Variable=TEMP Units=K
TS Import variable Stream-Var Stream=7 Substream=MIXED Variable=TEMP Units=K
MMP Import variable Stream-Prop Stream=13 Prop-Set=PS-3
MMS Import variable Stream-Prop Stream=7 Prop-Set=PS-3
MMM Import variable Stream-Prop Stream=14 Prop-Set=PS-3
CPP Import variable Stream-Prop Stream=13 Prop-Set=PS-5 Units=J/kg-K
CPS Import variable Stream-Prop Stream=7 Prop-Set=PS-5 Units=J/kg-K
NP Import variable Parameter Parameter no.=1 Initial value=0,95
NS Import variable Parameter Parameter no.=2 Initial value=0,8
(0) Import variable Parameter Parameter no.=3 Initial value=0,85
OM Import variable Parameter Parameter no.=4 Initial value=0,9
w Export variable Parameter Parameter no.=5 Initial value=1
ALFA Export variable Parameter Parameter no.=6 Initial value=0,1
K1 Export variable Parameter Parameter no.=7 Initial value=1
K2 Export variable Parameter Parameter no.=8§ Initial value=1
K3 Export variable Parameter Parameter no.=9 Initial value=1
DT Export variable Parameter Parameter no.=10 Physical type=Length Units=meter Initial value=0,01
D3 Export variable Parameter Parameter no.=11 Physical type=Length Units=meter Initial value=1
AT Export variable Parameter Parameter no.=12 Physical type=Area Units=sqm Initial value=0,01
A3 Export variable Parameter Parameter no.=13 Physical type=Area Units=sqm Initial value=0,1
RAZAO Export variable Parameter Parameter no.=14 Initial value=10
MPY Export variable Parameter Parameter no.=15 Initial value=1
TPY Export variable Parameter Parameter no.=16 Physical type=Temperature Units=K Initial value=200
TSY Export variable Parameter Parameter no.=17 Physical type=Temperature Units=K Initial value=100
YM Export variable Parameter Parameter no.=18 Initial value=1,1
Parameter Parameter no.=19 Physical type=Mass-Heat-Ca Units=J/kg-K Initial
CPM Export variable value=1000
MM Export variable Parameter Parameter no.=20 Initial value=1
™ Export variable Parameter Parameter no.=21 Physical type=Temperature Units=K Initial value=100
PM Export variable Parameter Parameter no.=22 Physical type=Pressure Units=Pa Initial value=1000
M3 Export variable Parameter Parameter no.=23 Initial value=0,5
T3 Export variable Parameter Parameter no.=24 Physical type=Temperature Units=K Initial value=100
P3 Export variable Parameter Parameter no.=25 Physical type=Pressure Units=Pa Initial value=1000
PC Export variable Block-Var Block=EJ-301 Variable=PRES Sentence=PARAM Units=Pa
TC Export variable Stream-Var Stream=14 Substream=MIXED Variable=TEMP Units=K
COMP Export variable Parameter Parameter no.=26 Initial value=1
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Figura A3. 1. Fluxograma do cenario 2.



Anexo 3 | Dados dos novos processos

Tabela A3.1. Correntes do processo para o cenario 2.
Nimero da corrente 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15
Temperatura (°C) 37.0 370  37.0 37.0 37.0 37.0 36.5 1442 71.6 40.0 2432 2002 40.0 2432 2344
Pressdo (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 0.064 0.064 4.000 0.124 0.124 3.400 0.360 0.360 3.400 1.001
Fragdo de Vapor 0 1 0 0 0 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Vazéo Total (ton/h) 5352 433 26.81 29366 27142 2223 1290 9.35 2225 1.10 4.01 512 026 4.01 427
Vazdo Componente (kg/h)
Glicose 7500 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 46000 187 26144 286400 266626 19774 10600 9194 19793 332 0 332 4 0 4
Dioxido de carbono 0 3951 17 186 0 186 186 0 186 186 0 186 183 0 183
Gés hidrogénio 0 131 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetona 0 29 74 807 159 648 638 10 648 284 0 284 70 0 70
Butanol 0 30 185 2024 739 1285 1239 46 1285 273 0 273 1 0 1
Etanol 0 3 41 447 240 207 193 14 207 29 0 29 1 0 1
Acido Butirico 0 1 158 1732 1658 73 29 44 73 1 10 10 0 10 10
Acido Acético 0 1 188 2063 2001 62 20 42 62 0 4 4 0 4 4
Amonia 20 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 4000 4000 0 4000 4000
Numero da corrente 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30
Temperatura (°C) 40.0 40.0 40.1 40.0 36.6 37.9 71.0 103.3 111.8 40.0 70.0 400 61.6 1143 96.5
Press@o (atm) 1.001 1.001 1.000 1.000 1.000 1.500 1.500 1.500 1.500 1.000 1.500 1.000 1.000 1.000 1.000
Fragdo de Vapor 1 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0 0 1 0 1
Vazao Total (ton/h) 0.19 409 486 21.15 9.33 56.08 56.08 3.50 5258 894 350 186 1.06 11.39 3.37
Vazao Componente (kg/h)
Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 0 4 328 19461 9174 53645 53645 1540 52105 332 1540 1852 17 1855 1855
Diodxido de carbono 178 5 2 0 0 23 23 23 0 8 23 0 30 0 0
Gés hidrogénio 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetona 10 60 214 364 10 486 486 486 0 273 486 0 759 0 0
Butanol 0 1 272 1012 46 1227 1227 1227 0 273 1227 0 0 1500 1500
Etanol 0 1 28 178 14 222 222 221 1 29 221 0 250 1 1
Acido Butirico 0 10 10 73 44 231 231 5 226 20 5 1 0 25 5
Acido Acético 0 4 4 61 42 250 250 4 246 8 4 2 0 11 4
Amonia 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 0 4000 4000 O 0 0 0 0 0 8000 0 4 0 8000 5

164



Anexo 3 | Dados dos novos processos

Continuacio Tabela A3.1. Correntes do processo para o cenario 2.

Numero da corrente 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40 41 42 43 44 45
Temperatura (°C) 197.0 40.0 62.1 69.4 25.0 40.0 91.6 864 973 100.0 864 116.8 91.8 70.0  70.0
Pressdo (atm) 1.000 1.000 1.000 0.700 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
Fragdo de Vapor 0 0 1 0 0 0 0 0 1 0 0 0 1 0 0
Vazio Total (ton/h) 8.02 1.51 0.79 0.27 0.75 027 337 284 098 1.86  2.66 1.51 1.15 1.15 0.98
Vazdo Componente (kg/h)
Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 0 3 0 17 0 17 1855 2547 694 1852 471 3 468 468 694
Diodxido de carbono 0 0 30 0 7 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Gas hidrogénio 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetona 0 0 759 0 745 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Butanol 0 1500 0 0 0 0 1500 236 236 0 2104 1500 604 604 236
Etanol 0 1 1 249 0 249 1 49 49 0 76 1 75 75 49
Acido Butirico 20 4 0 0 0 0 5 1 0 1 5 4 0 0 0
Acido Acético 7 2 0 0 0 0 4 2 0 2 2 2 0 0 0
Amonia 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 7995 1 0 0 0 0 5 4 0 4 1 1 0 0 0
Numero da corrente 46 47 48 49 50 51 52 53 54 55
Temperatura (°C) 40.0 197.0 250 355 25.8 1972 2432 250 36.7 30.0
Pressdo (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 3.400 3.400 1.000 4.000 1.000
Fragdo de Vapor 0 0 1 0 1 0 1 0 0 0
Vazio Total (ton/h) 52.58 0.01 0.04 8.13 438 8.03 8.03 7.95 9.35 0.02
Vazao Componente (kg/h)
Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 52105 0 0 8040 99 0 0 7952 9194 20
Dioxido de carbono 0 0 23 5 4147 0 0 0 0 0
Gas hidrogénio 0 0 0 0 132 0 0 0 0 0
Acetona 0 0 14 48 5 0 0 0 10 0
Butanol 0 0 0 30 0 0 0 0 46 0
Etanol 1 0 0 3 0 0 0 0 14 0
Acido Butirico 226 0 0 1 0 20 20 0 44 0
Acido Acético 246 0 0 1 0 7 7 0 42 0
Amonia 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 0 5 0 0 0 8000 8000 O 0 0
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Tabela A3.2. Especificagdes dos equipamentos para o cenario 2.

Torres T-401 T-402 T-403 T-404 T-405 T-406 TA-201
Numero de estagios 45 30 30 30 10 10 10
Tipo de prato Sieve Sieve Sieve Sieve Sieve Sieve Sieve
Estagio alimentagao 1 8el5 20 15 1 1 lelO
Pressdo (atm) 1.5 1 0.7 1 1 1 1
Altura (m) 322 20.5 20.5 20.5 6.6 6.6 7.3
Diametro (m) 1.15 0.77 0.92 1.00 0.42 0.52 0.80
Razdo de refluxo - 4 8 0.1 - - -
Vazao de destilado (kg/h) 3504.9 1055.9 790.1 3370.1 980.0 1147.0 -
Temperatura do topo (°C) 103 62 45 97 97 92 -
Temperatura da base (°C) 112 114 69 197 100 117 -
Condensador - E-405 E-407 E-411 - - -
Tipo - Parcial Parcial Parcial - - -
Energia (MW) - -0.83 -0.92 -0.20 - - -
LMTD (°C) - 26.3 8.7 61.4 - - -

U (W/m? °C) - 1110 1960 380 - - -
Area de troca térmica (m?) - 29.0 54.0 9.1 - - -
Utilidade - Agua30°C  Agua30°C  Agua3o°C - - -
Vazao de utilidade (ton/h) - 71.8 79.2 17.4 - - -
Refervedor E-402 E-404 E-406 E-410 E-417 E-418 -
Tipo Kettle Kettle Kettle Kettle Kettle Kettle -
Energia (MW) 3.88 1.54 0.84 2.17 0.52 0.45 -
LMTD (°C) 47.7 452 90.1 2535 59.5 42.7 -

U (W/m? °C) 5770 2470 4960 4960 5800 2270 -
Area de troca térmica (m?) 14.1 13.8 1.9 1.7 1.5 4.7 -
Utilidade LP LP LP HP LP LP -
Vazio de utilidade (ton/h) 6.7 2.7 1.5 4.6 0.9 0.8 -
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Continuacio Tabela A3.2. Especificacdes dos equipamentos para o cenario 2.

Trocador de calor E-101 E-301 E-302 E-303 E-304 E-305 E-306 E-401 E-403
Temperatura saida (°C) 37 37 40 40 40 243 144 71 70
Pressdo saida (atm) 0.0639 0.0639 0.12 0.36 1.0 34 1.5 1.5 1.5
Energia (MW) 13.7 -6.2 -13.7 -1.9 -1.5 2.1 6.7 2.1 -1.4
LMTD (°C) 216.5 242 18.8 54.2 62.1 27.4 52.1 104.2 50.8
U (W/m? °C) 190 190 190 190 190 4510 4770 2350 1660
Area de troca térmica (m?) 3332 1346.8 3838.9 180.7 129.7 16.9 26.8 8.5 16.5
Utilidade LP Agua10°C  Agua30°C  Agua30°C  Agua30°C  HP LP LP Agua 30°C
Vazao de utilidade (ton/h) 23.7 1065.2 1181.6 160.4 132.1 4.4 11.5 3.6 119.6
Trocador de calor E-408 E-409 E-412 E-413 E-414 E-415 E-416 E-419

Temperatura saida (°C) 25 40 92 70 70 40 40 40

Pressdo saida (atm) 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0

Energia (MW) -0.12 -0.01 -1.42 -0.51 -0.44 -0.13 -0.10 -4.36

LMTD (°C) 28.0 18.0 59.0 48.1 45.6 279 32.8 314

U (W/m? °C) 650 190 1100 2090 1980 2160 860 2130

Area de troca térmica (m?) 6.7 1.9 21.9 5.1 4.8 2.1 3.6 64.0

Utilidade Agua10°C  Agua30°C  Agua30°C  Agua30°C  Agua30°C  Agua30°C  Agua30°C  Agua30°C

Vazao de utilidade (ton/h) 21.0 0.6 122.6 443 37.6 11.1 8.7 3759
Bomba/Compressor P-101 P-301 P-302 P-303 P-304 P-305 P-401 C-101

Energia (kW) 9.30 0.61 1.02 0.28 1.45 1.95 1.26 491

Pressdo de saida (atm) 1.0 1.0 1.0 1.0 34 4.0 1.5 1.0

Tanques R-101 F-101 D-401

Temperatura (°C) 37 37 86.4

Pressdo (atm) 1 0.0639 1

Fragdo de vapor 0.01 0.07 -

Volume (m?) 500 50 50

Ejetores EJ-301 EJ-302 EJ-303

Fator de compressao (FC) 1.9 2.9 2.8

Diametro garganta (cm) 7 4 4

Diametro da segdo reta (cm) 68* 17 8

*Na prética, seriam necessarios dois ejetores em paralelo por causa desse didmetro grande.
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Figura A3. 2. Fluxograma do cenario 3.
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Tabela A3.3. Correntes do processo para o cenario 3.

Nimero da corrente 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15
Temperatura (°C) 37.0 37.0 37.0 37.0 37.0 37.0 37.0 1740 71.7 40.0 2432 2084 40.0 2432 2344
Pressdo (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 0.064 0.064 8.721 0.118 0.118 3.400 0372 0.372 3.400 1.016
Fragdo de Vapor 0 1 0 0 0 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Vazao Total (ton/h) 5352 433 2681 293.66 27142 2223 2223 1255 3478 1.32 6.54 7.86 024 352 3.76
Vazdo Componente (kg/h)
Glicose 7500 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 46000 187 26144 286400 266626 19774 19774 11615 31389 431 0 431 3 0 3
Diéxido de carbono 0 3951 17 186 0 186 186 0 186 186 0 186 182 0 182
Gés hidrogénio 0 131 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetona 0 29 74 807 159 648 648 190 838 328 0 328 56 0 56
Butanol 0 30 185 2024 739 1285 1285 563 1848 341 0 341 1 0 1
Etanol 0 3 41 447 240 207 207 102 309 37 0 37 1 0 1
Acido Butirico 0 1 158 1732 1658 73 73 43 116 1 23 24 0 12 12
Acido Acético 0 1 188 2063 2001 62 62 36 98 0 12 13 0 7 7
Amonia 20 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 6500 6500 O 3500 3500
Numero da corrente 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30
Temperatura (°C) 40.0 40.0  40.0 40.0 40.0 37.9 70.0 1034 111.8 400 70.0 400 61.6 117.8 96.5
Pressdo (atm) 1.016 1.016 1.000 1.000 1.000 1.500 1.500 1.500 1.500 1.000 1.500 1.000 1.000 1.000 1.000
Fragdo de Vapor 1 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0 0 1 0 1
Vazao Total (ton/h) 0.19 358  7.62 20.96 33.46 55.89 55.89 331 52.58 11.19 331 1.89 1.06 1345 3.40
Vazao Componente (kg/h)
Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 0 3 428 19393 30958 53577 53577 1468 52109 431 1468 1879 17 1882 1882
Diéxido de carbono 177 5 4 0 1 23 23 23 0 8 23 0 31 0 0
Gas hidrogénio 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetona 9 47 272 319 510 440 440 440 0 319 440 0 760 0 0
Butanol 0 1 340 944 1507 1159 1159 1159 0 341 1159 0 0 1500 1500
Etanol 0 1 36 170 272 215 215 214 1 37 214 0 250 1 1
Acido Butirico 0 12 24 72 116 231 231 5 227 36 5 1 0 41 5
Acido Acético 0 7 13 61 98 250 250 3 247 19 3 2 0 23 4
Amonia 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 0 3500 6500 O 0 0 0 0 0 10000 0 4 0 10000 5
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Continuacio Tabela A3.3. Correntes do processo para o cenario 3.

Nimero da corrente 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40 41 42 43 44 45
Temperatura (°C) 1970 40.0 62.1 69.4 25.0 40.0 91.5 86.3 972 100.0 86.3 116.8 918 70.0 70.0
Pressdo (atm) 1.000 1.000 1.000 0.700 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
Fragédo de Vapor 0 0 1 0 0 0 0 0 1 0 0 0 1 0 0
Vazio Total (ton/h) 10.02 1.51 0.79 027 0.75 0.27 3.40 2.87 0.98 1.89 2.66 1.51 1.15 1.15  0.98
Vazdo Componente (kg/h)
Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 0 3 0 16 0 16 1882 2571 691 1879 471 3 468 468 691
Diodxido de carbono 0 0 31 0 7 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Gas hidrogénio 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetona 0 0 760 0 745 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Butanol 0 1500 0 0 0 0 1500 238 238 0 2103 1500 603 603 238
Etanol 0 1 0 249 0 249 1 50 50 0 76 1 75 75 50
Acido Butirico 36 4 0 0 0 0 5 1 0 1 4 4 0 0 0
Acido Acético 19 2 0 0 0 0 4 2 0 2 2 2 0 0 0
Amonia 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 9961 1 0 0 0 0 5 4 0 4 1 1 0 0 0
Numero da corrente 46 47 48 49 50 51 52 53 54 55 56
Temperatura (°C) 40.0 1970 250 354 25.8 197.1 2432 250 403 40.0 30
Pressdo (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 3.400 3.400 1.000 9.000 1.000 1
Fragdo de Vapor 0 0 1 0 1 0 1 0 0 0 0
Vazio Total (ton/h) 52.58 0.04 0.04 8.13 4.38 10.05 10.05 7.95 12.55 12.50 0.05
Vazao Componente (kg/h)
Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 52109 0 0 8040 99 0 0 7952 11615 11565 50
Dioxido de carbono 0 0 24 5 4147 0 0 0 0 0 0
Gas hidrogénio 0 0 0 0 132 0 0 0 0 0 0
Acetona 0 0 14 47 5 0 0 0 190 190 0
Butanol 0 0 0 30 0 0 0 0 563 563 0
Etanol 1 0 0 3 0 0 0 0 102 102 0
Acido Butirico 227 0 0 1 0 36 36 0 43 43 0
Acido Acético 247 0 0 1 0 19 19 0 36 36 0
Amonia 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 0 39 0 0 0 10000 10000 O 0 0 0
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Tabela A3.4. Especificagdes dos equipamentos para o cenario 3.

Torres T-401 T-402 T-403 T-404 T-405 T-406 TA-201
Numero de estagios 45 30 30 30 10 10 10
Tipo de prato Sieve Sieve Sieve Sieve Sieve Sieve Sieve
Estagio alimentagao 1 8el5 20 15 1 1 lelO
Pressdo (atm) 1.5 1 0.7 1 1 1 1
Altura (m) 322 20.5 20.5 20.5 6.6 6.6 7.3
Diametro (m) 1.15 0.81 0.92 1.03 0.42 0.52 0.80
Razao de refluxo - 4 8 0.1 - - -
Vazao de destilado (kg/h) 3311.1 1056.8 791.3 3396.8 980.0 1147.0 -
Temperatura do topo (°C) 103 62 45 97 97 92 -
Temperatura da base (°C) 112 118 69 197 100 117 -
Condensador - E-405 E-407 E-411 - - -
Tipo - Parcial Parcial Parcial - - -
Energia (MW) - -0.83 -0.92 -0.20 - - -
LMTD (°C) - 26.3 8.6 61.4 - - -

U (W/m? °C) - 1110 1960 380 - - -
Area de troca térmica (m?) - 29.0 54.9 8.7 - - -
Utilidade - Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C - - -
Vazio de utilidade (ton/h) - 71.8 79.3 17.6 - - -
Refervedor E-402 E-404 E-406 E-410 E-417 E-418 -
Tipo Kettle Kettle Kettle Kettle Kettle Kettle -
Energia (MW) 3.88 1.69 0.85 2.29 0.52 0.45 -
LMTD (°C) 47.7 41.7 90.1 2535 59.5 42.7 -

U (W/m? °C) 5770 2470 4960 4960 5800 2270 -
Area de troca térmica (m?) 14.1 16.4 1.9 1.8 1.5 4.7 -
Utilidade LP LP LP HP LP LP -
Vazao de utilidade (ton/h) 6.7 2.9 1.5 4.8 0.9 0.8 -
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Continuacio Tabela A3.4. Especificacdes dos equipamentos para o cenario 3.

Trocador de calor E-101 E-301 E-302 E-303 E-304 E-305 E-401 E-403
Temperatura saida (°C) 37 174 40 40 40 243 70 70
Pressdo saida (atm) 0.0639 8.72115988 0.1178 0.37 1.02 1.5 1.5 1.5
Energia (MW) 13.7 8.7 219 2.9 -13 2.6 2.0 -1.3
LMTD (°C) 216.5 49.9 18.8 56.1 62.1 27.4 104.8 50.8
U (W/m? °C) 190 4090 190 190 190 4510 2350 1660
Area de troca térmica (m?) 3332 425 6127.8 272.9 113.6 21.1 8.2 15.6
Utilidade LP MP Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C HP LP Agua 30°C
Vazao de utilidade (ton/h) 23.7 15.6 1888.4 251.0 115.7 5.5 35 113.6
Trocador de calor E-408 E-409 E-412 E-413 E-414 E-415 E-416 E-419
Temperatura saida (°C) 25 40 92 70 70 40 40 40
Pressao saida (atm) 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0
Energia (MW) -0.12 -0.01 -1.44 -0.51 -0.44 -0.13 -0.10 -4.36
LMTD (°C) 22.5 18.0 59.0 48.1 45.6 27.9 32.8 314
U (W/m? °C) 620 650 1100 2090 1980 2160 860 2130
Area de troca térmica (m?) 8.8 0.5 22.2 5.1 4.8 2.2 3.6 65.2
Utilidade Agua 10°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C
Vazao de utilidade (ton/h) 53 0.6 124.1 442 37.6 11.2 8.7 376.0
Bomba/Compressor P-101 P-302 P-303 P-304 P-305 P-401 C-101

Energia (kW) 9.30 1.46 0.34 1.67 6.38 1.25 4.92

Presséo de saida (atm) 1.0 1.0 1.0 34 9.0 1.5 1.0

Tanques R-101 F-101 D-401

Temperatura (°C) 37 37 86.3

Pressdo (atm) 1 0.0639 1

Fragdo de vapor 0.01 0.07 -

Volume (m?) 500 50 50

Ejetores EJ-301 EJ-302 EJ-303

Fator de compressdo (FC) 1.9 2.9 2.8

Diametro garganta (cm) 7 4 4

Diametro da secdo reta (cm) 68 17 8
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Figura A3. 3. Fluxograma do cenario 4.
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Tabela A3.5. Correntes do processo para o cenario 4.

Nimero da corrente 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15
Temperatura (°C) 37.0 37.0  37.0 37.0 37.0 37.0 41.1 2432 129.7 40.0 2432 2199 40.0 2432 2296
Presséo (atm) 1.000  1.000 1.000 1.000 1.000 0.064 0.100 3.400 0.172 0.172 3400 0.534 0.534 3.400 1.220
Fracdo de Vapor 0 1 0 0 0 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Vazao Total (ton/h) 53.52 433 2681 293.66 27142 2223 320 2.88  6.07 049 302 351 025 201 226
Vazdo Componente (kg/h)
Glicose 7500 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 46000 187 26144 286400 266626 19774 1570 O 1570 56 0 56 1 0 1
Dioéxido de carbono 0 3951 17 186 0 186 186 0 186 185 0 185 183 0 183
Gas hidrogénio 0 131 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetona 0 29 74 807 159 648 527 0 527 214 0 214 64 0 64
Butanol 0 30 185 2024 739 1285 808 0 808 23 0 23 0 0 0
Etanol 0 3 41 447 240 207 99 0 99 12 0 12 1 0 1
Acido Butirico 0 1 158 1732 1658 73 3 3 6 0 3 3 0 2 2
Acido Acético 0 1 188 2063 2001 62 2 1 3 0 1 1 0 0 0
Amonia 20 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 0 0 0 0 0 0 0 2874 2874 0 3019 3020 O 2007 2007
Numero da corrente 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30
Temperatura (°C) 40.0 40.0 40.0 40.1 41.2 38.2 70.0 1054 111.8 42,6 90.0 400 620 1100 975
Presséo (atm) 1.220 1220 1.000 1.000 1.000 1.500 1.500 1.500 1.500 1.000 1.500 1.000 1.000 1.000 1.000
Fragdo de Vapor 1 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0 0 1 0 1
Vazao Total (ton/h) 0.19 2.06 327 5.58 19.04 5398 5398 234 5163 1091 234 278 1.06 1220 4.29
Vazao Componente (kg/h)
Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 0 1 55 1514 18204 52387 52387 1226 51161 1570 1226 2772 22 2774 2774
Diéxido de carbono 180 3 2 1 0 22 22 22 0 6 22 0 29 0 0
Gas hidrogénio 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetona 14 50 150 313 121 245 245 245 0 512 245 0 758 0 0
Butanol 0 0 23 785 477 692 692 692 0 808 692 0 0 1500 1500
Etanol 0 1 12 87 108 152 152 151 1 99 151 0 250 1 1
Acido Butirico 0 2 3 6 70 229 229 4 224 12 4 2 0 16 8
Acido Acético 0 0 1 3 60 248 248 3 245 4 3 3 0 7 5
Amonia 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 0 2007 3019 2874 0 0 0 0 0 7900 0 4 0 7900 5

174



Anexo 3 | Dados dos novos processos

Continuacio Tabela A3.5. Correntes do processo para o cenario 4.

Numero da corrente 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40 41 42 43 44 45
Temperatura (°C) 197.1 40.0 626 694 25.0 40.0 91.1 87.3 96.0 100.0 873 116.8 91.8 70.0  70.0
Pressdo (atm) 1.000 1.000 1.000 0.700 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
Fragédo de Vapor 0 0 1 0 0 0 0 0 1 0 0 0 1 0 0
Vazio Total (ton/h) 791 1.51 0.79  0.27 0.75 027 429 376 098 278  2.66 1.51 1.15 1.15 0.98
Vazao Componente (kg/h)
Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 0 3 0 22 0 22 2774 3374 603 2772 472 3 469 469 603
Diodxido de carbono 0 0 29 0 7 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Gas hidrogénio 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetona 0 0 758 0 745 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Butanol 0 1500 O 0 0 0 1500 314 314 0 2105 1500 605 605 314
Etanol 0 1 1 249 0 249 1 63 63 0 73 1 73 73 63
Acido Butirico 8 6 0 0 0 0 8 2 0 2 6 6 0 0 0
Acido Acético 2 2 0 0 0 0 5 3 0 3 2 2 0 0 0
Amonia 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 7895 1 0 0 0 0 5 4 0 4 1 1 0 0 0
Numero da corrente 46 47 48 49 50 51 52 53 54
Temperatura (°C) 40.0 197.0 250 355 259 1972 2432 25.0 82.9
Pressdo (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 3.400 3.400 1.000 0.100
Fragdo de Vapor 0 0 1 0 1 0 1 0 1
Vazio Total (ton/h) 51.63 0.01 0.03 8.13 438 791 7.91 7.95 22.23
Vazao Componente (kg/h)
Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 51161 0 0 8039 99 0 0 7952 19774
Dioxido de carbono 0 0 22 5 4147 0 0 0 186
Gas hidrogénio 0 0 0 0 132 0 0 0 0
Acetona 0 0 13 50 5 0 0 0 648
Butanol 0 0 0 30 0 0 0 0 1285
Etanol 1 0 0 3 0 0 0 0 207
Acido Butirico 224 0 0 1 0 8 8 0 73
Acido Acético 245 0 0 1 0 2 2 0 62
Amonia 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 0 5 0 0 0 7900 7900 O 0
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Tabela A3.6. Especificagdes dos equipamentos para o cenario 4.

Torres T-401 T-402 T-403 T-404 T-405 T-406 TA-201
Numero de estagios 45 30 30 30 10 10 10
Tipo de prato Sieve Sieve Sieve Sieve Sieve Sieve Sieve
Estagio alimentagao 1 8el5 20 15 1 1 lelO
Pressdo (atm) 1.5 1 0.7 1 1 1 1
Altura (m) 322 20.5 20.5 20.5 6.6 6.6 7.3
Diametro (m) 1.11 0.74 0.92 1.14 0.41 0.51 0.80
Razao de refluxo - 3 8 0.1 - - -
Vazao de destilado (kg/h) 2344.1 1057.9 786.9 4292.8 980.0 1147.0 -
Temperatura do topo (°C) 105 62 45 98 96 92 -
Temperatura da base (°C) 112 110 69 197 100 117 -
Condensador - E-405 E-407 E-411 - - -
Tipo - Parcial Parcial Parcial - - -
Energia (MW) - -0.64 -0.92 -0.26 - - -
LMTD (°C) - 26.7 8.8 62.4 - - -

U (W/m? °C) - 1110 1940 380 - - -
Area de troca térmica (m?) - 21.7 535 11.0 - - -
Utilidade - Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C - - -
Vazdo de utilidade (ton/h) - 55.5 79.0 22.6 - - -
Refervedor E-402 E-404 E-406 E-410 E-417 E-418 -
Tipo Kettle Kettle Kettle Kettle Kettle Kettle -
Energia (MW) 3.54 1.37 0.84 2.83 0.49 0.45 -
LMTD (°C) 47.7 49.5 90.1 2535 59.5 42.7 -

U (W/m? °C) 5770 2470 4960 4960 5800 2270 -
Area de troca térmica (m?) 12.9 11.2 1.9 23 1.4 4.8 -
Utilidade LP LP LP HP LP LP -
Vazio de utilidade (ton/h) 6.1 2.4 14 6.0 0.8 0.8 -
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Continuacio Tabela A3.6. Especificacdes dos equipamentos para o cenario 4.

Trocador de calor E-101 E-301 E-302 E-303 E-304 E-305 E-401 E-403
Temperatura saida (°C) 37 41 40 40 40 243 70 90
Pressdo saida (atm) 0.0639 0.1000 0.1723 0.5338 1.2204 34 1.5 1
Energia (MW) 13.71 -12.80 -2.38 -1.22 -0.77 2.06062895 1.94 -0.94
LMTD (°C) 216.5 23.6 36.3 58.8 61.0 27.3 104.6 62.7
U (W/m? °C) 190 190 190 190 190 4510 2350 1660
Area de troca térmica (m?) 333.2 2861.2 345.0 108.9 66.4 16.7 7.9 9.0
Utilidade LP Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C HP LP Agua 30°C
Vazao de utilidade (ton/h) 23.7 1104.8 205.4 105.0 66.4 4.4 33 80.9
Trocador de calor E-408 E-409 E-412 E-413 E-414 E-415 E-416 E-419
Temperatura saida (°C) 25 40 91 70 70 40 40 40
Pressdo saida (atm) 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0
Energia (MW) -0.12 -0.01 -2.01 -0.47 -0.44 -0.19 -0.10 -4.28
LMTD (°C) 22.7 18.0 59.3 47.5 457 27.9 32.8 314
U (W/m? °C) 620 1100 1100 1980 1980 2160 860 2130
Area de troca térmica (m?) 8.7 0.6 31.0 5.0 4.8 32 3.6 64.0
Utilidade Agua 10°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C
Vazao de utilidade (ton/h) 53 0.6 173.1 40.5 37.6 16.5 8.7 369.2
Bomba/Compressor P-101 P-301 P-302 P-303 P-304 P-401 C-301 C-401
Energia (kW) 9.30 0.96 0.39 0.13 1.43 1.21 530.72 4.90
Pressdo de saida (atm) 1.0 1.0 1.0 1.0 34 1.5 0.1 1.0
Tanques R-101 F-101 D-401

Temperatura (°C) 37 37 87.3

Pressdo (atm) 1 0.0639 1

Fragdo de vapor 0.01 0.07 -

Volume (m?) 500 50 50

Ejetores EJ-301 EJ-302 EJ-303

Fator de compressao (FC) 1.7 3.1 2.3

Diametro garganta (cm) 4 4 3

Diametro da segdo reta (cm) 27 11 5
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Tabela A3.7. Correntes do processo para o cenario 5.

Nimero da corrente 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15
Temperatura (°C) 37.0 37.0 37.0 37.0 37.0 37.0 150 250 1187 615 1703 1389 1703 269 615
Presséo (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 0.064 0.064 1.000 0.279 0.279 8.000 1.022 8.000 1.000 1.000
Fracdo de Vapor 0 1 0 0 0 1 1 0 1 1 1 1 1 1 0
Vazao Total (ton/h) 53.52 433 26.81 293.66 27143 2223 029 000 1.13 067 084 403 336 440 047
Vazao Componente (kg/h)
Glicose 7500 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 46000 187 26144 286403 266629 19774 34 1 810 349 776 3452 3103 106 461
Dioéxido de carbono 0 3951 17 186 0 186 184 0 184 184 0 186 1 4146 0
Gas hidrogénio 0 131 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 132 0
Acetona 0 29 74 807 159 648 45 0 67 65 21 150 85 18 2
Butanol 0 30 185 2024 739 1285 28 0 62 59 34 194 136 0 3
Etanol 0 3 41 447 240 207 3 0 9 8 6 31 23 0 1
Acido Butirico 0 1 158 1732 1658 73 0 0 1 1 1 6 6 0 1
Acido Acético 0 1 188 2063 2001 62 0 0 2 0 2 7 6 0 1
Amonia 20 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Numero da corrente 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30
Temperatura (°C) 28.9 15.0 67.3 67.3 38.6 20.0 60.0 628 81.1 500 627 922 692 200 400
Presséo (atm) 1.500 1.000 1.022 1.022 1.000 1.000 1.500 1.000 0.700 0.700 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
Fragdo de Vapor 0 0 0 1 0 1 0 1 0 0 0 1 0 0 0
Vazao Total (ton/h) 56.95 2194 373 0.30 8.20 0.02 522 076 446 446 419 035 3.03 074 5173
Vazao Componente (kg/h)
Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 53952 19740 3416 36 8068 0 2690 1 2689 2689 2677 143 2820 1 51262
Diéxido de carbono 24 2 2 184 5 16 24 24 0 0 0 0 8 0
Gas hidrogénio 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetona 739 603 105 45 63 7 739 739 0 0 0 0 0 732 0
Butanol 1500 1257 166 28 58 0 1500 0 1500 1500 1500 206 206 0 0
Etanol 251 204 28 3 6 0 250 0 250 250 0 1 1 0 1
Acido Butirico 232 73 6 0 1 0 9 0 9 9 9 0 2 0 222
Acido Acético 250 62 7 0 1 0 7 0 7 7 7 0 4 0 244
Amonia 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
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Continuacio Tabela A3.7. Correntes do processo para o cenario 5.

Numero da corrente 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40 41 42 43 44 45 46 47
Temperatura (°C) 75.0 1186 750 69.2 100.0 939  40.0 1179 400 40.0 67.1 1703 111.8 1052 90.0 25.0 66.6
Pressdo (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 8.000 8.000 1.500 1.500 1.500 1.000 1.000
Fragdo de Vapor 0 1 0 0 0 1 0 0 0 0 0 1 0 1 0 0 0
Vazio Total (ton/h) 0.35 0.26 1.00 2.51 2.68 1.00 0.26 1.51 1.51 2.68 420 420 5173 522 56.95 795 4.20
Vazdo Componente (kg/h)
Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 143 12 388 388 2677 388 12 0 0 2677 3878 3878 51262 2690 53952 7952 3878
Didxido de carbono 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 2 2 0 24 24 0 2
Gas hidrogénio 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetona 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 107 107 0 739 739 0 107
Butanol 206 0 610 2109 0 610 0 1500 1500 0 170 170 0 1500 1500 O 170
Etanol 1 250 2 2 0 2 250 0 0 0 29 29 1 250 251 0 29
Acido Butirico 0 0 0 8 2 0 0 8 8 2 7 7 222 9 232 0 7
Acido Acético 0 0 0 3 4 0 0 3 3 4 8 8 244 7 250 0 8
Amonia 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
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Tabela A3.8. Especificagdes dos equipamentos para o cenario 5.

Torres T-401 T-402 T-403 T-404 T-405 TA-201
Numero de estagios 45 30 40 10 10 10
Tipo de prato Sieve Sieve Sieve Sieve Sieve Sieve
Estagio alimentagao 1 15 20 1 1 lelO
Pressdo (atm) 1.5 0.7 0.3 1 1 1
Altura (m) 322 20.5 27.8 7.3 7.3 7.3
Diametro (m) 1.10 091 1.67 0.29 0.52 0.80
Razao de refluxo - 8 40 - - -
Vazao de destilado (kg/h) 5220 765 262 350 1000 -
Temperatura do topo (°C) 105 45 50 92 94 -
Temperatura da base (°C) 112 81 63 100 118 -
Condensador - E-405 E-409 - - -
Tipo - Parcial Parcial - - -
Energia (MW) - -0.9 2.8 - - -
LMTD (°C) - 9.1 14.9 - - -

U (W/m? °C) - 1990 650 - - -
Area de troca térmica (m?) - 49.6 287.6 - - -
Utilidade - Agua 30°C Agua 30°C - - -
Vazao de utilidade (kg/h) - 77.1 240.6 - - -
Refervedor E-402 E-404 E-408 E-413 E-415 -
Tipo Kettle Kettle Kettle Kettle Kettle -
Energia (MW) 3.47 1.12 2.92 0.22 0.43 -
LMTD (°C) 47.7 78.4 96.9 59.5 41.6 -

U (W/m? °C) 5770 4150 190 5620 3790 -
Area de troca térmica (m?) 12.6 3.4 1585 0.7 2.7 -
Utilidade LP LP LP LP LP -
Vazdo de utilidade (ton/h) 6.0 1.9 5.0 0.4 0.7 -
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Continuacio Tabela A3.8. Especificacdes dos equipamentos para o cenario 5.

Trocador de calor E-101 E-301 E-302 E-303 E-304 E-401 E-403 E-406
Temperatura saida (°C) 37 15 61 67 170 90 60 20
Pressao saida (atm) 0.064 0.06 0.28 1.02 8.00 1.50 1.50 1.00
Energia (MW) 13.71 -14.19 -0.34 242 2.77 3.94 -2.32 -0.12
LMTD (°C) 216.5 11.5 51.5 63.1 479 97.0 454 19.2
U (W/m? °C) 190 190 190 190 3990 2280 1610 690
Area de troca térmica (m?) 3332 6507.6 342 202.0 14.5 17.8 31.7 9.3
Utilidade LP Agua 10°C Agua 30°C Agua 30°C MP LP Agua 30°C Agua 10°C
Vazao de utilidade (ton/h) 23.7 2441.3 28.9 209.1 5.0 6.8 199.9 21.1
Trocador de calor E-407 E-410 E-411 E-412 E-414 E-416 E-417

Temperatura saida (°C) 50 40 75 75 40 40 40

Pressdo saida (atm) 0.7 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0

Energia (MW) -0.15 -0.08 -0.13 -0.36 -0.19 -0.10 -4.29

LMTD (°C) 293 333 48.5 493 59.5 33.1 314

U (W/m? °C) 190 650 1740 1550 5620 750 2130

Area de troca térmica (m?) 26.1 3.7 1.5 4.7 0.7 4.1 64.2

Utilidade Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C

Vazao de utilidade (kg/h) 12.52 6.88 11.18 31.23 15.97 8.79 369.87

Bombas P-101 P-301 P-302 P-303 P-401 P-402 C-401 C-402
Energia (kW) 9.30 1.10 0.03 2.99 1.26 0.31 4.8 8.0
Presséo de saida (atm) 1.0 1.0 1.0 8.0 1.5 1.0 1.00 1.00
Tanques R-101 F-101 D-401

Temperatura (°C) 37 37 69

Pressdo (atm) 1 0.064 1

Fragéo de vapor 0.01 0.071 -

Volume (m?) 500 50 50

Ejetores EJ-301 EJ-302

Fator de compressao (FC) 4.4 3.7

Diametro garganta (cm) 2 3

Diametro da secéo reta (cm) 10 10
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Figura A3. 5. Fluxograma do cenario 6.
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Tabela A3.9. Correntes do processo para o cenario 6.

Nimero da corrente 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15
Temperatura (°C) 37.0 37.0 37.0 37.0 37.0 37.0 23.6 250 1240 719 1706 1425 1706 27.6 72.0
Presséo (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 0.064 0.100 1.000 0.421 0421 8.000 1.394 8.000 1.000 1.000
Fracdo de Vapor 0 1 0 0 0 1 1 0 1 1 1 1 1 1 0
Vazao Total (ton/h) 53.52 433 26.81 293.66 27143 2223 032 002 133 076 101 482 405 441 057
Vazdo Componente (kg/h)
Glicose 7500 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 46000 187 26144 286403 266629 19774 40 22 1003 445 962 4294 3850 110 558
Dioéxido de carbono 0 3951 17 186 0 186 184 0 184 184 0 186 1 4146 0
Gas hidrogénio 0 131 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 132 0
Acetona 0 29 74 807 159 648 53 0 71 69 18 141 72 26 2
Butanol 0 30 185 2024 739 1285 34 0 60 57 25 158 102 0 3
Etanol 0 3 41 447 240 207 4 0 8 7 5 26 18 0 1
Acido Butirico 0 1 158 1732 1658 73 0 0 1 0 1 5 4 0 1
Acido Acético 0 1 188 2063 2001 62 0 0 1 0 1 5 5 0 1
Amonia 20 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Numero da corrente 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30
Temperatura (°C) 324 23.6 82.9 82.9 40.5 20.0 60.0 628 81.1 500 627 922 692 200 400
Presséo (atm) 1.500 1.000 1.394 1.394 1.000 1.000 1.500 1.000 0.700 0.700 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
Fragdo de Vapor 0 0 0 1 0 1 0 1 0 0 0 1 0 0 0
Vazao Total (ton/h) 56.96 2192 448 0.34 8.23 0.02 521 076 446 446 420 035 3.04 073 5174
Vazao Componente (kg/h)
Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 53969 19734 4232 62 8091 0 2692 1 2691 2691 2679 143 2822 1 51277
Diéxido de carbono 24 2 2 184 5 16 24 24 0 0 0 0 0 8 0
Gas hidrogénio 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetona 731 595 88 53 62 7 731 731 0 0 0 0 0 724 0
Butanol 1500 1251 124 34 64 0 1500 0 1500 1500 1500 206 206 0 0
Etanol 251 204 22 4 7 0 250 0 250 250 0 1 1 0 1
Acido Butirico 232 73 5 0 1 0 9 0 9 9 9 0 2 0 222
Acido Acético 250 62 5 0 1 0 7 0 7 7 7 0 4 0 244
Amonia 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
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Continuacio Tabela A3.9. Correntes do processo para o cenario 6.

Numero da corrente 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40 41 42 43 44 45 46 47 48
Temperatura (°C) 75.0 1186 750 69.2 100.0 939  40.0 1179 40.0 40.0 819 170.6 111.8 1053 90.0 250 814 829
Pressdo (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 8.000 8.000 1.500 1.500 1.500 1.000 1.000 0.100
Fracdo de Vapor 0 1 0 0 0 1 0 0 0 0 0 1 0 1 0 0 0 1
Vazao Total (ton/h) 035 026 1.00 251 2.69 1.00 026 1.51 1.51 269 507 507 5174 521 5696 795 507 2223
Vazdo Componente (kg/h)
Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 143 12 388 388 2679 388 12 0 0 2679 4812 4812 51277 2692 53969 7952 4812 19774
Dioéxido de carbono 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 2 2 0 24 24 0 2 186
Gas hidrogénio 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetona 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 90 90 0 731 731 0 90 648
Butanol 206 0 610 2109 0 610 0 1500 1500 O 127 127 0 1500 1500 0 127 1285
Etanol 1 250 2 2 0 2 250 0 0 0 23 23 1 250 251 0 23 207
Acido Butirico 0 0 0 8 2 0 0 8 8 2 5 5 222 9 232 0 5 73
Acido Acético 0 0 0 3 4 0 0 3 3 4 6 6 244 7 250 0 6 62
Amonia 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
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Tabela A3.10. Especificagdes dos equipamentos para o cenario 6.

Torres T-401 T-402 T-403 T-404 T-405 TA-201
Numero de estagios 45 30 40 10 10 10
Tipo de prato Sieve Sieve Sieve Sieve Sieve Sieve
Estagio alimentagao 1 15 20 1 1 lelO
Pressdo (atm) 1.5 0.7 0.3 1 1 1
Altura (m) 322 20.5 27.8 7.3 7.3 7.3
Diametro (m) 1.10 0.90 1.67 0.29 0.52 0.80
Razao de refluxo - 8 40 - - -
Vazao de destilado (kg/h) 5213 756 262 350 1000 -
Temperatura do topo (°C) 105 45 50 92 94 -
Temperatura da base (°C) 112 81 63 100 118 -
Condensador - E-405 E-409 - - -
Tipo - Parcial Parcial - - -
Energia (MW) - -0.9 -2.8 - - -
LMTD (°C) - 9.0 14.9 - - -

U (W/m? °C) - 1990 650 - - -
Area de troca térmica (m?) - 49.1 287.6 - - -
Utilidade - Agua 30°C Agua 30°C - - -
Vazio de utilidade (kg/h) - 76.2 240.6 - - -
Refervedor E-402 E-404 E-408 E-413 E-415 -
Tipo Kettle Kettle Kettle Kettle Kettle -
Energia (MW) 3.47 1.11 2.92 0.22 0.43 -
LMTD (°C) 47.7 78.4 96.9 59.5 41.6 -

U (W/m? °C) 5770 4150 190 5620 3790 -
Area de troca térmica (m?) 12.6 3.4 158.5 0.7 2.7 -
Utilidade LP LP LP LP LP -
Vazdo de utilidade (ton/h) 6.0 1.9 5.0 0.4 0.7 -




Anexo 3 | Dados dos novos processos

187

Continuacio Tabela A3.10. Especificagdes dos equipamentos para o cendrio 6.

Trocador de calor E-101 E-301 E-302 E-303 E-304 E-401 E-403 E-406

Temperatura saida (°C) 37 24 72 83 171 90 60 20

Pressdo saida (atm) 0.064 0.10 0.42 1.39 8.00 1.50 1.50 1.00

Energia (MW) 13.71 -14.51 -0.40 -2.90 332 3.72 -2.32 -0.12

LMTD (°C) 216.5 17.4 60.5 75.0 43.4 95.5 454 19.2

U (W/m? °C) 190 190 190 190 3990 2280 1610 690

Area de troca térmica (m?) 3332 4377.1 34.5 203.3 19.2 17.1 31.7 9.2

Utilidade LP Agua 10°C Agua 30°C Agua 30°C MP LP Agua 30°C Agua 10°C

Vazao de utilidade (ton/h) 23.7 2496.0 343 2499 6.0 6.4 199.9 20.9

Trocador de calor E-407 E-410 E-411 E-412 E-414 E-416 E-417

Temperatura saida (°C) 50 40 75 75 40 40 40

Pressdo saida (atm) 0.7 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0

Energia (MW) -0.15 -0.08 -0.13 -0.36 -0.19 -0.10 -4.29

LMTD (°C) 293 333 48.5 493 27.9 33.1 314

U (W/m? °C) 190 650 1740 1550 2110 750 2130

Area de troca térmica (m?) 26.1 3.7 1.5 4.7 3.1 4.1 64.2

Utilidade Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C

Vazao de utilidade (kg/h) 12.53 6.88 11.18 31.23 15.98 8.79 369.98

Bombas P-101 P-301 P-302 P-303 P-401 P-402 C-301 C-401 C-402
Energia (kW) 9.30 1.07 0.03 3.30 1.27 0.31 530.7 4.7 8.0
Presséo de saida (atm) 1.0 1.0 1.0 8.0 1.5 1.0 0.10 1.00 1.00
Tanques R-101 F-101 D-401

Temperatura (°C) 37 37 69

Pressdo (atm) 1 0.064 1

Fragdo de vapor 0.01 0.071 -

Volume (m?) 500 50 50

Ejetores EJ-301 EJ-302

Fator de compressao (FC) 42 33

Diametro garganta (cm) 2 3

Diametro da segdo reta (cm) 9 9
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Tabela A3.11. Correntes do processo para o cenario 7.

Nimero da corrente 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15
Temperatura (°C) 37.0 37.0 37.0 37.0 37.0 25.0 37.0 121.6 33.0 2209 3314 33.0 40.0 26.1  40.0
Presséo (atm) 1.000  1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 0.064 0.190 0.064 0.540 1.500 1.000 1.200 1.000 1.200
Fragdo de Vapor 0 1 0 0 0 0 1 1 1 1 1 0 1 1 0
Vazao Total (ton/h) 53.52 433 26.81 293.66 27142 795 2223 323 323 323 323 19.01 021 438 3.01
Vazao Componente (kg/h)
Glicose 7500 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 46000 187 26144 286400 266626 7952 19774 1597 1597 1597 1597 18177 5 100 1591
Diéxido de carbono 0 3951 17 186 0 0 186 186 186 186 186 0 176 4146 10
Gas hidrogénio 0 131 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 132 0
Acetona 0 29 74 807 159 0 648 529 529 529 529 118 24 7 505
Butanol 0 30 185 2024 739 0 1285 809 809 809 809 476 4 0 805
Etanol 0 3 41 447 240 0 207 99 99 99 99 108 1 0 98
Acido Butirico 0 1 158 1732 1658 0 73 3 3 3 3 70 0 0 3
Acido Acético 0 1 188 2063 2001 0 62 2 2 2 2 60 0 0 2
Amonia 20 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Numero da corrente 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30
Temperatura (°C) 36.0 35.6 90.0 105.2 111.8 20.0  60.0 62.6 81.1 50.0 62.7 922 69.2 20.0 40.0
Presséo (atm) 1.000 1.500 1.500 1.500 1.500 1.000 1.500 1.000 0.700 0.700 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
Fragdo de Vapor 0 0 0 1 0 1 0 1 0 0 0 1 0 0 0
Vazao Total (ton/h) 8.14 56.98 5698 524 51.73 0.03 524 0.79 446 446 420 035 3.04 075 51.73
Vazao Componente (kg/h)
Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 8043 53956 53956 2693 51264 0 2693 1 2691 2691 2680 143 2823 1 51264
Diéxido de carbono 5 32 32 32 0 24 32 32 0 0 0 0 9 0
Gas hidrogénio 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetona 56 753 753 753 0 10 753 753 0 0 0 0 0 743 0
Butanol 34 1500 1500 1500 0 0 1500 0 1500 1500 1500 206 206 0 0
Etanol 4 251 251 250 1 0 250 0 250 250 0 1 1 0 1
Acido Butirico 1 232 232 9 222 0 9 0 9 9 9 0 2 0 222
Acido Acético 1 250 250 7 244 0 7 0 7 7 7 0 4 0 244
Amonia 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
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Continuacio Tabela A3.11. Correntes do processo para o cendrio 7.

Numero da corrente 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40
Temperatura (°C) 75.0 1186 750 69.2 100.0 939  40.0 1179 40.0 40.0
Pressdo (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
Fracdo de Vapor 0 1 0 0 0 1 0 0 0 0
Vazao Total (ton/h) 0.35 0.26 1.00 2.51 2.69 1.00  0.26 1.51 1.51 2.69
Vazao Componente (kg/h)
Glicose 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Agua 143 12 388 388 2680 388 12 0 0 2680
Didxido de carbono 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Gas hidrogénio 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetona 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Butanol 206 0 610 2109 0 610 0 1500 1500 O
Etanol 1 250 2 2 0 2 250 0 0 0
Acido Butirico 0 0 0 8 2 0 0 8 8 2
Acido Acético 0 0 0 3 4 0 0 3 3 4
Amonia 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Bactérias 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno glicol 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
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Tabela A3.12. Especificagdes dos equipamentos para o cenario 7.

Torres T-401 T-402 T-403 T-404 T-405 TA-201
Numero de estagios 45 30 40 10 10 10
Tipo de prato Sieve Sieve Sieve Sieve Sieve Sieve
Estagio alimentagao 1 15 20 1 1 lel0
Pressao (atm) 1.5 0.7 0.3 1 1 1
Altura (m) 322 20.5 27.8 7.3 7.3 7.3
Diametro (m) 1.10 0.92 1.67 0.29 0.52 0.80
Razdo de refluxo - 8 40 - - -
Vazao de destilado (kg/h) 5245 787 262 350 1000 -
Temperatura do topo (°C) 105 45 50 92 94 -
Temperatura da base (°C) 112 81 63 100 118 -
Condensador - E-405 E-409 - - -
Tipo - Parcial Parcial - - -
Energia (MW) - -0.9 -2.8 - - -
LMTD (°C) - 8.6 14.9 - - -

U (W/m? °C) - 1990 650 - - -
Area de troca térmica (m?) - 53.5 287.7 - - -
Utilidade - Agua 30°C Agua 30°C - - -
Vazio de utilidade (kg/h) - 79.4 240.6 - - -
Refervedor E-402 E-404 E-408 E-413 E-415 -
Tipo Kettle Kettle Kettle Kettle Kettle -
Energia (MW) 3.47 1.15 292 0.22 0.43 -
LMTD (°C) 47.7 78.4 96.9 59.5 41.6 -

U (W/m? °C) 5770 4150 190 5620 3790 -
Area de troca térmica (m?) 12.6 35 158.5 0.7 2.7 -
Utilidade LP LP LP LP LP -
Vazio de utilidade (ton/h) 6.0 2.0 5.0 0.4 0.7 -
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Continuacio Tabela A3.12. Especificagdes dos equipamentos para o cendrio 7.

Trocador de calor E-101 E-301 E-302 E-401 E-403 E-406 E-407
Temperatura saida (°C) 37 33 40 90 60 20 50
Pressdo saida (atm) 0.064 0.06 1.20 1.50 1.50 1.00 0.70
Energia (MW) 13.71 -12.44 -1.83 3.52 -2.32 -0.12 -0.15
LMTD (°C) 216.5 22.5 834 94.2 453 19.1 293
U (W/m? °C) 190 190 190.0 2280 1610 690 190
Area de troca térmica (m?) 3332 2910.2 1154 16.4 31.8 9.4 26.1
Utilidade LP Agua 10°C Agua 30°C LP Agua 30°C Agua 10°C Agua 30°C
Vazao de utilidade (ton/h) 23.7 2140.5 157.8 6.1 200.2 21.4 12.5
Trocador de calor E-410 E-411 E-412 E-414 E-416 E-417

Temperatura saida (°C) 40 75 75 40 40 40

Pressdo saida (atm) 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0

Energia (MW) -0.08 -0.13 -0.36 -0.19 -0.10 -4.29

LMTD (°C) 333 48.5 493 279 33.1 314

U (W/m? °C) 650 1740 1550 2110 750 2130

Area de troca térmica (m?) 3.7 1.5 4.7 3.1 4.1 64.2

Utilidade Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C Agua 30°C

Vazio de utilidade (kg/h) 6.88 11.18 31.23 15.98 8.79 369.88

Bombas P-101 P-301 P-401 P-402

Energia (kW) 9.30 0.99 1.27 0.31

Presséo de saida (atm) 1.0 1.0 1.5 1.0

Compressores C-301 C-302 C-303 C-401 C-402

Energia (kW) 1355 165.7 200.9 4.9 8.0

Pressdo de saida (atm) 0.19 0.54 1.50 1.00 1.00

Tanques R-101 F-101 D-401

Temperatura (°C) 37 37 69

Pressao (atm) 1 0.064 1

Fragdo de vapor 0.01 0.071 -

Volume (m?) 500 50 50




