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RESUMO

Neste trabalho, realizou-se o estudo da produgdo de etanol anidro por meio do processo de
destilacdo extrativa, tomando por base uma usina sucroalcooleira que processa 15000 toneladas
de cana por dia. Utilizou-se como ferramenta computacional o software Aspen Plus®, o qual
possui recursos computacionais que permitem compatibilizar as simulacdes com processos reais.
Nas simulagdes deste trabalho foram utilizados os solventes monoetilenoglicol e o liquido i6nico
cloreto de 1- metilimidazdlio, assim como os modelos de estidgios de equilibrio e de ndo
equilibrio. Os resultados da analise de sensibilidade para utilizacdo do solvente monoetilenoglicol
na coluna de destilacdo extrativa, em alta temperatura, apresentou economia de até 0,04 kg de
vapot/litro de etanol anidro e de 0,37 kg de vapor/litro de etanol anidro ao alimentar o etanol
hidratado produzido em colunas de destilacdo diretamente em colunas extrativas, sem estocagem
e sem necessidade de aquecimento deste etanol hidratado. As colunas de destilagdo extrativa e de
recuperagdo, do processo de destilacdo extrativa, apresentaram efici€ncias globais de 71,68% e
64,25%, respectivamente, segundo a correlagdo de O’Connell. Foi realizado o estudo do consumo
energético em colunas que operavam com pressdes de 1,0 atm, 0,7 atm, 0,5 atm e 0,3 atm
produzindo etanol anidro com fra¢do massica de 0,997. Os resultados mostraram que as colunas
que operam em pressdes menores que a atmosférica apresentaram reducdo na razao de refluxo em
mais de 4,5 vezes e reduc¢do no consumo de vapor de 39,62%. Ao comparar o consumo de vapor
em sistema que utiliza coluna extrativa e de recuperagio, com pressao de 1,0 atm ou com pressao
de 0,3 atm, foi constatado que a redug@o na pressao de operacao das colunas gerou um excedente
de vapor de 1,845 MWh. Os resultados também mostraram que o consumo de energia de uma
bomba de vicuo necessdria para gerar baixa pressdo em colunas extrativa e de recuperagdo é
menor que 1,5% para os diferentes niveis de pressdao. O estudo com o solvente liquido idnico
cloreto de 1-metilimidazdlio apresentou reducdo madssica de utilizagdo do solvente igual a
41,16%, demonstrado por meio da razdo S/F igual a 0,353 para o liquido 16nico e de 0,60 para o
monoetilenoglicol. O estudo com o cloreto de 1-metilimidazdlio mostrou a redu¢do do consumo
de vapor no processo em 27,3%, em relagdo ao solvente monoetilenoglicol, somadas as colunas
extrativa e de recuperacdo. Foi realizada a simulagdo do modelo de ndo equilibrio, levando em

consideracdo parametros especificos das bandejas. Os resultados mostraram que a energia
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consumida no modelo de estdgios de ndo equilibrio apresentou aumento de 92,5% em relacao ao

modelo estdgio de equilibrio.

Palavras-chave: Simulagdo de processos, destilacdo - industria, etanol, liquido idnico.
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ABSTRACT

In this work, the study of the production of anhydrous ethanol by means of the extractive
distillation process was carried out, based on a sugar and alcohol plant that processes 15,000 tons
of sugar cane per day. The software Aspen Plus® was used as a computational tool, which has
computational resources that adapt the simulations with real processes. In this study’s simulations
monoethylene glycol and the ionic liquid 1- methylimidazolium chloride were used as solvents,
as well as models of equilibrium and nonequilibrium. The results of the sensitivity analyses when
using monoethylene glycol as the solvent, in the extractive distillation column, at high
temperature, showed savings of up to 0.04 kg of steam / liter of anhydrous ethanol, and 0.37 kg
of steam / liter of anhydrous ethanol when feeding the hydrous ethanol produced in the
distillation columns directly into the extractive columns without the need for storage and of
heating that hydrous ethanol. The extractive distillation and recovery columns, of the extractive
distillation process, have shown overall efficiencies of 71.68% and 64.25%, respectively,
according to the O'Connell correlation. We have conducted the study of energy consumption in
columns operating at pressures of 1.0 atm, 0.7 atm, 0.5 atm and 0.3 atm producing anhydrous
ethanol with a mass fraction of 0.997. The results have shown that the columns operating at
pressures lesser than the atmospheric one decreased the reflux ratio more than 4.5 times, and the
steam consumption by 39.62%. When comparing the steam consumption in the system using an
extraction and recovery column, with a pressure of 1.0 atm or a pressure of 0.3 atm, it was found
that the reduction in the column operating pressure generated 1.845 MWh of steam surplus. The
results have also shown that the power consumption of a vacuum pump needed to generate a low-
pressure in the extraction and recovery columns is lesser than 1.5% for different levels of
pressure. The study of the ionic liquid solvent 1-methylimidazolium chloride had a mass
reduction of solvent usage equal to 41.16%, shown by the S / F ratio equal to 0.353 for the ionic
liquid and 0.60 for MEG. The study with 1-methylimidazolium chloride revealed that the steam
consumption reduction in the process is 27.3%, compared to the monoethylene glycol solvent,
combining the extraction and recovery columns. The simulation model of the non-equilibrium

has been carried out taking into account specific parameters of the trays. The results showed that
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the power consumption in the nonequilibrium stage model displayed an increase of 92.5%

compared to the equilibrium stage model.

Key-words: Simulation of process, distillation - industry, ethanol, ionic liquid.



SUMARIO

RESUMO ...ttt ettt e b e st e bt e et e s bt e e bt e shbeeabeesaeesbeenaneens vii
ABSTRACT ...ttt ettt e b e et e bt e e bt e shbe et e esbbesabeesbeeeabeeas ix
SUMARIO........ccoumriimmrieneeieeseeses e ssee st ss st xi
AGRADECIMENTIOS ...ttt ettt sttt ettt ettt et e e bt e saeeeanees XV
LISTA DE FIGURAS ...ttt ettt sttt sbe e st esbae e eae Xvii
LISTA DE TABELAS ...ttt ettt ettt e s XXiii
LISTA DE SIGLAS ...ttt ettt ettt et st s e s aeesaee e XX Vil
LISTA DE SIMBOLOS ......cccouiiirrimreiresiesesssessssesssssssssse st sssessssesssssssssesssssssssnessesnnees XXix
CAPITULO 1 1
INTRODUGAO ...ttt n s eeen s 1
L1 ODBJELIVOS 1evteuiieeeiiieeeite ettt ettt ettt st e st e e st e e abe e e st eeeabeesnsbeesasbeesnsaeesnseeenaseeennnes 4

1.2 OrganizZag@o da tBSE.....cevuuieirurieeriiieeiieeeitee ettt e et e e st e e st e e sateeesabeeeabeessbeessaeesnseeesaseeennnes 4
REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS .......oouuiieuiiieiieeeseeiseesseessess st 6
CAPITULO 2 9
REVISAO BIBLIOGRAFICA .......covtvimmriimriiresiessessessisessissssssessssessssessssesssssessssesssssssssns 9
2.1 Producdo de etanol hidratado pelo setor sucroalcooleiro.........occuvvveiveencureenciieeniieeenieeenns 9

2.2 Produg@o de etanol anidro (AEAC) pelo setor sucroalcooleiro..........c..coecvevveeneeeneenne. 11

2.2.1 Destilagao aZEOIrOPICA. ..c..vveerrieiiiiieitteeritee ettt ettt et e st e st e e st e e e e 12

2.2.2 Pervaporagao (IMEMDIANAS) ......ceeveeerieeeriieeniieeenieeesteeessreessreesssreessreesseessseessnnes 13

2.2.3 Processo de adsor¢do (peneiras moleculares) .........oocveeevveeerveeniiieeniiveenieeenieeenes 14

2.2.4 Destilagao EXITATIVA ....ceveeveeriieiieiieeiee ettt ettt sene et enees 15

2.2.4.1 LIQUIAO I0MNICO.c...eiuiiiuiiiiieeieeniie ettt ettt ettt et e sne e ae 15

2.3 CAlculos de deStIlaACA0 ...cuuveeeiiieeeiieeciee ettt ettt ettt et e et e e eebee e e aeeesbeeenasee s 19

2.3.1 Modelo de estdgios de equilibrio..........ccocveieriiieriiieiiieeieeceeee e 19

2.3.1.1 Modelo TermoOdiNAMICO ........eeerurierriieeriieeeiiee ettt ettt e e 20

2.3.1.2 Modelo de efici€ncia de Pratos.........ccceeeerueereerieeneeniieenie et 20

2.3.1.3 Eficiéncia de pONto NO Prato ........ceeceeeerieeeiieeeiiieeeiieeeieeesneeesneeessseessseeensnes 21



2.3.1.4 Eficiéncia de VAPOTIZACAO ......eeevureerririeeiieeeiieeeiteeeiteeeiteesrteesiieeesibeeesabeeenans 22

2.3.1.5 Relagdo entre as eficiéncias de Murphree e a de vaporizagao...........c........... 23

2.3.1.6 Correlagao de O’Connell ...........cocoviiiieiiiiiieee e 24

2.3.1.7 Correlacao de Barros € WOlf .........cccuveeoiiieiiieeieeeeeeeeee e 25

2.3.2 Modelo de N30 €qUIITDIIO ...ccouviiiiiiiiiiieiie e 25
2.3.2.1 Resisténcia do FIIMe.....c.ccooiiiiiiiiiiiiiiieeececeeeeee e 31

2.3.2.2 FIuxo do MOdEl0 ........oiiiiiiiiiiiiiiieeicceeetcee e 31

2.3.2.3 Correcao de Nao idealidade do filme .........cccceevveeeiieeniieecieeeeece e 32

2.4 Tipos de bandejas e seus parametros OPEraCIiONALS .......ccuveeevreerrureeriureeriureesiueeesireeenneens 32
241 BIICIBNCIA. ¢ttt ettt sttt ettt sttt et es 35

2.4.2 ATTASIE (CTUTQINITCIIE) ... eeeeaaaeaasesasesssessssnssssssesssnsnnnnnnes 35

2.4.3 NUMETO A& PASSES -.eenuveeeurieeniiieeniieeeritee ettt e ettt e et e estteeebteesbteesbteesabteesabeeesaneeenans 35
2.4.3.1 Bandeja de Uma PaSSAZEIMN .....ceeureeerireeeiiieeiieeeireeeiteesiteesneeesseeesareeesnseeenanes 36

2.4.3.2 Bandeja dOIS PASSES ..veeeuvreerurieeririerireesiteesireesireesareesseeesseeesseessseeesseesnsnes 36

2.4.4 Espaco entre as bandejas (Tray SPACING) ........ccoucueeeveeieiiiiiiiiiniieenieeeieeeeeee 37

2.4.5 Flooding ou INUNAAGAO.........ccueiiiiiiiiieeeiiieeeeitee ettt e e et e e s e e s e eaaeeeenes 38

24,0 WEIT .ttt ettt rees 38

AT CLEATANCE ...ttt et 38

2.4.8 Fator de projeto (0Ver-deSign fACIOT) ......c.ccoucuueevcueeeniieesiieeiee e see s 38

2.4.9 Fator multiplicador de aeragado (aeration factor multiplier) ............cccccevueevuennee. 39
2.4.10 Fator de espuma (derating) ou system foaming factor (SF- system factor) ......... 40

2.5 CONCIUSAD ...ttt ettt e bt e et e sat e st esbt e et e saee et eesaaeenbeenaee 41
REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS ......cvvvvirrimrrimrrisessisessssssssessssessssessssessssessssssssenns 42
CAPITULO 3 51
SIMULACAO DO PROCESSO DE DESTILACAO EXTRATIVA .......cooovvereeeeeeeererenen, 51
3.1 ASPEN PIUS....eiiieiie e et e e et e st e e enbaeeenneeens 51
3.2. Processo de destilagAo @XtratiVal.....c..eeecueeeriieeriieeriieesieeesieeeeseeeeireesseeesseeesneeesnneeenns 52
3.3. Descric@0 das SIMUIACOES.......cocueiriieiienieeieeeie ettt 54
331 DESIGI SPOC .ottt et et 56



3.3.2 Analise de SenSibILIAAAE .......cooevveiiiimeieeeeeee ettt ettt s e e eeeneaanans 57

3.3.2.1 NUMETO A€ STAZIOS. ..eeuvieeririeeriiieeiiieeiteeeitee et e ettt e et e e st e e sbeeesbeeesbeeesaneees 57

3.3.2.2 Posiga0 de alimentac@o........cccueerieeriieriieiie ettt 59

3.3.2.3 RAZAO STF . 62

3.3.2.4 Razdo de refluXxo (RR) ......coooiiiiiiiiii e 63

3.3.2.5 Variacao de temperatura na alimentagdao (monoetilenoglicol) ....................... 64

3.3.2.6 Variacao de temperatura na alimentagao (etanol hidratado) ............cccec........ 66

3.3.2.9 Valores otimizados da simulacio do processo de destilacdo extrativa........... 67

3.3.2.10 Composi¢ao massica do liquido na coluna extrativa.........ccccceeeveueeerneeennnenn. 68

3.3.2.11 Composi¢do massica do vapor na coluna extrativa ..........ccoeeuveerrueeenveeennnnn. 75

3.3.3 EfiCIENCIA € PIatoS .....eeeiuiiiiiiiiiiiiieiiee ettt ettt ettt e 80
3.3.3.1.1 Método de calculo da correlacdo de O’Connell(1946)...........ccceeueeneee. 80

3.3.3.2.1 Método de cdlculo da correlagdao de Barros e Wolf (1996) .................... 81

3.3.3.1.1 Eficiencia de MUIphree..........ccoocueeeriieeiiiieiiieeieeeiceete et 82

B4 CONCIUSAD ..ttt ettt et e et e sttt e eabt e e sabe e e sabeeesabeeesaneeeans 83
REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS .......oouiiimiiiieseeiseesessese s st sssseess s ssesens 84
CAPITULO 4 87

COMPARACAO DA ENERGIA CONSUMIDA ENTRE COLUNAS ATMOSFERICAS E de

BAIXA PRESSAQ ......oiiiiiiiiiiiiiieeiicii e 87
4.1 Vantagens da destilacdo de baiXa PreSSA0........cccueerierririieerieriiieneeeieenee et 88
4.2 Desvantagens da operag@o em baiXa Pressao......eeeuieeerieereeeiiienieniieeneeereesee e 89
4.3 Bomba de Anel LIQUIAO .....ccoouiieiiiiiiiiiieeiieeeeeee ettt 90

4.4 Calculos do consumo energético do modelo de baixa pressdo na destilagcdo extrativa . 90

4.5 Célculos do gasto de energia em colunas de destilacdo que operam a 1,0 atm e 0,3 atm.

.............................................................................................................................................. 92
4.6 Calculos de poténcia de bombas hidrdulicas para sistemas de baixa pressao no setor

SUCTOAICOOIEITO ...ttt ettt st eb e et e b st e st e eabeenaee 96
SO0 o] 1§ Y 10 S PSR 98



REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS .....oveveeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee e eeseses e e ses e seseseseseseas 100

CAPITULO 5 103

SIMULACAO DA DESTILACAO EXTRATIVA USANDO O SOLVENTE CLORETO DE

1-METILIMIDAZOLIO (LIQUIDO IONICO)........cooreumremriireeeseeesneeseesseesssessseesssessneees 103
5.1 Parametros para a simulac@o do processo de destilac@o extrativa com liquido idnico 103
5.2 Resultados da simulag@o de destilacao extrativa com liquido 10nico ..........ccceevuveeeneee. 107

S.2.1 RAZAO STF .ottt ettt et b ettt saeen 107

5.2.2 NUMETO de €StAZIOS LEOTICOS. ...eeeurrieurieaiieeeiiieeeitee ettt eeiteeebteesreeesareeesabeeesareeenns 107

5.2.3 Raz80 de TeflUX0....coouiiiiiiiiiiiiie e 109

5.2.4 Variagdo na temperatura na alimentacao do liquido i0nico ..........ccecveervveerneennne 110

5.2.5 Variagdo na temperatura do etanol hidratado..............cceeieiiiiiiniiiiniieiniicinieeene 111

I I 2SS () 016 (o) SRS 112

5.2.7 Composi¢ao massica do liquido na coluna extrativa.........cccceeeveueeerieeenieeerneenne 113

5.2.8 Composi¢ao massica do vapor na coluna exXtrativa...........ceeeeeeeeueeenieeenieeenneennns 118

5.3 CONCIUSAD ....utiieeeiiiiee ettt ettt e ettt e e e et e e e s aaeeeeesatteeeeesnsaeeeesnnssaeesessaeeesnnnseeeens 123
REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS .......oooiiiiiieiiseeiseieeeese st 124
CAPITULO 6 125

SIMULACAO DA DESTILACAO EXTRATIVA POR MEIO DO MODELO DE NAO

EQUILIBRIO (RATE-BASED) .....ooeeeoeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee e v s ees st ees s ees e seessaens 125
6.1 Perda de carga nas COIUNAS..........c.covviiiiiiiiiieniccecceeee e e 125

6.2 Rate-Based (modelo de estagios de ndo equilibrio).........ccoccceeeeeiiiniiiiiiniceiienennee. 129

.3 CONCIUSTO vttt ettt ettt ee e e e e e e e et eaaaeeseseseseaaaasaaeseeseansaanaaaeseeeeen 132
REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS ... e, 133
CAPITULO 7 135
CONCLUSOES ...ttt ettt ettt ettt et et e e et et et et et et et et et et et et et et et etet et et et et eseseseseseseseeeeeeeeas 135
APENDICE ..ottt ettt et ee e et e s e et e se s eeeeseeseseseessaeeesaeeeseans 139

X1V



AGRADECIMENTOS

Gostaria de agradecer a Deus porque sei que Ele esteve comigo em todos os momentos.

Gostaria de agradecer meus pais, pois acreditaram em mim em todos os momentos € me deram

todo apoio possivel para que eu pudesse concluir mais essa etapa da minha vida.

Gostaria de agradecer aos meus amigos de republica, Jodo Moreira Neto e Gustavo Ponce, pela
companhia nesses dez anos de amizade (graduacdo e pds-graduagdo) e por todo conhecimento

politico adquirido nos dltimos meses.

Gostaria de agradecer ao Cristiano (Baco) do LOPCA a todas as conversas nos intervalos de
estudo. Voc€ me mostrou em nossas conversas que eu sempre estive no caminho certo e que nao

vale a pena desistir deste caminho.

Gostaria de agradecer a prof® Maria Regina por ter me aceitado como seu aluno de doutorado,
assim como por todos os momentos apoio e conselhos recebidos no periodo deste curso, assim

como, por toda a experiéncia e conhecimentos transmitidos para a conclusao desta tese.

Gostaria de agradecer ao prof® Rossell pelas conversas que tivemos e principalmente pela escolha

e direcionamento que deveria trilhar nesse estudo.

Fazendo uma breve leitura desse periodo de doutoramento, eu vejo que essa conquista € o
somatorio de todas as experiéncias vividas em toda minha vida. Por isso, eu gostaria de agradecer
a todas as pessoas, sim, a todas as pessoas que fizeram parte da minha vida e que me alegraram

por sua existéncia.

Gostaria de agradecer a CAPES e ao CNPQ pelo apoio financeiro.

XV



XVvi



LISTA DE FIGURAS

Figura 2.1 Esquema simplificado da configuracdo do processo de destilacio empregado na

industria para produ¢cao de AEHC (DIAS, 2008). ....cceeevveeeviieeiieeeieeeeiee e 10

Figura 2.2 Representacdo de um prato para a medida de eficiéncia local (no ponto). Fonte: Barros

(TO0T). e 22
Figura 2.3 Representacdo do modelo cldssico de bandeja. Fonte: Kister (1992)..........ccccceeeenneee. 34
Figura 2.4 Representacdo do modelo de bandeja de um passe. Fonte: Aspen (2011)................... 36
Figura 2.5 Representacao do modelo de bandeja de dois passes. Fonte: Aspen (2011). .............. 37

Figura 3.1 Representacdo da simulacdo do processo de destilacdo extrativa realizada pelo

SIMUlAdor ASPEN PIUS. ......cooiiiiiiiiiie e 53

Figura 3.2 Perfil de temperatura da coluna de recuperacdo, com posi¢do de alimentagdo no

ESTAZIO L0, et 62

Figura 3.3 Variacdo da composicdo da fase liquida através da coluna de destilacdo extrativa,
segundo dados da Tabela 3.10. Nota: A energia do refervedor, para os
parametros apresentados nesta figura foi de 18,54 kWh/t cana (9268,0 kW) e

1aZA0 de TEfTUXO dE T, 1. .ovveieiieieieieieeeeeeeeeeeeee e aeeeeennnnes 69

Figura 3.4 Variacdo da composi¢ao liquida através da coluna de destilacdo extrativa, para razao
de refluxo igual a 0,9. Nota: O consumo de vapor no processo foi de 0,242 kg

de vapor por litro de etanol anidro produzido (9268,0 kW). .......cceceervennennen. 70

Figura 3.5 Variacdo da composi¢ao liquida através da coluna de destilagdo extrativa, para razao
de refluxo igual a 1,5. Nota: O consumo de vapor no processo foi de 0,34 kg de

vapor por litro de etanol anidro produzido (13005,7 KW). ..ccceevvvieviieennrennnee. 71

Figura 3.6 Variagdo da composi¢ao liquida através da coluna de destilacdo extrativa, para posi¢cao
de alimentacdo de MEG no estagio 8. Nota: O consumo de vapor no processo

foi de 0,242 kg de vapor por litro de etanol anidro produzido (9268,0 kW). ... 72

Xvii



Figura 3.7 Variacdo da composi¢ao liquida através da coluna de destilacao extrativa, para posicao
de etanol hidratado no estdgio 8. Nota: O consumo de vapor no processo foi de

0,243 kg de vapor por litro de etanol anidro produzido (9272,0 kW). ............. 73

Figura 3.8 Variagdo da composicdo liquida através da coluna de destilagdo extrativa, com
consumo de vapor no processo de 0,314 kg de vapor por litro de etanol anidro

produzido (12000 kW). Nota: a razdo de refluxo para esse caso foi de 1,39.... 74

Figura 3.9 Variagdo da composicdo liquida através da coluna de destilagdo extrativa, com
consumo de vapor no processo de 0,157 kg de vapor por litro de etanol anidro

produzido (6000 kW). Nota: a razdo de refluxo para esse caso foi de 0,75...... 74

Figura 3.10 Variagcdo da composi¢do do vapor através da coluna de destilagdo extrativa, segundo
dados da Tabela 3.10. Nota: O consumo de vapor no processo foi de 0,242 kg
de vapor por litro de etanol anidro produzido (9268,0 kW). .......cceceeeiinnennen. 76

Figura 3.11 Variag¢dao da composicao de vapor através da coluna de destilacdo extrativa para razao
de refluxo igual a 0,9. Nota: O consumo de vapor no processo foi de 0,194 kg

de vapor por litro de etanol anidro produzido (7398,5 kW). ...cccccevvveiinnennnen. 7

Figura 3.12 Variacdo da composi¢do de vapor através da coluna de destilacdo extrativa, para
razdo de refluxo igual a 1,5. Nota: Nota: O consumo de vapor no processo foi

de 0,34 kg de vapor por litro de etanol anidro produzido (13005,7 kW).......... 77

Figura 3.13 Varia¢do da composicdo de vapor através da coluna de destilacdo extrativa, para
posicdo de etanol hidratado no estigio 8. Nota: O consumo de vapor no

processo foi de 0,243 kg de vapor por litro de etanol anidro produzido (9272,0

Figura 3.14 Variacdo da composi¢do de vapor através da coluna de destilacdo extrativa, com
energia do refervedor igual a 12000 kW. Nota: a razao de refluxo para esse caso

FO1.dE 1,39 e 79

Xviii



Figura 3.15 Variacdo da composi¢do de vapor através da coluna de destilacdo extrativa, com
consumo de vapor no processo de 0,157 kg de vapor por litro de etanol anidro

produzido (6000 kW). Nota: a razdo de refluxo para esse caso foi de 0,75...... 79

Figura 3.16 Perfil da eficiéncia do prato para a coluna extrativa calculada por meio da correlagdo

Ae BArTos € WOLIE. oottt e e ettt e e s e e eeesasanans 82

Figura 3.17 Perfil da eficiéncia do prato para a coluna de recuperagdo calculada por meio da

correlagdo de Barros € Wolf........ccoooviiiiiiiiiiecce et 82
Figura 5.1 Representacao da simulagdo realizada pelo simulador Aspen Plus. ............cccccee... 105
Figura 5.2 Representacdo dos dados de interacdo bindria realizada pelo simulador Aspen Plus.106

Figura 5.3 Variacdo da composicdo liquida através da coluna de destilacdo extrativa, segundo
dados da Tabela 5.1. Nota: A energia do refervedor, para os parametros

apresentados nesta figura foi de 9,70 kWh/t cana (4851,89 kW). ......cccceeee. 113

Figura 5.4 Variacdo da composi¢do liquida através da coluna de destilacdo extrativa, para razao
de refluxo igual a 0,5. Nota: A energia do refervedor para os parametros

apresentados nesta figura foi de 6,10 kWh/t cana (3053,19 kW). .......cccec... 114

Figura 5.5 Variacdo da composicao liquida através da coluna de destilagdo extrativa, para razao
de refluxo igual a 1,5. Nota: A energia do refervedor, para os parametros

apresentados nesta figura foi de 24,67 kWh/t cana (12334,1 kW). ................ 115

Figura 5.6 Variacdo da composi¢ao liquida através da coluna de destilacao extrativa, para posicao
de etanol hidratado no estagio 33 e alimentacdo de solvente no estagio 8, para
razao de refluxo igual a 0,7. Nota: A energia do refervedor, para os pardmetros

apresentados nesta figura foi de 9,71 kWh/t cana (4858,29 kW). ......ccccuee. 116

Figura 5.7 Variagdo da composi¢ao liquida através da coluna de destilacdo extrativa, para a
poténcia do refervedor igual a 12000 kW. Nota: a razdo de refluxo para esse

CaSO FO1 dE 1,460, oo 117

XiX



Figura 5.8 Variacdo da composi¢do liquida através da coluna de destilacdo extrativa, para a
poténcia do refervedor igual a 6000 kW. Nota: a razdo de refluxo para esse caso

£O1.d@ 0,82 117

Figura 5.9 Variacdo da composi¢do de vapor através da coluna de destilagdo extrativa, segundo
dados da Tabela 5.1. Nota: A energia do refervedor, para os parametros

apresentados nesta figura foi de 9,70 kWh/t cana (4851,89 kW). ......ccccuce.. 118

Figura 5.10 Variacdo da composi¢do de vapor através da coluna de destilacdo extrativa, para
razdo de refluxo igual a 0,5. Nota: A energia do refervedor, para os parametros

apresentados nesta figura foi de 6,10 kWh/t cana (3053,19 kW). ......cccceee. 119

Figura 5.11 Variacdo da composi¢do de vapor através da coluna de destilacdo extrativa, para
razdo de refluxo igual a 1,5. Nota: A energia do refervedor, para os parametros

apresentados nesta figura foi de 24,67 kWh/t cana (12334,1 kW). ................ 120

Figura 5.12 Variacdo da composicdo do vapor através da coluna de destilacdo extrativa, para
posicao de etanol hidratado no estdgio 33 e alimentacdo de solvente no estdgio
8, para razdo de refluxo igual a 0,7. Nota: A energia do refervedor, para os

parametros apresentados nesta figura foi de 9,72 kWh/t cana (4858,29 kW). 121

Figura 5.13 Variacdo da composi¢do de vapor através da coluna de destilacdo extrativa, para a
poténcia do refervedor igual a 12000 kW. Nota: a razdo de refluxo para esse

CASO FOL AE 1,46, oottt e e e e e e et eeeseeeeeraaanans 122

Figura 5.14 Variagdo da composic¢do de vapor através da coluna de destilacdo extrativa, para a
poténcia do refervedor igual a 6000 kW. Nota: a razao de refluxo para esse caso

£O1.d@ 0,82 e 122

Figura 6.1 Descricdo da mudanga de célculo do sistema de equilibrio para ndo equilibrio (rate-

DASEA). .erreieeeiiiie e e e e et e e e et e e e e e b e e e e enaaaeeennns 130

Figura A.1 Descricdo da ferramenta de analise de sensibilidade (Model Analysis Tools) por meio

do simulador Aspen PIUS®..........ccccoeiiiriiiieiiieeeiee ettt 139

XX



Figura A.2 Descri¢do da ferramenta de andlise de sensibilidade (Model Analysis Tools) por meio
do simulador Aspen Plus®, em que o objeto ID € usado para entrada dos dados

A SETEM ANALISAUOS. .. eeeeeeeeeeee et e e e e e e e e et e e e e eeeeeeeeraaaeeaeanaes 140

Figura A.3 Descri¢do da ferramenta de andlise de sensibilidade (Model Analysis Tools) por meio
do simulador Aspen Plus®, sendo definido o nome das varidveis a serem

estudadas no objeto ID, nomeado S-1........ccoooiiiiiiiiiiiiniiieiiceeceeeeeee e 141

Figura A.4 Descri¢do da ferramenta de andlise de sensibilidade (Model Analysis Tools) por meio
do simulador Aspen Plus®, sendo definida a categoria e a referéncia da variavel
a ser estudada. Essa figura indica que os resultados a serem obtidos fazem

referencia a fracdo mdssica de etanol na corrente de topo da coluna extrativa.

Figura A.5 Descri¢do da ferramenta de anélise de sensibilidade (Model Analysis Tools) por meio
do simulador Aspen Plus®, mostrando o completo prenchimento das a
varidveis. Essa figura indica que os resultados a serem obtidos fazem referencia
a fracdo mdssica de etanol, 4gua e monoetilenoglicol na corrente de topo e de

fUNAO da COIUNA EXTLALIVA. «.eeeeeeeee et e e e e e e eeaeeees 143

Figura A.6 Descri¢do da ferramenta de andlise de sensibilidade (Model Analysis Tools) por meio
do simulador Aspen Plus®. A Figura A.6 mostra a varidvel manipulada que

influenciard nos resultados das varidveis previamente definidas.................... 144

Figura A.7 Descricao dos resultados da anélise de sensibilidade (Model Analysis Tools) por meio

do simulador Aspen PIus®..........cccccooiiiiiiiiiniiiicceeeceee e 145

Figura A.8 Representacdo da curva de equilibrio, dada pelo simulador Aspen Plus®, para a

mistura MEG/4dgua para diferentes pressdes apresentadas neste trabalho. ..... 146

Xxi



xxii



LISTA DE TABELAS

Tabela 2.1 Comparagdo dos consumos energéticos para as tecnologias de desidratagdo do etanol.

Tabela 2.2 Descri¢dao de autores que estudaram a desidratacdo do etanol por meio da destilacao
extrativa, em que utilizaram liquidos i0nicos como agentes de separacdo

MASSICA (SOIVENTE). ..eeeiiiiiiiiiiiiiieee e e e e e e e e e eeasaaaeeeas 18

Tabela 2.3 Correlacdes de coeficientes de transferéncia de massa para colunas de destilagdo com
varios formatos de bandeja e leito empacotado, disponiveis no simulador Aspen

PLUS. ettt et e ettt et e ettt —————aaaeetaaa—_ 27

Tabela 2.4 Comparacao dos principais parametros de operagdo para diferentes tipos de bandejas.

........................................................................................................................... 33
Tabela 2.5 Comparagdo geral dos principais fabricantes de bandejas. ........ccccceeeveiveeriiieencieennneen. 34
Tabela 2.6 Classificagdo do fator de aeracdo para diferentes componentes e correlacdes............. 39
Tabela 2.7 Valores do fator de espuma para diferentes SiStemas. ..........ccoceeervveeerieeeniieeenieeennneenn 40

Tabela 3.1 Dados referentes aos parametros de operacao das colunas de destilacdo do processo de

desidrataCao dO ELANOL. ........ceiiuiieiiiiieeiie ettt et e et e et e et e et e e et e e s bt eeebteenebteennbeeennbeeenn 55

Tabela 3.2 Dados referentes aos parametros de operacdo dos demais equipamentos no processo

de destilag@o EXITAtIVA. ..ccevuveeerieeeeiieeeiieeeiee et et et eeiree s eesaeeesbeeeseaeeenens 56

Tabela 3.3 Resultados da andlise de sensibilidade e consumo de vapor no refervedor da coluna de

destilacdo extrativa com diferentes eStagios. ........ccocveevveeiuieneeriieenieeereeneeeneen 58

Tabela 3.4 Resultados da andlise de sensibilidade referentes ao nimero de estdgios tedricos da

coluna de recuperagdo descritos pelo simulador Aspen Plus®......................... 59

Tabela 3.5 Resultados das posi¢des de alimentacdo no topo (monoetilenoglicol) e fundo (etanol

hidratado) para a coluna de destilagdo exXtrativa. .......cc.cccecueevvercreeneeesreeneennnee. 60

xxiii



Tabela 3.6 Resultado da andlise da sensibilidade das posi¢cdes de alimentacdo da mistura

agua/monoetilenoglicol na coluna de recuperagao............ceeeevveerueeenieeenueennnne 61

Tabela 3.7 Descricdo dos resultados da andlise de sensibilidade para a variacdo da razao de

refluxo na coluna de destilagao EXtrativa. ......cccveeerveeerieeeiiieeiieeeiieeereeeevee e 63

Tabela 3.8 Descricao dos resultados da andlise de sensibilidade para a variacdo da razdo de

refluxo na coluna de reCUPEIaCAO. .....ccvuuieeruiieeriieeiiieeiieeetee et sieeeeiee e 64

Tabela 3.9 Descricdo dos resultados da andlise de sensibilidade para a variacdo da temperatura na

corrente de alimentacdo de solvente (MEQG). .........ccooiiiiiiiiiiiiiniiiinicecee 65

Tabela 3.10 Descri¢ao dos resultados da andlise de sensibilidade para a variacdo da temperatura

na corrente de alimentacao de etanol. .........cccceeeviiiieriiiieiiieeniieeeee e 66

Tabela 3.11 Descricao dos valores otimizados das andlises de sensibilidade realizadas neste

CAPTLULO. ettt et et 68

Tabela 3.12 Descri¢do dos resultados de eficiéncia das colunas extrativas e de recuperagdo por

meio da correlagdo de O’Connell...........ccovieeiiiieiiiiieiiieeeee e 81

Tabela 3.13 Descri¢cdo dos valores de pureza e de recuperagao dos componentes estudados para

diferentes valores de eficiéncias Murphree para as colunas de destilac@o. ...... 83

Tabela 4.1 Dados referentes aos parametros de operagcdo das colunas de destilacdo do processo de

desidratacao dO €tanOL. ........ccocuvieiiiiiiiiiieeieeeeie e 90

Tabela 4.2 Descricao dos resultados da energia consumida no refervedor e calculo do didmetro da

coluna para estdgios de um passe e variacao da pressdo na coluna extrativa. .. 91

Tabela 4.3 Descricao dos resultados da energia consumida no refervedor e calculo do didmetro da
coluna para estdgios de um passe e variacdo da pressdo na coluna de

TECUPETACAOD. ..vvveeeruurrreeenirreeeasutteeeesaisreeesasssteeeasssteeesnnsseeesssssseesssssseeessnssseessnnssees 91

Tabela 4.4 Temperaturas do liquido no fundo da coluna extrativa e de recuperacdo para diferentes

pressoes, dadas pelo simulador Aspen Plus®. ........cc.coceeviiiiiiniciieeniceieenn 93

XXiv



Tabela 4.5 Temperatura do vapor saturado alimentado no refervedor com sua respectiva pressao.

Tabela 4.6 Descri¢do do consumo de vapor em cada coluna que opera a diferentes pressdes. .... 94

Tabela 4.7 Consumo especifico de vapor para as colunas extrativas e de recuperacdo em

QIfETENLES PIESSOCS. .eeevrieririeriitieriieeeiteeeite e st e e steeesibeeesabeestbeesbteesbeeesabeeenanes 94

Tabela 4.8 Descricdo dos resultados para a potencia gerada pelas turbinas do processo de

destilagAo EXIIATIVA. ...ceuvieiiiiiieeiieeie ettt et 95

Tabela 4.9 Dados referentes aos parametros de operacdo dos equipamentos no processo de

destilacdo extrativa necessarios para o cdlculo da poténcia da bomba. ............ 96

Tabela 4.10 Descricdo dos resultados da vazdo de gases ndo condensdveis succionados pela
bomba de anel liquido e a respectiva poténcia da bomba necessaria para manter

a baixa pressdo Na COIUNA. ......oceeviiiiiiiiiiice e 97

Tabela 4.11 Descricdo dos resultados da poténcia e respectiva energia consumida pela bomba de

ANET HHQUIAO. 1ot 98

Tabela 5.1 Dados referentes aos parametros de operacao das colunas de destilacdo do processo de

desidratag@0o do etanol. ...........cocveeiiiiiiiniiiie e 104

Tabela 5.2 Coeficientes de interacao bindria para a mistura etanol/dgua e cloreto de 1-

MELIMIAAZOLIO. .oeeiiiieieee ettt e e ettt e e e e eeetaaraeeseeeeerananans 106

Tabela 5.3 Resultados das posicdes de alimentacdo no topo (cloreto de 1- metilimidazélio) e

fundo (etanol hidratado) para a coluna de destilacdo extrativa. ........c............. 108

Tabela 5.4 Resultado da analise da sensibilidade das posi¢cdes de alimentacdo da mistura

dgua/liquido i6nico na coluna de reCuperagao. .........ccceeevuveeevreerueeeriueeenineeenns 109

Tabela 5.5 Descricao dos resultados da andlise de sensibilidade para a variacdo da razdo de
refluxo na coluna de destilagdo extrativa, utilizando como solvente o liquido

TOTHICO . ettt e et e e e e e e e e e e e e e e e e e e e s e e e e e s e e aaae s e e e e e eaaaaaaaes 110

XXV



Tabela 5.6 Descri¢do dos resultados da andlise de sensibilidade para a variacdo da temperatura na

corrente de alimentacdo de solvente liquido i6nico, para razdo de refluxo igual a

Tabela 5.7 Descri¢ao dos resultados da anélise de sensibilidade para a varia¢do da temperatura na

corrente de alimentagdo de etanol, para razao de refluxo igual a 0,7. ............ 112

Tabela 6.1 Parametros operacionais de bandejas utilizadas neste capitulo para o modelo Sizing.

Tabela 6.2 Descricio dos dados inseridos no mdédulo Sizing para a coluna extrativa de

desidratacao dO €tanOl. ........coocuviiriiiiiiiiiieiieeeee e 127

Tabela 6.3 Parametros operacionais de bandejas utilizadas neste capitulo para o modelo Rating.

Tabela 6.4 Descricao dos resultados de diametro de coluna e perda de carga para as colunas

extrativas e de recuperacdo, em diferentes tipos de passes. .....cc.cceevvvveerueeens 129

Tabela 6.5 Especificacdes utilizadas no modelo rate-based para as colunas extrativa e de

TECUPETAGAOD. ..eeveviieiiiiiiiiiieiite et e et e et e e bt e et e e e s e e s bt e e sbaeesaneesbaeesabeeesanee s 130

Tabela 6.6 Comparag@o da energia consumida entre os modelos de equilibrio € ndo equilibrio,

adicionado 20 NUMETO A€ PASSES. ...eeervrrrererreeriieeeiieeeiireeeiieeeireesreeesreeesreeenns 131

XXVi



LISTA DE SIGLAS

ANP — Agéncia Nacional de Petréleo, G4s Natural e Biocombustivel
PROALCOOL — Programa Nacional do Alcool

CGEE - Centro de Gestao e Estudos Estratégicos

XXVvii



XXViii



LISTA DE SIMBOLOS

Abreviaturas

k/, Coeficiente de transferéncia bindrio para o liquido (m/s).
k;, Coeficiente de transferéncia bindrio para o vapor (m/s).

< . . N 2
a' Area interfacial total para a transferéncia de massa (m-).

h! Altura adimensional do weir (hy/d).

0, ,0, Vazao volumétrica para liquido, vapor (m’/s).
R, ,R, Numero de Reynolds para liquido, vapor.

Sc, ;«»Scy ;, Numero de Schmidt para liquido, vapor.
ul,u! Velocidade superficial para liquido, vapor (m/s).
A, Area total de borbulhamento ativo na bandeja (m2)
D}, D/, Difusividade de liquido, vapor (m*/s)

d Comprimento caracteristico (m).

h, Altura média do weir (m).

L,V Vazao molar total de liquido, vapor (kmol/s).

N, Numero de fluxo de liquido passes.

Cp Capacidade calorifica molar (J/kmol K)

D Difusividade média (m?/s).
h Coeficiente de transferéncia de calor (W/m? K).

k Coeficiente de transferéncia de massa médio (m/s).

XXiX



MM Peso molecular (kg/kgmol).

u Velocidade média (m/s).

D Difusividade (cmz/s)

k Condutividade térmica (W/(cm*K))

Letras Gregas
,uL, ,uv Viscosidade de liquido, vapor (Pa.s e g/(cm*s)).
pk.p! Densidade de liquido, vapor (kg/m”).

p-.p’ Densidade molar de liquido, vapor (kmol/m®).

N Eficiéncia do prato no ponto em relagdo a fase gasosa.

p Densidade molar (kmol/m3).
p Massa especifica (g/cm3)

A Condutividade térmica (W/m K).

XXX



CAPITULO 1

INTRODUCAO

O etanol € considerado um dos grandes combustiveis renovdveis substitutos dos
combustiveis ndo renovaveis. A producdo mundial de etanol aproxima-se dos 83 bilhdes de litros,

dos quais os Estados Unidos e o Brasil detém 87% dessa producao (RFA, 2014).

A produgdo de etanol, como combustivel, ganhou destaque apds a crise internacional do
petréleo que se deflagrou em 1974, isso fez com que, no Brasil iniciasse a nova fase de produgao

de etanol (LIMA et al., 2001).

Diante da crise internacional do petréleo, o Governo Federal do Brasil criou o Programa
Nacional do Alcool (Prodlcool). O Prodlcool teve por objetivo nio somente desenvolver e
estimular a produgdo seriada de veiculos movidos a etanol hidratado, mas também, aumentar a
producdo de etanol pelas usinas sucroalcooleiras, reduzindo a dependéncia de combustiveis

fosseis (PARRO, 1996).

Os automoveis movidos a etanol conquistaram rapidamente o mercado interno, com 0s
recursos investidos no setor automobilistico, obtendo uma participacdo de 96% da producdo de

automoveis em 1985 (PARRO, 1996).

No Brasil, logo apds a crise internacional do petréleo de 1974, passou-se a produzir,
anualmente, de 400 milhdes para 15 bilhdes de litros de etanol. Isso foi necessario para atender a
demanda dos mais de 4 milhdes de automodveis fabricados a motores a combustdo que utilizavam
como combustivel somente etanol ou etanol misturado a gasolina (LIMA et al., 2001). A
participacdo no consumo final do etanol, em comparagdo com a gasolina, passou de 1%, em

1975, para 41%, em 1985 (EPE, 2007).



A partir de 1992, a producdo de etanol anidro passou a ganhar destaque, assim como o
etanol hidratado, no processo do setor sucroalcooleiro. O etanol anidro foi, e até hoje €, utilizado
como substituinte do poluente chumbo tetraetila, que era usado como aditivo a gasolina. O Brasil
foi o primeiro Pais do mundo a eliminar totalmente o chumbo tetraetila de sua matriz de
combustiveis. O etanol anidro ao ser adicionado a gasolina apresenta poder antidetonante que
evita a pré-ignicdo da mistura ar-combustivel na fase de compressao nos cilindros, devido a sua
elevada octanagem. Assim, revela-se que o etanol anidro ¢ um bom substituto em relacdo ao
chumbo tetraetila, gerando a elimina¢do dos efeitos danosos provocados por este ao meio

ambiente (BRASIL, 2008).

Para que ocorresse a substitui¢do do etanol anidro em detrimento do chumbo tetraetila, foi
necessirio que o governo brasileiro interviesse na porcentagem de adi¢cdo de etanol anidro a
gasolina por anos. A porcentagem desta adi¢cdo aumentou de 5%, na década de 1930, para 25%

atualmente (MISTERIO DA AGRICULTURA, 2014).

A mistura obrigatdria de etanol a gasolina e a expansdo do mercado de carros flex fuel

impulsionaram o sucesso do etanol no Brasil, na década de 2000 (UNICA, 2008).

Aproximadamente 90% dos novos carros fabricados adotam a tecnologia flex fuel, sendo
que 60% da frota brasileira de automoveis comerciais leves € flex fuel, com previsao de alcancar

80% da frota nacional nos préximos 5 anos (CALMON, 2013).

O processo de destilagdo azeotropica, com ciclohexano, para a desidratagdo do etanol foi
um dos principais processos a serem utilizados pelas usinas sucroalcooleiras. Com o aumento do
percentual de etanol anidro adicionado a gasolina e pelo ciclohexano ser um material
relativamente téxico e que deixa residuos no etanol anidro, outras formas de producdo de etanol
anidro foram e estdo sendo estudadas (CGEE, 2009). Utilizava-se o benzeno como solvente na
destilacdo azeotrdpica, anteriormente a utilizacdo do ciclohexano, mas com sua conhecida

propriedade cancerigena houve vérios esforcos para a substituicdo do mesmo (LIGERO, 1999).

Outras formas de desidratacio do etanol que passaram a ser estudadas foram a

pervaporagdo com membranas, a adsor¢do com peneiras moleculares e o processo de destilagdo



extrativa com monoetilenoglicol (MEG). Esses processos se destacam por menores consumo de
energia no processo e contaminante no etanol produzido, em relacdao a destilacdo azeotrdpica,

mas possuem custos de implementagao elevados (CGEE, 2008).

Entre os processos de desidratagdao de etanol existentes, a destilacdo extrativa se destaca
por utilizar menos energia que a destilagdo azeotrdpica, para produzir o mesmo volume de etanol
anidro, além do processo ser mais barato que o processo de peneira molecular. A outra vantagem
do processo de destilacdo extrativa € o gasto de seu agente de separacdo (MEQG), que chega a ser

seis vezes menor que o ciclohexano do processo de destilacdo azeotrépica (BUENO, 2006).

Figueroa (2011) descreve outros tipos de agentes de separacdo massicos que podem ser
utilizados nas destilagdes azeotrOpica e extrativa, em substituicio ao ciclohexano e
monoetilenoglicol (MEG). Os agentes de separacdo massicos citados por Figueroa (2011)
apresentam a vantagem de consumirem pouca energia no processo e possuirem alta seletividade

na separagdo, com destaque para os liquidos i6nicos (LI).

Alvarez (2010) estudou as propriedades dos liquidos i6nicos (LI) e descreve que eles
apresentam grande potencial como solventes em diversos processos, inclusive no processo de

desidratacao do etanol.

Neste tese estudou-se o processo de destilagdo extrativa, por meio de simulacdo de
processo, apresentando de inovador o estudo da substitui¢ao do solvente monoetilenoglicol pelo
solvente cloreto de 1-metilimidaz6lio, analisando as vantagens e desvantagens do uso deste
solvente no processo de destilacdo extrativa. A comparacdo entre os solventes foi tomada por

base pelo consumo de vapor nas colunas de destilacio ao se utilizar cada um dos solventes.

Foi realizado o estudo comparativo do consumo de vapor em colunas de destilacio para a
pressao atmosférica e pressdes menores que a atmosférica, em que verificou o gasto energético

para manter a baixa press@o nessas colunas.

Além disso serdo feitas comparacdes com o modelo de estdgios de nao equilibrio e uso de

eficiéncia de estdgios para o modelo de estdgios de equilibrio.



1.1 Objetivos

Os objetivos especificos desta tese consistem em:

1. Realizar a otimizacdo dos principais parametros de processo de destilacdo
extrativa, com base em uma usina que processa 500 toneladas de cana por hora,
utilizando como solvente o monoetilenoglicol (MEG) para producdo de etanol
anidro, com concentragdo de 99,7%, em massa, utilizando o modelo de estdgios de

equilibrio.

2. Simular e comparar os sistemas de destilagdo extrativa para producio de etanol
anidro, descritos na literatura, com sistema de destilacdo extrativa de baixa

pressao.

3. Avaliar o consumo de energia no processo de destilacdo extrativa com pressao das

colunas de destilacdo de baixa pressdo e atmosféricas.

4. Avaliar o uso de liquido i6nico (LI) como solvente no processo de destilacdo
extrativa, com base em uma usina que processa 500 toneladas de cana por hora,
com concentragdo de 99,7%, em massa, de etanol anidro e utilizacdo do modelo de

equilibrio.

5. Comparar o potencial de LI e MEG como solventes no processo de destilacdo

extrativa para desidratac¢ao do etanol.

6. Simular o processo industrial de destilacdo extrativa com modelo de estigios de
equilibrio e de ndo equilibrio (Rate Based) usando MEG. Optou-se nesse trabalho,

por utilizar apenas o MEG nesta simulag@o.

1.2 Organizacao da tese

Esta tese de doutorado esta dividida em seis capitulos. No Capitulo 1 foi apresentada uma

introducdo, onde foram descritos sucintamente topicos diretamente relacionados a este trabalho,
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buscando justificar a importancia do desenvolvimento do mesmo. Os objetivos do trabalho

também sao apresentados neste capitulo.

No Capitulo 2 é apresentada uma revisdo bibliografica sobre os assuntos de maior
importancia para o desenvolvimento deste trabalho, tais como: destilacdo, tipos de processo de
obtencdo do etanol anidro, liquidos idnicos, eficiéncia de prato e global na destilagdao, modelos de

equilibrio e de ndo equilibrio e parametros de bandejas de coluna de destilacao.

O Capitulo 3 apresenta a descricdo da simulagdo do processo de destilacdo extrativa,
assim como os resultados da andlise de sensibilidade dos principais parametros operacionais

deste processo.

No Capitulo 4 sdo apresentados os resultados obtidos da comparacdo energética entre as

colunas de pressdo atmosférica e colunas de baixa pressao no processo de destilacio extrativa.

O Capitulo 5 apresenta os resultados da simulacdo do processo de destilacdo extrativa
usando como solvente o liquido idnico cloreto de 1- metilimidaz6lio e, posteriormente,

comparacao dos resultados com o solvente MEG.

No Capitulo 6 foi realizada a simulagdo do processo de destilagdo extrativa com uso do
modelo de estdgios de ndo equilibrio e também foi realizada a comparacdo energética com o

modelo de estagios de equilibrio.
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CAPITULO 2

REVISAO BIBLIOGRAFICA

Este capitulo apresenta uma breve revisdo sobre os principais assuntos relacionados com
esta tese, tais como a producdo de etanol hidratado e etanol anidro, principais tipos de processo
para produ¢do de etanol anidro, uso de liquido i6nico como solvente na destilacio extrativa e

modelos de estdgios de equilibrio e de ndo equilibrio utilizados nas simulacdes desta tese.
2.1 Producao de etanol hidratado pelo setor sucroalcooleiro

Meirelles (2006) descreveu o processo de destilacio do setor sucroalcooleiro para
producio de etanol hidratado (AEHC — Alcool Etilico Hidratado Carburante), como sendo
formado geralmente por cinco colunas, classificadas como A, Al, D, B e Bl(Figura 2.1). As
colunas A, Al e D operam como secdo de esgotamento do vinho', epuracdo do vinho e
concentracdo do dlcool de segunda, respectivamente; esse conjunto de colunas é chamado de

coluna de destilacdo. As colunas B e B1 operam como secdo de enriquecimento da flegma e

esgotamento, respectivamente; esse conjunto de colunas é chamado de coluna de retificagao.

Barreto (2013) relatou que o material que constitui essas colunas é o agco inox. As colunas
A e Al sdo formadas por aco inox 316, enquanto as colunas D, B1 e B sdo constituidas por aco

inox 304.

A Figura 2.1 apresenta uma das configuracdes mais utilizadas no processo de destilacio

para producao de etanol hidratado (AEHC).

s . ~ . . .
Vinho da cana-de-acticar como produto da extracdo da cana-de-agtcar realizada pela moenda ou difusor.
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Figura 2.1 Esquema simplificado da configuracdo do processo de destilacio empregado na

industria para produ¢do de AEHC (DIAS, 2008).

Para producdo do etanol hidratado sdo realizadas algumas etapas anteriores dentro do
complexo industrial, entre elas encontram-se: moagem da cana de agucar, tratamento fisico e
quimico do caldo, concentracdo do caldo (evaporagdo), fermentacdo e, posteriormente, a

destilacdo (HUGOT, 1986).

No processo de destilagdo, o vinho delevedurado, que alimenta a coluna de destilacio,
normalmente possui concentrag@o de etanol de até 8,0% em massa, dependendo das condi¢des do
processo fermentativo. Na unidade de destilacdo, o produto obtido, 0 AEHC, possui concentragdo

entre 92,6 e 93,8% de etanol em massa, conforme a norma vigente (ANP, 2011).

O processo de destilacdo convencional promove a concentracdo da mistura etanol-dgua
até proximo a regido de azedtropo, permitindo que a producdo de etanol esteja dentro das

especificagdes para utilizagdo como combustivel automotivo (DIAS, 2008).

O etanol hidratado pode ser utilizado na produc¢do de etanol anidro, em que este ultimo &

produzido por meio de um processo de separacdo de etanol/dgua e aumento da pureza do etanol.
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2.2 Producao de etanol anidro (AEAC) pelo setor sucroalcooleiro

O termo anidro significa literalmente “sem d4gua”. Etanol absoluto ¢ um termo
farmaceéutico para o etanol anidro, sendo definido para ter menos de 1% de dgua (JACQUES et

al., 2003).

Para a producdo de etanol anidro, ou AEAC (Alcool Etilico Anidro Carburante), é
produzido a partir do etanol hidratado (AEHC - Alcool Etilico Hidratado Carburante) gerado nas

colunas de destilagdo convencionais.

O sistema etanol-dgua € considerado uma mistura ndo ideal, em que ocorre a formacao de
um azedtropo com fragdo molar de 89% de etanol e 11% de dgua a 760 mmHg, correspondente a

concentracdo de etanol de 95,6% em massa (GMEHLING; ONKEN; ARLT, 1982).

Dada a existéncia do azedtropo no sistema etanol-dgua a pressdo atmosférica, o processo
de destilacdo convencional utilizado em usinas sucroalcooleiras, nido atinge concentragdes
superiores ao ponto de azedtropo, sendo necessdria a adicdo de uma etapa ou processo para

producdo de etanol (anidro) com concentracio superior ao ponto de azedtropo.

Nas unidades de desidratacdo do etanol obtém-se o etanol anidro (AEAC) que para ser
comercializado como combustivel deve possuir teor alcodlico minimo de 99,3%, em massa,
segundo as normas da Agéncia Nacional de Petréleo, G4s Natural e Biocombustiveis (ANP,

2011).

Os métodos alternativos de separagdo mais utilizados para producdo de etanol anidro a
partir do etanol hidratado sdo: destilacdo azeotrdpica heterogé€nea, pervaporacdo (membranas),
adsor¢do em peneiras moleculares (zedlitas) e destilacao extrativa (VANE, 2008). A Tabela 2.1
descreve o consumo de energia das tecnologias estudadas e empregadas para a desidratacdo do

etanol.
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Tabela 2.1 Comparacdo dos consumos energéticos para as tecnologias de desidratagdo do etanol.

Consumo de Consumo de
Tecnologia empregada (ke \:/:lpl))(j)rr/litro erz;rwgi}z: /frll?t::a Vapor utilizado
de AEHC) AEAC)
Destilacdo azeotropica 1,75 23 Vapor de escape
Destilagdo extrativa 0,75 15 Vapor a 10 bar.
Pervaporacado 0,11 34,5 Vapor de escape a vécuo.
Peneiras moleculares 0,55 19 Vapor a 10 bar e vacuo.

Fonte: CGEE (2009). AEAC: Etanol etilico anidro carburante.

A seguir, tem-se uma breve descricdo de cada um dos processos de producdo de etanol

anidro citados acima.

2.2.1 Destilacao azeotropica

A destilagdo azeotrépica envolve a adi¢do de um terceiro componente a um sistema
binario, chamado componente de arraste. A adicdo desse novo componente tem a funcdo de
formar um novo azedtropo do tipo heterogéneo com um ou mais componentes presentes
inicialmente na mistura, facilitando a separacdo dos componentes por meio da destilacdo

(BRITO, 1997).

No processo de destilagdo azeotrdpica industrial, para a producdo de etanol anidro, utiliza-

se como solvente o ciclohexano.

Segundo Ito (2002), a recuperacao de solvente na destilacdo azeotropica ndo € complexa e
a separa¢do da 4gua e do etanol € alta, tornando-se, assim, atraente industrialmente em relagdo a
destilacdo extrativa. Segundo CGEE (2009), o processo de destilacdo azeotrOpica com

ciclohexano como agente de separagdo € o mais desfavordvel do ponto de vista energético.

Barreto (2013) descreveu que as colunas do processo de destilagdo azeotrdpica, chamadas

de colunas C e P, sdo fabricadas utilizando aco inox 304.
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2.2.2 Pervaporacao (membranas)

A pervaporagdo é um processo de separagao através de membranas, utilizado para separar
misturas liquidas, por meio da diferenca da pressdao de vapor entre a vazao na alimentaciao e no

vapor permeado (FERNANDES, 2010).

A pervaporagdo é considerada como um dos métodos mais eficientes € econdmicos
energeticamente para separacao de misturas azeotropicas (HUANG et al., 2008). Neste, o AEAC
obtido € de alta pureza, sendo a mais recente das tecnologias estudadas para obtencdo do AEAC

no setor sucroalcooleiro, justificando o estudo mais detalhado da mesma (CGEE, 2009).

A pervaporagdo € uma técnica de separacdo por meio de membranas, em que a forca
motriz € a diferenca de pressdo através da membrana. Vacuo € aplicado para a extragdo do
permeado. A membrana atua como uma barreira que separa duas fases, e que limita total ou

parcialmente o transporte de uma ou vdrias espécies quimicas nas fases (HABERT et al., 2006).

Tsuyomoto, Teramoto e Meares (1997) demonstraram que o processo de pervaporacio
apresentou entre 25% a 34% dos custos operacionais em relacdo ao processo de destilacio
azeotropica. Nesse estudo, foi considerada a mesma producio e qualidade do etanol anidro e a

reposi¢do de membranas entre 2 a 4 anos.

Bolto, Hoang e Xie (2011) relataram os principais parametros para obter maior eficiéncia
no processo de pervaporacgao, sendo eles: maior temperatura de d4gua de alimentacdo, aumento da

pressao/vacuo, membranas de menor espessura e melhoria na permeabilidade da membrana.

O material usado na membrana dependerd dos tipos de materiais a serem separados; para
isso existe uma variedade de membranas orginicas e inorginicas que podem ser utilizadas

(KUJAWSKI, 2000).

Alvarez (2005) relatou que as desvantagens nos processos que usam solventes para
producdo de etanol anidro sdao o alto custo do consumo de vapor no processo e o risco da
presenca de tracos de solventes no produto final. Alvarez (2005) também considerou que os

processos hibridos de destilacdo-pervaporacao sio tecnologia que ndo agridem o meio ambiente.
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2.2.3 Processo de adsorcao (peneiras moleculares)

O processo de adsor¢do, com uso de peneiras moleculares, consiste na passagem de uma
mistura gasosa sob pressdo, por um leito poroso preenchido com um adsorvente de alta area
superficial. Esse procedimento faz com que um dos componentes da mistura seja retido, deixando

passar pela coluna os demais componentes (JACQUES et al., 2003).

O processo de adsorcao opera entre séries ciclicas de duas pressdes diferentes, a pressao
de adsor¢do, retencdo de um componente, e de dessor¢do, procedimento de retirada do
componente retido. A pressdo de adsor¢do € sempre maior do que a pressdo de dessorcdo

(JACQUES et al., 2003).

Uma das aplicacdes do processo de adsor¢do envolve a desidratagdao do etanol por meio
de colunas de adsor¢do, com uso de zedlitas. As colunas de adsorcao t€m a fun¢do de adsorver a
agua presente no etanol hidratado, deixando passar o etanol com maior grau de pureza (DIAS,

2008).

As colunas de adsorcdo contem um leito formado por zedlitas. As zedlitas sdo

constituidas basicamente por hidrosilicato de aluminio contendo micro-poros (CGEE, 2009).

As zedlitas tém capacidade de adsorcdo seletiva, retendo as moléculas de &dgua e
permitindo a passagem das moléculas de etanol. Desse modo, o etanol inicia o processo com

aproximadamente 7,0% de umidade e sai com apenas 0,4% (RENUKA, 2014).

O processo de adsorcdo apresenta algumas vantagens, como: producdo de etanol anidro de
alta concentracdo sem contaminagdo por solventes, ndo ocorréncia de perdas de etanol anidro no

processo e apresenta baixo consumo energético (HUANG et al., 2008).

Fonseca (2011) estudou o processo de adsor¢cdo em peneiras moleculares, utilizando em
seu trabalho de simulac@o de processo para diferentes pressdes, com o objetivo de concentrar o

etanol e recuperar o etanol que nao foi concentrado.

Em razdo das crescentes exigéncias do mercado externo, diversos produtores de bioetanol

no Brasil e em outros paises estdo optando pelas peneiras moleculares, ja4 que essas sdo capazes
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de produzir um bioetanol anidro livre de contaminantes e com pureza desejada (CGEE, 2008).
Essa exigéncia do mercado externo se deve ao fato do etanol anidro ser utilizado em industrias

farmacéuticas, quimicas e alimenticias (RENUKA, 2014).

2.2.4 Destilaciao extrativa

Destilag@o extrativa envolve a adicao de um terceiro componente com menor volatilidade

do que os componentes da alimentacdo (etanol/dgua) a serem separados (DIAS, 2008).

Na separacao de componentes na destilacdo extrativa utilizam-se duas colunas de
destilacdo. A primeira coluna, chamada de extrativa, tem a fun¢do de “quebrar” o azedtropo,
mudando a volatilidade relativa dos componentes, enquanto que a segunda coluna € utilizada para

recuperar o solvente usado no processo (BRITO, 1997).

O componente mais volétil (etanol) é obtido no topo da primeira coluna, relativamente
puro, enquanto que os componentes menos volateis (dgua e monoetilenoglicol) saem como
solvente na base da coluna (ITO, 2002). Este sistema foi implantado mais recentemente, em

2001, utilizando como solvente o monoetilenoglicol (MEG) (MEIRELLES, 2006).

Figueroa (2011) relatou o uso de alguns tipos de solventes que podem ser utilizados da
destilacdo extrativa, sendo eles: solvente liquido, sal dissolvido, sal dissolvido em solvente

liquido, polimeros altamente ramificados e, com destaque, os liquidos i6nicos (LI’s).

2.2.4.1 Liquido ionico

Os LI’s sdo compostos pouco volateis, benignos ambientalmente, do ponto de vista de sua
baixa volatilidade, e podem ser usados para diminuir a poluicdo ambiental, por esse motivo sdao
chamados de componentes “verdes”. Os LI's tém se tornado uma alternativa para substituicdo de
chamados compostos organicos volateis; esses Ultimos sdo solventes tradicionalmente usados na

industria (ROGERS e SEDDON, 2003).

O liquido id6nico (LI) é um sal, no qual seus fons estdo fracamente coordenados. Esta
estrutura evita que se forme uma rede cristalina estdvel, resultando em solventes liquidos em

temperaturas inferiores a 100°C, e até mesmo a temperatura ambiente (OCP, 2012). Os LI’s
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possuem baixa pressdo de vapor, baixa viscosidade e elevada estabilidade térmica, devido

principalmente a sua composi¢ao estrutural (SEILER et al., 2004).

Alvarez (2010) descreveu a utilidade dos liquidos i6nicos por apresentarem as seguintes

caracteristicas:

Solubilidade em muitos materiais organicos e inorganicos.

e Sua composicdo é formada geralmente por compostos de fons de fraca
coordenacdo, entdo eles t€ém a possibilidade de serem altamente polares.

e Volatilidade muito baixa, podendo ser usado em sistemas de baixa pressao, tendo
menos chances de serem inflamdveis ou explosivos e, consequentemente,
eliminam problemas de producio e armazenamento.

e Reciclagem e sua repetida reutilizacdo, dependendo do processo (RENNER,

2001).

Figueroa (2011) estudou o processo de destilacdo extrativa, comparando a eficiéncia de
diferentes liquidos i0nicos para producdo e composicao final de etanol anidro. Ele constatou que
em todos os liquidos i6nicos estudados foi produzido, satisfatoriamente, etanol anidro com

composi¢do igual ou superior a 99,5%, em massa.

Esta tese, diferentemente do trabalho de Figueroa (2011), apresenta as vantagens e
desvantagens do uso do solvente liquido i6nico cloreto de 1- metilimidazdlio comparando com o

monoetilenoglicol, para a concentracdo de 99,7%, em massa.

Segundo Ullmann e Elvers (2011) os liquidos i6nicos sdo adequados como material de
arraste para grande variedade de sistemas azeotrdopicos. Eles também descrevem que se a dgua faz
parte da mistura azeotrdpica, os fatores de separacdo podem ser alcancados satisfatoriamente.
Essa alta eficiéncia na separacdo ocorre porque os liquidos iOnicos sdo geralmente materiais

higroscépicos com uma forte afinidade com a dgua.

Ullmann e Elvers (2011) descreveram que, para obter uma suficiente separagdo, é
necessario que a razao de liquido i6nico adicionado seja entre 30 a 50% em massa em relacdo a

massa de soluto, no caso deste trabalho o soluto € o etanol hidratado.
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A baixa pressdo de vapor do liquido i6nico € uma de suas vantagens em relacdo aos
solventes que sdo arrastadores cldssicos e, assim, qualquer impureza volétil pode, em principio,

ser separada a partir de um liquido i6nico por destilacio (WASSERSCHEID e WELTON, 2008).

Plechkova e Seddon (2012) relataram que para um célculo de referéncia de uma
capacidade de 5000 toneladas por ano, revelou um potencial econdmico de 37-59% no custo de
energia e de 22-35% no investimento em relacdo ao seu uso no processo de destilacdo extrativa
comparado com solventes comuns deste processo. A economia total pode variar de 25-35%,

dependendo do liquido i6nico escolhido e do processo de regeneracao.

A desvantagem da utilizacdo do liquido idnico estd no fato dele ser pouco ou nada
biodegraddvel segundo descrito nos trabalhos de Berthelin et al. (1999) e Gathergood e
Scammells (2002).

As emissdes de compostos organicos proximos de zero, faz com que os liquidos i0nicos
sejam perfeitos produtos quimicos para serem usados na inddstria. Mesmo que os liquidos
i0nicos ndo evaporem ou nao contribuam para a poluicdo atmosférica, a maioria deles € solivel

em 4dgua e podem entrar para o ambiente devido essa solubilidade (MEINDERSMA, 2005).

Os fatos acima demonstram que o liquido idnico ndo € prontamente biodegraddvel. No
entanto, as propriedades dos liquidos 16nicos podem ser manipuladas por meio de ajustamento
estrutural. Varios esfor¢os para produzir liquidos i6nicos biodegradadveis e renovaveis tém sido

empreendidos (ZHAO et al., 2007).

A toxicidade, comportamento corrosivo e propriedades fisicas para a maioria dos liquidos
i0nicos sdao pouco estudados para a aplicacdo industrial bem sucedida destes produtos quimicos.
Portanto, essa diferenca de conhecimento pode ser considerada a maior desvantagem dos liquidos

i6nicos (MEINDERSMA, 2005).

Pereiro et al. (2012) relataram que a eficiéncia do liquido i6nico, como solvente, esta
ligada ao comprimento da cadeia do cation. Pereiro et al. (2012) descreveram que o aumento do
comprimento da cadeia do cdtion leva a um arrastador menos eficaz, uma vez que a volatilidade
relativa diminui em todas as concentracdes quanto maior € o comprimento da cadeia. Isso indica
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que os pequenos cdtions possuem fortes interagdes (liquido i6nico/dgua) do que os grandes

cations, forcando a passagem do etanol para a fase de vapor, aumentando a volatilidade relativa.

A Tabela 2.2 descreve alguns trabalhos de destilacdo extrativa com o uso de liquidos

16nico com solventes.

Tabela 2.2 Descri¢do de autores que estudaram a desidratagao do etanol por meio da destilacao

extrativa, em que utilizaram liquidos i6nicos como agentes de separacdo mdssica (solvente).

Referéncia

Liquido I6nico

Assunto estudado

Gutiérrez Hernandez
(2013)

Figueroa et al. (2012)

Haan et al. (2013)

Chapeaux (2008)

Quijada-Maldonado et
al. (2013)

Pacheco-Basulto et al.
(2012)

Tetracianoborato de 1-hexil-3-
metilimidazdlio;

Tetracianoborato de 1-etil-3-
metilimidazdlio;

Acetato de 1-etil-3-metilimidazdlio;
1-etil-3-metilimidazdlio dicianamida;

Cloreto de 1-butil-3-metilimidazdlio;

Metilsulfato de 1-butil-3-metilimidazolio;

Acetato de 1-butil-3-metilimidazolio;
Tetrafluoroborato de 1-butil-3-
metilimidazdlio;

Cloreto de 1-etil-3-metilimidazdlio;
Tetrafluoroborato de 1-etil-3-
metilimidazolio;

Cloreto de 1-hexil-3-metilimidazdlio;

1-etil-3-metilimidazolio dicianamida

1-hexil-3-metilimidazolio
bis(trifluorometilsulfonil)imida

1-etil-3-metilimidazodlio dicianamida

Cloreto de 1-butil-3-metilimidazdlio;
Brometo de 1-butil-3-metilimidazolio;

Selecdo e desempenho de LI
em processos de destilacao
extrativa para trés casos de
separacdo: 1-hexeno/n-
hexano, metilciclohexano
/tolueno e dgua/etanol.

Andlise e otimizacao do
processo de obtenc¢ao de
etanol anidro a partir da
mistura etanol + dgua

Sele¢do de LI no processo de
destilacdo extrativa e suas
respectivas vantagens.

Estudo da extracdo de alguns
alcoois, dgua e LI.

Estudo da destilac@o
extrativa por meio do
modelo rate-based.

Simulacdo e estudo
experimental da purificagcao
de etanol usando destilagc@o
extrativa em batelada.
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2.3 Calculos de destilacao

A destilagdo é uma das unidades mais detalhadas e bem modeladas em um simulador de
processo e isso pode ser bem representado por um modelo de estdgios de equilibrio (BIEGLER;

GROSSMANN; WESTERBERG, 1997).

A coluna de destilacdo pode ser modelada como uma cascata acoplada a uma unidade de
flash e, posteriormente, considerando o detalhado comportamento do equilibrio de fases em cada
prato com balancos de massa e energia entre pratos (BIEGLER; GROSSMANN;
WESTERBERG, 1997).

Para o célculo de colunas de destilacdo utiliza-se o modelo rigoroso de calculo, o qual

pode ser dividido em modelos de estdgios de equilibrio e de ndo equilibrio.
A seguir, as principais caracteristicas destes dois modelos sdo mostradas.
2.3.1 Modelo de estagios de equilibrio

Os modelos de estado estaciondrio sdo relacdes matematicas que descrevem o processo de
separacdo contracorrente € sao compostos por quatro conjuntos de equacdes bdasicas, chamadas

equacoes MESH (KISTER, 1992), dadas por:
. Equacgdo do balanco de massa (M).
. Relacdes de equilibrio (E).
. Equacgdo de soma (ou conservagao).
. Equacdo do balanco de entalpia (H).
As equacdes MESH formam o modelo padrao de destilacdo com uso de bandejas.

Mais recentemente, os modelos de transferéncia de massa foram desenvolvidos para
descrever esses sistemas mais precisamente. Taylor e Krishna (1993) discutiram a transferéncia
de massa ou modelos rate-based composta pelo MERQ (massa, equilibrio, taxa e energia)
equacgoes.
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Estes modelos, no entanto, requerem propriedades de transporte adicionais para as
caracteristicas de transferéncia de massa e de calor, para além dos modelos de equilibrio de fase

(BIEGLER; GROSSMANN; WESTERBERG, 1997).

O conceito do modelo rate-based pressupde que ocorra equilibrio entre as fases vapor e
liquida que deixam qualquer estdgio. Na prética, esse equilibrio € mantido nas interfaces, em que
ocorre a separacao das fases liquidas e vapor. Eficiéncias sdo usadas para tentar dar conta de
desvios de equilibrio, mas esses fatores empiricos sao muito limitados e métodos de previsao sdo
pouco confidveis . Em colunas de recheio, a Determinacdio do Numero de Pratos Tedricos
(HETP) € muitas vezes utilizada em vez da fase de equilibrio, mas esta também pode ser dificil

de prever com precisao.
2.3.1.1 Modelo Termodindmico

Lopes Filho (1986) relatou que o modelo NRTL (Non-Random Two-Liquid) de coeficiente
de atividade do liquido € amplamente aplicavel para misturas multicomponentes, pois oferece boa

previsao de imiscibilidades e resultados satisfatorios para misturas fortemente ndo-ideais.

Invernici (2009) descreveu que o método de coeficiente de atividade do liquido NRTL
associado a equagdo de estado Redlich-Kwong (RK) para a fase vapor, por meio do modelo
NRTL-RK, apresentou melhor ajuste do modelo, dentre os modelos estudados, aos dados do teste

da coluna.

2.3.1.2 Modelo de eficiéncia de pratos

A eficiéncia em bandeja de destilagdo € usada para comparar a separacdo de uma bandeja
real de uma separacdo de uma bandeja tedrica. A melhor separacdo possivel em uma bandeja de
destilacdo € alcancada quando a fase vapor e liquida estdo em equilibrio, essa bandeja é chamada

de bandeja tedrica ou estagio ideal (KLEMOLA e ILME, 1997).

Os modelos de equilibrio, diferentemente dos modelos de nao equilibrio, sdo baseados nas

relacdes de equilibrio quimico, térmico e mecanico (STAUDT, 2007).
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Nos proximos tépicos serdo discutidos alguns tipos de efici€éncias em bandejas e alguns

parametros que nela influenciam.

Com o modelo de estagios de equilibrio ndo é possivel prever com precisdo a destilacdao
extrativa, uma vez que devem ser considerados os mecanismos de transferéncia de calor e massa
entre as fases no estigio, assim como parametros fisicos. Para este fim, uma forma alternativa

para corrigir esse desvio € a aplicacdo de correlagdes de eficiéncia.

Na sequéncia, serdo apresentadas duas correlagdes que calculam a eficiéncia global da
coluna de destilagdo, por meio do método iterativo. Primeiramente, os calculos serdo realizados
para a correlagdo de O’Connell (1946) e, posteriormente, para a correlagdo de Barros e Wolf

(1996).
2.3.1.3 Eficiéncia de ponto no prato

Eficiéncias de ponto estdo relacionadas com as eficiéncias de bandeja Murphree. A
eficiéncia de ponto utiliza correlagdes que levem em conta os fendmenos de fluxo de fluido na

bandeja (KLEMOLA e ILME, 1997).

A eficiéncia de prato de Murphree (MURPRHEE, 1925) no ponto (0 ,), proposta por

West et al. (1952), usa a concentracdo do componente na fase vapor em equilibrio com o liquido

no ponto considerado, conforme demonstrado na Figura 2.2.
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Xi-1j Yij

Ponto usado para a

medida de eficiéncia
L~

/

Prato i

v

Yirly Xi,j

Figura 2.2 Representacdo de um prato para a medida de eficiéncia local (no ponto). Fonte:

Barros (1997).

A correlagdo de eficiéncia de Murphee € definida por:
Yij = Vi

o,y == (2.1)
Yij = Visij

* .~ . . .
Em que y,; € a composi¢do do componente j na fase vapor em equilibrio com 0 mesmo

componente na fase liquida que deixa o ponto no prato i.

Segundo Barros (1997) esta € a relacdo mais bdsica e de maior fidelidade no estudo da

previsdo e correlacdo da efici€éncia de equilibrio.
2.3.1.4 Eficiéncia de vaporizacdo

A eficiéncia de vaporizagao reflete o desvio de um prato real de uma coluna de destilacao
a partir de um prato perfeito, enquanto o coeficiente de atividade reflete o desvio de uma solugdo
real de uma solucdo ideal. Esta comparagdo sugere o fato de que, para cada modelo de mistura
proposta para o comportamento de um prato de uma coluna de destilacdo, existe uma expressao

correspondente para a eficiéncia de vaporizacdo (GRAHAM et al., 1973).
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A eficiéncia de vaporizagdo € dada por:

iy
k. .x.

L] l,j

U (2.2)

Onde k;; € a constante de equilibrio.

Diferentemente de outras correlagdes de eficiéncia de prato, que se enquadram na classe
da correlagdo de “Murphree”, a eficiéncia de vaporizagdo definida por Holland ¢ McMahon
(1970) ndo é dada por uma relagdo entre diferencas. Eles relatam que a eficiéncia de vaporiza¢ao

e a constante de equilibrio apresentam valores diferentes de zero, finitos e sempre positivos.
2.3.1.5 Relacdo entre as eficiéncias de Murphree e a de vaporizacdo

Medina, Ashton e McDermott (1978) fizeram um estudo comparativo entre as eficiéncias
de vaporizagcdo e a de Murphree baseado nos dados sobre a destilacio de misturas

multicomponentes.

Medina, Ashton e McDermott (1978) consideraram falho o conceito da eficiéncia de
vaporizacdo na descricdio do comportamento das fases num prato de destilacdo, devido as

limitacdes matemaéticas que este tipo de eficiéncia apresenta.

Medina, Ashton e McDermott (1978) sugeriram o modelo de Murphree como o mais
adequado para a aplicac@o nos processos de separacdo. Para os autores, os valores da eficiéncia
dos pratos de destilagdo sao muito importantes devido a necessidade de determinag@o de nimero
de pratos requeridos para a separacdo € os custos do equipamento envolvidos. Os autores

concluiram que:

a) O conceito da eficiéncia de vaporizacdo nao descreve o comportamento das fases nos
pratos de destilacdo devido as limitacdes matemdticas do modelo. As eficiéncias de
vaporizacdo sd@o normalmente menores do que uma unidade para o componente mais
volatil, em contrapartida, essas eficiéncias s@o maiores que uma unidade para
componentes com baixa volatilidade e a do componente intermedidrio tém valores

préximos da unidade.
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b) Uma larga variacdo da eficiéncia de vaporizagdo com a composi¢do de alimentagdo pode

existir para todos os componentes mais voldteis constituintes do sistema.

c) A extensdo dos valores possiveis da eficiéncia de vaporizacdo com a composi¢ao dos

componentes ¢ limitada e depende da fracdo molar dos componentes.
d) A eficiéncia de vaporizagao difere de zero em situagdes nas quais nao ocorre a separagao.

e) As eficiéncias do tipo "Murphree" estdo de acordo com a realidade fisica, com valores

pertencentes ao intervalo (0, 1).

2.3.1.6 Correlagdo de O’Connell

A correlagdo de O’Connell foi tomada por base em testes de 31 colunas de destilagao,

incluindo colunas de separagdo de alcodis (KISTER, 1992).

A correlacdo de O’Connell (1946) ¢ uma extensdo da correlagdo de Drickamer e Bradford
(1943), em que usa o produto da viscosidade pela volatilidade relativa nos célculos de eficiéncias
de colunas fracionadoras. A correlacdo de O’Connell (1946) ndo considera os parametros de
projeto de bandejas e, sim, as propriedades fisicas do sistema, apresentando maior acuricia

quando sdo utilizados hidrocarbonetos em seu sistema (BARROS, 1997).

A correlacao de O’Connell ¢ dada por:
E,.=0492(u, o) % (2.3)

Em que [; representa a viscosidade da mistura no estado liquido, dada em centipoise (cP).

O simbolo a, da correlagdo de O’Connell, representa a volatilidade (pressdo de vapor) relativa

entre seus componentes.

A correlagdo de O’Connell teve por base o estudo de colunas de absorcdo e de destilagdo
de bandejas. Essa correlagado foi estabelecida para predizer 90% de dados de eficiéncia com erro

de 10%.
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2.3.1.7 Correlacao de Barros e Wolf

Junqueira (2010) relatou que a correlacdo de Barros e Wolf (1996) apresenta resultados de
eficiéncia de uma coluna de destilagdo extrativa mais realisticamente, pois considera a influéncia
dos parametros de transferéncia simultdnea de massa e calor envolvidos no processo. A
correlacdo de Barros e Wolf foi obtida pelo ajuste de pardmetros de mistura que variam com a

eficiéncia de prato (Barros, 1997).

A correlagdo de Barros e Wolf (1996) é dada por:

(2.4)

k . . D . MM . —-010958¢&
Eﬁ‘(i)=19,37272{ ) p@D@) (l)}

Cp()u’* (i)

Esta correlagdo gera como resultado a eficiéncia no prato (Eff) por meio das propriedades

de mistura do préprio prato (7).

Nestas correlacdes sdo utilizadas as seguintes propriedades da mistura, na fase liquida:
condutividade térmica (k), massa especifica (p), difusividade (D), massa molecular (MM),

capacidade calorifica (Cp) e viscosidade (p).

Nesta tese foram usados dados experimentais para convalidar a correlacdo desenvolvida

para a destilacdo extrativa Barros e Wolf (1996), a qual se mostrou bastante precisa.

2.3.2 Modelo de nao equilibrio

As eficiéncias em estdgios de equilibrio sdo uma funcio das condi¢des da coluna (fluxo,
temperatura, pressdo). Isso significa que essas efici€éncias ndo sdo bem representadas quando

trabalhadas em diferentes condicoes.

O modelo rate-based (modelo de estdgios de ndo equilibrio) é mais confidvel e preciso do
que o modelo de equilibrio porque descreve a configuragdo da coluna real, podendo reduzir o
risco de projetos inadequados ou operagdo fora das especificagdes. A atencdo, no entanto, deve

ser dada a escolha correta dos parametros de transferéncia de massa e calor (ASPEN, 2014).
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O modelo de destilagdo rate-based (ou modelo de ndo-equilibrio) apresenta maior
proximidade a realidade ao usar correlacdes de transferéncia de calor e massa baseado nas
propriedades de transferéncia e geometria do prato/empacotamento para prever o desempenho da

coluna. No modelo rate-based nido é necessario o uso de dados de eficiéncia (ASPEN, 2014).

Springer, Van der Molen, Krishna (2002) realizaram a simulacdo da destilacdo
azeotrdpica terndria e compararam os resultados da simulacdo com os dados experimentais de
uma coluna de destilacio bubble cap para o sistema de d4gua-etanol-metilacetato. Eles
constataram que o modelo rate-based estd em conformidade com uma série de experimentos
realizados em diferentes regides de composicdo. Em contraste, um modelo de estigios de

equilibrio (EQ) falha no mesmo nivel qualitativo ao modelar os experimentos.

Springer, Van der Molen, Krishna (2002) concluiram que a simulacdo de destilagdo de
sistemas azeotrépicos apresentou dados confidveis, em relacdo aos testes experimentais, ao adotar

um modelo mais rigoroso de estagios.

Para os modelos de ndo equilibrio considera-se a hipdtese de nao haver equilibrio
termodindmico entre a fase liquida e a vapor, gerando um sistema mais complexo, que €

modelado a partir das equacoes de Maxwell-Stefan (STAUDT, 2007).

As correlagOes para o cdlculo de coeficiente de transferéncia de massa estdo descritos na

Tabela 2.3.
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Tabela 2.3 Correlacdes de coeficientes de transferéncia de massa para colunas de destilagdo com

vérios formatos de bandeja e leito empacotado, disponiveis no simulador Aspen Plus.

Bandeja Bandeja tipo Bandeja Leito Leito
: empacotado empacotado
calotada peneira valvulada ..
aleatdrio estruturado
AIChE Bravo et al.
(1958) AIChE (1958)  AIChE (1958) Onda (1968) (1985)
Gerster et Gerster et al. Gerster et al. Bravo e Fair Bravo et al.
al. (1958) (1958) (1958) (1982) (1992)
Hughmark  Chan and Fair Scheffe and Billet and Billet and
(1971) (1984) Weiland (1987)  Schultes (1993)  Schultes (1993)
Chen and
Chuang (1993)

Fonte: Aspen Plus (2014).

O Rated-Based é um moédulo do Aspen Plus em que usa a teoria de transferéncia massa
multicomponente (KRISHNA AND STANDART, 1976) com coeficientes bindrios de
transferéncia de massa. O Rate-Based tem como objetivo avaliar os coeficientes de transferéncia

de massa e as taxas de transferéncia de massa de componente entre as fases liquida e vapor.

O Aspen Destilagdo rate-based resolve mais equagdes para um determinado modelo do
que no modo de equilibrio. Tempos de computacdo para o modo rate-based sdo maiores do que
para o modo de equilibrio, especialmente para os problemas que envolvem muitos componentes.

Aspen Destilacao rate-based usa uma abordagem de Newton baseada em corre¢io simultinea.

O conceito Rate- Based, por meio do modo de RadFrac baseado em taxa, também realiza

célculos de interacdes multicomponentes entre difusdo simultanea das espécies.
Para sistemas sem reacdo quimica os calculos baseados em taxas incluem:

- Balangos de calor e massa em torno das fases vapor e liquido.
- Modelos de taxa de transferéncia de massa e calor para determinar as taxas de
transferéncia interfases.

- Relacdes de equilibrio vapor-liquido aplicados na interface.
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- Correlacdes que estimam o coeficiente de transferéncia de massa e calor e drea

interfacial.

Aspen Rate-Based Distillation utiliza correlagdes bem conhecidas para calcular os

coeficientes de transferéncia de massa convectivos, areas interfaciais e os coeficientes de

transferéncia de calor (ASPEN, 2014).

A correlacdo de Scheffe e Weiland (1987) prevé coeficientes de transferéncia de massa

convectivos e drea interfacial para as bandejas do tipo valvuladas; essa correlacdo é dada pelas

equagoes descritas a seguir:

A éarea interfacial é calculada por meio da equacdo (2.1):

1 7 247 1
a' =0,27A, Re,* P Re}* p/)>"0

Onde:

u; =0, 1A, u=0,1A4,

Q,=LIp". 0 =V/p®

W =h,ld

Os coeficientes de transferéncia de massa convectivos para a fase liquida e para a fase

vapor sao calculados por meio das seguintes expressoes:

L _ 0,684 0,087 7.10,051 0,5 L 1
kL =125Re%** Re%% p/*%15c% DL A, /a

vV _ 0,865 0,130 7.10,389 0,5 Vv 1
kY, =9,93Re% % R B350 DY A, /a

(2.5)

(2.6)

2.7

(2.8)

(2.9)

(2.10)

2.11)
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Onde o nimero de Schmidt para a fase liquida e a fase vapor € dado por:

ScL,i,k = :UL /szDifk (2.12)

Sey, = 1" 1p! D} (2.13)

Para o cdlculo da transferéncia de calor, ou coeficiente de filme, o simulador Aspen Plus

utiliza 0 método de Chilton e Colburn descrito por Taylor e Krishna (1993).

O método de Chilton e Colburn baseia-se nas relacOes descritas abaixo, chamado de

analogia Chilton-Colburn:

23 _ 2/3

Em que os ndmeros de Prandtl (Pr), Schmidt (Sc) e Stanton (S?) e Stanton (Sty) para a

transferéncia de calor sdo dados por, respectivamente:

Pr= —CP’U
MA (2.15)
SC = é
MpD (2.16)
ook
u 2.17)
Sty =— h —
PCpu (2.18)

Substituindo as equagdes (2.11) a (2.14) na equacao (2.10), temos a simplificacdo destas

equacgdes dada pela equacgdo (2.15):

2/3
- y)
h=kpC,| ——— 2.19
12 ”[ﬁCPDj (2.19)
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A equagdo (2.15) € aplicada para cada fase, em que os parimetros desta equagcdo sdo

dados por:

h : Coeficiente de transferéncia de calor (J/(m2 ‘K- )

k : Coeficiente de transferéncia de massa médio (m/s)

p : Densidade molar (kmol/m3)
A : Condutividade térmica (W/(m-K)
C, : Capacidade calorifica molar (J/kmol-K)

D : Difusividade média (m*/s)

k : Coeficiente de transferéncia de massa médio (m/s)

Em que a difusividade média e o coeficiente de transferéncia de massa médio sdo dados

pelas equacgdes (2.20) e (2.21), respectivamente:

nc=l nc

22y 40y, +6)Dy,
D. = i=1 k=i+l (220)

J nc=l nc

D (x; +6)(x,; +6)

i=1 k=i+l

ne=l nc

B 2 2 (xy +0)(xy + Ok, (2.21)

k _ =l k=i+l
J nc=l nc

DD (x,; +8)(x,; +6)

i=1 k=i+l

Onde nc € o nimero de componentes e 6 € o parametro médio de Chilton-Colburn.

O Aspen Rate-Based Distillation permite especificar um dos quatro modelos de fluxo
diferentes de liquido e vapor (misto, contracorrente e dois tipos de modelos empistonados)

determinando as propriedades usadas para avaliar os fluxos de massa e energia, somadas as taxas

de reacdo (ASPEN, 2014).
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2.3.2.1 Resisténcia do Filme

O Aspen Plus especifica, em seu cdlculo, a existéncia ou nio da resisténcia do filme,

assim como o tipo de resisténcia de filme para cada fase (ASPEN, 2014).
Existem quatro op¢Oes de resisténcia de filme para cada fase, entre elas:

No film — A escolha deste item faz com que o simulador ndo reconheca a resisténcia da
pelicula.

Film — Neste item o simulador ignora reacdes no filme, mas permite a resisténcia filme
nesta fase.

Filmrxn — A escolha deste item faz o simulador considerar a resisténcia a difusdo e as
reacOes no filme nesta fase.

Discrxn - Neste item o simulador fragmenta o filme e calcula as taxas de reacdo

separadamente em cada regido filme. Isto é recomendado quando ha reacOes rapidas.

2.3.2.2 Fluxo do modelo

O fluxo do modelo determina como as propriedades de volume sdo calculadas, em relacio

as propriedades de entrada e de saida para cada fase, em cada estdgio.

O simulador Aspen Plus permite que seja especificado um dos quatro modelos de fluxo
diferentes para determinar as propriedades em massa (bulk) utilizada para avaliar os fluxos de

massa, energia e taxas de reacao.

- Fluxo misto: Neste modelo, como € o caso de fases de equilibrio, as propriedades de
volume para cada fase, sdo assumidas como sendo a mesma que as condi¢cdes de saida para a fase

que deixa essa bandeja. Este é o modelo de fluxo padrao sendo recomendado para as bandejas.

- Fluxo contracorrente: Neste modelo de fluxo as propriedades de volume para cada fase
sdo uma média das propriedades de entrada e de saida. Este método d4 resultados mais precisos

para as colunas de recheio.
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- Fluxo VPlug: Neste modelo de fluxo as condi¢des de saida sdo utilizadas para as
condic¢des de liquido e as condicdes (propriedades) médias de entrada e saida sdo utilizadas para a

fase vapor. Este modelo é recomendado para ambas as colunas de prato e de recheio.

2.3.2.3 Corregdo de Nao idealidade do filme

Se houver forte ndo-idealidade nas fases liquida ou vapor, pode ser util selecionar essa

op¢ao para a correcao de ndo-idealidade do filme para essa fase.

Quando € aplicada esta corre¢do, a matriz de fatores termodinamicos, com elementos
definidos em Taylor e Krishna (1993), € avaliada e utilizada nas equagdes de transferéncia de

massa. Isso produz resultados mais precisos.

Quando a correcdo ndo € aplicada, a matriz identidade € utilizada em lugar da matriz de
fatores termodinamicos e ndo hd nenhuma correcdo para equagdes de fluxo de massa em sistemas

ndo ideais.

O método de Chilton e Colburn (TAYLOR e KRISHNA, 1993) calcula os coeficientes de

transferéncia de calor por meio dos coeficientes de transferéncia de massa bindrios.

2.4 Tipos de bandejas e seus parametros operacionais

Um numero de projetos especiais de bandejas tem sido desenvolvido, como, por exemplo:
valvula, grade e defletor. Esses tipos de bandejas tém a finalidade de superar algumas das
limitagdes de bandejas simples, como as bandejas perfuradas e bubble-cap (KOHL e NIELSEN
1997).

Bandejas de valvulas, ou bandejas valvuladas, t€ém sido mais populares porque permitem
uma operac¢do sobre uma gama maior de taxas de fluxo do que simples bandejas perfuradas, sem

o obstaculo liquido de bandejas do tipo calotada (KOHL e NIELSEN, 1997).

Kohl e Nielsen (1997) compararam o custo relativo de colunas de bandejas. Eles

concluiram que para o mesmo didmetro e altura da coluna, a coluna valvulada apresentou um
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custo 8,9% menor em relacido a coluna com pratos do tipo calotada, e 4,2% maior em relacdo a

coluna com pratos do tipo peneira.

As Tabelas 2.4 e 2.5 descrevem os principais tipos de bandejas utilizados na industria,

assim como os parametros peculiares das bandejas e os principais fabricantes.

Tabela 2.4 Comparagdo dos principais pardmetros de operacao para diferentes tipos de bandejas.

Tipo Bandeja peneira  Bandeja valvulada  Bandeja calotada
Capacidade Alta Muito alta Moderadamente alta
o Alta Alta Moderadamente alta
Eficiéncia
Nao adequadas Préoximo de 5:1. Em  Excelente (20:1), devido
Turndown para operagdes em  alguns projetos ao fluxo liquido ser
varidveis cargas. especiais pode extremamente baixo
2:1 alcancar 10:1
Alto, mais de trés vezes
Arraste Moderado Moderado maiores que a bandeja
tipo peneira
Queda de pressao Moderada Moderada Alta
Acima 20% acima Alto, de duas a trés
Custo Baixo que bandeja tipo vezes o custo de bandeja
peneira tipo peneira
Manutengdo Baixo Baixo a moderado Relativamente alto
Tendeéncia 2
. n en01~a a Baixo Baixo a moderado Relativamente alto
incrustagao
Efeitos de corrosdo  Baixo Baixo a moderado Alto

Fonte: Kister (1992).
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Tabela 2.5 Comparagao geral dos principais fabricantes de bandejas.

Tipo de Fabricante  Eficiéncia Turn-down  Quedade  Flexibilidade
bandeja Capacidade pressao de operacdo
Calotada Norton Boa Alta Meédia Bom
Peneira Linde Alta Alta/média  Baixa Bom/médio
Float Valve  Nutter Alta Alta Média Bom
Flexitray Koch Maior que peneira/  Ampla Baixa Bom
véalvula menor arraste que variedade

peneira
Ballast Glitsch Maior que calotado  Alto Médio para Bom
véalvula e peneira baixo

Fonte: Ludwig (1995).

A Figura 2.3 descreve o fluxo de liquido, vapor, além de espuma e bolhas entre as bandejas de

uma coluna de destilagdo.

Bandeja acima
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Figura 2.3 Representacdo do modelo cléssico de bandeja. Fonte: Kister (1992).
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2.4.1 Eficiéncia

Turndown: relagdo entre a produgdo de vapor normal de operacdo, ou de projeto, pela
minima producdo admitida de vapor na qual a eficiéncia € satisfatéria. Os pratos valvulados
possuem o melhor turndown em relacio aos pratos perfurados, permitindo maior flexibilidade na

operacao da coluna de destilagao dotada de pratos valvulados.

Da mesma forma a eficiéncia dos pratos valvulados é, em geral, maior quando comparada

a eficiéncia dos pratos perfurados.

2.4.2 Arraste (entrainment)

E definido quando o liquido é carregado com o vapor de uma bandeja para a bandeja de

cima (SMITH, 1963). O arraste acaba sendo prejudicial por dois motivos, sendo eles:

e Diminui a eficiéncia da bandeja porque carrega liquido de uma bandeja de menor
volatilidade para uma bandeja que contem liquido de alta volatilidade, assim dilui o efeito

do fracionamento.

e Pode carregar constituintes ndo volateis para cima e, como resultado, essas impurezas nao

voléteis podem contaminar o destilado.

O arraste ocorre geralmente em regime spray, em que a velocidade de vapor € alta e a
velocidade de liquido € baixa. O uso de alto espagamento entre as bandejas € usado em torres de

baixa pressao, que operam em regime spray (SMITH, 1963).
2.4.3 Namero de passes

O ndmero de passes também influencia na eficiéncia do prato (KLEMOLA e ILME,
1997). Kister (1992) relatou que projetos de coluna de destilacdo devem ser realizados para um

passe na secdo de topo e para dois passes na secdo de fundo da coluna.

Na sequéncia, serdo vistas algumas particularidades de bandejas de um e dois passes.

35



2.4.3.1 Bandeja de uma passagem

Esse € o tipo de prato mais simples utilizado na industria. Esta configuracdo de prato é
formada por uma grande bandeja que preenche quase que a totalidade da drea transversal da
coluna, restando apenas uma pequena drea destinada ao escoamento do liquido por meio do

downcomer, conforme estd ilustrado na Figura 2.4:

[DOWNCOMER

* > $WEIR

[ 4

CLEAR
f

Figura 2.4 Representacdo do modelo de bandeja de um passe. Fonte: Aspen (2011).

2.4.3.2 Bandeja dois passes

No prato de dois passes, diferentemente do de um passe, o liquido escoa do prato A (Tray
AA) para o prato abaixo (Tray BB) por meio de downcomers laterais. O prato abaixo (Tray BB) é
formado por dois painéis em que ocorre o contato liquido-vapor, onde o liquido escoa pelo

downcomer central, e assim sucessivamente, conforme a Figura 2.5.
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Figura 2.5 Representacdo do modelo de bandeja de dois passes. Fonte: Aspen (2011).

A relacdo entre a drea do downcomer e a édrea da seccdo transversal considerada pelo
simulador Aspen Plus (2011) € de 10% para bandejas de um passe e 12% para bandejas de dois

passes.
2.4.4 Espaco entre as bandejas (Tray Spacing)

E a distancia vertical entre pavimentos de bandejas adjacentes. Pequenos valores de tray
spacing podem causar o entrainment e/ou regime de emulsdo com inundacdo da bandeja. Para

altos valores o tray spacing causa o regime de spray (KISTER, 1992).

Segundo Kister (1992) os valores ideais de tray spacing para que a coluna opere
normalmente varia de 14 a 36 in. Kister (1992) também recomendou que o tray spacing da se¢ao

inferior da coluna seja de 24 in, enquanto que a superior seja de 18 in.

Van Winkle (1967) relatou que o espagcamento entre os estagios utilizado pelas colunas de
destilacdo industriais € de 24 polegadas. Ludwig (1995) considera que o espaco entre as bandejas

deve ser igual a duas vezes a altura do liquido no downcomer.
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2.4.5 Flooding ou Inundacao

E recomendado projetar a coluna com 80 a 85% de inundacgdo. Esta margem de seguranca
considera as imprecisdes nos dados e correlagdes. A queda de eficiéncia ocorre antes do ponto de

inundacao (KISTER, 1992; VAN WIKLE, 1967).
2.4.6 Weir
O weir determina o nivel da altura do liquido, ou altura do liquido clarificado, na bandeja.

Kister (1992) relatou que a bandeja possui a tendéncia de operar no regime de espuma
com o pequeno aumento da altura do weir. Kister (1992) e Van Winkle (1967) também

recomendam que a altura do weir possa variar de 0,5 a 3 polegadas.

O tamanho do weir influencia diretamente na efici€éncia do prato. A pequena altura do
weir pode causar maior arraste (entrainment) do tipo spray, enquanto a maior altura do weir

causa o acimulo de espuma na bandeja.
2.4.7 Clearance

E a distancia entre a borda de fundo do downcomer e a bandeja abaixo. Se o clearance for
muito alto, o downcomer nao estara selado. O vapor subird pelo downcomer e as bandejas acima
estardo em estado de inundacdo. Se, de outro modo, o clearance é muito pequeno, entdo o liquido
volta para o downcomer e as bandejas acima estardo em estado de inundacao (VAN WINKLE,

1967).

Segundo Van Winkle (1967) para que ndo ocorra os eventos citados acima, a borda de
fundo do downcomer deve ser de aproximadamente %2 polegada abaixo do topo da borda da saida

do weir.

2.4.8 Fator de projeto (over-design factor)

O over-design factor é aplicado para o projeto de colunas de destilagdo para contabilizar a

incerteza na eficiéncia do estagio e parametros de projeto (LASHMET e SZCZEPANSKI, 1974).
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2.4.9 Fator multiplicador de aeracio (aeration factor multiplier)

O fator multiplicador de aeragao € descrito como a média relativa da densidade da espuma
(razao de densidade da espuma para a densidade do liquido) no downcomer, representado por

Dye.

O valor de ®4. depende da tendéncia para o géds e liquido para desacoplar (espuma a
colapsar) no tubo de descida. Para os casos que favorecem rdpida ascensdo bolha (baixa
densidade do gés, liquido de baixa viscosidade, baixa capacidade de espuma sistema), o colapso é
rapido e bastante liquido claro enche o fundo do tubo de descida. Para tais casos, € uma prética
usual empregar um valor mais elevado de ®g4.. Para os casos que favorecem lenta ascensdo da
bolha (alta densidade de gés, alta viscosidade do liquido, alta capacidade de espuma do sistema)
devem ser utilizados os valores mais baixos de ®q4. (KISTER et al., 2008). A Tabela 2.6 lista os

valores de ®q4. geralmente utilizados pela industria.

Tabela 2.6 Classificacdo do fator de aeracdo para diferentes componentes e correlagdes.

Tendéncia Critério de Bolles Critério de Glitsch Critério de Fair
de formacao
de espuma Exemplos (OFRS Exemplos (OFS Exemplos (OFS
Hidrocarbonetos Sistemas com
. de baixo peso 3 rapida ascensao de
Baixa moleculaf e 0.6 | pg < 16 kg/m 0.6 bolihas, com baixas
alcodis densidade do gis e
o viscosidade do 0,5
Dpstﬂagao de X liquido
Moderada hldroca‘rbonetos 0.5 16 kg/m <3pG 05
de médio peso ’ <48 kg/m ’
molecular
Alta Absorvedores de | 4| 5 48 kg/m® | 0,4 | Sistemas com lenta
6leo mineral ascensao de bolhas,
como alta 0,2
densidade de gés, -
Muito alta | Aminas e glicéis | 0,3 de a/lta y1sc051dade 0.3
do liquido,
sistemas de espuma

Fonte: Kister et al. (2008).



2.4.10 Fator de espuma (derating) ou system foaming factor (SF- system factor)

O system foaming factor é também chamado de fator de espuma porque hd uma relacao

entre os valores do fator de sistema utilizado na pritica e uma tendéncia para os sistemas de

espuma.

A Tabela 2.7 descreve os valores dos fatores de espuma para diferentes sistemas.

Tabela 2.7 Valores do fator de espuma para diferentes sistemas.

Sistema

Fator de espuma

Sistemas nao espumante

Alta pressdo (pg > 1,8 Ib/ft%)
Sistemas de espuma leve
Strippers de H,S

Sistema de flior
Regeneradores de carbonato
Sistemas de Espuma moderada
Absorvedores de dleo
Regeneradores de amina
Regeneradores de glicol
Sistemas de espuma pesada
Absorvedora de amina
Desidratadores de glicol
Recuperadora de dleo

Sistemas de espuma estavel
Regeneradores de soda céustica

Absorvedores de sintese de alcool

1,00
1,21/ p™*?

0,85-0,90
0,90
0,90

0,85
0,85
0,65-0,85

0,73-0,80
0,50-0,73
0,70

0,30-0,60
0,35

Fonte: Kister (1992).
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2.5 Conclusao

Pela revisdo bibliogrifica apresentada acima, € possivel notar os vdrios aspectos
abordados em um estudo de colunas de destilacdo extrativa. Sendo assim, notou-se que
contribuicdes desta tese serd o estudo da substitui¢do do solvente monoetilenoglicol pelo solvente
cloreto de 1-metilimidazdlio (liquido i6nico) neste mesmo processo, assim como as vantagens e

desvantagens, por meio do consumo de vapor, deste solvente no processo de destilacdo extrativa.
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CAPITULO 3

SIMULACAO DO PROCESSO DE DESTILACAO EXTRATIVA

Neste capitulo serd realizada a simulacdo do processo de destilacdo extrativa por meio do
simulador Aspen Plus®, versdo 7.3, com utilizacdo do solvente monoetilenoglicol. Este capitulo

teve como meta cumprir o objetivo 1 desta tese.

Os cdlculos realizados para esta tese sdo representados pelo modelo termodindmico

NRTL (Non-Random Two-Liquid) — RK (Redlich-Kwong) entre as fases.

Foi realizada a otimizacdo do processo de destilagdo extrativa, por meio do simulador
Aspen Plus®, analisando o impacto operacional do ndmero de estdgios tedricos da coluna de
destilacdo, da posi¢do de alimentacdo na coluna de destilagdo, da razdo solvente/alimentacdo
(S/F) na alimentacdo da coluna de destilacdo, da variacdo de pressdo na corrente de alimentacao

do solvente.

Foi realizado também o cdlculo da efici€éncia por meio das correlacdes de O’Connell e de

Barros e Wolf.

3.1. Aspen Plus

Aspen Plus é um sistema completo de modelagem de processos quimicos, utilizados pelas
principais industrias quimicas do mundo (ASPEN, 2014), sendo utilizado como um simulador

comercial de processos.

Aspen Plus contém um dos principais conjuntos de produtos do mercado com foco em

engenharia de processos e otimiza¢do (ASPEN, 2014).
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Aspen Plus tem muitas funcionalidades avangadas, tais como links para uma variedade de
softwares especializados, como o design detalhado de trocador de calor, simula¢do dinimica,
modelagem de processos em batelada e muitas funcdes adicionais. Ele também tem uma
facilidade para a utilizacdo de uma abordagem baseada em equacio em alguns de seus modelos, o
que permite o uso conveniente de especificacoes de projeto em modelagem de processos

(SCHEFFLAN, 2011).
O simulador Aspen Plus® apresenta outras caracteristicas, como:
* Resolucao de fluxogramas (blocos) de processos industriais;
* Permite integragdo com outras ferramentas do pacote AspenTech, Inc;

* Possibilita que o usudrio insira sub-rotinas de Fortran para cédlculos de modelos, de

propriedades e de operacdes unitarias.

3.2. Processo de destilacao extrativa

Os dados deste trabalho foram baseados em uma usina sucroalcooleira, como verificado
no Anudrio da Cana (2012) que tem capacidade de moagem de 15000 toneladas de cana por dia,
resultando em 625 toneladas de cana por hora. CGEE (2009) relatou que o fator de conversao €
de 85 litros de etanol por tonelada de cana. Neste caso, para a moagem de cana, o fator de
conversao assumido por CGEE (2009) e densidade de 0,8 g/ml (SINDPETROLEO, 2014), tem-se
que a producdo € igual a 42500 kg de etanol hidratado por hora, sendo utilizado para alimentacao

da coluna de destilacdo extrativa desta tese.

Foi utilizada, nas simulacdes, concentracdo de 93,0%, em massa, de etanol hidratado na
alimentacdo da coluna de desidratacdo e concentracdao de 99,7%, em massa, de etanol anidro
produzido no topo da coluna de desidratacdo. As concentragdes de etanol hidratado e anidro,

utilizadas nesta tese, se encontram dentro das especificacoes da ANP (2011).

Barreto (2013) relata que as usinas sucroalcooleiras brasileiras produzem etanol anidro a

concentracdo minima de 99,5%, em massa, mas o ideal € produzir etanol anidro a uma
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concentracdo de 99,7%, em massa, pois essa concentracdo permite a estocagem de etanol por

alguns meses sem ficar abaixo do padrao minimo de 99,3%.

Para a separacdo de componentes em mistura terndria na destilacdo extrativa sdo
utilizadas duas colunas de destilagdo. Uma coluna é chamada € a coluna extrativa e a outra coluna
€ a de recuperacdo do solvente. A primeira coluna tem a fun¢do de mudar a volatilidade relativa
dos componentes, enquanto que a segunda coluna tem a fun¢do de recuperar o solvente usado no

processo (BRITO, 1997).

Além das colunas de extragdo e de recuperagdo, o processo de destilacdo extrativa
apresenta, em sua corrente de reciclo, uma bomba hidrdulica e um mixer ligado a fonte de make-

up de solvente do sistema, conforme descrito na Figura 3.1.

EXTRACAO

ETANOLA
RECUP
E>— ETANOLH >
MEG-H?20
MEG-REC
IFyT=ray!
MEG
MIXER TROG-CLR

Figura 3.1 Representacdo da simulacdo do processo de destilacdo extrativa realizada pelo

simulador Aspen Plus.
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3.3. Descricao das simulacoes

As simulacdes foram iniciadas ao se utilizar o médulo de simulacdo de processos Aspen

Plus User Interface do pacote Aspen Plus/Process Modeling V7.3.

Na érea de trabalho do simulador Aspen Plus foram inseridos os equipamentos comuns da

area de destilagao extrativa do setor sucroalcooleiro.

Os equipamentos utilizados em todas as simulac¢des sdo descritos a seguir:

2

RadFrac block: Esse icone representa as colunas de destilacdo do sistema
(colunas de desidratagdo e de recuperagdo) usadas nesta simulagdo. RadFrac
€ um modelo rigoroso de destilacio multiestdgios para simular todos os
tipos de operacdes de fracionamento de liquidos de vapor. Os dados de
entrada especificos referentes as colunas de destilacdo encontram-se na

Figura 3.1.

Pump block: Este icone representa a bomba utilizada nesta simulagdo, com
func¢do de alterar a pressdo de um fluxo. Este bloco representa uma bomba
real, ou pode ser usado para representar o aumento de pressdao devido a
altura de liquido em tubos verticais. Os dados de entrada especificos

referentes a bomba de destilacdo encontram-se na Figura 3.1.

Mixer: Esse icone combina diferentes correntes em uma unica corrente de

fluxo, sendo utilizado na forma de um misturador. Pode ser utilizado para

adicionar uma nova corrente no sistema, na forma de makeup.
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Material Streams: Esse icone conecta modelos de unidade de operagdo

i (blocos) e de fluxo de transferéncia de massa. Material Streams pode
Material conectar diferentes secoes do mesmo modelo de unidade de operagdao por
STRE&MS

meio das correntes de produto, sendo utilizada, também, como fonte de

alimentacdo ou energia.

Run: Esse icone € usado quando sdo completadas as especificagdes de
entrada para a execucdo na interface do usudrio. Quando o indicador de
N> status na barra de ferramentas da janela principal relata que os dados
obrigatorios de entrada estdo completos, ou os dados de entrada mudaram,

pode-se executar a simulagdo.

As Tabelas 3.1 e 3.2 descrevem os principais dados referentes aos equipamentos
simulados no processo de destilacdo extrativa para concentracdo do produto etanol anidro igual a

99,7%, em massa.

Tabela 3.1 Dados referentes aos parametros de operacao das colunas de destilacdo do processo

de desidratagdo do etanol.

Especificagdes Coluna Extrativa Coluna de Recuperacao
Ndmero de estdgios 350! 15
Pressdo da coluna (kPa) 101,31 " 101,3

) Etanol hidratado 42500
Vazao de alimentacao (kg/h) -
Solvente 25500

Etanol hidratado 33

Posicdo de alimentagdo Solvente 310 4
Tipo de condensador Total Total
Razao de refluxo 1,1 0,3
Vazao de destilado (kg/hr) 39630 -
Vazao de produto de fundo (kg/hr) - 25495

Fonte: Dias (2008) ™ ¢ Junqueira (2010) ™.
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Tabela 3.2 Dados referentes aos parametros de operacao dos demais equipamentos no processo

de destilacdo extrativa.

Equipamento

Bomba hidraulica

Eficiéncia da bomba 0,75
Eficiéncia mecanica da bomba 0,99
Pressdo de descarga (kPa) 101,3
Condensador

Temperatura de saida (°C) 100,0
Pressdo de operacao (kPa) 101,3
Make-up

Pressao (kPa) 101,3
Temperatura (°C) 100,0

Os métodos de cdlculos utilizados nesta simulacdo foram baseados nos modelos de

equilibrio e sem perda de carga.
3.3.1 Design Spec

Design-Spec é o bloco de cédlculo que permite a definicdo de uma varidvel de processo
que € calculada durante a simulacdo. Na especificacdo dessa varidvel é necessdrio identificar qual
varidvel de processo deve ser ajustada para atender a essa especificacao. Por esta razao, os blocos

Design-Spec podem ser utilizados como controladores de realimentacao.

Ao se utilizar este bloco é necessério especificar quais varidveis do modelo devem ser
fixadas, que valores devem ser fixados e quais varidveis de entrada do modelo podem ser

manipuladas. Podem ser incluidas declaracdes de Fortran em blocos do Design-Spec.
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3.3.2 Analise de Sensibilidade

A andlise de sensibilidade foi usada para avaliar o efeito das mudangas nas saidas do
processo, ao variar dados de entrada, e para determinar as condi¢des ideais de funcionamento do
processo. Essa ferramenta é usada para variar um ou mais parametros do fluxograma e estudar o
efeito que essas variagdes causam ao sistema. Nesta tese foi utilizada a andlise de sensibilidade

apds a realizacdo da simulagdo do processo de desidratacdo extrativa com monoetilenoglicol

(MEG).

E possivel utilizar a andlise de sensibilidade para verificar se a solu¢do de uma
especificacdo de design encontra-se dentro do intervalo da varidvel manipulada. A andlise de

sensibilidade também pode ser usada para realizar simples otimizacdo do processo.

No Apéndice, as Figuras A.1 a A.7 descrevem como € utilizada a andlise de sensibilidade.
No exemplo descrito no Apéndice (Figuras A.1 a A.7) foi realizada esta anélise de sensibilidade

variando a posi¢cdo de alimenta¢do na coluna de destilagdo.
3.3.2.1 Niimero de estdgios

Foi realizada a anélise de sensibilidade para verificar a operacdo das colunas com menos

estagios, sem alteragdes nos parametros operacionais da coluna.

Para realizar o célculo do nimero de estdgios e do consumo de vapor no refervedor da
coluna de destilacdo foi necessdrio calcular a entalpia e temperatura do vapor que € consumido

nesta mesma coluna.

Nolasco Junior (2014) relata que o vapor saturado consumido no refervedor de colunas de
destilacdo extrativa € de 10 bar e que € necessdrio que a temperatura deste vapor seja, de pelo

menos, 15°C acima da temperatura de saida do liquido aquecido no refervedor.

As caracteristicas fisicas do vapor saturado a 10 bar € de 179,88°C e de 663,07 kcal/kg de
vapor (ASCO JOUCOMATIC, 2014). Como a temperatura de saida do liquido aquecido no

refervedor coluna de destilacdo extrativa é de 137,3°C, segundo descrito pelo simulador, o vapor
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saturado de 10 bar esta acima de 15°C (42,63°C) em relacdo a temperatura do fundo da coluna,

em que este vapor pode ser utilizado sem maiores problemas nesta coluna de destilacdo extrativa.

A Tabela 3.3 descreveu do consumo de vapor no refervedor para coluna de destilagdo
extrativa com diferentes estdgios em seu projeto, considerando a fracdo mdssica de etanol anidro

obtido no topo da coluna.

Tabela 3.3 Resultados da andlise de sensibilidade e consumo de vapor no refervedor da coluna

de destilacdo extrativa com diferentes estdgios.

Estagios Poténcia refervedor Fragdo mdssica Consumo de vapor
(kcal/s) de etanol anidro (kg/1 etanol anidro)
32 2341,97 97,1 0,272
33 2241,73 99,0 0,251
34 2216,88 99,6 0,245
35 2212,65 99,7 0,244

Nota: Esses dados tiveram por base a razdo de refluxo de 1,1, temperaturas de
alimentacdo de MEG e etanol hidratado iguais a 100 e 81,7 °C, respectivamente. A
fracdo mdéssica de MEG no fundo foi de 0,897, com vazdo de destilado de 39630
kg/h de etanol anidro e entalpia do vapor de 10 bar igual a 663,07 kcal/kg.

Os resultados na andlise de sensibilidade mostram que 35 estdgios tedricos apresentaram
maior concentra¢do de etanol anidro no topo da coluna extrativa e maior quantidade de etanol

anidro produzido em relac@o aos outros estdgios tedricos estudados.

Os resultados mostram que a coluna com 35 estdgios apresenta maior vantagem em
relacdo as colunas de desticdo extrativa com menos estidgios, em que possui também menor

consumo de vapor em relagdo aos outros tipos de colunas.

Para a coluna de recuperacdo, que opera a pressio atmosférica, solvente
monoetilenoglicol sai como produto de fundo da coluna de recuperacdo na temperatura de
197,3°C. Como o vapor saturado de 10 bar e 179,88°C ndo atinge a temperatura requerida no

refervedor da coluna de recuperacdo € necessdrio realizar a alimentacdo do refervedor da coluna
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de recuperacdo com vapor de pressdo e temperatura mais elevados. A pressdo e temperatura do
vapor saturado alimentado no refervedor da coluna de recuperacdo foi de 22 bar e 217,24°C

(ASCO JOUCOMATIC, 2014), esse vapor apresentou entalpia de 668,54 kcal/kg.

Foi calculado o consumo de vapor na coluna de recuperagdo considerando a variagao de
estdgios nesta coluna e obteng¢do de fracdo de monoetilenoglicol acima de 0,99, conforme

descrito na Tabela 3.4.

Tabela 3.4 Resultados da andlise de sensibilidade referentes ao nimero de estigios tedricos da

coluna de recuperagdo descritos pelo simulador Aspen Plus®.

Fraciio méssica de Fracdo méssica Poténcia do Consumo de
Estagios é(; 42 10 PO de MEG no refervedor vapor
8 P fundo (kcal/s) (kg/litro et.)
12 0,991 0,99 826,9 0,090
13 0,994 0,99 833,3 0,091
14 0,994 0,99 834,5 0,091
15 0,995 0,99 834,7 0,091

Nota: A alimentacdo foi realizada no prato 8, com producdo de etanol anidro de 39630

kg/hora e vapor de 20 bar a 212,37°C (668,54 kcal/kg de vapor).

A coluna de recuperacdo com 15 estdgios apresentou valor de concentracdo de
monoetilenoglicol no fundo da coluna préxima a pureza, pureza de d4gua no topo da coluna maior
do que em colunas com menos estdgios e aproximadamente o mesmo consumo de vapor em
relacdo a colunas com menos estdgios, sendo considerado este o nimero de estidgios para a

coluna de recuperacao.

3.3.2.2 Posigao de alimentacdo

Foi realizada a andlise de sensibilidade para verificar qual a melhor posi¢do de

alimentacdo, tanto de monoetilenoglicol quanto de etanol hidratado, da coluna de desidratagao.

A andlise de sensibilidade para a coluna extrativa foi realizada com as correntes de

alimentagcdo de monoetilenoglicol no estagio 3 e de etanol hidratado no estigio 33. Os resultados
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mostraram que, para as variacOes das posi¢des de alimentacdo nos pratos citados acima, as
concentracdes de etanol anidro no topo da coluna foram em torno de 99,7%, em massa. Os

resultados sdo descritos na Tabela 3.5.

Tabela 3.5 Resultados das posi¢des de alimentag¢do no topo (monoetilenoglicol) e fundo (etanol

hidratado) para a coluna de destilagdo extrativa.

. Fracado Fracado Estécio de Fracdo Fracdo
Estigiode  pjssicade  massica de ¥ £ tacio Mdssicade  missica de
alimentacdo  ¢ap0] no MEG no a érenz?aig?o etanol no MEG no
de MEG topo fundo topo fundo
3 0,99690 0,89715 27 0,99716 0,89871
4 0,99704 0,89823 28 0,99727 0,89871
5 0,99702 0,89832 29 0,99732 0,89871
6 0,99698 0,89833 30 0,99731 0,89871
7 0,99692 0,89833 31 0,99727 0,89871
8 0,99684 0,89833 32 0,99715 0,89871
9 0,99675 0,89833 33 0,99685 0,89871

Nota: Esses dados tiveram por base a razdo de refluxo de 1,1, temperaturas de
alimentacdo de MEG e etanol hidratado iguais a 100 e 81,7 °C, respectivamente, com

35 estagios na coluna.

Para a andlise de sensibilidade realizada para a corrente de alimentacdo de
monoetilenoglicol, entre os estdgios 3 a 9 mostrou que o calor consumido no refervedor foi de
0,243 kg de vapor por litro de etanol (9272,6 kW), com posi¢do de alimentacdo de etanol no

estagio 33.

Para a alimentacdo da corrente de etanol hidratado, entre os estdgios 27 a 32 o consumo
de vapor no refervedor foi 0,242 kg de vapor por litro de etanol anidro (9259,9 kW), com

alimentagdo de etanol no estagio 3.

Os resultados mostraram que, para as variacoes das posi¢Oes de alimentacdo nos pratos da

coluna extrativa, a alimentacdo de monoetilenoglicol no prato 4 e de etanol hidratado no prato 29
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se obteve as maiores concentracdes de etanol anidro no topo da coluna extrativa, conforme

mostrado na Tabela 3.5.

Ao realizar a simulagdo para as posi¢oes de alimentacdo de monoetilenoglicol no estagio
4 e de etanol hidratado no estdgio 29 obteve como resultado o consumo de vapor no processo

igual a 0,218 kg de vapor por litro de etanol anidro (8331,0 kW).

Foi, também, realizada a andlise de sensibilidade para verificar qual a melhor posi¢ao de
alimentacgdo da coluna de recuperacdo de monoetilenoglicol. A corrente que alimenta a coluna de

recuperagdo provém do fundo da coluna de desidratacio.

Foi realizada a anédlise de sensibilidade para a coluna de recuperagdo de monoetilenoglicol
com a variagcdo na posicao de alimentacio entre os pratos 4 a 12, com base em uma coluna de 14

estdgios. Os resultados estao descritos na Tabela 3.6.

Tabela 3.6 Resultado da anélise da sensibilidade das posicdes de alimentacdo da mistura

agua/monoetilenoglicol na coluna de recuperacao.

Estagio de

limentacs Fracado Fracdao méssica Fracdo mdssica Consumo de vapor
AUMENtAGAONA 1 4asica de de MEG no de MEG no na coluna
coluna de ; .
~ dgua no topo fundo topo (kg/1 etanol anidro)
recuperagao
4 0,9871 0,998 6,8E-03 0,09
6 0,9954 0,999 6,2E-05 0,09
8 0,9954 0,999 4,8E-07 0,09
10 0,9954 0,999 2,0E-08 0,09
12 0,9385 0,995 3,7E-02 0,09

Os resultados mostraram que, para as variacdes das posi¢des de alimentagdo nos estagios
da coluna de recuperagdo, a alimentacdo entre os estdgios 6 a 10 obtiveram a mesma e maiores

fracdes de dgua no topo da coluna para 0 mesmo consumo de vapor no refervedor.
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A temperatura da mistura MEG/4gua que alimenta a coluna extrativa, que € de 137,3°C,
influencia na melhor posi¢do de alimentacdo a ser adotada para a separacdo dessa mistura. A

Figura 3.2 apresenta o perfil de temperatura para a coluna de recuperacio.
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Temperatura (°C)
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100,0

Figura 3.2 Perfil de temperatura da coluna de recuperacdo, com posi¢ao de alimentacdo no
estagio 10.

A temperatura no estagio foi de 142,0°C, sendo préxima a temperatura de alimentacdo da
mistura MEG/4agua (137,3°C). Como a temperatura da corrente de alimentacdo € proxima ou
igual a temperatura de um estagio especifico faz com que a separacdo da mistura seja facilitada.
Para temperatura de corrente de alimentacdo diferentes para um estdgio especifico pode fazer
com que a separacdo seja dificultada como, por exemplo, se a alimentacdo da mistura MEG/4agua
sendo no estdgio 3 ou estdgio 13, apresentando diferenca acentuada de temperatura do estdgio em

relacdo a temperatura da mistura.

3.3.2.3 Razao S/F

A razdo S/F para o caso do etanol com monoetilenoglicol (MEG) foi de 0,6, com
alimentagdo na coluna extrativa de 42.500 kg/h de etanol hidratado e 25.500 kg/h de

monoetilenoglicol.
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O valor obtido de 0,6 da razdo S/F teve como objetivo avaliar a quantidade necessdria de

MEG para que o etanol anidro produzido possua concentracao mdssica de 99,7%.

3.3.2.4 Razdo de refluxo (RR)

Foi realizada a andlise de sensibilidade para a variacdo da razao de refluxo para a coluna

de destilac@o. Os dados obtidos estdo relatados na Tabela 3.7:

Tabela 3.7 Descricdo dos resultados da andlise de sensibilidade para a variacdo da razdo de

refluxo na coluna de destilacdo extrativa.

Razao de

Fracdao méssica de Fracao Calor consumido Consumo de vapor no
reflluxo (rlla etanol anidro ~ madssica MEG  pelo refervedor refervedor
cofuna Ne produzido no fundo (kcal/s) (kg/1 etanol)
destilacao

0,8 0,9957 0,90 1544,62 0,17
0,9 0,9965 0,90 1765,96 0,19
1,0 0,9969 0,90 1988,17 0,22
1,1 0,9971 0,90 2210,78 0,24
1,2 0,9972 0,90 2433,62 0,27
1,3 0,9972 0,90 2656,58 0,29
1,4 0,9973 0,90 2879,60 0,32

Nota: Esses dados tiveram por base temperaturas de alimentacdo de MEG e etanol hidratado

iguais a 100 e 81,7 °C, respectivamente.

Os resultados obtidos mostram que a razao de refluxo igual a 1,1 apresentou concentragdo
acima de 99,7% em massa. Para cada aumento da razao de refluxo em intervalos de 0,1 ocorre
acréscimo do consumo da energia no refervedor de aproximadamente 0,025 kg vapor/litro de

etanol anidro.

Na coluna de recuperacao foi também realizada a andlise de sensibilidade. Os resultados

obtidos sao descritos na Tabela 3.8.
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Tabela 3.8 Descri¢do dos resultados da anélise de sensibilidade para a variacdo da razdo de

refluxo na coluna de recuperagdo.

~ ~ . Calor Vapor
Razdo de refluxo Fragao Fracdo méssica . .
P consumido pelo consumido pela
na coluna de madssica de de MEG no
recuperagio dgua no topo fundo e coluna (kg/l
(kW) etanol anidro)
0,20 0,972 0,999 3307,3 0,087
0,30 0,983 0,999 3558,8 0,093
0,40 0,987 0,999 3726,3 0,098
0,50 0,990 0,999 3893,7 0,102
0,60 0,994 0,999 4061,2 0,106

A Tabela 3.8 descreve que os resultados para as diferentes razdes de refluxo apresentaram

o mesmo valor para a fracdo méassica de monoetilenoglicol no fundo da coluna.

A Tabela 3.8 mostra que com o aumento da razdo de refluxo ocorreu aumento na fragao
massica do topo e no consumo de vapor no refervedor, considerando que a vazdo mdssica de

MEG foi de 25495,0 kg/hora na saida da coluna, com temperatura de 195,2°C.
3.3.2.5 Variagdo de temperatura na alimentagdo (monoetilenoglicol)

Foi realizada a simulacdo da influéncia da variacdo da temperatura da corrente de
alimentacdo analisando a concentracdo de saida do etanol anidro e energia consumida no
refervedor.

Para a andlise de sensibilidade foi considerado que a corrente do monoetilenoglicol que
provém da coluna de recuperagdo, por meio de reciclo, apresenta temperatura de 195,3°C,
passando por um trocador de calor para diminui¢do de sua temperatura para ser alimentado na
coluna extrativa.

Os resultados descritos na Tabela 3.9 mostram também a reducdo de energia no
refervedor quando se utiliza maior temperatura na corrente de MEG na alimentac¢do da coluna

extrativa.
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Tabela 3.9 Descricdo dos resultados da andlise de sensibilidade para a variagdo da temperatura

na corrente de alimentacdo de solvente (MEG).

Fragdo Calor retirado Cal rado vel Calor Consumo de vapor

. massica de  pelo trocador de tio(é;;zt;r;e 25;0 consumido no no refervedor
etanol no calor (ke /1 etanol anidro) refervedor (kg /1 etanol

topo (keal/s) g (keal/s) anidro)

80 0,9971 5523 0,06 2301,0 0,25

100 0,9971 463,7 0,05 22125 0,24

120 0,9970 372,0 0,04 2121,0 0,23

140 0,9969 2713 0,03 20264 0,22

160 0,9968 179,5 0,02 1928,8 0,21

Nota: Esses dados tiveram por base a razdo de refluxo de 1,1, as concentracdes de MEG e de

dgua no fundo da coluna foram de 90,0% e 10%, respectivamente.

As colunas que representam o calor retirado pelo trocador de calor descrevem a retirada
de calor necessdrio para reducdo de temperatura da corrente de monoetilenoglicol que ¢é
alimentada na coluna extrativa. Para a reducdo de temperatura de 197,3°C de monoetilenoglicol
que sai no fundo da coluna extrativa para 80,0°C € necessdrio que o trocador de calor transfira
552,3 kcal/s, ou 0,06 kg/l de etanol anidro, de energia para um fluido refrigerante para reducao

dessa temperatura.

A Tabela 3.9 mostra que quanto menor a temperatura da corrente de monoetilenoglicol
alimentada na coluna extrativa, maior deverd ser a energia transferida para o fluido refrigerante
realizada pelo trocador de calor. Os resultados da Tabela 3.9 tambem mostram que quanto menor
a temperatura desejada para a corrente de monoetilenoglicol, maior serd o consumo de energia do

refervedor para elevar a temperatura do monoetilenoglicol no fundo da coluna.

A Tabela 3.9 mostra a vantagem em operar a coluna de destilacdo extrativa em
temperaturas mais altas possiveis, nestas temperaturas € necessirio menos energia para elevar a

temperatura do monoetilenoglicol pelo refervedor.
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Para aumento de temperatura de alimentacdo da coluna de recuperacdio com

monoetilenoglicol, de 100°C para 160°C, ocorreu reducdo do consumo de vapor em 12,5%,

mostrando a vantagem em utilizar temperaturas mais altas na corrente de alimenta¢do do

solvente. E importante ressaltar que a elevadas temperaturas o monoetilenoglicol sofre

considerdvel degradacdo, sendo necessdrio um estudo experimental para avaliar até qual

temperatura o monoetilenoglicol opera em destilacao extrativa sem sofrer degradacao.

3.3.2.6 Variagdo de temperatura na alimentagao (etanol hidratado)

Foi realizada a andlise de sensibilidade, por meio da Tabela 3.10, descrevendo os

resultados obtidos pela variacdo da temperatura, concentragdo de etanol e o gasto energético no

refervedor, considerando a temperatura de alimentacdo de etanol hidratado igual a 20°C.

Tabela 3.10 Descricdo dos resultados da anélise de sensibilidade para a variacdo da temperatura

na corrente de alimentacdo de etanol.

°C Concentragdo de ~ Consumo de vapor Consumo de vapor Energia do
etanol no topo no aquecedor no refervedor refervedor
(%, massa) (kg/1 etanol) (kg/1 etanol) (kg/1 etanol)
70,0 99,71 0,05 0,55 0,60
80,0 99,73 0,35 0,24 0,59
100,0 99,73 0,36 0,23 0,59
120,0 99,73 0,37 0,22 0,59

Nota: Esses dados tiveram por base a razdo de refluxo de 1,1, temperatura de

alimentacdo de MEG igual a 100°C.

Algumas andlises podem ser realizadas por meios dos resultados da Tabela 3.10, tomando

por base em que as maiores concentragdes do etanol anidro produzido e menor consumo de vapor

se encontram em temperaturas de alimentacdo de etanol hidratado acima de 80°C.

A alimentacdo da coluna extrativa com etanol hidratado com temperatura de 70°C, que é

menor que a temperatura de vaporizacdo do etanol (77°C) (PETROBRAS, 2014), apresenta
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consumo de vapor no refervedor mais do que o dobro do que em temperaturas acima da

temperatura de vaporizacao do etanol (77°C).

Considerando que a alimentagdo de etanol hidratado na coluna de destilagdo extrativa seja
acima de 80°C, ocorre elevado consumo de vapor no trocador de calor necessario para aquecer o
etanol hidratado em temperaturas superiores a de sua vaporizacdo, chegando a ser necessario um

consumo de vapor superior a sete vezes.

Mesmo que utilize como liquido de aquecimento do etanol hidratado o monoetilenoglicol
através de um trocador de calor, como mostrado na Tabela 3.9, € necessario o fornecimento de
mais de 80% de vapor no trocador de calor, além da energia de troca térmica disponivel no

monoetilenoglicol.

Nolasco Junior (2014) recomendou que seja utilizado na alimentagdo da coluna de
destilacdo extrativa o etanol hidratado com temperatura de 81,7°C, que € produzido nas colunas
de destilacdo convencionais. O etanol hidratado sendo utilizado de forma continua, sem que seja
armazenado em um tanque de estocagem que faria sua temperatura reduzir, faz com que nao seja
utilizado vapor para aquecimento do etanol hidratado e economizando o processo em mais de 30

kg vapor por litro de etanol.

3.3.2.9 Valores otimizados da simulacdo do processo de destilacdo extrativa

Os valores dos pardmetros otimizados para a coluna de desidratacdo e recuperagdo estdao
descritos na Tabela 3.13. Para a coluna extrativa, os valores descritos na Tabela 3.10 fazem
referéncia a concentragdo de saida de etanol anidro igual a 99,7%, em massa, enquanto que para a
coluna de recuperacdo faz referéncia a concentracdo de saida de MEG superior a 99,8%, em

massa.
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Tabela 3.11 Descric¢do dos valores otimizados das andlises de sensibilidade realizadas neste

capitulo.
Coluna de Desidratagao
Numero de estdgios tedricos 35 estagios
Posi¢do de alimentacdo de etanol prato 29
Posicdo de alimentacdo de monoetilenoglicol prato 4
Calor no refervedor 9268,0 kW
Razao de refluxo 1,1
Temperatura de alimentagdo de etanol 81,7 °C
Coluna de Recuperacao
Numero de estdgios tedricos 14 estagios
Posicdo de alimentacdo prato 6
Calor no refervedor 3493,4 kW
Razao de refluxo 0,4
Temperatura de alimentagdo de etanol 137,1 °C

As perdas de monoetilenoglicol no processo foram de 5,0 kg/h, em que 1,380 kg/h saiu
como produto de topo, juntamente com o etanol anidro na coluna extrativa, e 3,620 kg/h saiu

como produto de topo juntamente com a dgua, na coluna de recuperacio, com pureza de 99,0%.

3.3.2.10 Composigdo mdssica do liquido na coluna extrativa

Foi realizada a andlise grafica da composi¢do da fase liquida dos componentes para a
variacdo da razdo de refluxo, energia no refervedor e posicdo de alimentacdo para a coluna

extrativa.

A Figura 3.4 apresenta o caso inicial da composi¢do da fase liquida através da coluna
extrativa, representados pelo etanol, d4gua e monoetilenoglicol. A posicdo de alimentacdo de

etanol hidratado esta no prato 29 e a posicdo do solvente estd no prato 4.
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Figura 3.3 Variacdo da composi¢do da fase liquida através da coluna de destilacdo extrativa,

segundo dados da Tabela 3.10. Nota: A energia do refervedor, para os parametros apresentados

nesta figura foi de 18,54 kWh/t cana (9268,0 kW) e razdo de refluxo de 1,1.

Observa-se que as mudancas de perfis de concentracdes dos componentes etanol,

monoetilenoglicol e 4gua encontram-se nos estagios 4 e 29.

A partir do ponto de introducdo do solvente (estdgio 4) até o estidgio 21, onde a
composi¢do de etanol e monoetilenoglicol sdo iguais, nota-se que nao ha significativa mudancga

de composicao do solvente na fase liquida.

A concentragdo de etanol alcanca os menores niveis de concentracdo a partir do estagio
30, devido principalmente a sua alta volatilidade e a temperatura do fundo da coluna extrativa

que chega a aproximadamente 135°C (1 atm).

As Figuras 3.5 e 3.6 representam a variacdo da composi¢do da fase liquida dos

componentes pela razdo de refluxo de 0,9 e 1,5, respectivamente.
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Figura 3.4 Variacdo da composicdo liquida através da coluna de destilagdo extrativa, para razao

de refluxo igual a 0,9. Nota: O consumo de vapor no processo foi de 0,242 kg de vapor por litro

de etanol anidro produzido (9268,0 kW).

A Figura 3.5 mostra que em menor razio de refluxo, a concentragcdo liquida de etanol e
monoetilenoglicol, no estagio 4, sdo proximas. Como a razdo de refluxo é menor, logo menos
etanol retorna a coluna extrativa e a concentragdo de etanol nos primeiros estdgios ¢ menor se

comparado com razdes de refluxos maiores, como se pode observar na Figura 3.6.
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Figura 3.5 Variacdo da composicdo liquida através da coluna de destilagdo extrativa, para razao
de refluxo igual a 1,5. Nota: O consumo de vapor no processo foi de 0,34 kg de vapor por litro de

etanol anidro produzido (13005,7 kW).

Para razao de refluxo de 1,5 na coluna extrativa, observa-se que nos estdgios do fundo da
coluna, a composi¢do méssica liquida de 4gua e monoetilenoglicol sdo maiores do que para os

demais casos, assim como a maior € a energia consumida no refervedor.

A Figura 3.7 descreve o perfil massico dos componentes através da coluna extrativa por
meio da variacdo da posi¢do de alimentagdo de solvente, do estagio 4 para 8, e mesma posicao de

alimentacdo de etanol hidratado, no estiagio 29.
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Figura 3.6 Variacdo da composicdo liquida através da coluna de destilacdo extrativa, para
posicdo de alimentagdo de MEG no estdgio 8. Nota: O consumo de vapor no processo foi de

0,242 kg de vapor por litro de etanol anidro produzido (9268,0 kW).

A Figura 3.7 mostra a desvantagem que se tem ao utilizar a posicdo de alimentacdo de
solvente em estdgios mais afastados do topo da coluna. Devido a posi¢do de alimentacio ser no
estdgio 8, observa-se uma drea de transferéncia de massa ndo utilizada na coluna extrativa, entre

os estdgios 3 a 6.

A Figura 3.8 descreve o perfil massico dos componentes através da coluna extrativa por
meio da variacdo da posi¢do de alimentacdo de monoetilenoglicol, do estdgio 4 para 8, e de

etanol hidratado, do estagio 29 para o estigio 33.
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Figura 3.7 Variacdo da composicdo liquida através da coluna de destilacdo extrativa, para
posicdo de etanol hidratado no estagio 8. Nota: O consumo de vapor no processo foi de 0,243 kg

de vapor por litro de etanol anidro produzido (9272,0 kW).

Na Figura 3.8 observa-se o mesmo efeito mostrado na Figura 3.7 que é uma éarea de ndo
troca térmica entre os pratos iniciais da coluna extrativa. Outro problema observado na Figura 3.8
€ em relacdo aos estdgios finais da coluna extrativa, apos a alimentacio de etanol hidratado no
estdgio 33, onde existe um perfil de concentracio mdssica de dgua e monoetilenoglicol, com

menor transferéncia de massa entre os componentes.

As Figuras 3.9 e 3.10 representam a variacdo da energia do refervedor, para alimentacdo
de monoetilenoglicol e etanol hidratado nos estigios 8 e 33, respectivamente. Para a Figura 3.9
usou-se a energia (ou poténcia) de 12000 kW, e para a Figura 3.10 usou-se a energia (ou

poténcia) de 6000 kW.
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Figura 3.8 Variacdo da composicdo liquida através da coluna de destilagdo extrativa, com
consumo de vapor no processo de 0,314 kg de vapor por litro de etanol anidro produzido (12000

kW). Nota: a razio de refluxo para esse caso foi de 1,39.
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Figura 3.9 Variacdo da composicao liquida através da coluna de destilagdo extrativa, com
consumo de vapor no processo de 0,157 kg de vapor por litro de etanol anidro produzido (6000

kW). Nota: a razdo de refluxo para esse caso foi de 0,75.
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A Figura 3.9 mostra que com maior consumo de energia no refervedor, a concentragcdo
madssica na fase liquida de etanol na maioria dos estigios da coluna é maior que a de

monoetilenoglicol, facilitando a transferéncia de massa na coluna extrativa.

O perfil massico de etanol da Figura 3.9 mostrou fragdo mdssica dos estdgios
intermediarios da coluna entre 0,63 e 0,50, devido a alta razdo de refluxo. Esse fato mostra a
necessidade de estudos em colunas de destilagdo, com ideais razdes de refluxo e energia do
refervedor, para que apresentem o menor consumo de energia no refervedor e concentracdes

madssicas na fase liquida proximas entre soluto e solvente.

A Figura 3.10 mostra que o perfil mdssico da fase liquida através da coluna extrativa
apresentou concentragdo de etanol menor que a de monoetilenoglicol por quase toda a coluna. A

razao de refluxo de 0,75 contribuiu para menor concentragdo de etanol na coluna extrativa.

3.3.2.11 Composigdo mdssica do vapor na coluna extrativa

Foi realizada a andlise grafica da composi¢do do vapor dos componentes para a variagao

da razao de refluxo, energia no refervedor e posi¢io de alimentacdo para a coluna extrativa.

A Figura 3.11 apresenta o caso da composi¢do mdssica da fase vapor através da coluna

extrativa, representados pelo etanol, 4gua e monoetilenoglicol.
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Figura 3.10 Variacdo da composic¢ao do vapor através da coluna de destilacdo extrativa, segundo
dados da Tabela 3.10. Nota: O consumo de vapor no processo foi de 0,242 kg de vapor por litro

de etanol anidro produzido (9268,0 kW).

A posicdo de alimentagdo de etanol hidratado estd no prato 29 e a posi¢do do solvente esta
no prato 4. As mudancas de perfis de concentra¢des dos componentes etanol, monoetilenoglicol e
agua acontecem somente proximas do estagio 29, na alimentacdo de etanol hidratado e ao fundo

da coluna extrativa, onde se encontra o refervedor.

A Figura 3.11 mostra que a composicdo mdssica de vapor do etanol predomina, em
relacdo ao outros componentes, em maior parte da coluna extrativa, em que a temperatura dos

estagios 3 a 29 varia de 82 a 86 °C.

As Figuras 3.12 e 3.13 representam a variagdo da composi¢do do vapor pela razdo de

refluxo de 0,9 e 1,5, respectivamente.
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Figura 3.11 Variacdo da composi¢do de vapor através da coluna de destilacdo extrativa para

razao de refluxo igual a 0,9. Nota: O consumo de vapor no processo foi de 0,194 kg de vapor por

litro de etanol anidro produzido (7398,5 kW).
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Figura 3.12 Variacdo da composi¢do de vapor através da coluna de destilagdo extrativa, para
razdo de refluxo igual a 1,5. Nota: Nota: O consumo de vapor no processo foi de 0,34 kg de

vapor por litro de etanol anidro produzido (13005,7 kW).
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As Figuras 3.12 e 3.13 apresentam semelhancas entre os perfis de concentragdo méssica
de vapor dos componentes. Essa semelhanca se da pela maior volatilidade do etanol e da 4gua em

relacdo ao monoetilenoglicol através da coluna extrativa.

A Figura 3.14 representa a variacio da posicdo de alimentacdo de monoetilenoglicol do

estagio 4 para 8 e de alimenta¢@o de etanol hidratado do estdgio 29 para o estdgio 33.

10

Etanol

0g

0g

07

apor
ED

ol

ca de

Fragﬁn massi
03 4

02

01

1.0 (Topa) 3.0 5.0 7.0 9.0 11,0 13,0 15,0 17,0 L. 19,0 21.0 23,0 250 27,0 290 3.0 33.0[}-“““) 35,0
Estagio

Figura 3.13 Variacdo da composi¢do de vapor através da coluna de destilacdo extrativa, para

posicdo de etanol hidratado no estagio 8. Nota: O consumo de vapor no processo foi de 0,243 kg

de vapor por litro de etanol anidro produzido (9272,0 kW).

A Figura 3.14 mostra que ndo houve alteracdo no perfil massico dos componentes ao
alterar a posi¢cdo de alimentacdo de solvente do estdagio 4 para o estdgio 8. Para a alimentacdo de
etanol hidratado, que alterou do estagio 29 para o estagio 33, ocorreu rdpida alteracdo na
concentracdo de etanol e de dgua, sem que houvesse estabilizacdo da concentragdo nos estagios

finais.

As Figuras 3.15 e 3.16 representam o perfil de concentracio mdssico de componentes
através da coluna extrativa com variacdo da energia do refervedor, para a alimentacdo de

monoetilenoglicol no estdgio 4 e alimentacdo de etanol hidratado no estagio 29. Para a Figura
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3.15 variou-se a energia (ou poténcia) de 9000 kW para 12000 kW, e para a Figura 3.16 variou-se
a energia (ou poténcia) de 9000 kW para 6000 kW.
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Figura 3.14 Variacdo da composi¢do de vapor através da coluna de destilacdo extrativa, com

energia do refervedor igual a 12000 kW. Nota: a razao de refluxo para esse caso foi de 1,39.
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Figura 3.15 Variacdo da composi¢do de vapor através da coluna de destilagdo extrativa, com
consumo de vapor no processo de 0,157 kg de vapor por litro de etanol anidro produzido (6000

kW). Nota: a razdo de refluxo para esse caso foi de 0,75.
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A Figura 3.15 mostra que a alta energia (calor) cedida do refervedor a coluna extrativa faz
com que ocorra grande separacdo entre os compostos envolvidos no processo de destilacdo
extrativa. Entre os estdgios 30 a 34 observa-se alta composi¢ao de vapor de dgua nesses estagios,

assim como reduzida composicao de etanol.

A Figura 3.16 mostra que, em menor consumo de energia no refervedor, o tltimo estigio
da coluna (fundo da coluna) mostra, por meio do perfil de etanol, composicao massica de vapor
de etanol acima de 1%. A composi¢do de etanol no dltimo estdgio da Figura 3.16 demonstra a

necessidade de aumento energia no refervedor para que ndo ocorra perda de etanol no processo.

3.3.3 Eficiéncia de pratos

3.3.3.1.1 Método de calculo da correlagdo de O’Connell(1946)

O calculo da eficiéncia das colunas de destilagcdo extrativa e de recuperacao realizado por
meio da correlacdo de O’Connell requereu a viscosidade liquida e a volatilidade relativa no

estdgio em que se encontra a temperatura média entre o topo e o fundo da coluna.

A correlagdo de O’Connell foi discutida no Capitulo 2 e ela é dada por:
E,.=0,492(u, o) % (2.3)

Para a coluna destilagdo extrativa e de recuperacdo a temperatura média entre a
temperatura do topo e do fundo se encontrou no estigio 30 e 10, respectivamente. Para os
estdgios escolhidos das colunas de destilacdo extrativa e de recuperacao, a viscosidade liquida e a

volatilidade relativa sdo descritas na Tabela 3.12.
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Tabela 3.12 Descri¢do dos resultados de efici€éncia das colunas extrativas e de recuperacdo por
meio da correlagao de O’Connell.

Coluna extrativa  Coluna de recuperagao

Viscosidade liquida da mistura (cP) 0,471 0,698
Volatilidade relativa 0,457 0,482
Eficiéncia (%) 71,68 64,25

A coluna de destilagdo extrativa apresentou eficiéncia global de 71,68%, enquanto que a

coluna de recuperagdo apresentou eficiéncia global de 64,25%.

3.3.3.2.1 Método de cdlculo da correlagcdo de Barros e Wolf (1996)

O cdlculo da eficiéncia das colunas de destilacdo extrativa e de recuperagdo foi realizado
por meio de método iterativo. Os resultados obtidos dos perfis de condutividade térmica, massa
especifica, difusividade, massa molar, capacidade calorifica e viscosidade do modelo de
equilibrio (eficiéncia de 100%), por meio do simulador Aspen Plus, foram substituidos na
correlacdo de Barros e Wolf (1996). A eficiéncia de cada prato obtida por meio da correlacdo foi

inserida no simulador para gerar novos dados dos pardmetros citados anteriormente.

O processo iterativo para o célculo da eficiéncia de colunas de destilagcdo por meio da
correlacdo do Barros e Wolf (1996) alcangou convergéncia na décima iteracao.
As Figuras 3.16 e 3.17 mostram o perfil da eficiéncia do prato para as colunas extrativas e

de recuperagado calculadas por meio da correlacao de Barros e Wollf.
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Figura 3.16 Perfil da eficiéncia do prato para a coluna extrativa calculada por meio da correlacao

de Barros e Wolf.
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Figura 3.17 Perfil da eficiéncia do prato para a coluna de recuperagdo calculada por meio da
correlagdo de Barros e Wolf.

3.3.3.1.1 Eficiencia de Murphree
Foram calculadas as purezas dos produtos das colunas de destilacio extrativa e de
recuperagdo, como também a recuperagdo desses produtos, considerando o método de eficiéncia

de Murphree. A Tabela 3.13 descreve os resultados da pureza e recuperacdo dos produtos para

diferentes eficiéncias.
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Tabela 3.13 Descri¢do dos valores de pureza e de recuperacdo dos componentes estudados para

diferentes valores de eficiéncias Murphree para as colunas de destilacdo.

Eficiéncia Eficiéncia Eficiéncia Eficiéncia
de 100% de 70% de 50% de 30%
Coluna Extrativa
Pureza do etanol 99,7% 99,2% 96,8% 94,1%
Recuperacao do etanol 99.9% 99.4% 97.0% 94.6%
(D/F)
Coluna de Recuperacao
Pureza de
) ) 99,9% 99,4% 95,0% 90,2%
Monoetilenoglicol
Pureza da dgua 99,4% 90,2% 59,0% 28,0%
Recuperacio de
) ) 99,9% 99,4% 95,9% 90,2%
Monoetilenoglicol
Recuperacio de
99,9% 91,9% 60,1% 28,0%

Agua

A Tabela 3.13 relata a diminui¢do dos valores dos parametros analisados com a respectiva
diminui¢do na eficiéncia das colunas de destilacdo, com destaque para a pureza e recuperacao da

dgua que apresentou redugdo de pureza acima de 71,0%.

3.4 Conclusao

Este capitulo cumpriu o objetivo 1 desta tese, que foi o de realizar a otimizacdo do
processo de destilacdo extrativa utilizando como solvente o monoetilenoglicol para uma usina

sucroalcooleira.

Este capitulo serve de base para os capitulos seguintes desta tese, servindo de fator
comparativo para os diferentes casos que serdo utilizados posteriormente, como o uso de pressao

inferior a atmosférica nas colunas de destilacdo e uso de liquido 16nico no processo.

As correlacdo de O’Connell e a correlacdo de Barros e Wolf indicaram os valores das

eficiéncias das colunas de destilacdo, sendo menor que 60%.
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CAPITULO 4

COMPARACAO DA ENERGIA CONSUMIDA ENTRE COLUNAS ATMOSFERICAS E
DE BAIXA PRESSAO

Neste capitulo foi estudada a influéncia da pressao da coluna de destilacdo no processo de
destilacdo extrativa. O foco deste capitulo foi comparar a energia consumida em colunas de
destilacdo atmosféricas e de baixa pressd@o. A meta deste capitulo foi cumprir os objetivos 2 e 3

desta tese.

Mesmo havendo trabalhos na literatura que descrevem o processo de destilacdo extrativa,
como os de Junqueira (2010), Figueroa (2011), Gutiérrez Hernédndez (2013) e Figueiredo (2009),
pouco se discute sobre qual a pressdo de operacio ideal e os gastos energéticos do processo de

baixa pressao envolvidos no processo de destilacdo extrativa.

Os quatro autores citados anteriormente utilizaram em seus estudos a destilacdo extrativa
com diferentes pressdes na coluna de destilagdo. A seguir, serd estudada a influéncia da baixa

pressdo em colunas de destilacdo extrativas.

Foi realizada a simulag@o do processo de destilagdo extrativa com variagio da pressao das
colunas extrativa e de recuperacdo deste processo, usando como solvente o monoetilenoglicol,
com o objetivo de avaliar qual a melhor pressdo de operacdo de cada coluna e os efeitos dos

diferentes tipos de pressdo de operagdo de cada coluna.
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4.1 Vantagens da destilacio de baixa pressao.

Uma das vantagens da operacdo em baixa pressdo para o sistema etanol/dgua € o
deslocamento do azedtropo para esse sistema, como consequéncia da variacdo da pressao ocorre

a variacdo da concentrag¢do do etanol no azeétropo etanol/dgua (BLACK e DITSLER, 1972).

O principio basico da destilacdo nao € alterado pela operagao do sistema de baixa pressao

(RYANS; ROPER, 1986).

As correntes de liquido e vapor operam em contracorrente e estdo em equilibrio de

estagios, o liquido ¢ “esgotado” do componente volatil e o vapor ¢ enriquecido (KISTER, 1992).

Na destilacdo de baixa pressdo t€ém-se o condensador que tem a funcdo de separar os
gases condensdveis e ndo condensdveis (ar) do processo de destilacdo, a0 mesmo tempo a retirada
dos gases ndo condensdveis do processo, por meio de uma bomba hidrdulica, mantém a pressao

do sistema abaixo da atmosférica.

Ryans e Roper (1986) descreveram as vantagens da operagao do sistema de baixa pressao

no processo de destilacio; essas vantagens sao:

e Alta temperatura na destilacdo deve ser evitada em alguns processos para prevenir reacoes
indesejadas, degradagdes térmicas ou a polimerizacdo de materiais do processo.
Destilacdo de baixa pressdao € o meio tecnicamente vidvel de purificar materiais sensiveis

ao calor.

e Operacdes abaixo da pressao atmosférica aumentam a diferenca de temperatura disponivel
para a transferéncia de calor. A baixa temperatura, no processo de destilacdo, tem a
vantagem adicional de aumentar a separabilidade da mistura. Como regra, a razdo da

pressao de vapor para dois componentes aumentard com o decréscimo da temperatura.

e Quando a operacdo em baixa facilita a separacdo da mistura pela destilagdo, os custos
operacionais e de capital podem ser reduzidos diminuindo a razao de refluxo requerida ou

o numero de estagios de equilibrio requeridos.
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e A destilacdo de baixa pressdo pode ser utilizada quando um material téxico € destilado,

isso € requerido por razdes de seguranca.

Ryans e Roper (1986) também afirmaram que a destilacdo de baixa pressdo pode gerar
menores razdes de refluxo gerando menores fluxos de liquido e vapor dentro da coluna, como

também, melhoria na separacao pela reducdo da temperatura da coluna.

4.2 Desvantagens da operacao em baixa pressao

A principal desvantagem da destilag@o extrativa com pressdo reduzida € a necessidade de
colunas com diametros maiores porque o vapor € menos denso em baixas pressdes (RYANS e

ROPER, 1986).

A formacdo de baixa pressdo, no processo de destilacdo extrativa, requer a compra, a
operacdo € a manutencdo de um sistema bombas a vicuo, sendo um processo acoplado ao

processo de destilacdo extrativa.

Black (1980) estudou o processo de destilacdo extrativa de baixa pressdo do sistema
binario etanol/dgua. Ele concluiu que a produgdo de etanol anidro, voltada para a destilacdo
extrativa de baixa pressdo, ndo € atrativa porque requer um nimero elevado de estdgios, grande

razdes de refluxo e alto consumo de vapor, contrario ao relatado por Ryans e Roper (1986).

Em colunas de destilacdo de baixa pressdo, o volume especifico dos vapores que
ascendem a coluna é maior do que em colunas de destilacdo pressurizadas. O aumento do volume
especifico leva a necessidade de didmetros maiores nas colunas de destilacdo de baixa pressao

para a mesma capacidade (MOURA, 2014).

Ao utilizar o sistema de baixa pressdo, o projeto do condensador do sistema de destilacio
extrativa pode alcancgar o dobro da drea de troca térmica, devido a perda de carga do condensador
e menor diferenca de temperatura (as colunas de destilacio de baixa pressdo trabalham mais

frias) (MOURA, 2014).
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4.3 Bomba de Anel Liquido

Brakling (2014) recomenda o uso da bomba de anel liquido para o processo de destilacdo
extrativa, a qual pode ser usada como alternativa ao uso de ejetores de vapor, que permitem a
entrada de liquidos e sélidos, sendo ideal para processos umidos como filtracdo, secagem e

destilagdo (RYANS; ROPER, 1986).

A pressao final de suc¢do de uma bomba de anel liquido € limitada pela pressao de vapor
do liquido selante, em que a 4gua é geralmente usada como agente selador de bombas para

pressoes acima de 0,07 atm (RYANS; ROPER, 1986).

4.4 Calculos do consumo energético do modelo de baixa pressao na destilacao extrativa

A base dos dados utilizados para os célculos do gasto energético da coluna de destilacdo
do processo de destilagdo extrativa foi dada por meio da Tabela 4.1. Alguns desses dados sdo os
mesmos utilizados no Capitulo 3 para os calculos referentes a otimizacdo das colunas no

processo de destilacdo extrativa.

Tabela 4.1 Dados referentes aos parametros de operagcdo das colunas de destilagdo do processo

de desidratacdo do etanol.

Especificagoes Coluna Extrativa Coluna de Recuperacao
Numero de estdgios 35 12
Posi¢do de alimentacao Etanol hidratado - 29 8
Solvente 4
Tipo de condensador Total Total
Razao de refluxo 1,1 0,4
Vazao de destilado (kg/hr) 39630 -
Vazdo de produto de fundo (kg/hr) - 25495

Na sequéncia, foi realizada a variacio de pressdo nas colunas de destilagdo extrativa e de

recuperacgdo, em colunas de destilacdo que operam a 1,0 atm, 0,7 atm, 0,5 atm e 0,3 atm.
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Foi realizado esse estudo com diferentes pressdes, com colunas de um passe, com o

objetivo de avaliar em qual pressdao se obtém a maior redu¢do no consumo de vapor.

As Tabelas 4.2 e 4.3 mostram os resultados das simula¢des para o calculo do diametro da
coluna, volume especifico de vapor, razdo de refluxo e consumo de vapor no processo para

colunas de destilagao de um passe.

Tabela 4.2 Descricdo dos resultados da energia consumida no refervedor e cdlculo do didmetro

da coluna para estdgios de um passe e variacdo da pressdo na coluna extrativa.

Didmetro da  Volume especifico Consumo de vapor na

Razao de refluxo

coluna de vapor coluna
(m) (m3/kg) (kg vapor/l etanol)
1,0 atm 3,39 0,62 1,10 0,53
0,7 atm 2,76 0,91 0,24 0,32
0,5 atm 3,15 1,23 0,30 0,33
0,3 atm 3,74 1,98 0,36 0,33

Nota: A vazao de destilado foi de 39630 kg/h com fracdo mdssica de etanol anidro de 0,997.

Tabela 4.3 Descri¢ao dos resultados da energia consumida no refervedor e calculo do didmetro

da coluna para estdgios de um passe e variacao da pressdo na coluna de recuperacgao.

Diametroda Volume especifico ~ Consumo de vapor na

coluna de vapor coluna
(m) (m3/kg) (kg vapor/l etanol)
1,0 atm 1,70 1,69 0,09
0,7 atm 1,79 1,88 0,09
0,5 atm 1,84 2,43 0,08
0,3 atm 2,12 4,00 0,08

A Tabela 4.2 mostra como resultados que o aumento do didmetro da coluna extrativa em
relacdo a diminui¢do da pressdo na coluna, para as pressdes menores que a atmosférica. Esse

aumento do didmetro em colunas de baixa pressdo teve por base o aumento do volume especifico
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do vapor em menores pressdes de operacio da coluna extrativa. E interessante notar que os
resultados para pressdes de 0,7 e 0,5 atm apresentaram diametro da coluna extrativa menor que
para coluna extrativa que opera a pressdao atmosférica. Essa diminui¢ao no didmetro da coluna
teve como base a redugdo da razdo de refluxo para pressdes menores que a pressao atmosférica,
mas que apresentou aumento no didmetro da coluna, razdo de refluxo e volume especifico quanto

menor foi a pressdo abaixo de 1,0 atm.

A Tabela 4.2 também mostrou que a reducdo do consumo de vapor de quase a metade em
colunas de destilacdo extrativas que operam a pressdes menores que 1,0 atm em comparagdo com
colunas de destilagc@o extrativas atmosféricas, fator esse evidenciado pela diminuicao da razdo de

refluxo.

A Tabela 4.3 mostrou o aumento do didmetro da coluna de recuperacdo, em menores
pressoes, diretamente proporcional ao aumento do volume especifico do vapor em colunas de
recuperacdo. O consumo de vapor da coluna de recuperacdo apresentou pequena variagdo para os

niveis de pressoes apresentados.

4.5 Calculos do gasto de energia em colunas de destilacao que operam a 1,0 atm e 0,3 atm.

Foi realizado um estudo comparativo sobre o consumo de energia, no processo de
destilacdo extrativa, entre as colunas de destilagdo deste processo considerando que operam a 1,0
atm e 0,3 atm. Nesse estudo foi calculado o consumo de vapor necessdrio requerido pelos
refervedores para aquecimento da solug@o no fundo das colunas e a energia gerada pelas turbinas

a vapor que disponibilizam o vapor consumido nos refervedores.

Foi considerado que o vapor utilizado pelos refervedores provém numa caldeira a vapor e
esse vapor alimenta, primeiramente, uma turbina de contrapressdo a que opera a 65 bar e 480°C e,
posteriormente, o vapor de escape dessa turbina alimenta os refervedores das colunas de

destilacdo do processo de destilacdo extrativa.

A temperatura no fundo das colunas, fornecida pelos resultados das simulagdes no Aspen

Plus®, sdo dadas pela Tabela 4.4:
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Tabela 4.4 Temperaturas do liquido no fundo da coluna extrativa e de recuperacio para

diferentes pressoes, dadas pelo simulador Aspen Plus®.

Coluna Extrativa Coluna de Recuperagdo
1,0 atm 141°C 198°C
0,3 atm 96°C 164°C

Os dados da Tabela 4.4 sdao confirmados por meio da curva de equilibrio da mistura

monoetilenoglicol/dgua mostrados no Apéndice por meio da Figura A.8.

Nolasco Junior (2014) recomendou que a temperatura do vapor de alimentacdo do
refervedor deve ser acima de 15°C em relagdo a temperatura da solucdo no fundo da coluna de
destilacdo. A Tabela 4.5 utilizou parametros de vapor saturado na alimentagcdo do refervedor,
considerando que a temperatura do vapor fosse 15°C acima do que o valor do liquido no fundo da
coluna (Tabela 4.4). A Tabela 4.5 mostra os valores da temperatura e pressdao de vapor saturado

que terd como objetivo de calcular o consumo de vapor no processo.

Tabela 4.5 Temperatura do vapor saturado alimentado no refervedor com sua respectiva pressao.

Coluna Extrativa Coluna de Recuperacao
1,0 atm 179°C/10 bar 217°C/22 bar
0,3 atm 127°C/2,5 bar 179°C/10 bar

Fonte: Asco Joucomatic (2014).

Nesse estudo para o cdlculo do consumo de vapor no processo foram utilizados os dados
descrito nas Tabelas 4.2 e 4.3 para as pressoes de 1,0 atm e 0,3 atm, assim como, a vazdo de
etanol produzido, que foi de 49537,5 litros de etanol anidro por hora. A Tabela 4.6 descreve os

resultados para o consumo de vapor nas colunas de destilacdo.
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Tabela 4.6 Descricdo do consumo de vapor em cada coluna que opera a diferentes pressoes.

Consumo de vapor na Consumo de vapor na Total do processo
coluna extrativa coluna de recuperagdo (kg vapor/h)
(kg vapor/h) (kg vapor/h)
1,0 atm 262549 4458.,4 30713,3
0,3 atm 163474 3963,0 203104

A Tabela 4.6 mostra que ao utilizar 0,3 atm, ao invés de 1,0 atm, houve redugdo no
consumo de vapor igual a 33,7% ao comparar o consumo total das colunas do processo de

destilacdo extrativa, com diferenca de 10402,9 kg de vapor/h.

Para calcular a poténcia gerada pelas turbinas do processo de destilacdo extrativa foi
utilizado o software Turbine Steam - Consumption Calculator®. Esse software realizou o célculo
do consumo especifico de vapor considerando a temperatura e pressdo de entrada do vapor (65
bar/480 °C), a pressdo de saida (Tabela 4.5) e a eficiéncia da turbina (85%, dadas por Alves

(2011)). Os dados do consumo especifico do vapor sao dados pela Tabela 4.7.

Tabela 4.7 Consumo especifico de vapor para as colunas extrativas e de recuperagdo em

diferentes pressoes.

Consumo de vapor na Consumo de vapor na
coluna extrativa coluna de recuperagao
(kg vapor/kW.h) (kg vapor/kW.h)
1,0 atm 8,45 13,42
0,3 atm 5,55 8,45

Com os dados das Tabelas 4.6 ¢ 4.7 temos que a potencia gerada pela turbina é

representada pela Tabela 4.8.
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Tabela 4.8 Descricdo dos resultados para a potencia gerada pelas turbinas do processo de

destilacdo extrativa.

Poténcia gerada pela Poténcia gerada pela Poténcia total gerada
turbina cujo vapor turbina cujo vapor pelas duas turbinas
alimenta a coluna alimenta a coluna de do processo de

extrativa recuperagao destilacdo
(kW) (kW) (kW)
1,0 atm 3108,2 332,2 3440,4
0,3 atm 2943,0 469,2 3412,2

Como existe o excedente de vapor de 10402,9 kg de vapor/h ndo consumidos no processo
que opera a 0,3 atm, foi entdo realizado o calculo desse excedente considerando que a pressao de

exaustdo da turbina seja de 2,5 atm.

A poténcia gerada pela turbina pelo o excedente de vapor, que apresentou consumo
especifico de vapor de 5,55 kg vapor/kW.h a 2,5 bar, foi de 1873,1 kW. Assim, a poténcia total
gerada pelas turbinas no processo de destilacdo extrativa em colunas que operam a 0,3 atm

passou de 3412,2 para 5285,3 kW.

O processo de destilagdo extrativa apresentou um aumento de 53,62% ao utilizar o

processo com colunas que operam a 0,3 atm em relag@o as colunas que operam a 1,0 atm.

Como o excedente de energia ao utilizar colunas de baixa pressdo foi de 1844,9 kW ou
1,845 MW, € possivel realizar o cdlculo do ganho financeiro ao utilizar esse tipo de coluna. Para

realizacdo desse cdlculo foi considerado que:
e A usina sucroalcooleira opera durante o dia inteiro.

e O periodo de operacdo desta usina, ou o periodo de safra, é de 186 dias (Larson et

al.,2001).

e O custode 1 MW.h gerado € de 132,4 reais (Ministério de Minas e Energia, 2014).
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Com os valores acima apresentados e considerando o excedente de vapor em colunas de

baixa pressao foi constatado que o ganho financeiro foi préximo de 1,1 milhdo de reais.

4.6 Calculos de poténcia de bombas hidraulicas para sistemas de baixa pressao no setor

sucroalcooleiro

Para o célculo da poténcia da bomba de vacuo de anel liquido foi necessério predizer os
dados referentes ao volume total das colunas e as vazdes de entrada e saida dos produtos, sendo
estimados por Cartianu (2014) (comunicagdo pessoal). A estimacdo da poténcia da bomba vicuo
de anel liquido realizada por Cartinu (2014) teve por finalidade a realizacio de célculos como €

realizado para um projeto industrial.

A Tabela 4.6 descreve os dados necessarios utilizados para estimar a poténcia da bomba

da hidraulica de anel liquido.

Tabela 4.9 Dados referentes aos parametros de operacdo dos equipamentos no processo de

destilacdo extrativa necessdrios para o cdlculo da poténcia da bomba.

Equipamento

Coluna Extrativa

Coluna de recuperacao

Diametro da coluna (m)

Altura da coluna (m)

Volume da coluna (m3)

Entrada

MEG (m’/h // kg/h)

Etanol hidratado (m’/h // kg/h)
Mistura MEG/4gua (m’/h // kg/h)
Saida

Etanol anidro (m3/h /I kg/h)
Mistura MEG/4gua (m*/h // kg/h)
Agua (m’/h // kg/h)

MEG (m’/h // kg/h)

34
21,0
190,7

23,00 // 25.500
52,86 // 42.500

44,40 /1 39.630
25,80 // 28.300

1,8
9,0
22,9

25,80 // 28.300

2,90 //2.900
23,00 // 25.495
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Os célculos referentes a poténcia das bombas de vicuo de anel liquido foram estimados
por Cartianu (2014). Foi considerado para estabilizacdo da pressdo na coluna o tempo de 15
minutos na coluna extrativa, e de 10 minutos na coluna de recuperacdo. A faixa de seguranca

adotada foi de 10%.

A Tabela 4.7 descreve os dados referentes ao cdlculo da bomba de anel liquido realizada

por Cartianu (2014).

Tabela 4.10 Descri¢cao dos resultados da vazao de gases ndao condensaveis succionados pela

bomba de anel liquido e a respectiva poténcia da bomba necessdria para manter a baixa pressao

na coluna.
Equipamento Coluna Extrativa Coluna de recuperacao
Vazao Poténcia Vazao Poténcia
(m’/h // CFM?) (hp // kW) (m’/h // CFM) (hp // kW)
0,7 atm 978,0 // 576,6 40,0 // 29,8 118,0 // 69,4 10,0//7,5
0,5 atm 1157,0 // 680,0 60,0 // 44,7 209,0// 123,0 15,0// 11,2
0,3 atm 1304,0 // 767,5 75,0 // 55,9 550,0 // 323,7 40,0 // 29,8

Segundo Iwakabe et al. (2006), o fator de (1:3) é assumido para converter o trabalho

requerido pela bomba em equivaléncia de trabalho térmico.

A Tabela 4.8 converte os dados da poténcia da bomba hidraulica, descritos pela Tabela

4.7 em “kW”, em equivalente poténcia e energia térmica, segundo relatado por Iwakabe et al.

(2006).

* CFM significa pés ctibicos por minuto.
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Tabela 4.11 Descri¢do dos resultados da poténcia e respectiva energia consumida pela bomba de

anel liquido.

Coluna Extrativa Coluna de recuperacao
Poténcia Energia consumida Poténcia Energia consumida
convertida pela bomba convertida pela bomba
(1:3 kW) (kg vapor/litro de (1:3 kW) (kg vapor/litro de
etanol) etanol)
0,7 atm 29,8//89,4 0,002 7,5/122,5 0,001
0,5atm  44,7//134,1 0,004 11,2//33,6 0,001
0,3atm  55,9//167,7 0,004 29,8//89.,4 0,002

A Tabela 4.8 mostra que a energia consumida pela bomba hidrdulica € menor que 2% em
relacdo a energia consumida no refervedor, como descrito nas Tabelas 4.2 e 4.3. Isso evidencia
que a energia para a producdo de baixa pressdo € pouco relevante em comparagdo com a energia

consumida no refervedor.

4.6 Conclusao

Os resultados mostram que com a diminui¢do da pressdo na coluna extrativa, utilizando
como solvente o monoetilenoglicol, houve o decréscimo de etanol anidro produzido, isso mostra
que para produzir a mesma quantidade de etanol anidro da coluna atmosférica sdo necessarias

colunas maiores.

Os dados revelam que a energia consumida pela bomba hidraulica é pequena em relacao
ao gasto energético no refervedor da coluna de destilacdo. O gasto da energia consumida pela
bomba hidraulica corresponde a menos de 1% da energia consumida no refervedor para o caso da
coluna extrativa, e alcanca até 3% em relagdo a energia consumida no refervedor para o caso da

coluna de recuperacao.

Os resultados obtidos neste capitulo corroboraram os relatos de Moura (2014) de que os

custos de projeto de colunas de baixa pressd@o sdo o maior empecilho na implementacdo deste
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processo. Com o aumento de didmetro e com a baixa pressdo, ambos os fatores necessitam de
paredes de aco inox mais espessas (maiores que 0,5 polegadas) e anéis de véacuo a cada 0,5-1,0
metro, esses sdo os maiores problemas do processo de destilacdo de baixa pressdo, como foi

demonstrado neste capitulo.

99



REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS

ALVES, M. Estudo de sistemas de cogeracao em usinas de acticar e alcool, com utilizacao do
bagaco e palha da cana. Dissertacio (Mestrado em Engenharia Quimica) - Faculdade de
Engenharia Quimica, Universidade Estadual de Campinas. Campinas, 2011.

ASCO JOUCOMATIC. Informacoes técnicas. Disponivel em: < http://www.asconumatics.eu/
images/site/upload/_pt/pdf1/00099pt.pdf >. Acesso em: novembro de 2014.

BLACK, C. Distillation modeling of ethanol recovery and dehydration process for ethanol and
gasohol". Chemical Engineering Progress, 76(9), 78-85, 1980.

BLACK, C.; DITSLER, D. Dehydration of aqueous ethanol mixtures by extractive distillation.
Advances in Chemistry Series, v. 115, p. 1-15, 1972.

BRAKLING, P. Comunicacao pessoal, Vacuo Industrial Engenharia e Comércio, Margo de 2014.

CARTIANU, D. P. N. Comunicagao pessoal, ND Vicuo, Marco de 2014.

FIGUEIREDO, M. F. Obtencao de etanol anidro via destilacio extrativa: simulacido e
otimizacdo. Dissertacdo (Mestrado em Engenharia Quimica) — Centro de Ciéncias e Tecnologia,

Universidade Federal de Campina Grande. Campina Grande, 2009.

FIGUEROA, J. E. J Analise e otimizacao do processo de obtencao de etanol anidro, empregando
liquidos ionicos. Dissertacdo (Mestrado em Engenharia Quimica) - Faculdade de Engenharia

Quimica, Universidade Estadual de Campinas. Campinas, 2011.

GUTIERREZ HERNANDEZ, J. P. Extractive distillation with ionic liquids as solvents:
selection and conceptual process design. Dissertacdo (Doutorado) — Eindhoven University of

Technology. Enschede, 2013.

IWAKABE, K.; NAKAIWA, M.; HUNAG, K.; NAKANISHI, T.; ROSJORDE, A.; OHMORI,
T. Energy saving in multicomponent separation using an internally heat integrated distillation

column (HIDiC). Applied Thermal Engineering, v. 26, p. 1362-1370, 2006.

100


http://www.asconumatics.eu/
http://journalseek.net/cgi-bin/journalseek/journalsearch.cgi?field=issn&query=0360-7275

JUNQUEIRA, T. L. Simulacdo de colunas de destilacio convencional, extrativa e
azeotropica no processo de producio de bioetanol através da modelagem de nao equilibrio e
da modelagem de estagios de equilibrio com eficiéncia. Dissertacdo (Mestrado em Engenharia
Quimica) - Faculdade de Engenharia Quimica, Universidade Estadual de Campinas. Campinas,

2010.

KISTER, H. Z. Distillation design. New York, NY: McGraw-Hill, 1992. 710 p.

LARSON, E. D.; WILLIAMS R. H.; LEAL, M R. L. V. A review of biomass integrated-
gasifier/gas turbine combined cycle technology and its application in sugarcane industries, with

an analysis for Cuba. Energy for Sustainable Development, v. 05, n. 01, pp. 54-76. 2001.

MINISTERIO DE MINAS E ENERGIA. Leildes de energia elétrica. Disponivel em: <
http://www.mme.gov.br/programas/leiloes_de_energia/menu/leiloes_realizados/leiloes_de_energi

a_nova.html>. Acesso em: novembro de 2014.
MOURA, A. G. Comunicagao pessoal, Raizen Energia S/A, Marco de 2014.

NOLASCO JUNIOR, J. Comunicacdo pessoal, Laboratério Nacional de Ciéncia e Tecnologia do
Bioetanol (CTBE), Novembro de 2014.

RYANS, J. L.; ROPER, D. L. Process vacuum system design and operation. New York:
McGraw-Hill, 1986. 356p.

101


http://www.mme.gov.br/programas/leiloes_de_energia/menu/leiloes_realizados/leiloes_de_energia_nova.html
http://www.mme.gov.br/programas/leiloes_de_energia/menu/leiloes_realizados/leiloes_de_energia_nova.html

102



CAPITULO 5

SIMULACAO DA DESTILACAO EXTRATIVA USANDO O SOLVENTE CLORETO DE
1-METILIMIDAZOLIO (LIQUIDO IONICO)

Neste capitulo foi realizada a simulacdo do processo de destilagdo extrativa utilizando
como solvente um liquido 16nico (LI). Este capitulo teve por meta cumprir os objetivos qguatro e

cinco desta tese.

5.1 Parametros para a simulacao do processo de destilacio extrativa com liquido ionico

O processo de destilacdo extrativa, como ja descrito no Capitulo III, € formado por duas
colunas de destilacdo. A primeira coluna é chamada de coluna extrativa, onde é alimentado o
solvente (liquido 10nico) e o etanol hidratado. A segunda coluna é denominada de coluna de
recuperacgdo, em que € realizada a recuperagdo do solvente. O modelo usado para essa simulagdo
foi o NRTL-RK (Non-Random Two-Liquid - Redlich—-Kwong), ou seja, para os cdlculos dos

coeficientes de atividade e de fugacidade.

O liquido i6nico (solvente) utilizado nesta tese foi o cloreto de 1-metilimidazdlio, pois
ainda nao havia sido usado e também foi encontrados dados de pressdao de vapor para varios
sistemas ao ser utilizado um ebulidmetro quasi-estdtico. O experimento realizado com o
ebulidmetro quase-estatico gerou dados de pressdao de vapor contendo sistemas bindrios, que
foram correlacionados com o modelo NRTL, segundo descrito por Shen et al. (2011). Os dados

descritos por Shen et al. (2011) serdo apresentados neste capitulo.

Os dados operacionais referentes a simulacdo sdo descritos por meio da Tabela 5.1,
utilizando dados otimizados do processo de destilagdo extrativa com o solvente

monoetilenoglicol da Tabela 3.11.
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Tabela 5.1 Dados referentes aos parametros de operacao das colunas de destilacdo do processo

de desidratacdo do etanol.

Especificagdes Coluna Extrativa Coluna de Recuperacao
Numero de estdgios 35 12
Pressdo da coluna (kPa) 101,3 101,3

) ) Etanol hidratado 29
Posi¢do de alimentacdo 8

Solvente 4
Tipo de condensador Total Total
Razdo de refluxo 1,1 0,3
~  ani

Conf:entragao de etanol anidro no 99.7 40
destilado (%, em massa)
Vazao de destilado (kg/hr) 39630 -
Vazao de produto de fundo (kg/hr) - 25495

Outro passo necessdrio foi escolher o liquido i6nico (LI) a ser utilizado nas simulacdes, ja

que o processo de destilagc@o extrativa ja foi estudado com o uso do solvente monoetilenoglicol.

O banco de dados do Aspen Plus apresenta mais de 24 mil componentes, entre eles varios
liquidos 16nicos. Ao inserir um dos liquidos i0nicos do banco de dados do simulador
(Components > Specifications > Component ID (LI) > Type (Conventional)) e compilar o

programa, este apresentou erro de convergéncia.

Esse erro de convergéncia estava relacionado a falta de parametros no modelo de pressao
de vapor do liquido idnico cloreto de 1- metilimidazélio ([MIm]CI). Esses parametros estao
relacionados aos coeficientes da equagao da pressdao de vapor da equacao de Antoine, em que o
simulador utilizou os valores que estavam no default. O banco de dados do Aspen Plus, versao

7.3, ndo possui banco de dados completo referente aos componentes chamados liquidos 16nicos.

A alternativa, em relacdo ao caso anterior, para que pudesse ser realizada a simulagdo foi

considerar o cloreto de 1- metilimidazdlio como pseudocomponente. O pseudocomponente &
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utilizado para representar componentes no qual uma composi¢io nao € conhecida, sendo

representada pela Figura 5.1.

@ Pseudocamponents - |MET v| o £ |AII v| >> it N2
#-{¥] Setup - iﬁﬁpecificaliuns] Vapor Pressure | Viscosity | water Solubilty | Petro Properties |
i-----'] Components

------- &) Specifications "Wiew |Eagi|: lapaut ﬂ

...... El Assay/Blend

) ) FPseudocompanent(s) property method and property data
....... ) Light-End Properties

+i§| Petro Characterization Property methad: | ASPEN hd
"""" @ Pseudocomponents Pzeudocomponents| Average BP Giravity Molecular
....... () Attr-Comps Densi—_|t_l,- - weight

Henry Comps |K - |grn:'u:c -

Muoisture Comps
UNIFAC Groups
Comp-Groups

CAHTC-01

m

Comp-Lists
Polymers
fee(T) Attr-Scaling

Figura 5.1 Representacdo da simulagdo realizada pelo simulador Aspen Plus.

Os dados do cloreto de 1- metilimidazolio inseridos no simulador, coletados na literatura,
para opcao de pseudocomponente sdo de densidade de 1,183 g/cm3 (LOPES e PADUA, 2006),
temperatura de ebuli¢do de 504,85 K e massa molar de 118,565 g/mol (GUIDECHEM, 2014).

O outro passo foi inserir no simulador os parametros de interacdo bindria, do ternario
etanol/dgua/cloreto de 1- metilimidazdlio para que fosse realizada a compilacdo da simulacdo

(Components > Specifications > Component ID (LI) > Type (Pseudocomponent)).

A caixa de didlogo DECHEMA (Deutsche Gesellschaft fiir chemisches Apparatewesen -
Sociedade para Engenharia Quimica e Biotecnologia), em Properties > Parameters > Binary
Interaction > NRTL-1 > DECHEMA, € utilizada para inserir parametros bindrios para os modelos
NRTL, Wilson e UNIQUAC retirados diretamente da coleta de dados DECHEMA. Os valores
inseridos sao convertidos em unidades apropriadas e formas funcionais para uso no Aspen

Physical Property System.

O simulador possui a opcao de inserir os valores de intera¢do bindria conforme descrito na

Figura 5.2:
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# | DECHEMA NRTL Binary Parameters e

i~ Enter HRTL parameters in DECHEMA format

Component |: WATER Component J: ETHAMOL
i~ Parameters source 1 Al 134132 caldmal

(& WLE Adl; [12208 calmal
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Figura 5.2 Representacdo dos dados de interacdo bindria realizada pelo simulador Aspen Plus.

Shen et al. (2011) estudaram o efeito do liquido i6nico cloreto de 1- metilimidazoélio
([MIm]CI) no equilibrio liquido-vapor da dgua, etanol, metanol e da mistura etanol/dgua. Shen et
al. (2011) previram pelo modelo NRTL a pressdao de vapor para o sistema ternario, com base em

parametros de interacdo bindria, mostrados na Tabela 5.2.

Tabela 5.2 Coeficientes de interacdo bindria para a mistura etanol/dgua e cloreto de 1-

metilimidazdlio.
Sistema binario Ajj Ajj Aj; Aji 0l
(J/mol) (cal/mol) (J/mol) (cal/mol)
{Agua (i) + Etanol (j)} 5615,84 1341,32 -511,16 -122,09 0,30
{Agua (i) + [MIm]CI (j)} 362,36 86,55 -6692,57 -1598,49 0,43

{Etanol (i) + [MIm]CI (j)} =~ 3332,73 796,01 -3602,46 -860,43 0,30

Fonte: Shen et al. (2011). Em que A;; € o parametro de interagdo binaria e a;; € o fator de ndo-
aleatoriedade.

Os valores de cada parametro bindrio descrito na Tabela 5.2 foram inseridos na caixa de

didlogo representado pela Figura 5.2.

Com a inser¢do dos parametros do pseudocomponente e de interacdo bindria, no

simulador Aspen Plus, a simulacdo foi realizada sem erros de convergéncia.
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Os dados deste capitulo, assim como do Capitulo III, foram baseados em uma usina
sucroalcooleira que tem capacidade de moagem de 15000 toneladas de cana moidas por dia. Com
o fator de conversao de 85 litros de etanol por tonelada de cana (CGEE, 2009) e densidade de 0,8
g/ml t€m-se uma producgdo igual a 42.500 kg de etanol hidratado por hora. O etanol hidratado é

utilizado para alimentacdo da coluna de destilacio extrativa para produgdo de etanol anidro.

Foi utilizada nas simulagdes concentracao de 93,0% de etanol hidratado na alimentagdo e
99,7%, em massa, de etanol anidro como produto da coluna de desidratacdo. As concentracdes de
etanol hidratado e anidro, utilizadas nesta simulacao, se encontram dentro das especificacdes da

Agéncia Nacional de Petrdleo, G4s Natural e Biocombustiveis (ANP, 2011).

5.2 Resultados da simulacao de destilacio extrativa com liquido ionico
Os resultados obtidos da destilagdo extrativa com o solvente cloreto de 1- metilimidazdlio
(liquido i6nico) foi comparado com os resultados obtidos da destilagio com o solvente

monoetilenoglicol. A seguir, encontra-se a descri¢do destes resultados.

5.2.1 Razao S/F

Com as especificagdes da simulacdo, para que fosse produzido o etanol anidro a
concentracdo de 99,7%, em massa, foi necessdria a alimentagdo igual a 15.000 kg/h de cloreto de
1- metilimidazolio. A razdo S/F para o caso do etanol com cloreto de 1- metilimidazolio foi de

0,353 (15.000 kg/h de cloreto de 1- metilimidazdlio e 42.500 kg/h de etanol alimentados).

Este valor esta dentro do valor recomendado por Ullmann e Elvers (2011), em que os
autores relataram que para que se tenha uma suficiente separacdo, na destilacdo, deve haver uma

razdo de 30 a 50%, ou 0,3 a 0,5 em massa, de liquido i6nico e soluto.

A razdo (S/F) de massa de liquido i6nico em relacdo a massa de soluto (etanol hidratado)

foi de 35,3%, enquanto que para o monoetilenoglicol foi de 60,0%, ou 0,60.

5.2.2 Numero de estagios tedricos

Foi realizada a andlise de sensibilidade para verificar o nimero minimo de estdgios das
colunas de desidratacdo e de recuperagdo, usando como solvente liquido idnico no processo de

desidratacao do etanol.
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Para a coluna extrativa, a andlise de sensibilidade mostrou que o nimero de estigios

necessarios para obter concentracdo de etanol anidro acima de 99,7% em massa foi de 35.

Para a coluna de recuperacdo, o nimero de estdgios calculados para obter no fundo a

concentracdo de cloreto de 1- metilimidazdlio, acima de 99,8%, variou de 12 a 15 estdgios.

A coluna de recuperacdo com 12 estdgios apresentou valor de concentracdo de cloreto de

1- metilimidazdlio no fundo da coluna de 99,99%, em massa.

A alimentacdo da coluna extrativa apresentou convergéncia e fracdo mdssica de etanol
acima de 0,997 de etanol anidro, com alimenta¢do no estagio 4 e 29 do liquido 16nico e etanol

hidratado, respectivamente, conforme descrito na Tabela 5.3.

Tabela 5.3 Resultados das posi¢des de alimentacdo no topo (cloreto de 1- metilimidazdlio) e

fundo (etanol hidratado) para a coluna de destilacdo extrativa.

Fracao Fracao

Estagio de madssica de . F?agﬁo Estégio d~e madssica de lfra'géo
alimentacdo etanol no mdssica de LI  alimentagdo etanol 1o méssica de
de MEG topo no fundo de etanol topo LI no fundo

2 0,96388 0,99544 27 0,99709 0,8398

3 0,99896 0,99998 28 0,99709 0,8398

4 0,99897 0,99998 29 0,99709 0,8398

5 0,99897 0,99998 30 0,99709 0,8398

6 0,99897 0,99998 31 0,99708 0,8398

7 0,99893 0,99997 32 0,99702 0,8398

A Figura 5.3 mostra a variagdo da posi¢do de alimentacdo na coluna extrativa e a fragdo

massica dos produtos de topo de e fundo desta mesma coluna.
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Tabela 5.4 Resultado da anédlise da sensibilidade das posi¢cdes de alimentacdo da mistura

agua/liquido i6nico na coluna de recuperagdo.

Estégio de Fracao Fracao Fracao Fracao
alimentacio ~ médssica de mdssicade  madssicade  madssica de
de MEG dguano topo etanol notopo LInotopo LI no fundo

2 0,96385 0,013 0,02 0,995
3 0,99896 0,001 4,51E-06 1,000
4 0,99897 0,001 5,45E-10 1,000
5 0,99897 0,001 1,71E-13 1,000
6 0,99897 0,001 6,50E-15 1,000
7 0,99895 0,001 2,71E-05 0,999

A Tabela 5.4 mostra que os estdgios 04 a 06 apresentaram valores de fracdo de dgua no
topo de mesma ordem, mas apresentou como vantagem no estigio 06 o menor valor de liquido

i6nico como produto de topo da coluna de recuperagao.

5.2.3 Razao de refluxo

As colunas de destilacdo extrativa e de recuperacdo apresentaram 0,7 e 0,4 entre as
menores razdes de refluxo, respectivamente, ao utilizar como solvente o cloreto de 1-

metilimidazolio.

Ao comparar os resultados para a coluna de destilacdo extrativa, o solvente
monoetilenoglicol apresentou razdao de refluxo de 1,1, enquanto que o cloreto de 1-
metilimidazolio apresentou razdo de refluxo de 0,7, mostrando a vantagem da utilizacdo deste

solvente.

A Tabela 5.5 descreve os resultados da energia consumida no refervedor ao variar a razao

de refluxo na coluna de destilacdo extrativa.
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Tabela 5.5 Descri¢do dos resultados da andlise de sensibilidade para a variagdo da razdo de

refluxo na coluna de destilagc@o extrativa, utilizando como solvente o liquido i6nico.

- = Consumo de
Rﬁzao e mgs,r;izode Fracao Fracdo consucn?ilgé pelo  vapor na coluna
retiuxo na tanol anid massicade  massica LI no ‘ d
colupa Ele etanol anidro 4gua no topo fundo refervedor (kg vapor/l
destilagio ~ produzido kW) etanol)

0,6 0,9961 3,86E-3 0,84 3913,48 0,10
0,7 0,9971 3,19E-03 0,34 4851,89 0,13
0,8 0,9971 3,01E-03 0,84 5783,55 0,15
0,9 0,9972 2,97E-03 0,84 6717,73 0,18
1,0 0,9972 2,96E-03 0,84 7652,70 0,20
1,1 0,9972 2,98E-03 0,84 8588,28 0,22

Ao comparar a razao de refluxo, com utilizagdao dos solventes monoetilenoglicol e cloreto
de 1- metilimidaz6lio, verificou-se que o consumo de vapor no processo reduziu em

aproximadamente 46,0% ao se utilizar o liquido i6nico na coluna extrativa.

Foi também realizado um estudo para variacdo da razdo de refluxo na coluna de
recuperacdo e apresentou como resultado fracdo massica de dgua no topo igual a 0,99 da coluna

de recuperagdo e consumo de vapor de 0,11 kg de vapor/litro de etanol anidro para razdo de

refluxo de 0,9.
5.2.4 Variacao na temperatura na alimentacio do liquido ionico

Foi realizada a andlise de sensibilidade para a variacdo da temperatura na corrente de

liquido 16nico.

Com a reducao de 20 °C na temperatura da corrente de entrada no liquido i6nico houve o
aumento na carga térmica do refervedor de apenas 2,3% e média de consumo de energia no
refervedor igual a 9,77 kWh/t cana. A Tabela 5.5 mostra os valores referentes a andlise de
sensibilidade realizada para a coluna extrativa, com variacdo na temperatura da corrente de

alimentacdo de solvente.
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Tabela 5.6 Descricio dos resultados da andlise de sensibilidade para a variagdo da temperatura

na corrente de alimentacao de solvente liquido i0nico, para razdo de refluxo igual a 0,7.

Concentracdo Concentragdo Concentragio  Carga Consumo de
Temperatura de etanol no de LI no de d4guano  térmica do Vvapor na coluna

(°C) topo fundo fundo referverdor (kg vapor/l
(%, massa) (%, massa) (%, massa) (kW) etanol)
90 0,997 0,84 0,16 4944,14 0,129
95 0,997 0,84 0,16 4916,61 0,129
100 0,997 0,84 0,16 4888,75 0,128
105 0,997 0,84 0,16 4860,53 0,127
110 0,997 0,84 0,16 4831,98 0,126

Observou-se que a variacdo da energia com a mudanca de temperatura nio sofreu
significativas alteracdes com a corrente de alimentacdo do liquido idnico, fazendo a mesma
comparacdo com a variacdo da temperatura da corrente de etanol hidratado que sofreu

significativa alteracdo.

Para o liquido i6nico, a perda de massa no processo foi de 0,001 kg/h na coluna extrativa

e 3,4 kg/h na coluna de recuperagao.

5.2.5 Variaciao na temperatura do etanol hidratado

Foi realizada a andlise de sensibilidade para a variacdo da temperatura na corrente de
etanol hidratado. A andlise de sensibilidade mostrou que, para a variacdo de temperatura de

etanol hidratado de 80 a 120 °C, houve decréscimo de energia igual 10,5%.

Os resultados mostraram que houve variagdo na carga térmica do refervedor devido a
mudanca da temperatura do etanol. Para a mesma temperatura na corrente de etanol hidratado
(81,7 °C), usando como solvente monoetilenoglicol e liquido i0nico, a energia no refervedor foi

de 9,74 e 8,13 kWh/t cana, respectivamente. Esses valores apresentam um decréscimo de 47,8%,
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na temperatura de 81,7 °C de etanol, quando utilizado o cloreto de 1- metilimidazdlio ao invés do

monoetilenoglicol.

A Tabela 5.6 mostra os valores referentes a andlise de sensibilidade realizada para a

coluna extrativa, com variagao na temperatura da corrente de alimentacdo de etanol.

Tabela 5.7 Descricdo dos resultados da andlise de sensibilidade para a variagdo da temperatura
na corrente de alimentacao de etanol, para razdo de refluxo igual a 0,7.

Concentracdo Concentragdo Concentragdo  Carga Consumo de

Temperatura de etanol no de LI no de d4guano  térmica do Vaporna coluna
(°C) topo fundo fundo refervedor (kg vapor/l
(%, massa) (%, massa) (%, massa) (kW) etanol)
80 99,7 84,0 16,0 4871,31 0,128
81,7 99,7 84,0 16,0 4838,35 0,127
90 99,7 84,0 16,0 4675,86 0,122
100 99,7 84,0 16,0 4476,67 0,117
110 99,7 84,0 16,0 4273,78 0,112
120 99,7 84,0 16,0 4067,31 0,106

5.2.6 Refervedor

Foi realizada a simulac¢do com o liquido i6nico cloreto de 1- metilimidazdlio, usado como
solvente no processo de destilacdo extrativa, e realizada a comparacdo com os dados simulados

do processo de destilacdo com monoetilenoglicol (MEG).

O processo de destilacdo extrativa com LI apresentou energia consumida no refervedor
(coluna extrativa) igual a 15,27 kWh/t cana, ficando abaixo do valor relatado para o caso com
MEG que foi de 16,30 kWh/ t cana, para as mesmas posi¢des de alimentacoes. Esse resultado
apresentou a diminuicdo de 26,4% de energia, além da separacdo etanol/dgua com menor

quantidade de solvente.
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Para a coluna de recuperacdo, com operacdo a pressdo atmosférica, o refervedor atingiu
valor igual a 8,56 kWh/t cana, para o caso com LI, enquanto que a coluna de recuperacdo, que
usa como solvente o0 MEG, apresentou energia consumida no refervedor igual a 8,00 kWh/t cana,

representando um aumento de 7,0% a utilizac¢ao do LI.

5.2.7 Composicao massica do liquido na coluna extrativa

Foi realizada a andlise grifica da composi¢do liquida dos componentes para a variagdo da
razdo de refluxo, energia no refervedor e posicdo de alimentacdo para a coluna extrativa, usando

como solvente o liquido i6nico cloreto de 1- metilimidazdlio.

A Figura 5.4 apresenta o caso inicial da composi¢ao liquida através da coluna extrativa,
representados pelo etanol, dgua e liquido i16nico. A posi¢do de alimentacdo de etanol hidratado

esta no prato 29 e a posi¢do do solvente estd no prato 4, com razao de refluxo igual a 0,7.
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Figura 5.3 Variacdo da composicao liquida através da coluna de destilagdo extrativa, segundo

dados da Tabela 5.1. Nota: A energia do refervedor, para os parametros apresentados nesta figura

foi de 9,70 kWh/t cana (4851,89 kW).

Ao comparar a Figura 5.4 com a Figura 3.8 (processo com utiliza¢do do solvente MEG)

observa-se que a concentracdo de solvente (liquido idnico) apresenta pouca variagao ao longo de
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toda a coluna extrativa. A Figura 5.4 mostra que a concentracdo de liquido idnico € estdvel na
maior parte da coluna extrativa, em média de 40,0% (entre os estagios 4 a 27), mostrando que é
um material menos volétil e que sofre menos alteracdes com a variagdo da temperatura ao longo

da coluna extrativa.

As Figuras 5.5 e 5.6 descrevem a variacdo da composicdo liquida com varia¢do da razio

de refluxode 0,5 e 1,5.

D‘B

UIE

0‘7

do Iﬂiguida

D“E

[]IA

0 massica

Frag

D‘S

0‘1

1.0 (Topo) 3.0 5.0 7.0 9.0 1.0 13,0 18,0 17.UE s 19,0 21,0 23,0 250 210 29,0 31,0 33,0 (Fundo) 35,0
stagio

Figura 5.4 Variacdo da composicio liquida através da coluna de destilacdo extrativa, para razao

de refluxo igual a 0,5. Nota: A energia do refervedor para os parametros apresentados nesta

figura foi de 6,10 kWh/t cana (3053,19 kW).
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Figura 5.5 Variacdo da composicao liquida através da coluna de destilagdo extrativa, para razao

02

[1N]

de refluxo igual a 1,5. Nota: A energia do refervedor, para os pardmetros apresentados nesta

figura foi de 24,67 kWh/t cana (12334,1 kW).

O etanol, na Figura 5.5, apresenta menor composicao e estabilidade ao se comparar com a
Figura 3.6, fator causado pelo menor retorno de etanol a coluna (razdo de refluxo) e menor

energia consumida no refervedor.

A Figura 5.7 descreve o perfil massico da fase liquida através da coluna extrativa, com

alimentacdo de liquido i6nico no estagio 8 e alimentagdo de etanol hidratado no estagio 33.

115



10

09

%mdUn?

a do 1

Fo)

assi
0

m

o
ol

Frag

03

02

10 (Topo) 30 50 7.0 9.0 11.0 13.0 15.0 7o 190 21.0 23.0 250 270 29.0 31.0 33.0 (Fundo) 3.0
Estagio

Figura 5.6 Variacdo da composicdo liquida através da coluna de destilacdo extrativa, para
posicdo de etanol hidratado no estdgio 33 e alimentacdo de solvente no estigio 8, para razdo de
refluxo igual a 0,7. Nota: A energia do refervedor, para os pardmetros apresentados nesta figura

foi de 9,71 kWh/t cana (4858,29 kW).

A Figura 5.7 mostra a existéncia de uma drea com pouca transferéncia de calor e de massa
na coluna extrativa, entre os estdgios 1 a 7, mostrando a desvantagem em se utilizar a posi¢dao de

alimentacdo de solvente em estagios mais afastados do topo da coluna.

As Figuras 5.8 e 5.9 representam a variag@o da energia do refervedor, para alimentacio de
liquido i6nico e etanol hidratado nos estagios 4 e 29, respectivamente. Para a Figura 5.8 usou-se a
energia (ou poténcia) de 12000 kW, e para a Figura 5.9 usou-se a energia (ou poténcia) de 6000

kW.
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Figura 5.7 Variacdo da composi¢do liquida através da coluna de destilagdo extrativa, para a

poténcia do refervedor igual a 12000 kW. Nota: a razdo de refluxo para esse caso foi de 1,46.
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Figura 5.8 Variacdo da composi¢do liquida através da coluna de destilacdo extrativa, para a

poténcia do refervedor igual a 6000 kW. Nota: a razdo de refluxo para esse caso foi de 0,82.

Na Figura 5.8 observa-se que a alta concentrac@o de etanol ao longo da coluna extrativa e
reducdo abrupta de etanol em apenas trés estagios, estagios 31 a 34, estabeleceu reducido em torno

de 90% de sua composicao nesses estagios.
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Essa reducdo repentina fez com que a concentragdo da dgua alcancasse valores superiores
ao do liquido idnico na coluna extrativa, apresentando desvantagens em se trabalhar com

elevados niveis de energia no refervedor.

A Figura 5.9 mostra uma maior composi¢do do etanol ao longo da coluna extrativa, em

relacdo a Figura 5.4, como consequéncia da menor energia e razdo de refluxo desta coluna.

5.2.8 Composicao massica do vapor na coluna extrativa

Foi realizada a andlise gréifica da composicao de vapor dos componentes para a variacdo
da razdo de refluxo, energia no refervedor e posicdo de alimentacdo para a coluna extrativa,

usando como solvente o liquido i6nico cloreto de 1- metilimidazdlio.

A Figura 5.10 apresenta o caso inicial da composicdo de vapor através da coluna
extrativa, representados pelo etanol, dgua e liquido idnico. A posicdo de alimentacdo de etanol
hidratado estd no prato 4 e a posicao do solvente estd no prato 29, com razdo de refluxo igual a

0,7.
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Figura 5.9 Variacdo da composicdo de vapor através da coluna de destilac@o extrativa, segundo
dados da Tabela 5.1. Nota: A energia do refervedor, para os pardmetros apresentados nesta figura

foi de 9,70 kWh/t cana (4851,89 kW).
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Ao comparar a Figura 5.10 com a Figura 3.11 (processo com utiliza¢cdo do solvente MEG)
observa-se que a concentragdo de solvente (liquido i6nico) apresenta variacdo somente a partir do
prato 34, diferente do monoetilenoglicol que apresentou variagdo a partir do prato 29. A Figura
5.10 mostra que a concentragao de liquido i6nico é estdvel na maior parte da coluna extrativa,

mostrando que é um material menos volétil que o monoetilenoglicol.

As Figuras 5.11 e 5.12 descrevem a variacdo da composicao do vapor com variacdo da

razdo de refluxo de 0,5 e 1,5.
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Figura 5.10 Variacdo da composi¢do de vapor através da coluna de destilacdo extrativa, para

33_O(rund°}35_ﬂ

razdo de refluxo igual a 0,5. Nota: A energia do refervedor, para os pardmetros apresentados

nesta figura foi de 6,10 kWh/t cana (3053,19 kW).
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Figura 5.11 Variacdo da composi¢do de vapor através da coluna de destilacdo extrativa, para
razdo de refluxo igual a 1,5. Nota: A energia do refervedor, para os parametros apresentados

nesta figura foi de 24,67 kWh/t cana (12334,1 kW).

Na Figura 5.11 que a composicao de etanol no fundo da coluna extrativa € de 36%. Essa
alta composicdo de etanol no fundo da coluna extrativa indica que é necessario o aumento da
energia térmica no refervedor, fazendo com que o etanol ndo seja “arrastado” com o produto de

fundo.

Ao comparar as Figuras 5.11 e 5.12 com as Figuras 3.12 e 3.13, constata-se a maior
estabilidade de concentracdo do liquido i6nico através de toda a coluna, com a formacao do platd
do etanol, o que evidencia a baixa volatilidade do solvente cloreto de 1- metilimidazdlio, o que é

muito bom para a realizac¢do da tarefa de solvente que o0 mesmo tem que ter na coluna extrativa.

A Figura 5.13 descreve o perfil mdssico de vapor através da coluna extrativa, com

alimentacdo de liquido id6nico no estagio 8 e alimentagdo de etanol hidratado no estagio 33.
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Figura 5.12 Variacao da composicdo do vapor através da coluna de destilagdo extrativa, para
posicdo de etanol hidratado no estagio 33 e alimentagdo de solvente no estagio 8, para razdo de
refluxo igual a 0,7. Nota: A energia do refervedor, para os parametros apresentados nesta figura

foi de 9,72 kWh/t cana (4858,29 kW).

A Figura 5.13 mostra que a alimentacdo de etanol/dgua préxima ao fundo da coluna
extrativa indicou que o etanol ndo atinge os valores préximos de zero, indicando que, com essa
configuragdo, o etanol hidratado € transportado na corrente de alimentacdo da coluna de
recuperagdo. Para a concentracdo de etanol alcance valores minimos € necessdrio o aumento de
intervalo de estdgios entre o estdgio de alimentacdo de etanol/dgua e o fundo da coluna extrativa

(refervedor).

As Figuras 5.14 e 5.15 apresentam a variacdo da energia do refervedor para alimentacdo
de liquido 10nico e etanol hidratado nos estagios 4 e 29, respectivamente. Para a Figura 5.14
usou-se a energia (ou poténcia) de 12000 kW, e para a Figura 5.15 usou-se a energia (ou

poténcia) de 6000 kW.
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Figura 5.13 Variacdo da composicao de vapor através da coluna de destilacdo extrativa, para a

poténcia do refervedor igual a 12000 kW. Nota: a razdo de refluxo para esse caso foi de 1,46.
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Figura 5.14 Variacdo da composicao de vapor através da coluna de destilacdo extrativa, para a

poténcia do refervedor igual a 6000 kW. Nota: a razdo de refluxo para esse caso foi de 0,82.

A Figura 5.14 mostra que para a energia no refervedor igual a 12000 kW, foi necessaria

uma maior razdo de refluxo para alcancar a fracdo de 0,997 de etanol no topo da coluna extrativa.
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A Figura 5.15 mostra que para a energia no refervedor de 6000 kW, a razao de refluxo foi
de 0,82, com destaque para a fragdo de vapor proxima de zero no fundo da coluna extrativa e

fracdo de 4gua foi de 0,88.

5.3 Conclusao

O uso do liquido i6nico cloreto de 1- metilimidazélio apresentou significativas vantagens
em relagdo ao monoetilenoglicol. Uma vantagem do cloreto de 1- metilimidazdlio € a redugdo de
41,18% da carga de solvente adicionada na coluna extrativa, em relacio ao monoetilenoglicol,

gerando menor custo material para o processo.

Outra vantagem foi a reducdo da razao de refluxo e, consequentemente, da carga térmica
no refervedor. A redugdo da carga térmica no refervedor foi de 47,28%, isso torna a destilagdao

extrativa competitiva em relagdo as peneiras moleculares, do ponto de vista energético.

Os resultados da simulacdo mostraram que ao se utilizar como solvente o cloreto de 1-
metilimidazdlio resultou em menor valor de razdo de refluxo na coluna extrativa e menor valor de
nimero de estigios tedricos na coluna de recuperacdo. Isso mostra que o cloreto de 1-
metilimidazdlio pode ser usado com grande eficicia como solvente substituinte do

monoetilenoglicol no processo de destilacao extrativa.

Segundo precos de aquisicdo obtidos da empresa Sigma-Aldrich, o cloreto de 1-
metilimidazolio apresenta valores de custo 5,14 vezes maiores em relacdo ao monoetilenoglicol,
para a mesma quantidade de solvente em massa (SIGMA-ALDRICH, 2014). Mesmo com valor
de mercado do cloreto de 1- metilimidazdélio sendo 5,14 maior que o monoetilenoglicol, o liquido
10nico pode apresentar vantagens devido a seu ponto de ebulicdo (231,7 °C) ser maior que o do
monoetilenoglicol (197,3 °C), dessa maneira uma menor reposi¢cdo de solvente se faz necessdria
no processo, o que, a longo prazo, traz uma reducdo de custo ao se utilizar o cloreto de 1-
metilimidazdlio. H4 reciclo do solvente. Além disso, a utiliza¢do do liquido i6nico propicia uma
efetiva diminuicdo no custo de projeto uma vez que um menor nimero de estigios tedricos se faz
necessario na coluna de recuperacdo de solvente. Com isso, os itens 4 e 5 desta tese foram

cumpridos.
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CAPITULO 6

SIMULACAO DA DESTILACAO EXTRATIVA POR MEIO DO MODELO DE NAO
EQUILIBRIO (RATE-BASED)

Neste capitulo foi estudado o modelo de estidgios de ndo equilibrio para o processo de
desidratacao extrativa do etanol, usando como solvente o monoetilenoglicol. Este capitulo teve
como meta cumprir o objetivo 6 desta tese, o qual ndo inclui o estudo com o liquido i6nico que

ficard para trabalhos futuros.

Para o estudo do modelo Rate-Based foi necessério, anteriormente, a realizacdo da
simulacdo pelo modelo de equilibrio e o cdlculo da perda de carga nas colunas. Como o modelo
Rate-Based ndo apresenta modelo de equilibrio entre os estdgios foi requerida a adicdo de
parametros operacionais de bandejas de coluna de destilagdo, conforme descritos no decorrer

deste capitulo.

6.1 Perda de carga nas colunas

O modelo Rate-Based é executado juntamente, ou apds, o dimensionamento da coluna de

bandeja ou empacotada. Nesta tese foi utilizada a coluna de bandeja.

Para especificar a perda de carga, ou perda de pressdo na coluna, foi utilizado o médulo
Tray Rating do simulador Aspen Plus. Para utilizacio do médulo Tray Rating é necessédrio o
conhecimento do diametro da coluna, que € calculado por meio do médulo Tray Sizing. O
moédulo Tray Sizing calcula o diametro da coluna por meio dos seguintes dados: nimero de
passes das bandejas, espacamento entre as bandejas (tray spacing), fator de inundag¢do e minima
area do vertedor (downcomer). No moédulo Tray Sizing, a coluna previamente prefigurada

determina o diametro da bandeja para satisfazer o fator de inundacdo para cada estagio. O
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simulador escolhe o maior didmetro da coluna que corresponde ao fator de inundagdo
selecionado. As simulacdes para os cdlculos da perda de carga e didmetro das colunas foram
tomadas por base nos parametros descritos nas Tabelas 6.1 e 6.2:

Tabela 6.1 Parametros operacionais de bandejas utilizadas neste capitulo para o modelo Sizing.

Coluna de desidratacao

Alimentacdo no fundo (etanol)

Vazao méssica (kg/h) 42500,0
Composicao madssica de etanol hidratado (%) 93,0
Composicao méssica de agua (%) 7,0
Temperatura (°C) 81,7
Alimentacio no topo da coluna (MEG)
Vazao méssica (kg/h) 25500,0
Composic¢ido massica de MEG (%) 100,0
Temperatura (°C) 110,0
Dados da coluna de desidrataciao
Nimero de estigios tedricos 35
Prato de alimentacdo de etanol 32
Prato de alimentacio de monoetilenoglicol 3
Pressdo na coluna (kPa) 101,325
Razao de refluxo 1,0
Fluxo de destilado (kg/h) 39630,0
Coluna de Recuperaciao
Nimero de estagios tedricos 12
Prato de alimentag@o 4
Razdo de refluxo 0,3
Pressdo na coluna (kPa) 50
Fluxo de MEG (kg/h) 25495,0
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Tabela 6.2 Descri¢do dos dados inseridos no médulo Sizing para a coluna extrativa de

desidratacao do etanol.

Especificagdes

Bandeja que inicia o estdgio 2

Bandeja que termina o estigio 34

Tipo de bandeja Nutter Float Valve
Tray spacing (metros) 0,61

Dados de projeto

Fator de inundagao (%) 80,0

Area minima do downcomer (%) 10,0

Fator de formacgdo de espuma 1,0

Over-design factor 1,08

O diametro da coluna calculado para bandejas de um passe, por meio do Tray Sizing, foi

de 3,31 e 1,85 metros para as colunas de extracdo e recuperacao, respectivamente.

Com o valor calculado do didmetro da coluna utilizou-se o médulo Tray Rating para o

célculo da perda de carga na coluna de desidratacio.

O moédulo Rating, depois de especificados o didmetro e outros detalhes da coluna, calcula
o desempenho da bandeja e disponibiliza informacdes hidrdulicas, como: fator de inundacdo,

downcomer de apoio (downcomer backup) e queda de pressao.

Ao utilizar os valores do médulo Tray Rating nos dados de entrada das colunas de
extracdo e recuperacdo, foram gerados resultados de queda de pressdo. Ao inserir esses valores da
perda de carga no setup da coluna, foi gerado novo valor de diametro de coluna por meio do
modelo Tray Sizing. Ao inserir o novo valor do didmetro da coluna no médulo Tray Rating foi
calculado um novo valor de perda de carga. Foi realizado esse processo de iteracdo até que os

valores de diametro de coluna e perda de pressdo ndo variassem.

A Tabela abaixo descreve os dados utilizados para o célculo da queda de pressdao no

modulo Tray Rating.
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Tabela 6.3 Parametros operacionais de bandejas utilizadas neste capitulo para o modelo Rating.

Especificagdes

Bandeja que inicia o estagio 2

) ) . 34 (coluna de extracdo)
Bandeja que termina o estigio .
14 (coluna de recuperagdo)

Numero de passes 1

Weir heights (metros) 0,05

Tipo de bandeja Nutter Float Valve
Tray spacing (metros) 0,61
Diametro da coluna (metros) 3,31

Dados de projeto

Fator de inundagao (%) 80,0
Area minima do downcomer (%) 10,0
Fator de formacdo de espuma 1,0

Over-design factor 1,08
Aeration factor multiplier 0,60
Clearance (centimetros) 3,81

Overall section efficiency (%) 100,0

Os dados mostraram que a queda de pressdo na coluna foi de 0,15 e 0,04 atm para as

colunas de extracdo e recuperacao, respectivamente.

Foi calculada também a perda de carga para colunas com 2 passes e colunas com 1 na

parte superior e 2 passes na parte inferior, além das colunas com 1 passe.

A Tabela 6.3 apresenta os valores da pressao corrigidos para os diferentes tipos de passes

na coluna extrativa e de recuperagao.
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Tabela 6.4 Descricio dos resultados de diametro de coluna e perda de carga para as colunas

extrativas e de recuperacdo, em diferentes tipos de passes.

1 passe 2 passes

Coluna extrativa

Diametro calculado (metros) 3,32 3,40
Perda de carga (atm) 0,15 0,14
Conc. etanol anidro (%) 99,7 99,7
Coluna recuperagio

Diametro calculado (metros) 1,86 1,86
Perda de carga (atm) 0,04 0,04

O diametro da coluna de extragdo aumentou quando realizada a mudanga de um para dois
passes. Nessa mesma comparagdo entre o aumento de passes na coluna ocorreu a diminui¢ao na

perda de carga.

Foi também realizado o cdlculo da perda de carga na coluna extrativa que opera com um
passe (parte superior) e dois passes (parte inferior), segundo recomendado por Kister (1992). Para
essa coluna, a perda de carga foi menor do que a coluna de um passe ou dois passes. Nessa
mesma coluna que opera com bandejas de dois tipos de passes, a metade inferior da coluna que
opera com dois passes, apresentou reducao de 0,5 metro em comparacdo com a coluna que opera

totalmente com 2 passes.

6.2 Rate-Based (modelo de estagios de nao equilibrio)

Ap6s o célculo da perda de carga e didmetro das colunas foi realizada a modificacdo do
modelo de equilibrio para o modo Rate-Based nas colunas de extracdo e de recuperacdo. Essa

mudanga foi realizada conforme indicado na Figura 6.1:
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Figura 6.1 Descri¢do da mudanca de célculo do sistema de equilibrio para ndo equilibrio (rate-

based).

Os parametros para o cdlculo em Rate-Based foram inseridos em Tray Rating>Rate-

Based. Os dados para este célculo estdao descritos por meio da Tabela 6.5.

Tabela 6.5 Especificagdes utilizadas no modelo rate-based para as colunas extrativa e de
recuperagao.

Fluxo do modelo: mixed (misto).

Correlacao para o célculo do coeficiente de transferéncia de massa: Scheffe e Weiland
(1987).

Correlacao para o célculo do coeficiente de transferéncia de calor: Chilton and Colburn.
Correlacdo para o célculo da érea interfacial: Scheffe e Weiland (1987).

Fator de area interfacial: 1,0

Fator de transferéncia de calor: 1,0

Resisténcia do filme: com resisténcia para liquido e vapor.
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Resultados

Os resultados obtidos com o modelo de estdgio de ndo equilibrio descreveram o aumento
da energia consumida no refervedor, além da diminui¢cdo da concentracdo do etanol anidro

produzido no topo da coluna.

Com a mudanca do modelo de estdgios de equilibrio para o modelo de estdgio de ndo
equilibrio os valores das fracdes de etanol anidro ficaram abaixo de 99,0%, em massa. O
procedimento adotado para concentrar o etanol anidro para alcangar concentragao em massa de
99,7%, variando o menor nimero possivel de parametros operacionais, foi diminuir a vazao de
etanol anidro produzido. Foi necessdrio o aumento da energia no refervedor, além dos resultados

jé obtidos, para alcangar concentracao de 99,7%, em massa, de etanol anidro.

A Tabela 6.6 compara os dados obtidos das simulacdes no modelo de estdgio de ndo
equilibrio com o sistema de equilibrio, em relacdo a energia consumida no refervedor, assim

como a vazao de etanol anidro produzido para cada modelo.

Tabela 6.6 Comparacdo da energia consumida entre os modelos de equilibrio e ndo equilibrio,

adicionado ao nimero de passes.

Etanol anidro Coluna Coluna de Total
produzido Extrativa recuperagao (kg vapor/l
(kg/h) (kg vapor/l (kg vapor/l etanol)
etanol) etanol)
Equilibrio 39630 0,21 0,09 0,30
Nao Equilibrio
1 passe 38837 0,49 0,09 0,58
2 passes 38441 0,49 0,10 0,59

A energia total de cada sistema do modelo de ndo equilibrio, somadas as energias

consumidas nas colunas extrativa e de recuperagdo, apresentam valores similares.

Nas simulagdes, as colunas que sdo divididas em 1 e 2 passes apresentam vantagens em

relacdes as demais colunas do modelo de ndo equilibrio, pois apresentam producdo de etanol
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anidro mais préximo do valor do modelo de equilibrio e préximos valores de energia consumida
nos refervedores. As vantagens apresentadas nesta tese para a coluna dividida em 1 e 2 passes

corroboram com a indicagdo de Kister (1992) para o uso desse tipo de coluna.

Os resultados mostraram a vantagem em se trabalhar com coluna dividida em 1 passe,
metade superior da coluna, e 2 passes, metade inferior da coluna, é dada pela maior producdo de
etanol anidro na coluna extrativa, resultando em minima quantidade de etanol, na mistura
etanol/dgua, como produto de topo da coluna de recuperagdo. A energia consumida nos

refervedores foi proxima para os trés modelos de colunas com diferentes passes.

6.3 Conclusao
O modelo de estdagios de ndo equilibrio apresentou valor proximo do dobro do valor da
energia total dos refervedores do que o modelo de equilibrio. Isso mostra a influéncia dos fatores

de projetos das colunas na energia do refervedores. Este capitulo cumpriu o objetivo 6 desta tese.
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CAPITULO 7

CONCLUSOES

Esta tese mostrou que hd necessidade de muita pesquisa cientifica em processos de
destilacdo para produgdo de etanol anidro. Sdo raros trabalhos cientificos brasileiros disponiveis

que pudessem fornecer dados operacionais e de projetos de colunas de destilagao.

O software Aspen Plus® apresentou facilidade na inser¢do de dados de equipamentos e
dos componentes obtidos de seu proprio banco de dados, assim como, na criagdo de novos
componentes. O software Aspen Plus® se mostrou uma grande ferramenta para representacao de

processos industriais, principalmente no processo de destilacdo extrativa.

Foram realizadas vérias andlises de parametros operacionais como o monoetilenoglicol,
com destaque para a maior economia de vapor ao utilizar o monoetilenoglicol a temperaturas
mais altas e utilizando o etanol hidratado provindo diretamente da destilaria, sem ser armazenado

ou aquecido para alimentac@o da coluna extrativa.

Foram realizadas simulacdes de processo para colunas de destilagdo que operavam a
baixas pressoes. Os resultados destas simulagdes para essas colunas a baixa pressdo mostraram
que houve reducdo no consumo de vapor em 39,62% para as mesmas condi¢des de producdo de

etanol.

Foi também realizado um estudo de caso avaliando o potencial de energia elétrica gerada
por colunas atmosférica e a baixa pressao (0,3 atm). Nesse estudo de caso foi constatado que ao
utilizar colunas de pressao de 0,3 atm houve excedente de energia elétrica de 44,28 kWh, em que
no periodo de uma safra, essa mudanca na pressdo operacional do processo de destilacdo

extrativa, pode gerar um lucro financeiro de um milhao de reais.
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O estudo com colunas de destilagdo de baixa press@ao mostrou que o consumo de energia
para geracdo de baixa pressdo, por meio de uma bomba de anel liquido, é menor que 1,5%

comparando-se o consumo de energia das colunas de destilagdo para uma dada pressao.

Esta tese demonstrou que o uso do solvente liquido i6nico cloreto de 1- metilimidazolio
apresentou significativas vantagens em relacio ao monoetilenoglicol. Entre as vantagens do
liquido i6nico como solvente na destilagdo extrativa, em relacdo ao monoetilenoglicol,
encontram-se a reducao de 41,16% da carga de solvente adicionada na coluna extrativa, gerando
menor custo material para o processo. Outro fator de destaque foi a redu¢@o na razdo de refluxo
que passou de 1,1, ao utilizar o0 monoetilenoglicol, para 0,7 ao utilizar o metilimidazélio, o que

representou reducao da carga térmica nos refervedores de 27,3%.

Foi realizado nesta tese o estudo do modelo de estdgios de ndo equilibrio, utilizando
parametros de projeto necessdrios para realizacdo dos cdlculos do consumo de vapor neste
modelo. As simulacdes mostraram que o modelo de estdgios de ndo equilibrio apresentou
proximo do dobro do valor da energia total dos refervedores ao ser comparado com o modelo de

estagios de equilibrio.
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SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

1 — Estudo do gasto energético do processo de baixa pressdo na desidratagdo do etanol com
peneira molecular e pervaporacdo, para comparacdo com o estudo desta tese ao utilizar liquido

i6nico e monoetilenoglicol.

2 — Estudo de outros tipos de liquidos i0nicos que apresentem satisfatérios resultados no processo

de destilacdo extrativa, visando a diminuicdo do gasto energético na destilagdo.

3 — Estudo do tempo de vida util dos solventes, assim como a temperatura maxima para que nao
ocorra degradacdo e quantidade de reposicdo de solvente no processo de destilacdo extrativa,

comparando o liquido i6nico e o monoetilenoglicol.

4 — Andlise experimental, por meio de uma planta piloto ou de um laboratério, do gasto
energético e dos parametros principais do processo de destilacdo extrativa para producdo de

etanol anidro, sendo realizado para diferentes solventes.

5 — Estudos de andlise econdmica da utilizacio do liquido 16nico em relacdo ao
monoetilenoglicol por um periodo de tempo. Tomando como referéncia o estudo que esta tese
apresentou para a reducdo de carga térmica de 27,30% e 41,16% de carga de solvente na coluna
extrativa de liquido idnico, em relacdo ao monoetilenoglicol, mas, segundo a empresa Sigma-

Aldrich, o liquido 16nico cloreto de 1- metilimidazdlio € 5,14 mais caro que o monoetilenoglicol.

6 — Estudo do modelo de estagios de ndo equilibrio utilizando como solvente o liquido 10nico
considerado nesta tese, assim como, estudo aprofundado da influéncia dos pardmetros de projetos

e operacionais necessdrios para utilizacdo do modelo de ndo equilibrio.
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Figura A.1 Descri¢ao da ferramenta de andlise de sensibilidade (Model Analysis Tools) por meio

do simulador Aspen Plus®.
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Figura A.2 Descri¢do da ferramenta de andlise de sensibilidade (Model Analysis Tools) por meio
do simulador Aspen Plus®, em que o objeto ID € usado para entrada dos dados a serem

analisados.
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Figura A.3 Descri¢do da ferramenta de anélise de sensibilidade (Model Analysis Tools) por meio

do simulador Aspen Plus®, sendo definido o nome das varidveis a serem estudadas no objeto 1D,

nomeado S-1.
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Figura A.4 Descri¢do da ferramenta de andlise de sensibilidade (Model Analysis Tools) por meio
do simulador Aspen Plus®, sendo definida a categoria e a referéncia da varidvel a ser estudada.
Essa figura indica que os resultados a serem obtidos fazem referencia a fragdo massica de etanol

na corrente de topo da coluna extrativa.
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Figura A.S Descri¢do da ferramenta de andlise de sensibilidade (Model Analysis Tools) por meio
do simulador Aspen Plus®, mostrando o completo prenchimento das a varidveis. Essa figura
indica que os resultados a serem obtidos fazem referencia a fracdo méssica de etanol, dgua e

monoetilenoglicol na corrente de topo e de fundo da coluna extrativa.
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Figura A.6 Descricdo da ferramenta de andlise de sensibilidade (Model Analysis Tools) por meio

do simulador Aspen Plus®. A Figura A.6 mostra a varidvel manipulada que influenciard nos

resultados das varidveis previamente definidas.
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Figura A.7 Descri¢do dos resultados da anélise de sensibilidade (Model Analysis Tools) por
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meio do simulador Aspen Plus®.
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T-xy diagram for MEG/WATER
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Figura A.8 Representacdo da curva de equilibrio, dada pelo simulador Aspen Plus®, para a

mistura MEG/4gua para diferentes pressoes apresentadas neste trabalho.
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