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RESUMO

O inicio da producao de etanol no Brasil ocorreu com a criagdo do Programa
Nacional do Alcool (Proalcool) em 1975, com a finalidade de iniciar a producéo do
etanol anidro para ser acrescentado a gasolina. Atualmente o Brasil é o segundo
maior produtor mundial de etanol. O método de producdo mais utilizado para
obtencdo do bioetanol é a fermentacdo do caldo da cana-de-agucar, que é
comprovada a melhor matéria-prima para a produgéo. O alcool produzido a partir
desse processo deve passar por um processo de destilacdo para atingir as
especificacdes minimas exigidas pela regulamentacdo. No entanto, projetar uma
torre de destilacdo pode ser uma tarefa dificil, j& que muitos parametros
operacionais afetam o processo de separagédo. Além disso, a constru¢cdo de uma
planta piloto é custosa e consome muito tempo. Uma alternativa para o problema,
é a utilizacdo da simulacao computacional no processo de destilacdo. Sendo este
trabalho vinculado ao projeto tematico “Simulagdo da Biorrefinaria de Cana-de-
Acucar de 12 Geragdo na Plataforma EMSO”, tem-se como objetivo o
desenvolvimento de um modelo rigoroso de uma coluna de destilagdo para a
producdo do etanol hidratado e anidro. Os modelos gerados neste estudo séo
implementados na linguagem de modelagem do simulador EMSO, utilizando o
pacote termodinamico VRTherm, juntamente com aplicagdo do método da
continuacao Homotépica. A Homotopia consiste em criar um sistema de facil
resolucado e através de uma combinacao convexa com o sistema original, obter
gradativamente melhores estimativas iniciais pela variacdo do parametro da
combinacdo. Desse modo, o método possui melhores propriedades de
convergéncia, sendo globalmente convergente. O método da continuidade
Homoto6pica pode ser utilizado para qualquer caso, nao apenas para o sistema
etanol-agua. Com as simulagdes, foi sendo atingida a fragcdo molar de etanol de
0,85 para etanol hidratado e 0,93 para etanol anidro, o que leva a concluir que o
software EMSO pode muito bem ser utilizado para a simulagao de um processo de
separagao da mistura etanol-agua por destilagao.

Palavras Chave: Simulacdo; Agua-Etanol; Destilacdo; EMSO, Homotopia.



ABSTRACT

The start of ethanol production in Brazil occurred with the creation of the National
Alcohol Program in 1975, in order to start the production of anhydrous ethanol to be
added to gasoline. Brazil is the second largest producer of ethanol. According to the
National Oil and Gas Agency (ANP), Brazilian ethanol production increased 3.4%
last year. The most used method to obtain bioethanol is by sugarcane fermentation.
This raw material has been proved the best production method. The alcohol
produced by sugarcane pass throughout a distillation process to attain the required
regulatory specifications. According to ANP Resolution, hydrated ethanol fuel must
be concentrated between 95.1% (v/v) and 96.0% (v/v) to be commercialized, and
the distillation is the most frequently used method to carry out this separation
process. Nevertheless, distillation mechanisms require large energy consumption
associated with the separation, due to the high moisture content. The aim of this
work is to develop a rigorous model of a distillation column for the production of the
anhydrous ethanol. This work is a part of the project "Simulation of the Biorefinery of
sugarcane 1st Generation in EMSO Platform". The mathematic models generated
in this study were implemented in the modeling language of EMSO (Environment for
Modelling, Simulation and Optmization) simulator. EMSO is a free simulator with full
graphical environment and allows the users to work with dynamic and stationary
processes. In this work we utilized the Homotopy Continuation method once the
difficulty of efficiently modeling a distillation column with many interactions. The
Homotopy method consists of creating an easy resolution system by convex
combination with the original system. The results consists of creating an easy
resolution system and through a convex combination with the original system, get
gradually better initial estimates by varying the combination of the parameter. In such
way, the method has better convergence properties and is globally convergent.
Homotopy Continuation method It can be used for any case not only for the system
ethanol-water. In the simulations, the molar fraction of satisfactory ethanol was
reached, which leads to the conclusion that the EMSO software may well be used
for simulation of a process of separation of the ethanol-water mixture by distillation.
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1 INTRODUCAO

No ano 1940, a producdo dos biocombustiveis era destinada apenas como
combustiveis para transporte, porém com a diminuigao dos precos dos combustiveis
fosseis ocorreu uma desmotivagdo no desenvolvimento desta nova tecnologia. No
ano 1970 ocorreu a primeira crise mundial do petréleo e, a partir de entédo, o etanol

comecou a ser produzido em grande escala.

Com a preocupacao da seguranga energética, por todo o mundo foram criadas
novas politicas para criacdo de fontes de energia renovaveis. Assim, muitas
medidas foram implantadas, tais como, a adicdo de biocombustiveis aos
combustiveis fésseis. Nesse sentido, vem crescendo a atencdo dada a fabricacao
de biodiesel e bioetanol como fontes de combustiveis renovaveis, com o intuito de
substituir ou complementar a gasolina e o diesel (ZANETTE, 2010). Além da
aplicacao do etanol como combustivel, o bioetanol também pode ser utilizado como
matéria prima na fabricacao de diferentes produtos, sendo utilizado para a producao
de bebidas alcoodlicas: destiladas ou fermentadas; na formulagdo de produtos
farmacéuticos, entre outras aplicagbes (MARANGONI et al, 2010).

A produgéao de etanol no Brasil teve inicio com a criagdo do Programa Nacional do
Alcool (Proalcool) em 1975, com o intuito de iniciar a produgéo do etanol anidro para
ser acrescentado a gasolina. Segundo a CONAB (Companhia Nacional de
Abastecimento) a producédo de etanol no Brasil vem crescendo, sendo que, a
producédo da safra 2013/14 alcangou o valor de 27,96 bilhdes de litros, um aumento

de 14,94%, se comparado com a safra anterior.

No Brasil o principal incentivo de produgéo de etanol iniciou-se em 1980 com a ideia
de produzir um combustivel renovavel, tendo em vista reduzir a dependéncia de
importacoes de petréleo, e como isso reduzir oscilagdes de mercado. Com a criagéo
de novas politicas ambientas para reducdo de emissdes de contaminantes a
atmosfera, incentivaram a producdo dos biocombustiveis (GARCIA & GARCIA
,2006).
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Atualmente, os biocombustiveis abastecem aproximadamente 3% do total de
combustiveis consumidos em transporte no mundo; esses niveis podem variar muito
em alguns paises. No Brasil, por exemplo, 21% dos combustiveis utilizados em
transporte sdo biocombustiveis. Em outros paises, como os Estados Unidos, esse
percentual € de 4%, e na Unido Europeia é de 3% (IEA, 2011).

A producéo de etanol no Brasil € menor que a demanda. Segundo o Banco Nacional
do Desenvolvimento (2012), esse déficit tende a aumentar. Para diminuir essa
diferencga, serdo necessarios inumeros investimentos na fabricacao de etanol. Com
a atual perspectiva, o déficit acumulado podera alcancar a 29,2 bilhdes de litros até
0 ano de 2016, caso nao sejam realizadas medidas para aumentara a eficiéncia dos

processos produtivos.

A tecnologia de obtencdo do etanol € uma das mais importantes areas cientificas
no desenvolvimento de biocombustiveis. A técnica de produgéo depende do tipo da
matéria prima utilizada. O etanol pode ser fabricado utilizando qualquer matéria
prima que possua agucar, junto com a acao leveduras, ou pode ser obtido a partir
de polissacarideos, tais como, amido e celulose, que sao quebrados em
monossacarideos, para entdo serem metabolizados para o etanol (DODIC et al.,
2012).

A principal matéria prima utilizada no processo de fabricacdo de alcool no Brasil é
a cana de acucar. Isso ocorre pelo fato da cana de agucar possuir inUmeras
vantagens, tais como: baixo custo, além de ser a matéria prima que possui 0
método de producdo mais facil (Goldemberg et al., 2008b). O processo de
fermentacdo de biomassas convencionais a base de aglUcares e amido, gera um
mosto com teor de etanol em torno de 10% (v/v) (HAELSSIG et al., 2011). O alcool
produzido a partir desse processo deve passar por um método de purificacdo até
corresponder as especificacdbes minimas exigidas pela regulamentacao.

O mecanismo de destilacao consiste em um processo de separacdo, através da
vaporizagdo de misturas liquidas de substancias volateis misciveis. O processo
ocorre pela diferenga de volatilidade dos componentes, onde a substancia mais
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volatil sai em forma de vapor e a menos volatil sai na forma liquida. Além disso,
existe a possibilidade de operar com grandes quantidades de forma continua, o que
torna o método de separacao por destilacdo o favorito das industrias quimicas e
petroquimicas (NORILER, 2003).

No entanto, projetar uma torre de destilagdo pode ser uma tarefa dificil, j& que
muitos parametros operacionais afetam o processo de separacao. Além disso, a
construgdo de uma planta piloto € custosa e consume muito tempo. Uma alternativa
para o problema, € a utilizagdo de simulagdo computacional do processo de
destilagéo.

Atualmente, existe um grande numero de simuladores no mercado com capacidade
de simular uma torre de destilacéo para separacao de etanol-agua, no entanto, este
trabalho faz parte de um projeto tematico do CTBE (Laboratorio Nacional de Ciéncia
e Tecnologia do Bioetanol) junto a FAPESP (Fundagéo de Amparo a Pesquisa do
Estado de Sado Paulo) “Simulagdo da Biorrefinaria de Cana-de-Acucar de 12
Geragcdao na Plataforma EMSO (Environment for Modelling, Simulation and
Optmization)”. Sendo assim, o EMSO sera utilizado para realizar as simulagdes
desse trabalho.

O EMSO ¢é um simulador gratuito que possui ambiente grafico completo e permite
ao usuario trabalhar tanto com processos dindmicos ou estacionario. E possivel
simplesmente selecionar e conectar os blocos do modelo, ou inserir sua propria
linguagem de programacao. Além disso, o software j4 possui uma biblioteca com
varios modelos que podem ser utilizados (SOARES, MANUAL EMSO, 2007).

Com a dificuldade de realizar a modelagem de uma coluna de destilacdo com muitas
interacdes, de forma eficiente, nesse projeto sera utilizado o método da Continuacao
Homotépica. Esse método cria um sistema de facil resolucdo através da
combinacdo convexa com o sistema original. Assim, é possivel obter
gradativamente melhores estimativas iniciais pela variacdo do paramento da
combinacao. Sendo assim, o método da continuagdo Homotépica possui melhores
propriedades de convergéncia.
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2 OBJETIVOS

Este projeto esta vinculado ao projeto tematico “Simulagao da Biorrefinaria de Cana-
de-Acgucar de 12 Geracao na Plataforma EMSQO”, e tem como objetivo geral simular
0 processo de separacdao de etanol-agua a partir da destilacdo e aplicacao do
Método da Continuagdo Homotdpica no modelo.

2.1 Objetivos Especificos

e Modelar uma coluna de destilacao para separar etanol e 4gua;

e Implementar o modelo de simulacédo para a destilacao utilizando o software
EMSO (Environment for Modelling, Simulation and Optmization);

e Comparar os resultados encontrados com os resultados de outros
simuladores para validagao dos resultados;

e Implementar o Método da Continuagcdo Homotdpica no modelo da destilacéo;

e Realizar a comparagao entre os modelos criados para validar a utilizagao do

método no modelo.
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Nos tépicos a seguir serdo abordados alguns assuntos para o melhor entendimento
do desenvolvimento do projeto, sendo eles: o bioetanol, a producéao de etanol no

Brasil, tipos de destilacado e método da continuacao.

3.1 Biocombustiveis

A producao de biocombustiveis iniciou-se no final do século XIX, quando o primeiro
etanol foi produzido utilizando milho e o primeiro motor funcionou com éleo de
amendoim. Até o ano 1940, a producdo dos biocombustiveis era destinada apenas
como combustiveis para transporte, porém com a diminuicdo dos precos dos
combustiveis fésseis ocorreu uma desmotivacao no desenvolvimento desta nova
tecnologia. O Brasil iniciou a producao do etanol a partir da cana de agucar, seguido

pelos Estados Unidos, utilizando o milho.

Por todo o mundo, politicas para criagdo de novas fontes de energia renovaveis
estdo sendo criados devido a preocupagdes com a segurancga energética. Assim,
muitas medidas estdo sendo implantadas, como a adicdo de biocombustiveis nos
combustiveis fosseis utilizados para o transporte e incentivos fiscais. Nesse sentido,
tem aumentada a atengédo dada a producao de biodiesel e bioetanol como fontes de
combustiveis renovaveis, com o intuito de substituir ou complementar a gasolina e
o diesel (ZANETTE, 2010).

A atual producdo global de biocombustiveis é baixa, no entanto esta
constantemente em crescimento desde do inicio de 2000, como pode ser observado
na Figura 1. A preocupacdo com o meio ambiente, juntamente com a seguranca
energética, torna obrigat6rio o uso de biocombustiveis por paises, como: Estados
Unidos, Brasil, Franga, Alemanha, entre outros.

Assim, criara-se metas para substituir parte dos combustiveis fésseis por
biocombustiveis (MME, 2012). Analisando a Figura 1, € possivel observar o

aumento da producao mundial de biocombustiveis nos ultimos anos. No inicio de
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2000, a producao mundial de etanol juntamente com o biodiesel era de apenas de
17,8 bilhdes de litros/ano, ja no ano de 2011, o total produzido passou para 107,5

bilhdes litros/ano, ou seja, um aumento de cerca 89,7 bilhdes litros em apenas 10

anos.
Figura 1: Producdo mundial de etanol e biodiesel entre 2000 e 2011.
110 105 107,5
100
==g==BI0DIESEL 90,9
90
=== ETANOL 81,7
80 86,1
TOTAL
. 70
g
= 60
]
=
o 50
E
D 40
30 24 21,4

2000 2001 2002 2003 2004 2005 2006 2007 2008 2009 2010 2011

Fonte: Adaptado de REN21 (2012).

Segundo o IEA (2011), aproximadamente 3% do total de combustiveis usados para
transporte em todo mundo, sdo provenientes de biocombustiveis, e em alguns
paises esses valores podem ser ainda mais elevados. Por exemplo, no Brasil, cerca
de 21% dos combustiveis utilizados em transporte sdo provenientes de
biocombustiveis. Nos Estados Unidos, esse percentual é de 4%, e na Unido

Europeia é de 3%.

Pode-se dividir a produgéo de bioetanol em 3 geracdes, de acordo com o0 método
de obtencao e da matéria prima utilizada. A primeira geracao utiliza sementes, graos
e acucares. A fabricacdo de etanol ocorre com a fermentacdo do amido (trigo,
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cevada, milho, batata) ou acglcares (cana de acucar, beterraba). A segunda,
trabalha a partir de materiais lignocelulésicos, produzindo etanol pela hidrélise
enzimatica ou acidas. E por ultimo, a terceira geracao, através da pirolise. Apesar
de existir 3 geragbes, apenas a primeira e feita em escala industrial (NIGAM e
SINGH, 2011).

O Brasil e os Estados Unidos sdo os maiores produtores de biocombustiveis do
mundo (Tabela 1). Do total de etanol produzido no ano de 2011, os dois paises

juntos séo responsaveis por mais de 87% da produgdo mundial (REN21, 2012).

Tabela 1: Principais paises produtores de biocombustiveis

Pais Etanol Biodiesel Total (Bilhdes/L)

Estados Unidos 54,2 3,2 57,4
Brasil 21 2,7 23,7
Alemanha 0,8 3,2 3,9

Argentina 0,2 2,8 3

Franca 1,1 1,6 2,7
China 2,1 0,2 2,3

Total Mundial 86,1 21,4 107,5
Total na Uniao Europeia 4,3 9,2 13,5

Fonte: Adaptado de REN21 (2012).

3.1.1 Outras aplicacoes

Além da aplicacdo do etanol como combustivel, existem diversas outras aplicagdes
para 0 mesmo, podendo ser utilizado para a producdo de bebidas alcodlicas
destiladas ou fermentadas; na formulagao de produtos farmacéuticos, como: logoes,
pomadas, coldnias e perfumes; em laboratérios sdo utilizados como solventes nas

mais variadas sinteses quimicas, bem como agente de limpeza de equipamentos e
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vidrarias. Nas industrias serve como reagente de partida para varios compostos
quimicos, tais como acido acético, butadieno, acetaldeido (MARANGONI, et al,
2010).

Dessa maneira, o uso do bioetanol como matéria prima na fabricacdo de diversos
produtos quimicos que normalmente eram obtidos a partir de derivados do petroleo,
surge como uma solugao cada vez mais atraente, pelo fato de ser uma tecnologia

sustentavel.

O aumento da produgdo etanol para as industrias quimicas e farmacéuticas
movimenta no Brasil mais 1,5 bilhdo de litros por ano, e essa demanda tente a
quintuplicar nos proximos anos. Nesse contexto, o mercado brasileiro de

bioplasticos € o que apresenta o maior crescimento.

3.2 Producao de Etanol no Brasil

O inicio da produgao de etanol no Brasil em larga escala, ocorreu com a criagao do
Programa Nacional do Alcool (Prodlcool) em 1975, com a finalidade de iniciar a
producédo do etanol anidro para ser acrescentado a gasolina (ANDRADE, 2009).
Entretanto, com este programa o Brasil tornou-se o segundo maior produtor mundial
de etanol. Segundo a ANP (2012), a producao de etanol brasileiro cresceu cerca de

3,4% no ultimo ano, o que impulsiona 0 aumento da sua exportacao.

Na Figura 2 e possivel observar o historico de crescimento dos biocombustiveis no
Brasil. No ano 1973, o etanol comecgou a ser produzido em larga escala, isso ocorreu
devido a crise mundial do petréleo. No ano 1977, comeca a ocorrer a adicao de
4,5% etanol a gasolina; dois anos depois esse valor é elevado para 15%.
Atualmente, a quantidade de etanol adicionado a gasolina varia entre os 18% e 25%
(E18 e E25). O Biodiesel s6 comecou a ser produzido no Brasil com a criagcao do
Programa Nacional de Biodiesel em 2005. Este programa estabeleceu uma mistura,
inicialmente voluntaria, de 2% (B2) de biodiesel aos combustiveis fésseis, e a partir
de 2008, tornou-se obrigatdria essa pratica. Em janeiro de 2010, alcancou-se a
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mistura de 5% de biodiesel (B5), a qual € mantida até hoje. Em 2011 ANP passa a

regular e fiscalizar a producao de etanol, agora considerado um combustivel.

Figura 2: Evolucao dos biocombustiveis no Brasil.

Abril 2011 - ANP passa a regular e fiscalizar a producao de etanol, agora
considerado um combustivel. Percentual na gasolina pode ir de 18% a 25%
e & determinado pelo govemo.

Janerio 2010 - Vigéncia do BS

Abril 2008 - Consumo do etanol se equipara ao da gasolina

2008 - Inicio da obrigatoriedade do B2

2007 - Terceiro choque do petrdleo

2005 - E langado o programa nacional de Biodiesel

2003 - Lancamento dos carros bicombustiveis

1990’s - Etanol passa a representar de 20% a 25% da gasolina

1989 - Precos do petréleoc caem e gasolina se equipara ao etanol

1985 - Percentual de etanol adicionado a gasolina chega a 22%

1983 - Carros a etanol representam 90% do total de vendas

1980 - Segundo choque do petréleo

1979 - Adigao de 15% de etanol a gasolina

1977 - Adigao de 4.5% de etanol a gasolina

1974 - Brasil cria o Proalcool

1973 - Pnmeiro choque do petroleo

Fonte: ANP (2012)

Segundo a ANP (2012), no Brasil cerca de 45% da energia e 18% dos combustiveis
consumidos ja sao renovaveis. No restante do mundo, 86% da energia vém de

fontes energéticas nao renovaveis.

De acordo com o BNDS (2012), a atual producao de etanol no Brasil € menor que
a demanda, e essa diferenca tende a aumentar. Para evitar que isso ocorra, serdo
necessarios grandes investimentos nesse setor. A Tabela 2 demostra a fabricacao
efetiva total de etanol estimada até o ano de 2015, bem como a demanda potencial
e o déficit resultante de 29,2 bilhdes de litros até 2015, caso ndo sejam realizadas
medidas para ampliacdo da producao de etanol.
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Tabela 2: Producéo efetiva total, demanda e déficit da producao de etanol no Brasil
(em bilhdes de litros).

Acumulado
2012 2013 2014 2015
2012-2015
Producao 28,4 32,1 33,9 35,5 129,9
Demanda 32,5 36,8 42,3 47,5 159,1
Déficit 41 4.7 8.4 12,0 29,2

Fonte: Adaptado de BNDES (2012)

A tecnologia de obtencdo do etanol é umas das mais importantes areas cientificas
no desenvolvimento de biocombustiveis. A técnica de producéo depende do tipo da
matéria prima utilizada. Na Figura 3 é possivel observar a rota de producao de
acordo com a matéria prima escolhida. O etanol pode ser produzido utilizando
qualquer matéria prima que possua agucar, junto com a agdo de bactérias e
leveduras, ou pode ser obtido a partir de polissacarideos, tais como, amido e
celulose, que sao quebrados em monossacarideos para entdo serem

metabolizados para o etanol (DODIC et al., 2012).
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Figura 3: Diferentes rotas de producéo do bioetanol.
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Fonte: Adaptado banco nacional de desenvolvilmento econémico e social (2008).

A matéria prima mais usada no processo de producao de alcool no Brasil € a cana
de acgucar. Isso ocorre pelo fato da cana de agucar possuir inimeras vantagens, tais
como: altamente eficiente; baixo custo; matéria prima que tem o método de
producdo mais facil. Na Figura 4 é possivel observar outras vantagens do etanol
produzido a partida da cana de agucar (Goldemberg et al., 2008b). Além disso, o
bagaco da cana proveniente da producédo de biocombustiveis pode ser utilizado na
cogeracao de energia (Ensinas, 2008).
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Figura 4: Quadro geral dos biocombustiveis
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Fonte: Banco nacional de desenvolvilimento econdmico e social (2008).

O método de producdo do etanol utilizando cana-de-aglcar ocorre tanto na
fermentacdo do caldo da cana puro, quanto na fermentacdo da combinagao de
caldo e melago, sendo que no Brasil, a mais utilizada é a segunda pratica. O
processo de fermentacdo mais empregado no Brasil € a Melle-Boinot, que alcanga
um fermentado com a concentragdo de alcool entre 7% a 10%, de forma que uma
das principais caracteristicas de processo é a separagao das leveduras do mosto
fermentado (vinho), usando a técnica de centrifugacdo (FONSECA, 2011).

O processo de producéo de etanol gera um mosto contendo em torno de 10% (v/v)
de alcool (HAELSSIG et al., 2011). O etanol produzido deve passar por um
mecanismo de purificagdo, para alcancar as especificacdes exigidas. Segundo a
resolugéo n° 7 da ANP (2011), o etanol anidro combustivel deve ter concentragédo
minima de 99,6% (v/v), enquanto o etanol hidratado combustivel deve ser entre
95,1% (v/v) e 96,0% (v/v). O mecanismo mais utilizado para realizar essa purificagcao
€ a destilagéo.
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3.3 Operacao de destilacao

A destilacao € a técnica mais utilizada, entre os processos de separagéo na industria
quimica. Para realizar a separagdo, é preciso ter um conhecimento do
comportamento das fases liquidas e vapor em equilibrio da mistura. A técnica de
destilagdo consiste em um processo de separagdo, por meio da vaporizagdo de
misturas liquidas de substancias volateis misciveis. O processo ocorre pela
diferenca de volatilidade dos componentes, onde a substancia mais volatil sai em

forma de vapor e a menos volatil sai na forma liquida (NORILER, 2003).

Vale ressaltar que a utilizacdo da destilacao faz com que ocorra uma consideravel
elevacao no valor agregado dos produtos finais, permitindo o cumprimento de
cobrancas cada vez mais restritas do mercado, tanto em termos econémicos, como

na reducéo da geracao de poluentes durante o processo (NORILER, 2003).

Mesmo com inumeros avangos em processos alternativos de separacao, a
destilacdo continua sendo o meio mais utilizado, principalmente pela sua

flexibilidade e pela possibilidade de operar com elevadas vazoes.

Nas industrias produtoras de biocombustiveis, o processo de separagcado etanol-
agua é de grande interesse. Na etapa de purificacdo do etanol sdo utilizados dois
tipos destilacao, a convencional que € utilizada até uma concentracdo da mistura,
entre 92,6 e 93,8 % em massa. A partir desse ponto, torna-se necessario aplicar
outro mecanismo de separacdo, podendo ser destilacdo extrativa ou azeotrdpica.
Isso ocorre porque a combinagao etanol-agua gera uma mistura néo ideal pelo fato
dos seus componentes formarem um azeétropo (uma mistura de componentes que
possui a mesma concentragdo nas fases liquida e vapor no equilibrio),

impossibilitando a utilizacdo da destilagdo convencional (VASCONCELOS, 1999).
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3.4 Coluna de destilacao

A coluna de destilacdo realiza as transferéncias de massa, calor e momento entre
fases liquidas e vapor, sendo formada por uma torre cilindrica que possui uma série
de estagios internos, por onde circula as correntes liquida e vapor em
contracorrente. O numero de estagios de cada coluna varia de acordo com a
composicao da mistura a ser separada. As fases liquidas e vapor estao presentes
em todos os estagios onde realizam as transferéncias de massa e calor. Na parte
inferior da coluna fica localizado o vaporizador, responsavel por vaporizar a corrente
liquida da base; a corrente retirada na base da coluna é chamada de residuo. Na
parte superior da coluna encontra-se o condensador, por onde vapor proveniente
da coluna é condensado. Em seguida, a corrente passa por um divisor de correntes,
criando duas correntes, uma delas retornar para a torre (refluxo) e a outra sai

(destilado). Na Figura 5 apresenta-se um esquema de uma coluna de destilagéo.

Figura 5: Esquema de uma coluna de destilagao.
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Pode-se considerar uma coluna de destilagdo como uma série de pratos em
equilibrio, que vao realizando sucessivamente o enriquecimento dos componentes
mais volateis da corrente de vapor, enquanto o componente com a menor
volatilidade, se encontra na corrente liquida. A zona acima da alimentacéo é
chamada de zona de retificagdo, enquanto que a zona a baixo da alimentagao é
conhecida como zona de esgotamento. As colunas podem ser classificadas de
acordo com o método de separacao ou com o tipo de regime de operagéao. O método
de separagao varia com a configuragdo interna da coluna, que pode ser composta
por pratos ou recheios. O regime de operagao pode ser classificado como continuo

ou descontinuo.

A area de contato entre o liquido e vapor é um fator primordial para realizar a
separacdo da mistura através da destilacdo. Atualmente, no mercado existe uma
enorme quantidade de dispositivos para realizar o contato entre liquido e vapor,
entretanto, os mais utilizados sao pratos, recheios randémicos e o0s recheios
estruturados. A escolha do tipo de coluna, € baseada na eficiéncia de contato e

capacidade de carga.

O fator que influencia a separagédo em uma destilagdo é chamado de volatilidade
relativa (a). Para encontrar o a, € necessario obter a razao entre as composicoes
do vapor e do liquido do componente mais volatil pelas composi¢cdes do vapor e do

liqguido do componente menos volatil.

— YI/X1 _ y1(1—xq)
YZ/XZ X1 (1_ YI)

(1)

Quanto maior for o valor de a, mais facil de ocorrer a separacdo, ou seja,
quando o valor de a > 1. No caso de a = 1, o0 processo de destilagdo nao pode ser

efetuado. A separacao da mistura ocorre pela diferenca a entre as duas misturas.

Para a producéo do alcool hidratado, as usinas brasileiras utilizam um esquema
composto por 5 partes: A, A1, D, B e B1 (Figura 6). A é onde ocorre o esgotamento
do vinho, A1 etapa de apuracéo do vinho e D de etapa de concentracao de alcool
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de segunda. No alcool de segunda, encontram as substancias mais volateis,
chamadas produtos de cabecga, sendo necessdria a sua remocao para evitar a
contaminacao do alcool hidratado. A parte B € chamada de zona de retificagcao,
onde se encontra o componente mais volatil na forma de vapor, e na parte B1
conhecida como zona de esgotamento, é onde se encontra 0 componente menos
volatil. Essas duas partes juntas compdéem a coluna de destilacdo convencional
onde é obtido alcool hidratado, a partir da concentragdo das flegmas vapor e
liquidas retiradas de A e D, respectivamente (MEIRELLES, 2006). O esquema
simplificado desta configuragdo é apresentado na Figura 6.

Al Jd 23 "l :.ﬂi‘.:uui
e hidratado
Flegma
Vinho . liquida
A1 |l B
Flegma Il
vapor '
A
B1

T ®

Figura 6: Configuracdo usual da destilacdo no processo de producao de
bioetanol.

* Flegmaga

3.4.1 Destilacao extrativa

Na destilacao extrativa um solvente é adicionado a mistura inicial para modificar a
volatilidade relativa, alterando o equilibrio entre as fases liquido-vapor dos
componentes iniciais através da mudanca dos coeficientes de atividade. O processo
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da destilacao extrativa é constituido por uma coluna extrativa e uma de recuperagao
do solvente. Atualmente, o solvente mais usado para destilacdo extrativa do sistema
etanol-agua € o monoetilenoglicol (MEG) (DIAS, 2008). Existem outros tipos de
solventes que podem ser utilizados na destilagdo extrativa, sendo eles: solvente
liquido, mistura de sal dissolvida em solvente liquido, liquidos ibnicos ou polimeros

ramificados.

A Figura 7 representa um esquema de uma coluna de destilagdo extrativa. Na
primeira coluna, o etanol anidro sai na corrente de topo da coluna, enquanto, na
corrente de fundo sai solvente e dgua, que sédo enviados para a segunda coluna
para a recuperacao. Na coluna de recuperacdo, agua é recuperada no topo,
enquanto a corrente de fundo é constituida basicamente de solvente, que €&

reciclado para a primeira coluna.

Figura 7: Configuracdo usual da destilacao extrativa.
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3.5 Modelagem de colunas de destilacao

Colunas de destilacao sao operacdes unitarias fundamentais, que sao utilizadas na
maioria dos processos industrias. Os reais comportamentos de uma coluna de
destilagéo, dificilmente podem ser previstos por modelos matematicos que néo
consideram os fendmenos simultaneos de transferéncia de calor e massa. Outros
fatores que devem ser levados em consideracdo para ajudar a predizer o
comportamento dindmico do processo, € a modelagem da hidraulica e os calculos

de propriedades fisicas.

Pode-se dividir a modelagem de colunas de destilagdo em trés grupos diferentes:
modelagem fundamental, empirica e hibrida. A modelagem fundamental é
basicamente, a modelagem termodinamica, que leva em consideracdo as
propriedades fisicas do sistema, utilizando as equacdes de conservagao de massa,
energia e quantidade de movimento. A modelagem empirica, usa os valores das
correntes de entrada e saida da coluna para estabelecer uma relacéo entre elas. A
modelagem hibrida é juncdo entre as duas modelagens anteriores, logo essa
modelagem usa as vantagens de ambos os modelos. Sendo assim, o modelo
empirico e 0 mais utilizado na industria. O objetivo é compreender a dinamica das
colunas de destilagao, visto que modelos ‘caixa-preta’ ndo sdo usados para prever
o0 comportamento do sistema para diferentes condicdes de funcionamento
(TRUONG et al., 2010).

Os modelos matematicos utilizados em colunas de destilacao séo classificados com
base no seu grau de detalhamento: Os modelos chamados rigorosos, tém predi¢éo
da sua composicao, temperatura e vazées para cada prato. Se o modelo possui
uma descricdo global da coluna, usando uma menor quantidade de variaveis
baseadas em interpolacbes, entdo estes sdo chamados de modelos reduzidos
(FLETCHER; MORTON, 2000).

Para realizar a modelagem de uma coluna de destilagdo, deve-se levar em
consideracdo suas caracteristicas, por exemplo: destilacdo continua ou
descontinua, alimentacdo da coluna. (TABRIZI e EDWARDS, 1992). Para o
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desenvolvimento de um modelo para uma coluna de destilacao, deve-se levar em
conta a modelagem de equipamentos periféricos utilizados durante o processo de
destilacdo. Exemplos de alguns equipamentos sao: bomba, valvula, tanques,

condensador e refervedor.

Existem inUmeras combinagdes de modelos que envolvem transferéncia de massa,
reacées quimicas e comportamento hidrodindmico. Esses modelos séo
classificados em modelos de estagios de equilibrio e modelos de estagios de nao
equilibrio. Essa classificacdo depende de como ocorre a transferéncia de massa
entre a fase liquida e a fase vapor. Para alcangcar uma alta precisdo nos resultados
€ necessario utilizar parametros de qualidade. Quanto mais complexo for o modelo
utilizado, mais parédmetros serdo necesséarios. Entretanto, um modelo muito
complexo nem sempre é a melhor escolha, pelo fato de ser tornar dificil a sua
resolucdo e demandar muito tempo (KELLER e GORAK 2013).

A modelagem envolvendo colunas de destilacdo, visa melhorar a eficiéncia
energética, reducao de custos, aumentar a eficiéncia e reducao de tempo. Para
alcancar melhores resultados é necessario levar em consideragao tanto o estado
estacionario como o regime dinamico. Com a utilizagdo da simulagéo dinamica é
possivel obter respostas as perturbacées do processo, tais como, quantidade de
produto obtido, nivel de reservatério, composicao das correntes de saida e entrada,

e identificar se as metas de producao podem ser alcancadas (KOOIJMAN, 1995).

No ano 1893 foi realizada a primeira modelagem de colunas de destilacéo, por
Sorel. Ele utilizou calculos de estagios de equilibrio, balanco material por
componentes, globais e de energia para demostrar a destilacdo no estagio
estacionario. (KOOIJMAN, 1995). Rayleig (1902) prop6s o primeiro modelo de
destilacdo descontinua. Ele considerava apenas um estagio de equilibrio onde o
vapor era removido pelo destilador durante um periodo de tempo.

35



3.5.1 Determinacao de propriedades termodinamicas

O projeto para a modelagem de um processo de destilagdo € baseado na
termodindmica do equilibrio liquido-vapor em cada estagio, considerando-se
eventuais desvios através da eficiéncia de pratos. Torna-se necessario que ocorra
uma caracterizacdo dos sistemas através das propriedades termodinamicas da
mistura. Segundo Giordano (1985), o levantamento dos valores experimentais de
equilibrio liquido-vapor de misturas abrange a medicdo das propriedades
termodinamicas que constitui o sistema, tais como, temperaturas, pressodes,
entalpias, composicoes das fases entre outras propriedades termodinamicas. Todas
essas variaveis estdo ligadas por equagbes termodinamicas. As propriedades
termodinamicas utilizadas na simulacdo, serdo obtidas a partir de um banco de
dados termodinamicos. Quando ocorre desvio da idealidade no calculo do equilibrio
liquido-vapor, torna-se necessario conhecer parametros caracteristicos da mistura

em questao.
3.5.2 Equilibrio de fases

Na industria quimica, em muitos processos sao necessarios ter conceitos sobre
equilibrio termodindmico de fases. A fase de um sistema €& por definigdo, uma
por¢cdo homogénea da matéria. Os modelos de estagios de equilibrio, considera que
as correntes de liquido e vapor que deixa cada estagio estdo em equilibrio
termodinamico. Nesses modelos, sdo aplicadas um conjunto de equagdes de
balanco de massa por componente, equagdes para equilibrio de fases, operacdes
de somatério e balango de energia; essas equacdes sao chamadas de MESH
(Mass, Equilibrium, Summation, Heat). Entretanto, nas operagdes reais € muito
dificil alcancar o equilibrio entre as fases, mesmo através de projetos das condicoes
operacionais. Uma maneia de considerar o desvio do equilibrio é a utilizagdo de
conceito de eficiéncia nas relagbes de equilibrio (KRISHNAMURTHY e TAYLOR,
1985).
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3.5.3 Modelagem de colunas de destilacao em regime permanente

Para o calculo da coluna de destilagéo € necessaria a determinacdo do perfil de
temperatura, perfil das vazdes e perfil das composi¢des das correntes e a taxa de
transferéncia de calor em cada estagio. Para alcancar esta determinacéo, torna-se
necessaria a resolucao do balanco material, balanco de energia e das relacdes de
equilibrio para cada estagio O modelo matematico mais utilizado em modelagens
de colunas de destilagao, € o modelo de MESH (Mass, Equilibrium, Summation,
Heat): balanco de massa (M), equacdes de equilibrio liquido-vapor (E), o0 somatério
das fracdes molares igual a 1(S) e o balanco de energia (H). Na Figura 8 é
representado o esquema de um estagio tedrico, onde o numero de estagios foi
numerado do topo para a base da coluna.

Figura 8: Representacdo esquematica de um estagio genérico.

Liquido
Vi Lj-1
3
Y. Xj -1, [composicao)
Hj hj.1 {entalpial
Tj Tj-1 (temperatura)
P Pj-1 (pressio)

Alimentacio Calor Transferido

Fi Q
XE) +] 58 58
hF_, [-] 52 entra
T:I ¥i+1. X
PF| H_|+| hll
T____1 T
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-
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Fonte: Adaptado do portal de engenharia quimica.
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Sendo, F alimentacao, L vazao de liquido, V vazao de vapor, H entalpia do vapor,
h entalpia do liquido, x fragdo molar do componente i no liquido, y fracdo molar do
componente i no vapor, W purga de vapor, U purga do liquido, T temperatura e P

pressao.

Com base na Figura8, e possivel obter as equacées MESH:

Equacao M - Balanco de massa para o componente i no prato j (C equagdes para

cada estagio):

Mi; = Liixijoq + Vigr.Vijer + Fizij — (L + U)xij — (V; + W)y ;=0 (2)

Equacao E - Relacdes de equilibrio de fases (C equagdes para cada estagio):
Eij=yij—Kijxi;=0 (3)

Equacao S - Somatorio das fragdes molares
(Sy)j =Xi1yij—10=0 (4)

(Sx)j = Xiz1x;—1.0=0 (5)

Equacao H - Balanco de Energia no prato

Hi = Li_j.Hyjo1+Vjy1.Hy jyq + Fp.Hp j— (L + Uj)Hyj — (Vi + W))Hy ;= 0 (6)

Uma maneia de considerar o desvio do equilibrio é a utilizacado de conceito de
eficiéncia nas relagdes de equilibrio. A eficiéncia de Murphree relaciona um estégio
real com o de um estagio ideal, considerando que o liquido esteja totalmente
misturado. A eficiéncia de Murphree pode ser definida, tanto, pela fase gasosa ou
liquida, de acordo com as equagdes citadas abaixo:
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T]V _ YVij—Vij+1
LJ yZ‘,,-— Yij+1

Para a fase liquida:

L _ Xij-1—Xij
ey = Xij-1=Xij
Sendo,

1 = eficiéncia;

x = fragdo molar da fase liquida;

x* = fracdo molar de liquido que estd em equilibrio com y;
y = fracdo molar da fase vapor;

y* = fracdo molar de vapor que esta em equilibrio com x.

3.5.4 Modelagem de colunas de destilacao em regime transiente

Em seu trabalho, Brito (1997) realizou um levantamento de informagdes sobre a
influéncia do regime transiente para a simulacdo de colunas de destilagdo. Com
base em sua investigacao, ele descobriu que pesquisas sobre o regime transiente
em colunas de destilacdo vém sendo realizadas desde a década de 70.

Alguns artigos publicados por gani et al. (1986) mostram modelos numeéricos,
usados para partidas e paradas de colunas em processos industriais. Choe e
Luyben (1987) realizaram uma comparacao entres os efeitos de utilizar ou ndo o
“holdup” da fase vapor. E concluiram que o holdup da fase vapor tem influéncia
apenas quando a densidade do vapor se tornar significativa, quando comparada
com a da fase liquida do sistema.

Durante a simulacdo de processos dindmicos de colunas de destilagdo, é
necessaria a resolucdo de um conjunto de equacgdes diferenciais algébricas.
Existem duas maneiras para a resolucdo dessas equagdes (DAE - Differential-
Algebraic-Equations): a primeira, resolver os dois tipos diferentes de equagdes ao
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mesmo tempo. Uma segunda maneira é utilizar uma estratégia de resolucao para o
sistema DAE, que consiste em transformar a DAE, em um sistema de equacdes
diferenciais ordinarias (ODE - Ordinary-Differential- Equations), com uma

convergéncia a parte das equacgoes algébricas.
3.6 Simulacao de colunas de destilacao

Para realizar separagéo, € preciso ter um conhecimento do comportamento das
fases liquidas e vapor em equilibrio da mistura. Um procedimento cada vez mais
utilizado é realizar a modelagem e simulacao do processo, para eliminar operagdes

onerosas no desenvolvimento industrial.

Em um projeto de simulag&o dinamica, uma das etapas mais dificeis € a integracao
numérica do sistema de equacdes algébrico-diferenciais (EADs), constituido da
modelagem da destilacao descontinua. Segundo Diwekar (1995), para o célculo dos
modelos termodinamicos, sdo utilizadas as equacdes diferenciais de matéria e
energia, cComposi¢ao e entalpia para cada estagio, além de fluxos internos de vapor
e liquido, razao de refluxo, variagdo de pressdo e temperatura, composi¢ao das

correntes, entre outras relacoes.

Um projeto de simulacdo para uma coluna de destilacao é constituido por equacoes
algébrico-diferenciais que formam um conjunto de equacdes lineares e nao lineares.
As equacgdes lineares sao formadas durante o calculo das propriedades
termodinamicas do sistema, tais como, fugacidade, entalpias e volatilidade.
Normalmente esse sistema de equacdes diferenciais, tem autovalores bem
diferentes, sendo chamado de sistema rigido. Quando se utiliza um processo de
destilacdo descontinua, esse sistema é frequentemente muito rigido, pelo fato de
possuir alto valor das entalpias e volatilidades relativas. E se for usado um método
de integracao nao rigido para resolver um sistema rigido, sera necessario reduzir o
passo de integracdo, para alcancar a estabilidade. Quando diminui o passo da
integracdo, maior sera o tempo gasto para sua resolugao (LUZ Jr., 1993).
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Existem varios tipos de softwares que podem ser utilizados para realizar a
simulagao, como: Il Pro, HYSYS, ASPEN e EMSO. Para a construgao do modelo e
da simulagcdo, sera utilizado o software EMSO (Environment for Modeling,
Simulation and Optimization) que é uma ferramenta de modelagem, simulagao e
otimizacao de processos. O EMSO pode ser utilizado de diversas maneiras e tem
varias caracteristicas importantes que ajudam na resolucao e criacao de modelos e
simulagdes, como: analise de consisténcia de unidades de medida, verificagdo de

singularidades do sistema e consisténcia das condigdes iniciais.
3.7 EMSO (Environment for Modelling, Simulation and Optimization)

EMSO (Environment for Modelling, Simulation and Optimization) possui um
ambiente grafico completo, permitindo ao usuario modelar processos no regime
dindmico ou em estado estacionario, utilizando a funcdo blocos ou criar novos
modelos utilizando sua prépria linguagem, sendo possivel ainda utilizar modelos
contidos na biblioteca do EMSO (EML) (SOARES, 2007).

Este programa foi desenvolvido com a ideia de criar uma ferramenta que visa dar
uma flexibilidade de recursos para o usuario. O EMSO possui trés linguagens
diferentes sendo elas: Models, Devices e Flowsheet (SOARES; SECCHI, 2003).
Além das simulacdes dinamicas e estacionarias, 0 EMSO pode também ser usado
para encontrar valores 6timos utilizando seus respectivos critérios (SOARES, 2007).
Outra possibilidade € adicionar novos solver e/ou rotinas de otimizagdo ao
simulador. Este software possui uma interface grafica que facilita a comunicacao
com seus usuarios, o que o torna 4gil e de facil manuseio (Figura 9). O EMSO, faz
parte do projeto ALSOC (Ambiente Livre para Simulacao, Otimizacao e Controle),
que tem com o intuito criar um ambiente integrado de sintese, modelagem,
simulacdo, controle e otimizacao de processos. O EMSO se encontra disponivel de

forma livre e gratuita no portal ALSOC: http://www.eng.ufrgs.br/trac/alsoc.
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3.7.1 Model

Figura 9: Interface grafica do simulador EMSO.=

Fonte: Propria

Utilizando a linguagem de programagédo Model EMSO,

€ possivel realizar a

descricao matematica de equipamento reais ou parte de processo. Na Figura 10

encontra-se um exemplo de um Model, utilizado na descrigdo matematica de um

tanque. Em cada Model é possivel encontrar os seguintes itens: Parameters,

Variables e Equations. Dentro das se¢Oes Parameters e Variables, encontram as

constantes e variaveis do sistema modelado. Em Equations, ficam escrito as

expressdes das equagdes que descrevem este sistema.
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Figura 10 Exemplo de um Model no software EMSO

using "types";

Mode] of a stream

Model oil_stream
f ETE'IRS (grief: 1 1l kg
W as Tlow mass(Brief="Mass flow rate"” Displaylnit=' min"};
cp as cp_mass (Brief="Heat capacity of the ol?i'l"s:lD'i spl ay%ln'it:'lfl,"’kgﬂ('];

VARTABLES
T as temperature;

SET
cp = 2% 'kI1/kg/K"
W = L00*='kg/min ;
end
Model tank_source
ATTRIBUTES
Pallete = trus; _
Brief = "Simple inlet stream™;
Icon = ™icon/tank_source";
VARTABLES

Dﬂt Outlet as oil_stream(Brief="0Cutlet stream", PosX=1l, Pos¥=0.5);
arn

Model tank_sink
ATTRIBUTES

Pallete = trus;

Brief = "Simple ocutlet stream™;
Icon = "comn/tank_sink";

VARTABLES y
12 Inlet as oil_stream(Brief="Inlet stream”, PosX=0, PosY=0.5);
en

Model heat_stream
VARIABLES

T as temperaturej
end

Model =steam
ATTRIBUTES
FPallete = true;

Brief = "Simple inlet stream™;
Icon = ™icon/tank_source”;
VARTABLES

Uﬁt Outlet as heat_stream{Brief="Outlet stream", PosX=1, Pas¥=0.3);
en

B e g e T e s e i e e R e e e e L e o
Model heated_tanbk

ATTRIBUTES

Pallete = trus; . )

Erief = "Simple model cn:"a. steady-state CSTR";

Icon = "con/heated tank";

PARAMETERS e T _ -
UA as Real (Brief="Heat transfer coefficient and area” Unit="kI}/mn/K'};

VARIABLES i o )

in  Inlet a= oil_stream (Brief="Inlet stream”, PosX=0.51, Pos¥=0);
out Outlet as oil_stream (Brief="Outlet stream” PocsX=1, Pos¥=0.975):
in Inletd as heat stream(Brief="Rate of heat supply”, Posk=0, PosY=0.715);
M -as mass (Brief="Mass in tank"}; i . E i

0 as heat_rate(Brief="Rate of heat transferred", Dhsplaylnmit="k1/min");

SET ]
UA = 10='kI/min/K';

EQUATIONS
"Energy_balance"
(M'-‘Uu{'le‘t.cp}’-‘d'!fﬂ:ﬂut'let,n = Inlet.W=Inlet.cp®{Inlet.T
- Dutlet.T) = O

"Rate of heat transferred”
dQ = UA={InletQ.T - Outlet.T);
arr
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3.7.2 O FlowSheet e seus Devices

A linguagem de programacgao do Device do EMSO, representa algum dispositivo
real do processo em analise. Assim, um unico Model, pode ser utilizado para
representar varios Device diferentes. Devices podem estar conectados um ao outro
para formar um FlowSheet, o qual € uma representacao do processo em analise
(Figura 11).

Figura 11: Exemplo de um FlowSheet no software EMSO.

Three tanks in series

FlowsSheet series_of_tanks
VARTIABLES
feed as oil_stream;

DEVICES
steaml as steam;
steam2 as steam;
steam3 as steam;

tankl as heated_tank;
tankz as heated_tank;
tank3 as heated_tank;

CONNECTIONS
feed to tankl.Inlet;
tankl.0utlet +to tank2.Inlet;
tankz.outlet to tank3.Inlet;

steaml.Outlet to tankl.Inletq;
steam2.outlet to tankz.Inletq;
steam3.0utlet to tank3.Inletq;

SPECIFY
feed.T = 293.15="K";

steaml.Qutlet.T
steamz.outlet.T
steam3.outlet.T

mnn
o
r P
W
H e
oo
b ok ok
EE

tankl.M = 1000%'kg";

tank2 .M = tankl.M;

tank3.M = tank2.M;
INITIAL

tankl.outlet.T = 293.15*'K";
tankz.outlet.T = tankl.outlet.T;
tank3.outlet.T = tank2.Outlet.T;

OPTIONS
TimeStart = 0;
TimeStep = 1;
TimeEnd = 90;
TimeUnit = "min';
end

44



3.8 Método da continuacao Homotépica

Sendo que um dos objetivos deste trabalho é gerar uma solugdo do modelo
matematico de colunas de destilacdo convencional para separar o sistema etanol
agua operando em regime permanente, dando atencao especial as estimativas
iniciais, este ultimo detalhe dificilmente € visto nos trabalhos encontrados na
literatura. A grande importancia de boas estimativas iniciais € diminuir o esforco

computacional e principalmente garantir a convergéncia do método aplicado.

O método tradicional de Newton-Raphson utilizado no EMSO para solugao de
equacgoes nao-lineares é bem conhecido e popular. Ele possui uma alta eficiéncia
na velocidade de convergéncia. Entretanto, necessita de uma estimativa inicial para
0 processo iterativo. Boas estimativas iniciais podem levar a solugéao rapidamente,
entretanto, estimativas iniciais ruins e/ou a existéncia de multiplas solugbes podem
levar a divergéncia. O método da continuagdo Homotdpica pode contornar tais
problemas e garantir a convergéncia se a fungdo Homotdpica auxiliar for bem
escolhida (WU, 2005; TANSKANEN & POHJOLA, 2000). Entretanto, o método da
continuacao Homotopica exige maior tempo de calculo computacional (JHON &
LEE, 2003).

A principal vantagem do método da continuagdo Homotdpica, é sua alta taxa de
convergéncia mesmo quando utilizadas estimativas iniciais grosseiras, além disso,
€ muito usado em problemas com multiplos estados estacionarios, merecendo
destaque a destilagado reativa, no projeto, controle e otimizagdo de problemas da
engenharia quimica como reatores, trocadores de calor, processos em batelada e

também a destilacdo convencional e reativa.

Durante a modelagem de uma coluna de destilacdo reativa TANSKANEN &
POHJOLA (2000) para resolver um conjunto de equacgdes nao lineares, criaram um
método rigoroso. Esse método foi desenvolvido com a utilizagdo do método da
continuacao Homotdpica, através de modificacdes nas equacdes de MESH pela
adicao do parametro da homotopia e de fungbes Homotopicas auxiliares. O método
criado foi testado em sistema de comportamento néo ideal.
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BAUR et al. (2000) comparam os resultados encontrados de suas simulagdes
computacional de uma coluna de destilagéo reativa em equilibrio e ndo equilibrio.
As equacdes do modelo em estado estacionario foram resolvidas com o método de
Newton-Raphson. Em seguida, foi adicionado método da continuagdo Homotdpica
ao modelo criado para analise do comportamento de multiplos estados
estacionarios. QI et al. (2004) realizaram estudos para verificar a influéncia do
método da continuacdo Homotopica nos parametros operacionais e determinar as

condi¢des 6timas de operagao.

O método da continuacdo Homotédpica, consiste de uma cadeia linear de duas
fungdes: F (x), cujo o zero é requerido, e G (x) onde o zero é conhecido ou facilmente
obtido (Wayburn e Seader, 1987).

Hxt) =tF(x))+(1-t)G(x) =0 9)

Onde t, permite um caminho de solucéo, que liga um ponto de partida arbitrario, x°,
a x*, para uma solucéo de F (x) = 0. A medida que o parametro t varia gradualmente
de 0 a 1, uma série de solucdes de H (x, t) = 0, encontra-se um caminho para a
solucéao de F (x) = 0.

Dadas certas condi¢des de regularidade, uma solucdo para o sistema de equagdes
nao-linear 0 = F (x) pode em principio ser encontrada seguindo a curva de solu¢des
x (t)a0=H (x,t) como t varia de 0 a 1 ao longo da linha real. Pode ocorrer falhas
na solugdo do método, se ocorrer uma singularidade da incorporagdo em algum
valor intermediario de t, uma situagao que surge geralmente quando H (x, 0) difere
significativamente F (x) (Mas-Colell, 1991).

46



3.9 Aplicacao do método da continuacao Homotépica

Para a resolucao de sistemas de equagdes néo lineares, sera aplicado o método da
continuacao Homotépica. Esse método permite aumentar a robustez de métodos
de resolucéo de sistemas de equacgdes nao lineares, como o método de Newton-
Raphson (Rahman et al 2011). A Homotopia consiste em criar um sistema de facil
resolucéo e através de uma combinagé@o convexa com o sistema original, obtendo
gradativamente melhores estimativas iniciais pela variacdo do parametro da
combinacao. Desse modo, o método da Homotopia possui melhores propriedades
de convergéncia, sendo globalmente convergente (Kenneth S, 2001).

O método da Homotopia para sistemas nao lineares introduz o problema a ser
resolvido dentro de um outro conjunto de problemas. Especificamente, para resolver

um problema da forma,
F(x)=0 (10)

com a solucao desconhecida x, considera-se uma familia de problemas descritos
mediante um parametro  com valores no intervalo [0, 1]. Um problema com uma
solugdo conhecida x (0) corresponde a B = 0, e o problema com a solugédo

desconhecida x (1) = x corresponde a 3 = 1.

T (x,8) = BF(x) + (1 = B)G(x) (11)

Onde G (x) tem solugao conhecida. Este novo sistema € chamado de Homotopia de
F (x). Aqui, F (x) e G (x) sdo chamadas de Homotépicas porque quando B =0, a eq.

(11) assume a forma a seguinte forma:
T (x,0) = G(x) (12)
e quando B =1, a eq. (11) assume a seguinte forma:

T (x,1) = F(x) (13)
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A partir da solugdo conhecida x (0) de G (x) = 0 quando B = 0, a fungdo T com o
parametro 3 proporciona uma familia de fungdes que podem conduzir a solucao

desconhecida x (1).

Para o problema F (x) = 0, duas fun¢gées Homotopicas comumente utilizadas sao
G(x)=x—x(0) (14)
G (x) =F (x) — F(x (0)) (15)
para qualquer valor arbitrario x (0).

No caso da fungao (14) tem-se a Homotopia

T (x,B) = pF(x) + (1 — B) (x — x(0)) (16)

Ja para o caso da funcao (15) tem-se a Homotopia

T (x,B) = BF(x) + (1= B) [F () = F (x(0))] = F(x) + (B — 1) F(x(0)) (17)

O método da Continuagéao auxilia a determinar uma forma de passar da solucéao
conhecida x (0) de T (x, 0) = 0 a solucédo desconhecida x (1) =x+xde T (x, 1) =0

que resolve F (x) = 0.

O método de continuacdo apresenta a vantagem de nao requerer uma escolha
particularmente boa de x (0), mas dependendo do método utilizado para a resolucéo
do sistema (17), o esforco computacional podera ser uma desvantagem se
comparado ao método de Newton. Além disso, com a utilizacdo do método da
continuidade Homotodpica e possivel transformar um problema contendo uma

equacao diferencial ordinaria, onde t € a variavel dependente.
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4 METODOLOGIA

A utilizagao de softwares de simulagao para retratar processos da industria quimica,
€ uma técnica que vem sendo cada vez mais empregado, pois facilita na escolha
de parametros 6timos do processo, reduzindo custos e melhorando a eficiéncia,
entre outros fatores. Atualmente, no mercado existem varios programas comercias
que podem ser utilizados para realizar a simulagdo de uma coluna de destilacao,
neste trabalho serd utilizado o EMSO (Environment for Modelling, Simulation and

Optmization)” para realizar as simulagdes.

O EMSO é um software livre desenvolvido no Brasil, que possui em sua biblioteca
modelos prontos para atender a maioria dos processos basicos existentes. Esse
trabalho ira desenvolver um modelo para separar a mistura de etanol-agua para
producédo de etanol através da utilizacdo de torres de destilacdo, e as equacoes
utilizadas nesse trabalho sdo as de MESH. Dada a dificuldade em se modelar de
forma eficiente uma coluna de destilacdo com diversas interagdes, neste trabalho

serd utilizado o método da continuagdo Homotopica.
4.1 Equacoes MESH

No desenvolvimento do modelo matematico para a coluna de destilacao, € utilizado
o principio de estagio de equilibrio. As expressdes utilizadas para descrever a
coluna sao: balancos de massa (M), relagdes de equilibrio (E), somatério das
frac6es molares (S) e balangos de energia (H). O conjunto dessas equagdes séo
chamadas de equacbes MESH. Nas secdes anteriores foram descritas as

equacdes.
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4.2 Modelagem da coluna de destilacao

Para o desenvolvimento de um modelo de coluna de destilagcao, diversos modelos
de equipamentos periféricos sdo necessarios. A seguir tém-se as equacgdes basicas
que descrevem os estagios do condensador, refervedor, entrada da alimentagéo,
razdo de refluxo e os demais estagios da coluna de destilacdo. Para realizar a
modelagem € necessario enumerar os estagios da coluna de destilacao, sendo que,

o condensador sera contado com o primeiro estagio e o refervedor como o ultimo.
4.2.1 Bomba

Neste estudo sera utilizado um modelo simplificado de uma bomba, apenas para
reintroduzir uma corrente de destilado em uma pressdao mais elevada que a do
estagio do topo. Sendo assim, sera apenas um acréscimo de pressdo da sua
corrente de saida com relagcédo a corrente de entrada. Na Figura 13 encontra-se a
sua representagéo grafica.

Figura 12: Modelo esquemético de uma bomba.
Fonte: Adaptado de STAUDT, 2007.

A equacéao que descreve o modelo:
P=p+dP (18)

P = Pressédo da corrente liquida que volta para a torre;
p = Presséo da corrente que deixa o condensador;
dP = Acréscimo de pressao.
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4.2.2 Razao de refluxo

A razdo de refluxo pode influenciar no dimensionamento de uma coluna de
destilacdo. Quando o valor da razao de refluxo é alterado, 0 numero de estagios
tedricos muda; quanto maior for a razdo, menor serd o numero de estagios. Esse
valor é inversamente proporcional, ou seja, se o valor da razdo for menor, maior
sera o numero de estagios necessarios para realizar a separacao. Outra variavel
que é influenciada pela razao de refluxo sdo os caudais de vapor e liquido que
circulam pela coluna; quanto maior for a razao de refluxo, maiores serdo os caudais.

Abaixo, na Figura 14, encontra-se um esquema de onde ocorre a razao de refluxo.

F.
in
F
outl )\ out2
-t Rl | -

Figura 13: Modelo esquematico de um splitter.
Fonte: STAUDT (2007).

A equacao que representa a razao de refluxo é dada por:

R = (19)

L
D

R = Razao de refluxo;
L = Corrente liquida que volta para coluna;
D = Corrente liquida que as da torre (produto final).
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4.2.3 Condensador

Segundo Kooijman (1995), existem diversas configuragdes de condensadores para
uma coluna de destilagdo. Alguns condensadores tém um acumulo
significativamente mais elevado do que o acumulo dos pratos, o que contribui para
uma melhor estabilidade durante a operacao do equipamento. Os modelos mais
conhecidos sao os condensadores parcial ou total.

Neste trabalho, foi considerado um condensador total, onde o equipamento recebe
uma corrente totalmente vaporizada e com a retirada de calor a transformar em
liquida. O desenho esquematico de um condensador total pode ser visto na Figura
15.

F"u"

in
out

Q
Figura 14: Modelo esquematico de um condensador.
Fonte: STAUDT (2007).

A seguintes equacdes foram utilizadas para a modelagem do condensador:
Balanco Material por componente no condensador

0 =Vxy+ Fxz—(Lxx+D=*x) (20)
Balanco de Energia no Condensador

0=V=*h,+ Fxhf— Lxh —Dx*h; + Qcond (21)
Balanco Material Global no Condensador

0=(F+V)—(L+D) (22)
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V = Corrente de vapor;

L = Corrente liquida;

F = Alimentacéo;

D = Destilado;

z = Fragdo molar;

ht = Entalpia da alimentacéo;

hv = Entalpia do vapor;

hi = Entalpia do liquido;

Qcond = Calor do condensador.

4.2.4 Refervedor

Na Figura 16 encontra-se o esquema do refervedor utilizado neste estudo. O
equipamento recebe uma corrente de alimentagédo liquida (vinda do fundo da
coluna) e possui duas correntes de saida, uma liquida e outra vapor, além de

receber calor.

Figura 15: Modelo esquematico de um refervedor.

Fonte: Adaptado de STAUDT, 2007.

53



A seguintes equacdes foram utilizadas para a modelagem do condensador:
Balanco Material por Componente no Refervedor
O=Fxz+L*xx—V*y—Bxx (23)
Balanco de Energia no Refervedor

O0=Fxhs+Lxh —Vx*h,—B=xh +Qref (24)

Qref = Calor do refervedor;

B = Corrente de fundo que deixa a coluna de destilacao.

4.2.5 Pratos

O modelo de prato representa o estagio de equilibrio de uma coluna de destilacéao,
onde ocorre o contato entre as correntes liquidas e as de vapor que circulam pela
coluna de destilagdo. A Figura 17 representa um comportamento de um prato

teodrico.

FLin FV

Figura 16: Modelo esquematico de um prato tedrico.
Fonte: Adaptado de STAUDT, 2007.
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A seguintes equacdes foram utilizadas para a modelagem dos pratos:

Balanco material por componente para cada estagio de equilibrio

0= L1 * X1+ Visa *Yjra + Fjx 2z = Ljx x5, =V y; (25)
Balanco de energia para cada estagio de equilibrio

0= Lj_y*hlj_y+Vjyq xhvji s + F;xz; — Lj * hl; — V; x hy; (26)

Balanco Material Global para cada estagio de equilibrio

0= F+Ljy+Vjys — L =V (27)

4.3 Calculo da razao de equilibrio

As razdes de equilibrio sdo calculadas a partir do modelo de equilibrio de liquido-
vapor. Pode-se determinar a razdo de equilibrio através da fugacidade ou do
coeficiente de atividade. Neste trabalho sera utilizada para o célculo da razao de
equilibrio (K) a fugacidade, ja que, o banco de dados termodinamicos utilizado pelo
EMSO nao possui valores para o coeficiente de atividade.
?,
K= — 28
%, (28)
O valor da fugacidade depende da pressao, temperatura e composicao de ambas
as fases liquida e vapor. Os valores da fugacidade serdo obtidos através da
utilizacdo do VRTherm, instalado juntamente com o EMSO.
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4.4 Entalpia

As entalpias de alimentacgéo, vapor, liquida, variam de acordo com a temperatura,
pressao e composicao. Os valores das entalpias serédo obtidos através do banco de
dados termodinamicos instalados no EMSO (VRTherm).

hf =Tf,Pf,Xf (29)
hv = Tv, Pv,Xv (30)
hl =Tl Pl, X1 (31)

4.5 Modelos termodinamicos

Para obter valores de entalpia, fugacidade entre outros parametros termodinamicos
durante a simulacao do processo de destilacdo no EMSO, foi instalado um pacote
termodinamico chamado de VRTherm. Com a instalacao desse software, torna-se
possivel obter propriedades fisicas e termodindmicas dos compostos, auxiliando na
modelagem, simulagdo e otimizacao dos processos. O VRTherm tem em sua
biblioteca propriedades de substancias puras e de misturas, além de utilizar
correlacdes de modelos como: Redlich-Kwong, Peng-Robinson, Van der Waals e o
método UNIFAC, entre outros (SMITH et al., 2007).

Com base nos modelos termodindmicos disponiveis no VRTherm, para prever o
ELV da mistura serdo utilizados o método de UNIFAC para os célculos da fase

liquida e 0 modelo de Redlich-Kwong para o calculo da fase vapor.

4.6 Simulacao da coluna de destilacao

A Figura 17 mostra um fluxograma construido no EMSO, do processo de destilagao
utilizado na simulagéo para a separac¢ao do sistema etanol-agua durante a produgao
de etanol. O modelo da coluna de destilagdo foi construido através das equacgdes
descritas nos topicos anteriores. As equacdes foram inseridas no EMSO, utilizando
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0 model, que é uma das linguagens de programacao do EMSO. Com isso, todas as
unidades da coluna, ou seja, os estagios de equilibrio, refervedor, condensador,
etc., foram modelados. Sendo assim, foi criado um conjunto de submodelos que

conectados entre si formam o modelo de todo o sistema de separacao em analise.

Para a simulagao foi considerado incialmente um valor constante da eficiéncia de
pratos de Murphree para todos os estagios igual a 1. Apesar de ser descrita neste
trabalho a modelagem de uma bomba para reinserir uma pressao maior na corrente

de refluxo, foi considerado uma pressao constante durante toda a simulagao.
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Figura 17: Fluxograma do processo de destilagao.

5003

Energy

__source

Fonte: Propria.

4.7 Aplicacao do método da continuacao Homotoépica

Apés a construcao do modelo, foi aplicado o método da Homotopia, para aumentar
0 grau convergéncia, aumentando assim a robustez da simulacdo. A grande
importancia de boas estimativas iniciais € diminuir o esforco computacional e
principalmente garantir a convergéncia da simulagdo. O método tradicional de
resolucdo do EMSO (Newton-Raphson) para solucdo de equacdes nao-lineares
apresenta alta eficiéncia na velocidade de convergéncia. Entretanto, necessita de
uma estimativa inicial para o processo iterativo.

Boas estimativas iniciais podem levar a solugdo rapidamente, entretanto,

estimativas iniciais ruins e/ou a existéncia de multiplas solu¢des podem levar a
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divergéncia. Para isto foi utilizado o método da continuacdo Homotdpica,
reformulando as equacdées MESH pela adicdo do parametro da Homotopia e de
funcdes Homotdpicas auxiliares, para solucdo do sistema de equacbdes nao

lineares.

No sistema de equacées MESH original, a fracdo molar da alimentagdo varia

continuamente de acordo com as equagoes (30), (31) e (32).

Alimentacao da coluna:

Zi — T.ZiPrOjCCted (30)
i=1... .N-1
N-l
z, = 1— T-Z ZiPr()]ected (31 )
i=1
i=N
dz. .
Zz — ZiPrOJected (32)
dr

No entanto, uma vez que neste trabalho a modelagem baseia-se nas equacgdes
transiente (MESH), a variavel de continuacao (7 ) é feita dependente com o tempo,

dada pela equacao (33):
r=1-¢" (33)

Onde o valor « de deve ser definida para um valor adequado de acordo com o

problema. Assim, a ODE fica da seguinte maneira:

d j t rojecte
By (g (34)
dr
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Sendo rearranjado para seguinte equacgao:

dz, .
i:a'(zl‘l’m]ected_zi) (35)
dr

resolvidos em conjunto com as equacdes MESH transientes.
4.8 Vantagens da aplicacao do método

O método transforma um problema de encontrar raizes de um sistema n&o linear
em um sistema de equagdes diferenciais ordinarias, com isso, em vez de usar 0
algoritmo do EMSO de Newton, que possui problemas de convergéncia, usa-se o
algoritmo do EMSO para EDO que é o DASSL que é bem mais eficiente. O modelo
dindmico das equagdes de MESH € um caso particular do método da continuagéo,
onde o tempo (t) é o parametro, o caso facil € a condigéo inicial e o caso dificil o
regime permanente. Sendo assim, o EMSO tem uma maior facilidade de resolver

as equacodes do modelo no regime transiente do que no regime permanente.
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5 RESULTADOS

Utilizando as equagdes descritas nos topicos anteriores, foi construido um modelo
de uma coluna de destilacdo para separacdo de etanol-agua. As equagdes foram
inseridas no EMSO, através do model, que é uma das linguagens de programagao
do EMSO. Sendo assim, todas a unidades da coluna foram modeladas. Em seguida,
foi criado um conjunto de submodelos que conectados entre si formam o modelo de
todo o sistema de separacdo em analise. Os modelos termodinamicos utilizados em
todas as simulacdes desse trabalho foram: UNIFAC, utilizado para os calculos da
fase liquida e Redlich-Kwong para o calculo da fase vapor. Para obtencdo dos
resultados deste trabalho foram feitos os seguintes passos, para ambos os modelos
da coluna de destilagdo convencional e extrativa:

e Modelagem da coluna;

e Implementacdo do modelo na linguagem de programacgao do EMSO;

e Simulagao do modelo no regime transiente;

e Simulacao do modelo no estado estacionario;

e Implementacdo do método da continuagdo Homotdpica no modelo;

e Simulagdo do modelo utilizando o método no regime transiente;

e Simulagdo do modelo utilizando o método no estado estacionario;

o Comparacédo dos resultados entre a simulagdo convencional e a simulagdo
utilizando o método;

e Validacdo do modelo criado através da comparacdo dos resultados
encontrados no EMSO, com os resultados encontrados em outros

simuladores.
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5.1 Simulacao Coluna Convencional

Para realizar simulag¢des no estado estacionario no EMSO e necessario antes rodar
as simulagdes no regime transiente. Em seguida, utilizar os valores da simulagéao
dindmica como valores iniciais para simulagdo no estado estacionario. Apds a
construgéao do primeiro modelo, foi criado um segundo modelo contendo o método
da continuagdo Homotopica. Durante a escolha dos parametros de operagdes da
coluna, foi observado que o segundo modelo conseguiu convergir com uma maior
facilidade com diferentes condigdes iniciais, ja o primeiro modelo apresentou uma
maior dificuldade para convergir, sendo necessario realizar ajustes nas condigdes
iniciais. Os valores utilizados para inicializar a simulacao estao representados na
Tabela 3.

Tabela 3: Valores utilizados para simulacéo do processo.

Coluna

EMSO (simples) EMSO (Homotopica)

N° de estagios 34 34
Estagio de alimentagao 12 12
RR 2,5 2,5
Corrente da Base 160 kmol/h 160 kmol/h
P 1 atm 1 atm
Ef. Murphee 1 1
Corrente alimentacao (F) 300 kmol/h 300 kmol/h
Pressao alimentacgéo (Pf) 1 atm 1 atm
Temp. alimentacéo (Tf) 350 K 350 K
Composicéao (F) / agua 0,6 0,6
Composicéao (F) / Etanol 0,4 0,4
Tempo de simulacdo 5000 s 5000 s

A composicao da corrente de alimentacao e de 0,6 de agua e 0,4 de etanol em base
molar. Segundo MARQUINI, M. F, (2007), o valor de etanol na corrente de entrada
pode variar de 0,3 a 0,4 em base molar. A melhor faixa de vazao para corrente de
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fundo foi de 140 a 160 kmol/h, que foi encontrada através de tentativas durante as

simulagoes.

5.1.1 Simulacao Dinamica
Com a simulagao dinamica foram obtidos os seguintes resultados:

As Figuras 18 e 19 representam a composi¢ao da corrente do topo da coluna em
fungéo do tempo; a corrente atinge o estado estacionario proximo do tempo de 4500
segundos. E possivel observar que os dois modelos atingem o estado estacionario
no mesmo instante e também possuem o mesmo comportamento em ambos os

modelos.

Figura 18: Composicédo da corrente de topo da coluna convencional.
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Figura 19: Composi¢édo da corrente de topo da coluna convencional, utilizando o
método da continuidade Homotopica.
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As Figuras 20 e 21 representam a composic¢ao da corrente do fundo da coluna em
funcdo do tempo; a corrente atinge o estado estacionario proximo do tempo de 600
segundos. E possivel observar que os dois modelos atingem o estado estacionario
no mesmo instante e também possuem o mesmo comportamento em ambos 0s

modelos.
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Composicédo

Figura 20: Composi¢ao da corrente de fundo da coluna convencional.
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Figura 21: Composicao da corrente de fundo da coluna convencional, utilizando o

Composicédo

método da continuidade Homotopica.

1.00

0.800

0600

0.400

0.200

0.00

Agua

—©- Etanol

Etanol

750

1500

2250 3000
Tempo (s)

65

3750 4500




As Figuras 22 e 23 representa o perfil de calor gasto no condensador; a corrente
atinge o estado estacionario préximo do tempo de 5000 segundos. E possivel
observar que os dois modelos atingem o estado estacionario no mesmo instante e
também possuem o mesmo comportamento.

Figura 22: Calor do condensador da coluna convencional.
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Figura 23: Calor do condensador da coluna convencional, utilizando o método da

continuidade Homotépica.
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As Figuras 24 e 25 representam o perfil de calor gasto no refervedor; a corrente
atinge o estado estacionario préximo do tempo de 5000 segundos. E possivel

observar que os dois modelos atingem o estado estacionario no mesmo instante e
também possuem o0 mesmo comportamento.
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Figura 24: Calor do refervedor da coluna convencional.
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Figura 25: Calor do refervedor da coluna convencional, utilizando o método da
continuidade Homotdpica.
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5.1.2 Simulacgao no estado estacionario

Para utilizar o EMSO no estado estacionario foi necessario utilizar os resultados do

regime dindmico como chute inicial.

Na Tabela 4, encontram os valores obtidos com as simulagdes. Quando comparada

os resultados entre os dois modelos, a unica diferenca encontrada é no tempo de
maquina gasto em cada modelo, no entanto, esse resultado ja era esperando ja que
0 método da continuidade Homotopica requer um maior tempo para conseguir
convergir. A corrente que sai do fundo da coluna conseguiu alcangar um 6timo
resultado, saindo apenas uma pequena fragcao de etanol juntamente com agua. Na
corrente do topo da coluna foi alcangado uma pureza de 0,80 do etanol em base
molar. Segundo a ANP para o etanol ser comercializado com etanol hidratado e
necessario obter uma pureza de 0,85 em base molar. A simulagdo pode néo ter
alcancado o valor exigido por erro no modelo termodinamico usado pelo EMSO.

Tabela 4: Resultados da simulacido da coluna convencional.

EMSO EMSO (Homotoépica)

Topo agua (molar) 0,2 0,2

Topo etanol (molar) 0,80 0,80
Fundo agua (molar) 0,9992 0,9992
Fundo etanol (molar) 0,0008 0,0008
Qcond (Kw) -5654 -5654

Qref (Kw) 5524 5524
Tempo de maquina (s) 12028 30822

Para verificar o possivel erro do modelo termodinamico foi realizado um
mapeamento para identificar o ponto de azeétropo. Para realizar esse mapeamento,
foi fixado a alimentacdo, em seguida foram feitas 11 simulacdes alterando apenas
a composicao da corrente de entrada. Na Tabela 5, encontram os valores utilizados

para cada simulagéo.
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Tabela 5: Valores utilizados no mapeamento.

Etanol Agua
Simulacao A 0,80 0,20
Simulacao B 0,81 0,19
Simulacao C 0,82 0,18
Simulacao D 0,83 0,17
Simulacao E 0,84 0,16
Simulacao F 0,85 0,15
Simulagao G 0,86 0,14
Simulagdo H 0,87 0,13
Simulacéo | 0,88 0,12
Simulagao J 0,89 0,11
Simulacao K 0,90 0,10

O utilizando os resultados encontrados com os valores da Tabela 5, foi construido
o seguinte grafico (Figura 27).
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Analisando-se a Figura 26 é possivel perceber que todas as concentracbes
convergem para uma faixa de 0,82 a 0,84, sendo que, a concentragdo do etanol
0,82 se manteve constate, sendo assim o ponto de azeétropo se encontra na

Figura 26: Mapeamento do ponto de azeétropo.
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concentracao 0,82.

Para comprovar o método da continuagdo Homotopica foi realizado uma simulagao

alterando um pouco os valores das condigdes inicias do problema. Os valores

utilizados encontram-se na Tabela 6.
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Tabela 6: Valores utilizados na segunda simulagao.

Coluna
EMSO (simples) EMSO (Homotépica)
N° de estagios 25 25
Estagio de alimentagao 6 6
RR 1,9 1,9
Corrente da Base 161,73 kmol/h 161,73 kmol/h
P 1 atm 1 atm
Ef. Murphee 1 1
Corrente alimentacéao (F) 300 kmol/h 300 kmol/h
Pressao alimentacao (Pf) 1 atm 1 atm
Temp. alimentacéao (Tf) 350 K 350 K
Composicéao (F) / agua 0,75 0,75
Composicéao (F) / Etanol 0,25 0,25
Tempo de simulacao 5000 s 5000 s

Utilizando os dados da Tabela 7, foram encontrados os seguintes resultados: O
primeiro modelo ndo conseguiu convergir, ja o segundo modelo conseguiu convergir
e alcancar 6timos resultados, apesar de estar utilizando uma concentracao inicial
de etanol abaixo do normal para esse processo. Na corrente de fundo da coluna

saiu pequena quantidade de etanol junto com agua.

Tabela 7: Resultados da segunda simulagédo da coluna convencional.

EMSO EMSO (Homotépica)

Topo agua (molar) - 0,24
Topo etanol (molar) - 0,76
Fundo agua (molar) - 0,92
Fundo etanol (molar) - 0,08

Qcond (Kw) - -4304,22

Qref (Kw) - 4208,17

Tempo de maquina (s) - 43155
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5.2 Destilacao extrativa

Foi construido um novo modelo de uma coluna de destilacao extrativa, para separar
o sistema etanol agua utilizando como solvente o etileno glicol. Em seguida, foi

aplicado o método da continuagdo Homotopica. Os valores utilizados para esta

simulagédo encontram-se na Tabela 8.

Tabela 8: Valores utilizados para simulagcéo da coluna extrativa

Coluna

EMSO (Simples)

EMSO (Homotépica)

N° de estagios 35 35
Estagio de alimentacao 6 6
(etanol/agua)
Estagio de alimentagao 4 4
etileno glicol
RR 0,5 0,5
Corrente da Base 125 kmol/h 125 kmol/h
P 1 atm 1 atm
Ef. Murphee 1 1
Corrente de alimentacao 100 kmol/h 100 kmol/h
etileno glicol
Corrente alimentacao (F) 300 kmol/h 300 kmol/h
Presséao alimentacao (Pf) 1 atm 1 atm
Temp. alimentacao (Tf) 350 K 350 K
Composigéao (F) / agua 0,15 0,15
Composicao (F) / Etanol 0,85 0,85
Tempo de simulacao 10000 s 10000 s
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5.2.1 Simulacao dinamica
Com a simulagéo dindmica foram obtidos os seguintes resultados:

As Figuras 27 e 28 representam a composi¢cao da corrente do topo da coluna em
fungéo do tempo; a corrente atinge o estado estacionario proximo do tempo de 1200
segundos. E possivel observar que os dois modelos atingem o estado estacionario

no mesmo instante e também possuem 0 mesmo comportamento.

Figura 27: Composicao da corrente de topo da coluna extrativa.
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Figura 28: Composi¢édo da corrente de topo da coluna extrativa, utilizando o
método da continuidade Homotopica.

Etanol

0.800

0.600

Composi¢édo molar

0.400

0.200

Agua

0.004
Etileno Glicol

0.00 2000 4000 6000 8000 1000x10*
Tempo (s)

As Figuras 29 e 30 representam a composigéo da corrente de fundo da coluna em
fungéo do tempo; a corrente atinge o estado estacionario proximo do tempo de 7000
segundos. E possivel observar que os dois modelos atingem o estado estacionario

no mesmo instante e também possuem 0 mesmo comportamento.

Figura 29: Composi¢édo da corrente de fundo da coluna.
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Figura 30: Composi¢ao da corrente de fundo da coluna extrativa, utilizando o
método da continuidade Homotopica.
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As Figuras 31 e 32 representam o perfil de calor gasto no condensador; a corrente
atinge o estado estacionario préximo do tempo de 1000 segundos. E possivel
observar que os dois modelos atingem o estado estacionario no mesmo instante e

também possuem o mesmo comportamento.

Figura 31: Calor do condensador.
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Figura 32: Calor do condensador utilizando o método da continuidade
Homotopica.
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As Figuras 35 e 36 representam o perfil de calor gasto no refervedor; a corrente
atinge o estado estacionario préximo do tempo de 2000 segundos. E possivel
observar que os dois modelos atingem o estado estacionario no mesmo instante e

também possuem 0 mesmo comportamento.

Figura 33: Calor do refervedor.
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Figura 34: Calor do refervedor utilizando o método da continuidade Homotdpica.
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5.2.2 Simulacao no estado estacionario

Os resultados obtidos nas simulacdes utilizando os dois modelos de destilacao
extrativa estdo contidos na Tabela 9. Os resultados encontrados em ambos o0s
modelos sao idénticos, a Unica diferenca entre os modelos é o tempo de simulacao
gasto. Os modelos utilizados encontram étimos resultados, a corrente do topo da
coluna consegue atingir 0,925 (porcentagem massica) atingindo a pureza
necessaria para o etanol se comercializado com etanol anidro, além disso, na
corrente do topo da coluna nao saiu etileno glicol, o que é muito bom para o
processo economicamente. Na corrente de fundo, saiu uma pequena quantidade de
etanol, de aproximadamente 0,005 (porcentagem molar), no entanto, esse tipo de

perda € normal para esse tipo de processo.
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Tabela 9: Tabela de resultados da simulagao extrativa.

EMSO (Simples) EMSO (Homotépica)
Topo agua 0,07 0,07
Topo etanol 0,93 0,93
Topo etileno glicol 0 0
Fundo agua 0,195 0,195
Fundo etanol 0,005 0,005
Fundo etileno glicol 0,8 0,8
Qcond (Kw) -4500,42 -4500,42
Qref (Kw) 5085,22 5085,22
Tempo de maquina (s) 31176 81736

5.2.3 Validacao do modelo

Os resultados encontrados na primeira simulacdo para coluna extrativa, foram
comparados com resultados encontrados utilizando outro simulador. Essa
comparagao tem o intuito de validar os resultados encontrados no EMSO. A mesma
simulacao foi feita no simulador de processos Aspen Plus® (versédo 7.3) da Aspen
Tech, utilizando o médulo RadFrac, que € um modelo rigoroso disponivel no Aspen
Plus. Os valores utilizados para inicializar a simulacdo estdo representados na

Tabela 9, na secéo anterior.
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Tabela 10: Tabela de resultados da simulagao extrativa.

EMSO ASPEN
Topo agua 0,07 0,0622
Topo etanol 0,93 0,9378
Topo etileno glicol 0 0
Fundo agua 0,195 0,2
Fundo etanol 0,005 0,009
Fundo etileno glicol 0,8 0,791
Qcond (Kw) -4500,42 -4530,92
Qref (Kw) 5085,22 4987,77

Os resultados encontrados entre os dois simuladores s&do muito proximos, validando
o0 modelo criado no EMSO.

5.3 Estudo de sensibilidade do parametro alfa

Foi realizado um estudo de sensibilidade para descobrir qual a influéncia do
parametro alfa durante a simulacdo. Para isso, foram feitos teste variando o valor

de alfa de acordo com a Tabela 11.
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Tabela 11: Valores de alfa.

Simulacgao Valor de alfa

A 10000

B 1000

C 10

D 0,1

E 0,01

F 0,001

G 0,0001

H 0,00001

I 0,000001

Com os resultados das simulagdes variando o valor de alfa, pode-se perceber que
o valor de alfa ndo influencia nos resultados encontrados. Em todas a simulagées
foram encontrados os mesmos resultados. O valor de alfa influencia muito pouco no
tempo de respostas, durante todas as simulagées o tempo de resposta vario em
média 1s. Para as simulacdes neste trabalho foi fixado um valor de 0,001 para todas

as simulagoes.

5.4 Dificuldades encontradas

Durante o desenvolvimento do modelo do processo de destilagdo no simulador
EMSO, foram encontradas algumas dificuldades. A primeira foi a falta de material
didatico disponivel sobre o software, ja que se trata de um programa novo, existem
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poucos trabalhos publicados, dificultando o aprendizado da linguagem de
programacao do EMSO, tornando dificil seu uso.

Uma das grandes dificuldades encontras durante as simulagdes, foi a grande
sensibilidade do EMSO para conseguir convergir dependendo das suas condigoes
iniciais, sendo necessario fazer ajustes em suas condi¢des inicias. Outro problema
foi a falta de Solvers para calculo de equacdes diferenciais dentro da biblioteca do
programa. O EMSO apenas resolve derivadas baseadas na variavel tempo. Vale
ressaltar também a maneira de visualizagao dos resultados no EMSO; s6 é possivel
gerar graficos em funcao do tempo, além disso, ndo € possivel editar os graficos no
programa ou alterar a varidvel a ser utilizada no eixo das abscissas. Pode ser dito,
ainda que, dentro do software, é impossivel analisar o valor em um ponto
determinado de um vetor. Dentro do EMSO, existe uma opg¢édo de exportar os
resultados para o Microsoft Excel, no entanto, os resultados s&do demostrados de
forma confusa e dificil de entender dificultando muito a geracao de graficos e tabelas
para comparagoes de valores. Outro problema comum no EMSO e quando ele nao
conseguiu chegar a uma solucao, automaticamente ele trava, sendo necessario
fechar e abrir novamente o software. Um dos principais problemas durante a
simulacéao foi a limitacdo do banco de dados termodinamicos utilizado juntamente
ao EMSO o VRTHERM, esse software possui poucos modelos termodindmicos em

sua biblioteca.
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6 CONCLUSAO

Neste trabalho foi construido um modelo de uma coluna de destilagéo convencional
e extrativa para separacao do sistema etanol-agua dentro do software EMSO. Em
seguida foi implementado o método da continuagdo Homotbpica ao modelo
desenvolvido, para aumentar a robustez do processo. As simula¢des foram feitas
em etapas para facilitar a implementacao.

A primeira etapa foi a modelagem das equacées MESH, para resolugéo de balango
de massa, energia é equilibrio em seguida, as equacdes foram inseridas na
linguagem de programacgéao do EMSO. Assim, foi criado o primeiro modelo de coluna
de destilagdo convencional. Para as simulagdes foram consideradas a pressao
constante e a eficiéncia global igual a 1. Foram feitos testes no modelo da coluna e
pode-se perceber que o0 EMSO é muito sensivel as condi¢des iniciais. Apos esses
testes, foi implementado o método da continuidade Homotoépica, para aumentar a
convergéncia global do modelo. Quando comparado os resultados dos modelos,
pode-se verificar que o modelo utilizando o método da continuidade Homotdpica
apresentou uma maior facilidade para encontrar resultados, apesar de precisar de
um maior tempo de maquina para encontrar esses resultados. No entanto, o modelo
da coluna convencional ndo conseguir atingir o ponto de azebtropo descrito na
literatura, os valores encontrados foram aproximados, sendo o valor encontrado de
0,80 em base molar o valor descrito na literatura de 0,85. Esse erro ocorreu durante
o célculo do modelo termodinamico disponivel no EMSO. Para identificar esse erro
foram feitas simula¢des variando a composicdo da corrente de alimentacdo da
coluna, com o etanol variando de 0,80 a 0,90 (base molar). Com os resultados foi
criado um mapeamento para identificar o ponto de azeotropo.

Posteriormente, foi criado o segundo modelo para uma coluna de destilacéo
extrativa para separar etanol-agua. Em seguida, foi implementando o método da
continuidade Homotdpica. Foram realizados testes nos dois modelos, utilizando as
mesmas condigdes iniciais. Os modelos da coluna extrativa conseguiram convergir

para étimos resultados, alcangcado o valor de pureza minimo exigido para o etanol
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de 0,93 em base molar. O modelo sem o método da continuidade também
apresentou uma dificuldade para convergir. Quando comparados os dois modelos
de colunas convencional e extrativa, pode-se perceber que o modelo da coluna de
destilagéo extrativa, apesar de ser mais complexo, apresentou uma maior facilidade
para atingir o valor exigido.

Para validar o modelo construido no EMSO, foram feitas novas simulacées no
simulador Aspen Plus® (versédo 7.3) da Aspen Tech, utilizando o médulo RadFrac,
utiizando as mesmas condigdes. O EMSO apresentou resultados satisfatérios
quando comparados os resultados do Aspen; isso leva a crer que 0 modelo do
processo de destilagdo pode ser simulado de maneira segura no EMSO.

Algumas dificuldades foram encontradas para conseguir simular o modelo de
destilagdo convencional e extrativa, a principal delas foi a aprendizagem da
utilizac&o da linguagem de programacao do EMSO, ja que este é um software novo

e nao contém muitos trabalhos na literatura em que possa se basear.

Por fim, o método da continuidade Homotopica mostrou ser eficiente para aumentar
a robustez dos modelos dos processos de destilagdo convencional e destilagéo
extrativa, pois conseguiu convergir mesmo com a utilizacdo de estimativas iniciais
grosseiras, no entanto, os modelos que utilizaram o método tiveram um maior
esforco computacional para convergir. O algoritmo utilizado se mostrou eficiente,
visto que, os resultados obtidos com a implementacdo computacional estao

préximos daqueles disponiveis na literatura, em ambas a simulagées.
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6.1 Sugestoes para trabalhos futuros
Seguem algumas sugestdes para trabalhos futuros:

e Adicionar variagdo de pressdo ao modelo;

e Adicionar calculo do coeficiente de eficiéncia, tendo em vista que nesse
trabalho foi considerado igual a 1;

e Escolher outros parametros da coluna, para aplicar o método da continuidade
Homotopica;

e Fazer a simulacédo do ciclo da destilacdo, ou seja, conectar a coluna de
destilagdo convencional juntamente com a coluna extrativa mais a coluna de
reciclo;

e Aplicar a otimizacao nas colunas e no ciclo de destilagao, para aumentar a
produtividade e a viabilidade econémica do processo;

e Fazer simulagdes utilizando outros sistemas.
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APENDICE 1

Os cddigos dos modelos em linguagem EMSO estédo apresentados nesse apéndice
utilizando as equagdes de MESH do modelo dindmico.
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Modelo da coluna de destilagdo extrativa para separa etanol 4gua, utilizando como
componente de arraste o etilenoglicol.

1l using "types";
2

3 +Model Destilacao_convencional

: ATTRIBUTES
6
7 PARAMETERS
8
9 outer PP as Plugin (Brief = " Propriedades fisicas externas", Type = "PP");
%g outer NC as Integer (Brief = " Numero de componestes", Lower = 1);
12 NS as Integer (Brief = " Numero de estagiso teoricos™, Lower = 1);
ig F(NS) as tlow_mol (Brief = " Corrente da alimentacac”, Default = O),
15 TT(NS) as temperature (Brief Temperatura da alimentacdo", Default = 358 );
16 PT(NS) as pressure (Brief Pressao da alimentacao™, Defau?t = 1¥3
17 dP as pressure (Brief Acrescimo de pressao”, Default = 0 );
ig M as kmol (Brief Moles of holdup”, Default=10);
gg z(N5S,NC) as fraction (Brief = " valor de de zi projetado”);
22
23 VARIABLES
24
25 D as flow_mol (Brief Corrente de destilado™);
26 B as Tlow_mol (Brief Corrente de fundo™);
g RR as positive (Brief Razdo de refluxo™);
28 L (NS) as flow_mol (Brief Corrente liquide™);
29 VINS) as Tlow_mel (Brief Corrente wvapor');
30 Ocond as power (Brief Calor do condesador™):
31 aref as power (Brief Calor do Refervedor™):
32 P(NS) as pressure (Brief Pressao de cada estagio’);
33 K(NS,NC) as positive (Brief Razdo de equilibrio™);
34 yw(NS,NC) as fraction (Brief Fracac de wvapor de cada fase™);
35 x(NS,NC) as fraction (Brief Fracdo de liqudio de cada fase™);
36 ht(NS) as enth_mol (Brief Entalpia da Alimentacido');
37 hv(NS) as enth_mol (Brief Entalpia do Liquido™);
38 h1(NsS) as enth_mol (Brief Entalpia do vapor");
39 xtop(NC) as fraction (Brief Composicao do produto do topo");
40 xbot(NC) as fraction (Brief Composicao do produte de fundo™);
41 T(NS) as temperature (Brief Temperatura de cada estagio™);
42
43 EQUATIONS
44
45 "Razao de Refluxo"
46 L(1) = RR*D;
47
48 "Queda de presao"
49 P(2:NS) = P(l:NS-1) + dP;
50
g# for i in [1:Ns] do
54 "Razao de equilibrio”
55 K(i,:) = PP.LiquidFugacityCoefficient(T(i),P(i),x(i,:))/
56 PP.VapourFugacityCoefficient(T(G),P() ,yv(i,:));
57
58 "Equilibrio de fases"
gg wili52) = K0i, (3 ;:2)
61 "Entalpias/vapor/liquido/alimentacio”
62 h1(i) = PP.LiquidEnthalpy(T(i),P(i),x(i,:));
63 hv(i) = PP.VapourEnthalpy(T(G),PG),y(i,:));
64 hf(i) = PP. LTquwdEnthany(Tf(w) PF(W) F i a1 5
65
66 "Somatorio da fracdes"
67 1 = sum(y(i;:));
68
69 - end
70
71 Efquacoes para o condesador total#
72 ; "Balanco Material por Componente no Condensador”
[ ; MEaIfECe (L)) = FOLY® 201 :) ¢ VE218%(252) = L1y x(1;:) = DEx(L;:);
74
5 H "Balango de Energia no Condensador”
76 : 0 * 'ki/h' = FQL*hFfQ) + v(2)*hv(2) - L(1)*h1(1) - D*h1(1l) + qQcond;
7
78 ] "Balanco Material Global no Condensador”
i ; 0 ¥ lemel/fh = F(LY % V(2) = L{1} = D(1);
80
81 #Todos os estagios#
g% - for j in [2:N5-1] do
84 é "Balanco Material por Componente para cada estagio de equilibrio" . . . .
gg mMEdIFF(x(,:3) = LG-12*x(3-1,:) + vE+D*y(G+1,:) + FEI*2(5,:) - LG *=x(F,:) - v(@d*y(5,:);
87 § "Balanco de Energwa para cada estagio de equilibr
88 0 * 'ki/h' = L(G-D)*h1(G-1) + V(3+1)"‘hV(3+1) + F(J)”‘hf(J) - L(32*h1 () - v(3I*hv(3);
89 :
90 ; "Balanco Material Global para cada estagio de equilibrio”
91 i 0 * 'kmol/h' = F(3) + L(G-1) + v(G+1) - L(3) - v(5);
92 b end
93 |

93



94

gg #Equacoes para o refervedor parcial#

97 "Balango Material por Componente no Referwvedor”
98 M*difFf(x(NS,:)) = FONS)*z(NS,:) + L{NS-1)*x(NS-1,:) - V(NS)*y(N5,:) - B*x(NS,:);
99

100 "Balanco de Energia no Refervedor™

101 0% "ki/h' = F(NSY*hT(NS) + L(NS-1)*hT1(N5-1) - V(NS)*hv(NS) - B*hT1(NS) + Qref;
102

103 "Balanco material global”

104 sum (F) = D + B;

105

106 "Produto do fundo”

107 xbot = x(NS,:);

108

109 "Produto do topo”

110 xtop = x(1,:);

111

112 V(1) = V(NS);

113 L(NS) = 0 * "kmol/h";

114 “end

115

116

117

118 »rFlowsheet Distillation

119 | DEVICES

120 Coluna as Destilacao_convencional;
121 PARAMETERS

122 PP as Plugin(Brief="Physical Properties",
123 Type="PP",

124 Components = ["WATER", "ETHANOL","ETHYLENE GLYCOL"],
125 LiquidModel = "UNIFAC",

126 VapourModel = "RK"

127 ¥

128 NC as Integer;

129

130

131 SET

132 NC = PP.NumberOfComponents;

133 Coluna.NS = 36;

134

135 Coluna.F = 0% 'mol/h’;

136 Coluna.m = 10* 'kmol";

137 Coluna.Tf= 351 * 'K';

138 Coluna.Pf= 101.3 * 'kpa';

139
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APENDICE 2

Os cddigos dos modelos em linguagem EMSO estao apresentados nesse apéndice
utiizando as equacdes de MESH do modelo dindmico com o método da

continuagéo.
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Modelo da coluna de destilacdo extrativa usado o método da continuacao
Homotopica para separa etanol agua, utilizando como componente de arraste o
etilenoglicol.

1 using "types"™;
2

3 =Model Destilacao_convencional

4 | ATTRIBUTES

5

g PARAMETERS

8 outer PP as Plugin (Brief = " Propriedades fisicas externas”, Type = "PP");
13 outer NC as Integer (Brief = " Numero de componestes”, Lower = 1);

11 NS as Integer {(Brief = " Numero de estagiso teoricos", Lower = 1)};
%% F (NS) as tlow_mol (Brief = " Corrente da alimentacac”, Default = 0);
14 TF(NS) as temperature (Brief = " Temperatura da alimentacdo™, Default = 350D;
15 PT(NS) as pressure {(Brief = " Pressdo da alimentacac", Default = 1);
16 dP as pressure (Brief = " Acrescimo de pressao"”, Default = 0 );
17 M as kmol (Brief = " Moles of holdup"”, Default= 10);

18 alfa as Real (Brief = " Constate de alfa"”, pefault = 0.02);

19 zi(N5,NC) as fraction {(Brief = " valor de de zi projetado™};

20

21

22 WVARIABLES

23

24 D as flow_mol (Brief = " Corrente de destilado™);

25 B as flow_mol (Brief = " Corrente de fundo™);

26 RR as positive {(Brief = " Razao de refluxo");

27 L (N5) as Tlow_mol (Brief = " Corrente liquido");

28 V(NS) as flow_mol (Brief = " Corrente vapor™);

29 Qcond as power (Brief = " Calor do condesador™);

30 aQref as power {(Brief = " calor do Refervedor™);

31 P(NS) as pressure (Brief = " Pressaoc de cada estagio™);

£ K(NS,NC) as positive (Brief = " Razdo de equilibrion™);

33 y(NS,NC) as fraction (Brief = " Fracldo de vapor de cada fase");

34 x(N5,NC) as fraction {(Brief = " Fracdo de liqudio de cada fase");

35 hf(NS) as enth_mol (Brief = " Entalpia da Alimentacao™);

36 hv(NS) as enth_mol (Brief = " Entalpia do Liquido™);

37 h1(NS) as enth_mol (Brief = " Entalpia do vapor™);

38 xtop{NC) as fraction {(Brief = " Composicac do produto do topo™);

39 xbot(NC) as fraction (Brief = " Composicao do produto de fundo™);
40 T(NS) as temperature (Brief = " Temperatura de cada estagio”);
41 z(NS,NC) as fraction {(Brief = " Fracido molar")};
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EQUATIONS
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Razdo de Refluxo”
LC1D RR*D;

Queda de presaoc

P(l:NS-1) + dP;

tNS) =

P2
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89
gg "Metodo da Continuacido do modelo dinamice"
g% 's"*diff (z(6,:)) = alfa*(zi(6,:3-z(6,:));
94
95 for i in [1:NS5] do
96
97 "Razdo de equilibrio"
98 K(i,:) = PP.LiquidFugacityCoefficient(T(i),P(i),x(i,:))/
133 PP.VapourFugacityCoefficient(T(i),P(i),y(i,:));
101 "Equilibrio de fases"”
102 (i3 = KQi; 23R (i2);
103
104 "Entalpias/vapor/liquido/alimentacao”
105 h1(i) = PP.Liquidenthalpy(T(i),P (i), x(i,:0);
106 hv(i) = PP.vapourenthalpy(T(i),P(i),y(i,:));
%gg hf(i) = PP.Liquidenthalpy(Tf(i), PF(3), z(i,:3);
109 "somatorio da fragodes"
110 1 = sum(y(i,:));
111
e - end
113
114 #Equacdes para o condesador total#
115 i "Balanco Material por Componente no Condensador”
%%? ; MEDTFF(xCL;2)) = FED* (1,23 + V23 (2;:) - LELY ¥l ) - DExCLl;:2);
118 i "Balanco de Energia no Condensador”
%%g : 0 * 'k3/h' = F()*hf(1) + v(2)%hv(2) - L(1)*h1(1) - p*h1(1) + acond;
121 H "Balancoc Material Global no Condensador”
%%% : 0 * "kmol/h" = F(1) + v(2) - L(1) - D(1);
124 #Todos os estagios#
%%g b for j in [2:N5-1] do
127 ; "Balanco Material por Componente para cada estagio de equilibrio”
%%g M*diff(x(3,:3) = LGG-10*x(3-1,:) + v+ *y(3+1,:) + F(3D*2(j,:) - L(32*x(3,:) - v(@dD*y(],:);
130 : "Balanco de Energia para cada estagioc de equilibrio”
%g% : 0 * "kd/h" = L(G-1)*h1(j-1) + V(G+L)*hv(j+1) + F(GI*hT(3) - L(II*h1(G) - v(GI*hv(f);
133 i "Balanco Material Global para cada estagio de equilibrio”
134 : 0 * "kmol/h" = F(3) + L(j-1) + v(3+1) - L{F) - v(3);
135 - end
136 |
137
138 #Equacoes para o refervedor parcial#
139 .
140 ; "Balanco Material por Componente no Refervedor™
141 : M*AifF(x(NS,:)) = FINS)*z(NS,:) + L{NS-1)*x(NS-1,:) - VI{NS)*v(NS,:) - B*x(NS,:);
142 :
143 ; "Balanco de Energia no Refervedor”
%ié : 0* 'ki/h" = FINS)*hf(NS) + L{NS-1)*h1(NS-1) - V(NS)*hv(NS) - B*h1(NS) + aref;
146 "Balanco material global”
147 sum (F) = D + B;
148
149 "Produto do fundo™
150 xbot = x(NS,:);
151
152 "Produto do topo”
153 xtop = x(1,:);
154
155 V(1) = V(NS);
156 L(NS) = 0 * “kmol/h’;
157 “end
158
159
160
161 »FlowSheet Distillation
162 | DEVICES
163 Coluna as Destilacao_convencional;
164 PARAMETERS
165 PP as Plugin(Brief="Physical Properties”,
166 : Type="FP",
167 Components = ["WATER", "ETHANOL","ETHYLENE GLYCOL"],
168 LiquidModel = "UNIFAC™,
169 ; VapourModel = "RK"
170 33
A NC as Integer;
172
173
174 SET
175 NC = PP.NumberofComponents;
176 Coluna.Ns = 36; ##
177
178
179 Coluna.F = 0% 'mol/h’;
180 Coluna.M = 10% 'kmol';
181 Coluna.Tf= 351 * 'K';
}g% Coluna.Pf= 101.3 * 'kpa';
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183
184
185
186
187
188
189
190
191
192
193
194
195
196
197
198
199
200
201
202
203
204
205
206
207
208
209
210
21T
212
213
214
215
216
217
218
219
220
221
222
223
224
225
226
227
228

-end

##salvente Etilenoglicol pure
Coluna.F(4) = 100.0 * "kmol/h';
Coluna.zi(4) [8.0, 0.0 1.68]3
Coluna.Tf(4) 330% KT

##Definir o valores da corrente de
Coluna.F(6) = 300 * "kmol/h';
Coluna.Tf(6) S 0 e i
Coluna.Pf(b) L % At
Coluna.zi(b) 9 5 A ¢

SPECIFY
Coluna.RR = 0.5;

Coluna.B = 125.0 * "kmol/h’;
Coluna.P(1) = 1.0 * "atm’;

INITIAL
Coluna.x(
Coluna.x(
Coluna.x(:
Coluna.T(
Coluna.z(

= |

GUESS
Coluna.
Coluna.

o -
I
=
[
(o
E3
=

Coluna.x(2,1) = 0.1;
Coluna.x(35,2) = 0.1;
Coluna.x(35,3)= 0.5;

Coluna.y(2,1) = 0.1;
Coluna.y(35,2) 3 P
Coluna.y(35,3) 8.5

OPTIONS

TimeStep = 1.0;
TimeEnd = 10000;
TimeUnit = 's';
Dynamic = false;
GuessFile = "Distillation.rlt";
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