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Resumo

Etanol é um dos combustiveis renovédveis mais importantes e contribui com a redu-
¢do dos impactos negativos causados pela utilizacdo de combustiveis fésseis por todo
o mundo. E obtido principalmente pela fermentagio dos acticares provenientes da
cana-de-agtcar e do milho. O produto da fermentagado possui aproximadamente 96,5%
molar de 4gua, e um dos desafios é a obtengdo econdmica de um produto com pureza
acima dos 99% molar em etanol para a utilizagdo no setor de transporte. O presente
trabalho tem por objetivo a otimizagdo do processo de destilacdo extrativa do etanol
utilizando glicerol como agente extrator. Esse solvente é um subproduto no processo
de producdo do diesel renovével, e estudou-se sua viabilidade como substituto do sol-
vente derivado de fontes naturais ndo-renovaveis, etileno glicol. Vinte e duas diferen-
tes configuragdes de colunas de destilagdo simples e complexas foram avaliadas nesta
investigacdo. O recente modelo de coeficientes de atividade F-SAC foi ajustado para
a melhor representacdo de dados de equilibrio liquido-vapor e de coeficiente de ati-
vidade em diluic¢do infinita coletados na literatura. A predi¢do do modelo F-SAC foi
superior comparando-se a outros modelos de atividade. A média na diferenca abso-
luta, quando comparado ao modelo NRTL chegou a valores aproximadamente 47%
menores. O modelo do processo foi construido em um simulador baseado em equa-
¢des, onde balangos de massa e de energia sdo resolvidas simultaneamente, buscando
possiveis alteragdes para a redugdo do consumo energético e aumento na produtivi-
dade. A influéncia dos principais parametros do processo foi avaliada via simulag¢des
e descobriu-se que uma configuragio e operacdo 6timas do sistema por destilagdo ex-
trativa podem gerar significativa redugdo no consumo energético do processo. A eco-
nomia em termos energéticos pode atingir valores de até 10% quando comparados com
a melhor configuracdo disponivel na literatura.

Palavras-chave: 1.Destilacao Extrativa. 2.Etanol. 3.Glicerol. 4.0Otimizac¢do. 5.F-SAC.
6.Configuracao 6tima.

ix






Abstract

Ethanol is one of the most important renewable fuels and contributes to reducing the
negative impacts caused by the use of fossil fuels worldwide. It is mainly obtained
by the fermentation of sugars from sugar cane and corn. The fermentation broth has
approximately 96.5% of water molar, and an economic challenge is to obtain a product
with purity above 99% of ethanol molar to use in the transportation sector. The present
work aims at optimizing the process of extractive distillation of ethanol using glycerol
as extracting agent. This solvent is a byproduct in the renewable diesel production and
was then studied as an alternative for ethylene glycol, the curently used non-renewable
solvent. Twenty-two different configurations of simple and complex column sequences
were evaluated in this investigation. The recent F-SAC activity coefficient model was
adjusted to the best representation of vapor-liquid equilibrium and infinite dilution
activity coefficient data from the literature. The prediction of the F-SAC model was
superior when compared with other activity coefficient models. The average absolute
difference was up to 47% smaller when compared with the NRTL model. The process
model was built on an equation-based simulator, where mass and energy balances are
solved simultaneously, looking for possible changes to reduce the energy demands and
raise the production. The influence of the main process parameters was evaluated via
simulations and we have found that an optimal operation of the system by extractive
distillation with glycerol can lead to significant reduction in the energy consumption
of the process. The energy savings could reach values up to 10% when compared with
the best configuration available in the literature using ethylene glycol as entrainer.

Key-words: 1.Extractive Distillation. 2.Ethanol. 3.Glycerol. 4.Optimization. 5.F-
SAC. 6.0ptimal Design.
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Capitulo 1

Introducao

1.1 Motivacao e Objetivos

O bioetanol obtido de fontes renovéveis ambientalmente amigaveis esta sendo consi-
derado o combustivel liquido mais promissor para as préximas geracdes (FROLKOVA;
RAEVA, 2010; RAMIREZ-MARQUEZ et al., 2013). Sua utilizagdo faz com que o con-
sumo dos combustiveis derivados de fontes naturais ndo-renovéaveis seja diminuido.
Se adicionado a gasolina, aumenta a extensdo da combustdo, reduzindo assim a emis-
sdo de monodxido de carbono no escapamento dos veiculos (CARDONA,; SANCHEZ,
2007; FROLKOVA; RAEVA, 2010; [SHIRSAT et al.,[2013). Além de combustivel, o eta-
nol oferece diversos usos na indtstria. Tanto em artigos de higiene pessoal, cosméticos,
detergentes e desinfetantes, produtos farmacéuticos, em revestimentos de superficies,
como no processamento de alimentos e medicamentos. E também o principal biocom-
bustivel produzido no Brasil, sendo o segundo maior produtor mundial, atrds apenas
dos Estados Unidos, que produzem etanol a partir do milho (RAMIREZ-MARQUEZ
et al., 2013). No ano de 2013, o consumo de etanol anidro no territorio brasileiro foi de
aproximadamente 10 bilhdes de litros (UNICA, 2014).

Etanol é uma substancia organica (CH;CH,OH) obtida principalmente pela fer-
mentacdo de agtcares de vegetais como a cana-de-agticar e o milho. O produto obtido
pelo processo de fermentacdo da cana de agticar tem na sua composi¢do basicamente
dgua (acima de 90% em massa). A interagdo do etanol com dgua em pressao atmosfé-
rica forma uma mistura azeotrépica aos 95,63% em massa de etanol (89,54% em base

molar) a 78,2°C, sendo impossivel separar estes dois componentes por destilagdo sim-

1



2 CAPITULO 1. INTRODUGAO

ples.

No Brasil, o etanol é comercializado como etanol anidro combustivel (EAC) e
etanol hidratado combustivel (EHC). Segundo a|/ANP (2011), a concentragdo de etanol
e alcoois superiores saturados nestes produtos, em percentual méssico, deve ser su-
perior a 99,3% para o EAC e 93,8% para o EHC, enquanto que em percentual molar
devera ser superior a 98,23% e 85,54%, respectivamente. O padrdo da unido europeia
(European Union standards — EN 15376) e da sociedade americana (American Society
for Testing and Materials — ASTM) exige que a concentracdo minima de etanol e alco-
ois superiores saturados no EAC seja 98,7%, em massa, equivalente a 96,74% em base

molar.

O EHC pode ser facilmente obtido por destilagdo simples, entre outros proces-
sos de separagdo, uma vez que sua composicdo € inferior a de azeotropia. Ja para o
EAC é necessério ultrapassar a barreira de azeotropia, sendo essa a maior dificuldade
no processo de obtencdo deste produto. Assim, faz-se necessario o uso de tecnologias
alternativas de separagdo de misturas azeotrépicas. Segundo [Seader et al,| (2010), a
destilacdo extrativa é usada para separar aze6tropos e misturas com ponto de ebuli¢do
muito proximos. O solvente adicionado deve possuir um ponto de ebulicdo elevado
e ndo formar outros azedtropos com a mistura. Desse modo, a substancia utilizada
como agente extrator altera os coeficientes de atividade em fase liquida e a volatili-
dade relativa entre as substancias da mistura, possibilitando assim a separagdo dos
componentes. |Huang et al.| (2008) afirmam que o processo tem como vantagens me-
nor consumo de energia que a destilacdo azeotrépica pelo maior ponto de bolha do
solvente adicionado. Como desvantagens, tem-se que a elevada razdo méssica de sol-
vente/alimentacdo, usualmente na faixa de 5 a 8, aumenta consumo de energia para

recuperar o solvente.

O desenvolvimento de processos de separacdo energeticamente eficientes é um
passo crucial na producdo de biocombustiveis. A defini¢do da melhor sequéncia de
destilagdo é o principal meio para atingir este objetivo (ERRICO et al.,2013b). Segundo
Errico et al. (2013a), a possibilidade de redugdo na demanda energética em colunas de
destilagdo tem sido extensivamente estudada desde que os custos com energia come-

caram a crescer em niveis alarmantes. Os autores também afirmam que a reducdo na



1.1. MOTIVACAO E OBJETIVOS 3

utilizacdo de energia e o investimento de capital relacionados especificamente ao pro-
cesso de separagdo sdo condigdes essenciais para a manutengdo da alta lucratividade

da produgdo, enquanto ao mesmo tempo limitam os impactos ambientais.

A escolha do agente extrator deve levar em conta disponibilidade, custo, cor-
rosividade, pressdo de vapor, estabilidade, calor de vaporizacdo, reatividade, toxici-
dade, coeficientes de atividade, e a facilidade de recuperagdo do agente (RAMIREZ-
MARQUEZ et al., 2013). O uso de glicerol como solvente é de grande atratividade no
contexto brasileiro uma vez que é renovavel e é um subproduto da producdo do bio-
diesel (MATUGI, 2013). Além disso, o aumento na producdo desta substancia ndo é de
grande atratividade para a industria do biodiesel. Também pode ser um passo bastante
importante no conceito de biorrefinaria integrada, um processo onde todas operagdes
do processo de obtencdo dos biocombustiveis e outros biocompostos sdo feitos em uma

mesma planta.

Naturalmente, um aspecto bastante importante na avaliacdo e otimizagao de
processos de separacdo é a escolha do modelo termodinamico. A precisa predi¢do da
interacdo entra as substancias é crucial para que sejam obtidos resultados fidedignos.
Misturas azeotrdpicas tendem a ter um comportamento altamente ndo linear. Além
disso, a era do petréleo priorizou os investimentos em pesquisas voltadas para o de-
senvolvimento de processos para misturas ideais ou quase-ideais, bastante diferentes
das misturas azeotrépicas (ERRICO et al., 2013b).

O objetivo deste trabalho é otimizar o processo de obtencdo do EAC por meio de
destilacdo extrativa utilizando glicerol como agente extrator a partir do mosto obtido
na moagem da cana-de-agtiicar. Diversas sequéncias de colunas simples e complexas
foram avaliadas para encontrar-se a melhor configuracdo para o processo. As simu-
lagdes foram executadas em um simulador baseado em equagdes resolvidas simulta-
neamente, aplicando-se principios da otimizag¢do de processos para a redugdo do gasto
energético e aumento das receitas. O modelo termodinamico F-SAC foi ajustado de
maneira a representar fielmente os dados experimentais presentes na literatura para
as substancias envolvidas. A otimizagdo foi executada em um cédigo em Java utili-
zando o método Nelder-Mead do tipo poliedros flexiveis. A cada avaliagdo da fungdo

objetivo, o modelo completo do processo é resolvido. Nos equipamentos de separagdo
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este modelo assume estdgios de equilibrio com balangos de massa e energia resolvidos

simultaneamente.

1.2 Estrutura do Trabalho

A dissertagao estd dividida em cinco capitulos:

No Capitulo 1| apresenta-se a motivacao e os objetivos que incentivaram a exe-

cucao deste estudo.

No sdo retomados alguns pontos importantes quanto a obtengéo de
etanol, equilibrio de fases, modelos termodindmicos de predigao de propriedades, pro-

cesso de destilagdo e otimizag¢do de processos.

O processo de destilagdo extrativa de etanol é abordado no A mode-
lagem termodinamica, a metodologia da determinacdo das configuracdes de destilacdao

extrativa e as varidveis e equacgdes utilizadas na otimizagdo do processo também sdo

apresentadas no

No [Capitulo 4| sdo apresentados e discutidos os resultados obtidos. Por fim,
o trabalho é retomado no junto com as principais conclusdes e trabalhos
futuros a serem desenvolvidos. O apresenta o c6digo em Java utilizado na

otimizacdo processo.



Capitulo 2

Revisao bibliografica

2.1 Obtencao do Etanol

Por estar desvinculado dos combustiveis de origem f6ssil, o etanol apresenta um papel
promissor nas futuras matrizes energéticas. Pode ter origem em diferentes processos
(por via destilatdria, sintética e fermentativa) e com diferentes matérias-primas (ma-
térias agucaradas, amilédceas e feculentas, e celulésicas). Cada um destes fatores influ-
encia diretamente no processo de obtencdo e nas caracteristicas do produto obtido. A
complexidade no processo de obtencdo e purificacdo do etanol parcialmente explica
os motivos do etanol ainda nédo ter alcancado niveis de lideranga quando comparado
aos combustiveis mais baratos derivados do petréleo. Nos tltimos anos, devido ao
aumento das preocupag¢des ambientais e as crises em alguns paises exportadores de
petréleo, o etanol tornou-se uma alternativa vidvel e realista no mercado de energia
(CARDONA; SANCHEZ, 2007; RAMIREZ-MARQUEZ et al., 2013). Os itens subse-
quentes desta segdo foram retirados do livro Biotecnologia Industrial (LIMA et al.
2001).

Existem trés vias para obtencdo de etanol. A via destilatéria ndo tem significado
econdmico no Brasil para a produgdo de biocombustiveis. A via sintética é a forma de
obtencdo de etanol a partir de hidrocarbonetos ndo saturados e de gases de petréleo e
da hulha, comum em paises com grandes reservas de petréleo e industria petroquimica
avancada. A via fermentativa é forma mais importante de obtencdo de etanol no Brasil.
A grande abundancia de matérias-primas existentes em todo o pais é um dos fatores

pelo qual este processo é o mais empregado. Esta via conta com trés fases: preparo do

5
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substrato, fermentacdo e destilagdo. Os processos diferem entre si na fase de preparo
do substrato, onde, para cada matéria-prima, é necessario um processamento diferente

a fim de que os agticares fermentaveis sejam satisfatoriamente extraidos.

Muitas sdo as matérias-primas que podem ser convertidas em etanol, sendo o re-
quisito basico ser formado por agticares ou outro carboidrato. Os principais itens para
a escolha da melhor matéria-prima sdo: volume de produgéo, rendimento industrial e

custo de fabricacdo. Desta forma, elas estdo divididas em:

e Matérias acucaradas: estdo contidas nesta categoria cana-de-agucar, beter-
raba agucareira, sorgo sacarino, milho sacarino, melacos, mel de abelhas
e frutas. Podem ainda ser divididas em diretamente fermentaveis (forma-
das por monossacarideos) e ndo diretamente fermentaveis (formadas por
dissacarideos). A diferenca reside no fato da segunda precisar passar por
hidrolise, fato que ocorre naturalmente pela acdo da enzima invertase pro-
duzida pelo agente de fermentacgdo. O processo de alcoolizagdo é f4cil e ndo

exige grandes cuidados.

e Matérias amildceas e feculentas: sdo os graos amildceos, raizes e tubérculos
feculentos. Fermentam apés hidrélise onde o amido infermentescivel se
transforma em acgticar fermentescivel. A alcoolizacdo realiza-se por meio
de técnicas mais complexas e requer maiores cuidados de conservagdo e
fermentacdo da matéria-prima original, desta forma os custos de producao

se tornam mais elevados.

e Matérias celuldsicas: incluem-se as palhas, madeiras, residuos agricolas e
residuos sulfiticos de fébricas de papel. O processo de hidrélise para a sa-
carificagdo da celulose é complexo e o teor de agtcares fermentaveis é o

menor dentre as trés classes de matérias-primas.

As principais matérias-primas utilizadas para a producdo de etanol no Brasil sdo
a cana-de-agticar e o melago (residuo da produgdo de agticar que nédo é mais utilizado
para a separagao da sacarose). Primeiramente a cana-de-agticar passa por um processo
de moagem. Por questdes técnicas que favorecem o posterior beneficiamento, o mosto

obtido é clarificado por meio de aquecimento, decantacéo e filtracdo. Assim, garante-
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se melhor fermentacao, redugdo na formacdo de espumas e diminui¢do do acimulo de

sujeiras nas colunas de destilagdo.

O processo fermentativo ocorre pela presenca de leveduras do género Saccha-
romyces, as quais convertem a glicose presente no mosto em etanol e diéxido de car-
bono (CO,), além de diversos outros produtos secunddrios. A transformagdo envolve
12 reagdes, e a conversdo dos agtcares engloba as necessidades fisiologicas das leve-
duras para sobrevivéncia e perpetuagdo da espécie. O etanol e o CO, produzidos sdo
as excrecdes da célula. Dentre os fatores que podem influenciar a fermentacdo tem-se:
fatores fisicos (temperatura, pressdo osmoética), quimicos (pH, oxigenacdo, nutrientes
minerais e organicos, inibidores) e microbiolégicos (espécie, linhagem e concentragdo
da levedura, contaminagdo bacteriana). Geralmente os pardmetros temperatura e pH
situam-se nas faixas de 26-35°C e 4-5, respectivamente. A mostra a com-
posigdo do fermentado da cana-de-acgtcar, retirada do trabalho de Matugi (2013), que
levantou indmeros dados de processos de fermentagdo da cana-de-agticar publicados

por vérios autores.

Tabela 2.1: Composigdo do fermentado da cana de agticar.

Composto Usina da Pedra  Vdrios autores
Unidade mg/L* % massico
Acetaldeido 8,7 (1,0 —8,3).107°
Acetona 10,9 -
Acetato de etila - (5,5 —11,9).107¢
iso-Propanol - 1,020.10~6
n-Propanol 103,1 (2,1-6,8).107°
iso-Butanol 330,3 (1,3—4,9).107°
n-Butanol <25 -

Etanol 0,0726 (m/m) 0,05 — 0,08
Metanol - 0,0—3,0.10"8
Soélidos soluveis totais 2000 -

Alcoois superiores 1938, 3 -

Alcool isoamilico 1504, 9 (2,7 —18,8).107°
Teor de dgua 0,9122 (m/m) 0,92 — 0,95
Glicerol 0,0039 (m/m) -

Acido acético <3.107* (m/m) (3,3 —99,3).10°*
Actcares redutores totais 0,07 % -

Fonte: Matugi (2013).
*A sigla m/m representa percentual méassico.
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Ap06s o processo fermentativo, a concentracdo de etanol esté entre 5-8% em base
mdssica, conforme observado na A solugdo aquosa de etanol deve ser
concentrada para obter o etanol hidratado. Este deve ser desidratado para ser utili-
zado como oxigenante da gasolina, onde o etanol é comumente empregado no setor

de transporte.

O meio proveniente da fermenta¢do, denominado vinho, é encaminhado para
uma coluna de destila¢do. Nesta coluna, a concentragdo de etanol no produto de topo
pode atingir valores de até 95,63% em massa de etanol em pressdo atmosférica. Nesta
condicdo, a interacdo do etanol com a dgua forma uma mistura azeotrépica, que é
caracterizada pela formacdo de vapores com todos os componentes em uma tempe-
ratura abaixo do ponto de ebulicdo de qualquer um dos integrantes da mistura. Esta
mistura ainda pode ser classificada como azeétropo de minima temperatura, uma vez
que, em um diagrama Temperatura versus Composi¢do, em pressdo constante, o com-
portamento da curva terd um ponto minimo caracterizado por composi¢des do vapor
e liquido idénticas, em uma determinada temperatura. Maiores detalhes a respeito do

comportamento de misturas azeotrépicas sdo apresentados na(Secdo 2.2

O processo de destilagdo pode ser continuo ou descontinuo, sendo que o dltimo
é usualmente utilizado para pequenas produgdes de bebidas. Na destilagdo continua,
o vinho é alimentado continuamente e sdo retirados a vinhacga pela base e o flegma
pelo topo da torre. Outras impurezas podem ser removidas em pratos intermedia-
rios da coluna, dependendo de sua natureza. O processo detalhado de uma coluna de
destilagdo é descrito na O produto de topo desta coluna depende do local
que é feita a alimentagdo do vinho. Se em pratos superiores, os vapores obtidos serdo
pouco concentrados em teor de etanol, enquanto que, se alimentada mais abaixo, os
vapores terdo maior concentracdo de etanol. Apods este processo, o flegma é encami-
nhado para uma coluna de retificacdo, a qual separa o dlcool das impurezas que ainda
o acompanham. Este processo é necessario pois muitos dos componentes da mistura
conferem caracteristicas que impedem determinados usos posteriores. Durante o pro-
cesso, a flegma tem sua concentracdo de etanol aumentada. Industrialmente, a pratica
de retificacdo continua pode gerar vapores com concentragdo de 90-92% de etanol em

volume.



2.1. OBTENGCAO DO ETANOL 9

O processo de desidratacdo é empregado para ultrapassar a barreira de azeotro-
pia da mistura etanol-dgua, e baseia-se em principios quimicos e fisicos. Os primeiros
utilizam substancias de forma a absorver a d4gua da mistura, enquanto que os outros
utilizam meios de variacdo de pressdo, destilagdo azeotrdpica na presenga de outras
substancias, membranas, entre outros. Matugi (2013) em seu estudo sobre desidrata-
¢do de etanol resultante de processos de fermentac¢do apresenta as alternativas descri-
tas a seguir, retiradas de vérios autores da literatura (HUANG et al., 2008; KUMAR et
al., 2010; JUNQUEIRA|, 2010; FROLKOVA; RAEVA, 2010).

e Desidratagdo quimica: utiliza reagio com Oxido de Célcio, formando um
componente insoltivel em etanol, seguido de destilagdo ou decantacdo. CaO
é de baixo custo, qualidade do etanol anidro ¢é alta e hd possibilidade de
recupera¢do do aditivo. Como desvantagens tem-se um processo em ba-
telada, recuperagdo entre 97 e 98% de etanol e requer alta quantidade de

energia.

e Destilacdo a vacuo: principio de variagdo de pressdo. Utilizagdo das colunas
de destilagdo ja instaladas e redugdo do niimero de trocadores de calor sao
algumas vantagens, enquanto como desvantagens exige grande ntiimero de
bandejas, alta razdo de refluxo, grande didmetro da coluna e quantidade de

vapor.

e Destilacdo azeotrdpica: altera a volatilidade relativa utilizando cicloexano,
n-heptano. O aditivo é recuperado com facilidade, podendo-se utilizar in-
fraestrutura ja existente. Como desvantagens tem-se aditivos de origem

fossil e toxica e alto consumo de energia.

e Destilacdo extrativa: alteracdo da volatilidade relativa com componente
adicionado menos volétil. O consumo energético é menor quando com-

parado a destilagdo azeotrépica.

e Separagdo por membranas (Hiper-filtracdo, pervaporagdo, permeagdo de
vapor): Seletividade por tamanho molecular. Nédo apresenta contamina-
cdo por solvente. Necessita menos energia que os processos de destilacao.

Como desvantagens tem-se: presenca de s6lidos no vinho pode inviabilizar
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a etapa de concentragao, o fluxo é limitado, necessidade de regeneragdo do

leito e alto custo das zedlitas.

2.2 Termodinamica

A ciéncia da termodindmica surgiu para avaliar e descrever operacdes e processos,
assim como para quantificar seus limites. O entendimento do comportamento micros-
copico da matéria é muito importante para o calculo de propriedades termodinami-
cas, e essas propriedades sdo essenciais na aplicacdo pratica dessa ciéncia (SMITH et
al., 2007). Também tem papel fundamental nas operacdes de separagdo envolvendo
energia térmica, equilibrio de fases, atividade biol6gica e dimensionamento de equi-
pamentos (SEADER et al., 2010). Nesta se¢do sdo abordados aspectos como rela¢des
fundamentais entre propriedades, equilibrio de fases em solucdes e sdo apresentados
alguns modelos termodinamicos utilizados para a predi¢cdo de propriedades em mis-

turas nao-ideais.

Em processos industriais complexos, liquidos e gases multicomponentes costu-
mam passar por processos de separacdo, mistura, transferéncia de espécies de uma
fase para outra e reagdes quimicas. As varidveis temperatura, pressdo, composicdo,
entre outras, tornam-se essenciais para determinar o comportamento dos processos.
Para aplicar-se fundamentos teéricos da termodindmica para misturas gasosas e em
solugdes liquidas, desenvolveu-se uma relacdo fundamental entre propriedades que

engloba fases abertas com composic¢oes varidveis.

Partindo-se da equagdo da energia de Gibbs total em um sistema fechado, tem-
se:

dG =VdP — SdT (2.1)

Em um sistema com composicdo constante (fluido monofésico sem reagdo quimica),

tem-se que:
[8G

oG
{8_T} . =-S5 (2.3)
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Considerando-se um sistema monofésico aberto, matéria pode entrar e sair do
sistema. Assim, GG torna-se fun¢do do nimero de mols das espécies quimicas presentes.

Assumindo ainda que essa seja fun¢do de 7' e P, tem-se que:
G = G(T,P,nl,ng,...,ni,...)

onde n; é o nimero de mols da espécie i. O diferencial total de G é:

oG oG oG
dG = {a—P] ] dP + LTT] ) dT + Z [ anj . (2.4)

O somatorio refere-se a todas espécies presentes, com todas espécies j (exceto i) man-

tidas constantes. Por defini¢do, o potencial quimico da espécie i, p; é:

oG
i = { f } 25)
Nilr P,
Assim, a torna-se
dG = VdP — SdT + ) pdn; (2.6)

A [Equacao 2.6/ é a relacdo fundamental entre propriedades para sistemas com
massa e composicdo varidveis em uma tinica fase. Sobre ela estd construida a estrutura

da termodinamica de solugodes.

2.2.1 Equilibrio de Fases

Segundo Smith et al. (2007), o equilibrio de fases liquido-vapor conceitua-se em um
estado em que coexistam as fases liquida e vapor ao mesmo tempo. Nele ndo ocor-
rem variagdes das propriedades macroscépicas com o tempo. E entdo uma condigio
estdtica que implica igualdade em todos os potenciais que podem causar mudanga.
Contudo, em nivel microscépico esta condi¢do ndo é satisfeita, pois as moléculas do li-
quido estdo constantemente mudando de fase, assim como também estdo as moléculas

do vapor. Desta forma, ndo ha transferéncia liquida de matéria entre as duas fases.

Comportamentos possiveis de uma mistura bindria em equilibrio com pressao
constante (a) e temperatura constante (b) podem ser observados na[Figura 2.1} A linha

do liquido saturado é onde surgem os pontos de bolha, enquanto que a linha do vapor
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0 AN 1 0 % 1
(a) (b)

Figura 2.1: (a)Diagrama Pxy para trés temperaturas. (b) Diagrama Txy para trés pres-
s0es. — Liquido saturado, - - - Vapor saturado. Fonte: Smith et al.| (2007).

saturado, os pontos de orvalho. As linhas horizontais caracterizam a composi¢do do
liquido e do vapor em uma determinada temperatura ou pressdo, isto é, para uma
determinada condigdo, irdo coexistir as fra¢des correspondentes a linha horizontal nas
curvas de ponto de orvalho e ponto de bolha. Os pontos representados pela letra C na
representam os pontos criticos das misturas, condi¢do onde as fases liquida
e vapor ndo podem ser diferenciadas, isto é, as propriedades das fases liquida e vapor

se tornam idénticas.

Nem todas misturas entre substancias possuem o comportamento da
Em alguns casos, o liquido em ebuli¢do produz vapor com exatamente a mesma com-
posicdo, desta forma, o liquido ndo muda sua composi¢do na medida em que evapora.
O termo azedtropo é utilizado para caracterizar esse estado. A mostra um
exemplo de mistura apresentando um azeétropo de minima pressdo, onde o gréfico
Pressao versus Composicdo apresenta dados de equilibrio liquido-vapor a temperatura
constante. O azeétropo de minima temperatura apresenta um comportamento seme-
lhante ao de minima pressado, porém ocorre em condi¢des de pressdo constante. Outra
forma de representagdo de misturas azeotrépicas pode ser observada [Figura 2.2b, em
um diagrama de composicdo na fase vapor versus composicao na fase liquida. O ponto

no qual as curvas cruzam a diagonal representa um azeétropo (v; = ;).

Vdrias separagdes sdo determinadas pela extensdo em que as espécies envolvi-

das sdo distribuidas entre as fases no equilibrio em determinadas temperatura e pres-
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Figura 2.2: (a) Aze6tropo de minima temperatura em diagrama Pressdo versus Com-
posicdo e (b) diagrama composi¢do na fase vapor versus composicdo na fase liquida.
Fonte: Smith et al.| (2007).

sdo. Esta distribui¢do pode ser determinada com a aplicagdo da energia de Gibbs (G),

de onde originam-se vdrias equagdes para determinagdo de equilibrio de fases.

Partindo-se da[Equacdo 2.6, para um sistema fechado, constituido por duas fases
em equilibrio, onde cada fase estd aberta para a outra, tem-se para as fases o e 3,

respectivamente:
dG® = V°dP — S*dT + Y _ pf'dny 2.7)
dG? = VPP — S°dT + Y "y} dn] (2.8)

admitindo-se que o equilibrio implica que 7" e P sejam uniformes ao longo de todo o

sistema.
A soma da variagdo na energia de Gibbs total do sistema é dada por
dG = dG* +dG° = VdP — SdT + Y pfdn + Y pldnf (2.9)
ondeV =Vo+VFeS =8+ 55

Sendo o sistema bifdsico fechado, a [Equagao 2.1| é vélida, onde a comparagdo

entre as equagdes mostra que, no equilibrio:

> pgdng +> " pldnf =0 (2.10)
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Da transferéncia de massa entre as fases tem-se as variagoes dn$ e dnf . A conservacgao

de massa requer que dn{* = —dn?, logo

> (u = i ydng =0 (2.11)

i

onde dn{ é independente e arbitrdrio, o que requer que:
ue =y i=(1,2,...,N) (2.12)
onde N é o ntimero de espécies no sistema. Para 7 fases em equilibrio tem-se que:

e =yl = =pur i=(1,2,...,N) (2.13)

2.2.2 Conceitos importantes em Termodinamica de solucoes

As equacdes e defini¢des apresentadas nesta subsecdo representam conceitos de ter-
modindmica de solugdes apresentados por Smith et al| (2007), Possani| (2014). Uma
propriedade parcial corresponde a medida da resposta que uma propriedade total nM
a adicdo de uma quantidade infinitesimal da espécie i a uma quantidade finita de so-

lucdo, a T e P constantes. E definida por:

i =

i {8M

_ onTm
In; PTn,

2.14
on; } PTn; ( )

As propriedades em excesso sdo utilizadas para medir o grau de afastamento
entre uma solugdo real e uma solucdo ideal. Sao definidas como a diferenga entre a
propriedade em solugdo real e a propriedade em solugédo ideal, nas mesmas condi¢des

de temperatura, pressdo e composicdo. Para a energia de Gibbs em excesso, tem-se:
GF=G-GP (2.15)

onde G'™ é a energia de Gibbs de uma solugdo ideal. Assume-se que as propriedades

em excesso de uma substancia pura ou de solugdes ideais sdo zero.

A fugacidade da espécie i em solugio, f;, em temperatura constante pode ser

definida implicitamente por:

~

wi — p; = RT ln% (2.16)

%
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onde y; € uma referéncia arbitrdria de potencial quimico, f; é a fugacidade no estado

de referéncia e R é a constante dos gases.

Para uma substancia pura, o termo f; torna-se simplesmente f; e o potencial

quimico p; pode ser substituido por g;, conforme a definicdo de propriedade parcial

molar dada pela[Equacédo 2.14

Adotando-se a solugdo ideal como referéncia, na mesma temperatura e pressao

da mistura, tem-se:

pi — P = p¥ = RT'In = (2.17)

Por definicdo, o coeficiente de atividade ~; é:

_ S
N fZ-ID - aifi

i (2.18)

onde z; é a fracdo molar da espécie ¢ na solugao.

O coeficiente de atividade de um componente i pode ainda ser relacionado com

a sua energia de Gibbs parcial molar em excesso (@;E) por:

T E
G = (a" J ) — RTIn, (2.19)
anl T,P,’I’Lj?gl‘

Similarmente, o coeficiente de fugacidade ¢; de uma substancia i em uma mis-
tura é definido como a razdo entre a fugacidade da substancia e a fugacidade desta se

ela fosse considerada um gés ideal ( fZ.GI = Py;):

A A

é; = fél - ]fy (2.20)

onde y; é a fracdo molar de i na fase vapor.

2.2.3 Valor K; e o; ;

A razdo de equilibrio K; é uma medida conveniente para representar como uma espé-

cie ¢ estd dividida entre duas fases em equilibrio. Também serve para determinar se
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uma substancia serd considerada leve ou pesada. Para equilibrio entre as fases liquida e
vapor, é representada pela equagéo:
K =2 (2.21)
L
se o valor de K; for maior que a unidade, a substancia é considerada leve, caso contra-

rio, é dita pesada.

E também muito comum representar o valor K pela razdo entre os coeficientes

de fugacidade da espécie nas fases liquida e vapor, da seguinte forma:

7liq
fbjap (2.22)

K;

-

Os valores K; também sao utilizados na determinacdo da volatilidade relativa

entre substancias 7 e j, como representado na equacao a seguir:

K.
Qi = ?@ (2.23)
j

Quanto maior o valor de «; ;, mais facil a separacdo das substancias envolvidas
através do equilibrio liquido vapor. Para valores préximos de 1,0 torna-se invidvel a

separacdo por destilagdo convencional.

2.2.4 Modelos de Predicao de Propriedades

Da termodindmica cléssica, é possivel obter-se propriedades dos fluidos de maneira
consistente a partir das relacdes P-v-T. A aplicagdo de cada modelo termodinamico
depende da natureza dos componentes e da confiabilidade das contantes da equagcéo.
O modelo mais simples para calcular as propriedades de misturas gasosas é o modelo
dos gases ideais. A consideragdo de tais misturas s6 pode ser aplicada para pressdes
consideradas baixas e para componentes com estrutura molecular muito simples, pois

é desconsiderado o volume ocupado pelas moléculas e suas forcas de interagao.

Nos processos industriais atuais, onde a margem que define ganhos ou perdas é
cada vez mais estreita, sdo necessarios modelos cada vez mais fidedignos. Para mistu-

ras de gases, o comportamento pode muitas vezes ser considerado como um gés ideal
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com alguma seguranca. Mas, para misturas liquidas, a ndo-idealidade pode represen-
tar mudangas drésticas nas propriedades, mesmo em condi¢des brandas de tempera-
tura e pressdo. Desta forma, os modelos devem considerar a diferenga de tamanho e
forma das moléculas, utilizando parametros de efeitos combinatoriais de tamanho e

forma e contribuicdo residual devido a diferenga nas interagdes moleculares.

Para alguns modelos, o célculo das propriedades de mistura s6 pode ser efe-
tuado utilizando-se dados experimentais de misturas bindrias. Esses sdo chamados
modelos ndo-preditivos. Se um modelo é capaz prever o resultado para misturas ou
substancias que ndo foram utilizadas na determinagdo de seus parametros, ele é cha-
mado de modelo preditivo. Outros modelos consideram as moléculas como sendo
formadas por fragmentos, e sdo conhecidos como métodos de contribuicdo de grupos.
Esses tltimos levam em consideragdo a interagdo dos grupos funcionais ao invés da

molécula em si.

Um exemplo de método de contribuigao de grupos é o modelo UNIFAC (UNI-
QUAC Functional-group Activity Coefficients) (FREDENSLUND et al.,1975), que com-
bina o conceito dos grupos funcionais com o modelo de coeficiente de atividade UNI-
QUAC. Atualmente, esse modelo conta com variacdes como o UNIFAC (Dortmund)
(JAKOB et al., 2006), que ja foi revisado e estendido para uma grande matriz de pa-
rametros de interacao binaria, e o UNIFAC (PSRK) (HORSTMANN et al., 2005). Esse
ultimo permite que com o auxilio da equagdo de estado PSRK seja possivel estender o

uso do modelo para maiores faixas de temperatura e pressdo que o modelo original.

Outro modelo utilizado para correlacionar o comportamento ndo ideal de mistu-
ras é conhecido como non-random two liquid, ou simplesmente NRTL (RENON; PRAUS-
NITZ, 1968). E baseado na hipétese de Wilson, que considera que a concentragdo em
torno da molécula é diferente da concentracdo de bulk. Os parametros desse modelo
sdo obtidos com dados experimentais de equilibrio de fases ou com calores de mistura,
ou ainda utilizando-se valores de coeficiente de atividade preditos por algum modelo

termodinamico.

Outros modelos preditivos baseiam-se na técnica COSMO (COnductor-like Scre-
ening MOdel), e utilizam célculos de estrutura da mecanica quantica em substituicdo

aos dados experimentais. Gerber| (2012), Soares e Gerber (2013), Soares et al.| (2013)
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mostram que com alguns ajustes de calibracdo feitos a partir de um pequeno con-
junto de parametros universais, estimados apenas uma tnica vez, tem-se estimativas
semi-quantitativas para todas substancias. Estes autores propuseram o modelo F-SAC
(Functional-Segment Activity Coefficient), que baseia-se na ideia de contribuicdo de gru-
pos como o modelo UNIFAC, mas a interacdo entre esses grupos é proveniente da
formulacdo COSMO-SAC (LIN; SANDLER, 2002).

2.2.5 Modelo F-SAC

Segundo Soares e Gerber| (2013), o0 modelo F-SAC considera que uma substancia pura
é formada por grupos funcionais. Os parametros desse modelo sdo as cargas superfi-
ciais aparentes de cada grupo. Desta maneira, o modelo computa as interagdes entre
as substancias a partir dos parametros dos grupos funcionais puros. E proposto que,
uma vez ajustados os parametros de cada grupo funcional, esses funcionariam para
determinar a interacdo para qualquer par de grupos. O método utiliza dados experi-
mentais para calibrar a distribuicdo de cargas aparentes dos grupos funcionais. Pos-
teriormente, Soares et al| (2013) mostraram que os efeitos da formacédo de ligagdes de
hidrogénio podem causar grandes efeitos no comportamento de fluidos puros e so-
lugdes. Assim, incorporaram ao modelo o pardmetro da energia de ligagcdo entre um
par aceptor-doador de liga¢des hidrogénio. O equacionamento do modelo pode ser

visualizado a seguir.

O coeficiente de atividade em fase liquida para o componente i, em funcido da
temperatura e da composigdo, é composto pela soma da contribui¢do combinatorial
com a residual:

In ;= In %™ 4 In A (2.24)

A contribuicdo combinatorial é funcdo das varidveis fracdo molar x;, volume (Ry) e

area superficial (@);) dos grupos funcionais:

In 'chomb:]-_‘/z/—i_ln‘/z/_% 1_E+ln E (225)
q E; £

V= —i (2.26)
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.

V= — (2.27)
DTl

ri=Y v Ry (2.28)
k

qi

F, = (2.29)
Zj Ljdj

6= vQ (2.30)
k

onde V! é a fragdo volumétrica modificada; V; é a fragdo volumétrica; r; é o volume
total da molécula do tipo i; F; é a fracdo de drea superficial; ¢; é a 4rea superficial total

da molécula do tipo i; y,ff) é o nimero de subgrupos do tipo k£ na molécula i. A drea g

em[2.25/é 50 A2.

A contribuicdo residual é calculada baseada na teoria COSMO-RS (KLAMT,
1995) de superficies de contato dos segmentos. A diferenga é que no modelo F-SAC
o perfil o ndo é determinado pela técnica COSMO. O petfil o de cada grupo funcional
pode ser representado por trés parametros empiricos: Q5 , Q; e o;, onde Q; representa
a area absoluta do grupo funcional com carga positiva; @, a drea absoluta do grupo
funcional com carga negativa; e o, é a densidade de carga do segmento positivo. Com
estas defini¢des, a drea neutra Q) é dada pela drea restante Q5 = Q; — Q; — Q. Além
disso, por um balanco de cargas, para manter cada grupo neutro, a densidade de carga

. - + + —
negativa pode ser calculada como o, = —0, Q; /Q, .

Com esses parametros, o perfil o de cada grupo funcional k é dado pela
cao 2.31} enquanto que o perfil o da molécula i é dado pela|Equagdo 2.32

pr(0)Qi = {(o;, Q;): (0, QR); (o7, @)} (2.31)

i) = > v pe(o)Qr, (2.32)
k
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onde V,gi) é o nimero de grupos do tipo k£ na molécula 1.

Com o perfil o definido, o modelo F-SAC considera a mesma formulacdo pre-
sente no modelo COSMO-SAC (LIN; SANDLER) 2002). A contribuigdo residual é cal-
culada como a diferenca entre a energia livre para restaurar a carga em torno da molé-

cula de soluto na solugéo, s, e para restaurar a carga em um liquido puro,

AGH — AGHes
In '7:68 _ ( i/s = i/i )7 (233)

A energia livre para restaurar a carga em torno da molécula de soluto é obtida por:

AG*’I”@S

LR .
=T n; sz(am) Inly(om), (2.34)

Om

n; é o numero total de segmentos na molécula e InI'(o,,) é 0 logaritmo do coeficiente

de atividade do segmento de carga o,,, dado pela equacdo implicita:

Inly(o,,) =—1In {;ps(an)Fs(an) exp {_AWFE;W O'n):| } (2.35)
onde / , -
AW (0, 00) = O‘<0m; o) B (C;’”’U”) (2.36)

onde o’ é a constante de desajuste de carga, igual a 35750 k] A*/mol e%; E”'F é a ener-
gia de formacdo de ligacdes de hidrogénio para os segmentos m e n. Para esse tltimo
parametro, sdo definidos o ntiimero de sitios aceptores/doadores de liga¢des de hidro-
génio, e a energia de formacdo das ligagdes é definida para cada par aceptor-doador

baseando-se em dados experimentais.

2.3 Destilacao

Os processos de purificagdo sdo de extrema importancia no dmbito industrial pois ser-
vem para garantir as especifica¢des finais necessdrias para a aceitacdo dos produtos
pelos consumidores. Em particular, a destilacdo é largamente empregada nas indus-
trias quimicas e de refino (GIL et al., 2012). No presente trabalho, a fundamentacdo
tedrica dos processos de destilagdo foi baseada nos livros de Green e Perry (2008) e
Seader et al.|(2010).
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O objetivo de um processo de destilagdo é separar dois ou mais componentes
de uma mistura em dois ou mais produtos, geralmente um de fundo e um de topo.
Quanto a alimentacdo, esta pode variar entre as fases liquida, vapor ou liquida-vapor.
No interior de um aparato de destilacdo, ocorre a formagdo de zonas com diferentes
temperatura, pressdo e composi¢do. A zona superior sera caracterizada pela presenca
de maiores quantidades da espécie mais volétil, enquanto que a menos volatil estara
mais concentrada nas zonas inferiores. Isto ocorre pois, conforme o sistema tende ao
equilibrio, cada espécie estara em diferentes concentra¢des em cada zona, resultando

na separagdo das espécies.

A destilagdo utiliza vapor e liquido essencialmente nas mesmas temperatura e
pressao para as zonas coexistentes. Uma coluna de destilagdo consiste em um conjunto
de pratos dispostos um acima do outro, envoltos por um casco cilindrico. A alimenta-
¢do pode ser feita em um ou mais pontos, onde o liquido escoa para o fundo da coluna,
de prato em prato, e o vapor flui para o topo entrando em contato com o liquido em
cada prato. No fundo da coluna hd um refervedor parcial, que transforma parte do
liquido em vapor, e envia para os pratos superiores. O restante do liquido que nédo é
evaporado é obtido como produto de fundo da coluna. No topo, a coluna possui um
condensador, que pode ser parcial ou total, onde parte deste liquido retorna para a

coluna com uma determinada razdo de refluxo para promover inundagdo nos pratos.

Esse padrao de escoamento permite contato contra corrente em todos os pratos
da coluna, estabelecendo equilibrio de pressdo, temperatura e composicdo. A extensdo
da separagdo depende da quantidade de pratos presentes, da volatilidade relativa entre

as substancias e da taxa de vapor e liquido escoando internamente na coluna.

Conforme o local da alimentacdo, a coluna pode ser classificada em se¢des. O
conceito de se¢des das colunas de destilagdo diz que uma se¢do é uma porg¢ao da coluna
de destilagdo que ndo é interrompida pela entrada ou saida de correntes ou fluxos
de calor. Para uma alimentagdo intermedidria, a segdo superior é chamada de segdo
de retificagdo, e a parte inferior de secdo de esgotamento. Para colunas com vérias
alimentagdes, o nimero de se¢des aumenta. Usualmente, para atingir-se o estado de
separagdo desejado sdo necessdrias grandes quantidades de energia, que podem ser de

fontes térmicas ou trabalho.
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Para o projeto de uma coluna de destilacdo, utilizando o conceito de estagios de

equilibrio, tem-se trés etapas:

e Analise e coleta de dados termodindmicos e estabelecimento do modelo a
ser utilizado de forma a permitir os cdlculos de equilibrio, fluxos multifasi-

cos, transferéncia de massa e energia;

e Calculo do ntimero de estdgios de equilibrio e quantidade requerida para

atingir a separagdo desejada;

e Determinagdo do didmetro da coluna dado o namero de estagios de equili-

brio, que sdo convertidos em pratos ou altura de empacotamento.

2.3.1 Métodos de Solucao de Colunas de Destilacao

Com o passar do tempo, diversos métodos para a andlise e projeto de colunas de desti-
lagdo foram propostos. Inicialmente mais simplificados, posteriormente bastante com-
plexos e fiéis, considerando todos fendmenos que ocorrem em um processo real de

destilagao.

Os métodos gréficos para projeto de coluna de destilacdo sdo utilizados para se-
paragdo de misturas bindrias e sdo relativamente simples, negligenciando os efeitos de
energia nas fases liquida e vapor deixando os estdgios. Sdo indicados para misturas de
substancias onde esses parametros sao irrelevantes. Consideram apenas relagdes mo-
lares e equilibrio de fases em colunas adiabéticas com calor latente de mudanca de fase
constante para as espécies da mistura. E utilizado para estimativas e demonstracdo do
efeito de algumas varidveis de projeto. Outros métodos para misturas multicompo-
nentes realizam cdlculos aproximados baseados em solugdes analiticas de equagdes de

diferencas finitas, e sdo indicados para o uso em misturas quase ideais.

Nesta secao serdo abordados métodos baseados em equagdes que, com o auxilio
das ferramentas computacionais, tornaram-se amplamente difundidos e o tempo de
resposta para as andlises é bastante rapido. As principais dificuldades com simulacdo
de processos em computadores residem no fato de que, as vezes, ocorrem falhas de

convergéncia. Assim, é bastante importante que a estimativa inicial do processo seja
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facil de atingir. Muitos softwares permitem que esse ponto convergido seja utilizado
para buscar-se outras solugdes, com pequenas alteracdes nas propriedades desejadas.

Desta forma, é possivel alcangar o objetivo desejado.

2.3.1.1 Modelo de Estagios de Equilibrio

O modelo baseado em estdgios de equilibrio considera que o vapor do estdgio j — 1 e
o liquido do estdgio j + 1 entram em contato no estagio j, junto com outra fonte de ali-
mentagdo qualquer. Assim, o vapor e o liquido deixando o estagio j sdo considerados
em equilibrio, onde a total separagdo é atingida quando estes estagios sdo postos em
sequéncia. A[Figura 2.3/mostra (2) um estagio j qualquer e (b) um esquema com varios

estagios de equilibrio e suas correntes envolvidas.

As equagdes utilizadas nos modelos baseados em estagios de equilibrio sdo co-
nhecidas como equag¢des MESH, onde as letras indicam, em inglés, M para as equagdes
de balanco de massa, E para as equagdes de equilibrio, S para as equagdes de soma
das fra¢des molares e H para as equacdes de balanco de energiaﬂ A formulacao das
equacgdes segue algumas considerag¢des, baseadas na quantidade de graus de liberdade

do sistema.

Para a formulagdo 2c+ 3, onde c é o nimero de componentes na mistura, tem-se,

para o balango de material total e por componente, respectivamente:
Vi+ L+ Fj— (147 )V, = (L+77)L; =0 (2.37)
Vitrijrr + Ljawija + Fizig — (1 + T}/)‘/}yi,j —(1+ TJ-L)iji,j =0 (2.38)
As varidveis envolvidas nas equagdes seguem a nomenclatura dada na r;

é a razdo entre o fluxo da corrente lateral com o fluxo interno do estagio, dado por

(2.39)

1Com as premissas assumidas, o balango de energia resulta em uma equagéo envolvendo apenas
entalpias, por isso é utilizada a letra H.
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Figura 2.3: (a) Estdgio de equilibrio; (b) Coluna multi-estégios. Fonte: Green e Perry|
(2008)

A soma das fra¢des molares obrigatoriamente devera ser unitaria:
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Tabela 2.2: Varidveis em um estagio de equilibrio
Varidvel Nomenclatura
J Estdgio j qualquer
V; Fluxo molar de vapor
L, Fluxo de liquido
F; Fluxo da alimentacdo
W; Fluxo da corrente lateral de vapor
U; Fluxo da corrente lateral de liquido
Vij Vazao na fase vapor da espécie i no estdgio j
lij Vazdo na liquida vapor da espécie 7 no estagio j
fij Vazao de alimentagdo da espécie i no estagio j
Yij Fragdo molar da espécie ¢ na fase vapor
T Fragdo molar da espécie i na fase liquida
Zij Composigdo da espécie i na alimentagao
T; Temperatura do estagio
P; Pressdo do estagio
Q; Requerimento energético
O balanco de energia é calculado pela equacéo:
ViglHY y + L HE  + FyHE — (L+ 7Y )WHY — (14 r8)LHE =0 (2.41)

onde H representa a entalpia do vapor, do liquido ou da alimentacdo no referido esta-

gio.

Ovalor K; (Equacao 2.21) é utilizado para relacionar a composicdo das correntes
deixando o estagio de equilibrio, finalizando as equagdes necesséarias para o modelo.

Assim, em um determinado estagio j, existem 2c + 4 equagdes, onde 2c + 3 sdo

independentes.

Outra alternativa para as equagdes de MESH é a formulacdo 2c+ 1, onde a vazdo

dos componentes é definida por:

vij = Vjyij;
fij = Fjzij
e o balango material por componentes torna-se:
Vi j+1 + li,j—l + fz‘,j - (]. + T;/)Ui’j - (]. + Tf)li’j =0 (243)
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reduzindo assim a quantidade de varidveis e equagdes no estagio para 2c + 1, onde,
por definigdo, o fluxo total de vapor e liquido é a soma dos fluxos por componente nas
respectivas fases, satisfazendo automaticamente as equagdes de balango de massa total

e equagOes de soma.

Ainda é possivel reduzir-se o nimero de varidveis e equagdes por estdgio pela
formulacdo ¢ + 3, se usadas as rela¢des de equilibrio para eliminar a fragdo molar na

tase vapor para o balanco de massa por componente, entdo
VierKijawijn + Fizig — (L+ 7] VK — (L+ i) Lizig; =0 (2.44)

e pela equacdo da soma
i=1

Nesta formulagdo, a fracdo molar na fase vapor ndo é independente, e sim calculada

pela|Equacao 2.21} do valor K; em cada estédgio j.

Estas equagdes servem para o célculo de qualquer estdgio da coluna, porém
deve-se também considerar o condensador e o refervedor da coluna, assim como, se
necessario, um separador de corrente no topo da coluna. Sao necessérios alguns ajustes
nas equagdes para o calculo desses equipamentos. Para um condensador total, o desti-
lado liquido é U; e a razdo de refluxo determinada por R = 1/r¥. Para um condensador

parcial, o produto na fase vapor é V; e a razao de refluxo calculada por R = L;/V;.

2.3.2 Alternativas para a Coluna de Destilacao Simples

As colunas de destilagdo de varios estagios com refervedor e condensador sao muito
eficientes para a separacdo de misturas bindrias com pouca interacdo entre si. Para a
separacdo de misturas multicomponentes pode-se utilizar colunas termicamente aco-
pladas ou colunas divididas. A coluna é considerada termicamente acoplada se, em
um conjunto de duas colunas de destilacdo, uma corrente de vapor da primeira coluna
é enviada para a segunda e uma corrente de liquido da segunda retorna para a pri-
meira, na mesma se¢do da coluna, da mesma forma, podem ser trocadas as dire¢des
das correntes, conforme observado na Quando essas correntes sdo intro-

duzidas no topo ou fundo de uma coluna, podem fornecer o refluxo de liquido ou
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0 vapor necessario aos estagios, respectivamente, eliminando assim o refervedor ou

condensador da coluna.

Estas configuracdes comegaram a ser empregadas para a separacao de misturas
terndrias para obtengdo de trés produtos, visando economia energética. A [Figura 2.4
mostra um sistema termicamente acoplado completo. Sistemas com apenas um aco-

plamento sdo conhecidos como colunas termicamente acopladas parciais.

A

AB vapor 3| split
-1 liquido
AB a
liquido
a 4
ABC B
iquido spli
vaapor
BC vapor 6 |

Figura 2.4: Sistema de colunas de destilacdo termicamente acoplado. Fonte: Seader et
al.|(2010)

O consumo energético dos sistemas termicamente acoplados pode ser reduzido
de 30 a 50% frente a outras configuragdes. Esta redugdo depende de propriedades da
mistura como volatilidade relativa e composicdo da alimentagdo. Como restri¢do ao
processo, os sistemas termicamente acoplados apenas podem receber corrente de calor
na temperatura da espécie com maior ponto de ebuli¢do, e rejeitar calor da espécie com

menor ponto de ebuligao.

As configuragdes com colunas divididas surgiram como uma forma de obter-
se trés produtos diferentes em uma tnica coluna. E equivalente a8 uma configuracéo
totalmente termicamente acoplada. Basicamente cria-se uma parede interna dentro de
um casco, Como um esgotador ou um retificador incorporados na estrutura da coluna.

As caracteristicas da corrente lateral retirada da coluna dependem do comportamento
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da mistura e da localizacdo desta corrente.

2.3.3 Destilacao Extrativa

A separacdo de misturas azeotrdpicas ou com volatilidade relativa préoxima de 1,0
exige a aplicagdo de processos de separacgdo diferentes da destilagdo convencional. A
destilacdo extrativa permite a separacdo de tais misturas. Esta consiste na adi¢do de
um agente separador nao volatil, com alto ponto de ebuli¢do e miscivel com a mistura.
Esse agente modifica o comportamento da fase liquida, alterando assim a volatilidade
relativa e o coeficiente de atividade dos componentes da mistura. A esta substancia

adicionada da-se o nome de solvente ou agente extrator.

A escolha do agente de separagdo deverd levar em conta alguns fatores conside-

rados essenciais para o procedimento do processo:
e O solvente deverd afetar de maneira diferente as espécies da mistura;

e A temperatura de ebuli¢do do solvente devera ser mais alta que os com-
ponentes da mistura, e ser relativamente ndo volatil para permanecer em

concentragdes elevadas na fase liquida no interior da coluna de extragao;

e O solvente ndo devera formar aze6tropos com os componentes da mistura.

A coluna de extracdo devera conter duas alimenta¢des, com a alimentacdo de
solvente abaixo do estdgio do topo da coluna e a outra localizada em qualquer ponto
abaixo da primeira alimentacdo. Desta forma, o processo contera uma secdo de extra-

¢do, localizada entre a se¢do de retificacdo e a secdo de esgotamento.

O processo de extragdo ocorre quando o solvente inicia um caminho em diregdo
ao fundo da coluna, por possuir um ponto de ebulicio mais elevado que as demais
substancias. O contato com o fluxo ascendente de vapor faz com que um novo equili-
brio seja atingido, com fra¢des de liquido e vapor diferentes da mistura original. Desta
forma, no topo desta coluna é obtido o produto desejado, enquanto que no fundo serdo

obtidos o solvente e 0 componente menos volatil da mistura inicialmente adicionada.
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2.4 Otimizacao

Segundo (MIKOSCH et al., 2006), a otimizacdo é uma ferramenta que permite mini-
mizar ou maximizar um determinado objetivo, o qual pode ser produtividade, lucro,
rendimento do processo, reducdo nos impactos ambientais ou qualquer combinacdo
de quantidades que podem ser representadas por um ntimero. Este objetivo depende
de determinadas varidveis do processo, e a combinacado de valores destas variaveis ird

determinar o melhor ponto de operagdo do processo.

E muito comum que estas variaveis devam obedecer algumas regras, chamadas
de restrigdes, que podem ser de igualdade ou desigualdade. Ainda podem ser classifi-
cadas como lineares, ndo-lineares, quadréticas ou ser simplesmente um determinado
valor que ndo deve ser atingido. Em intimeros problemas pode-se aplicar o conceito de
otimizagdo sem restricdes. Mesmo que restri¢des surjam naturalmente, é melhor que
essas sejam reformuladas na forma de penalidades e adicionadas a funcdo objetivo.
Assim ndo causam interferéncia nos algoritmos de resolugdo. Em outros casos, as res-
trigdes tém papel fundamental, e ndo é possivel alterd-las. Quando a funcao objetivo
e as restri¢des forem lineares, o problema serd de Programacdo Linear, caso contrario

serd de Programacdo Nao-Linear.

Vdrios algoritmos para problemas de otimiza¢do ndo-linear buscam apenas so-
lugdes locais, um ponto onde a fungdo objetivo é menor que as regides adjacentes vi-
zinhas, e isto ndo é uma garantia que este seja 0 menor valor para a funcdo objetivo.
Para problemas de programacdo convexa e problemas lineares, garante-se que o ponto

minimo local também seja um minimo global.

A convexidade de uma funcao indica que, para qualquer segmento ligando dois
pontos quaisquer de um conjunto, este segmento estard completamente dentro do con-
junto. Este conceito é importante pois, se o problema de otimizagdo e a regido de va-
lores viaveis forem ambos convexos, entdo a solucdo local também serd uma solugédo

global para o problema de otimizacao.

Uma vez determinadas a fun¢do objetivo, as varidveis e as restri¢des, deve-se

escolher o algoritmo apropriado para a resolugdo do problema, que depende do con-
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junto citado anteriormente. Estes algoritmos sdo iterativos, e a diferenca entre eles esta
na maneira com que um algoritmo passa de uma iteracdo para outra. Alguns acumu-
lam as informagdes do passo anterior enquanto outros apenas utilizam as informacdes
locais obtidas no respectivo ponto. Um bom algoritmo deve ter as seguintes caracte-

risticas:

e Robustez: capacidade de resolver uma enorme gama de problemas, para

condigdes iniciais empregadas coerentes;
e Eficiéncia: ndo requerer muito tempo e memoria computacional;

e Exatiddo: deve ser capaz de identificar a solugdo com precisdo, sem ser
excessivamente sensivel aos erros de dados ou de rotinas empregados pelos

computadores.

A representacdo matematica de uma otimizacdo pode ser visualizada na equa-
¢ao a seguir:
min f(u) subjectto g(u) <

b 2.46
h(u) = d (246)

Onde u é o vetor de varidveis a serem otimizadas, g(u) sdo as restrigdes de desigualdade

e h(u) as possiveis restri¢cdes de igualdade.

Considerando como exemplo o seguinte problema de otimizagéo:

min  (u; — 2)* + (ug — 1)* subjectto u] —uy <0
u (2.47)
Uy + Usg S 2

Tem-se, na a representacdo grafica da|[Equacado 2.47| A regido repre-

sentada pela cor branca é a de valores vidveis, onde a combinacdo de valores de u
satisfaz as restri¢des, enquanto que a regido escura da figura mostra os valores que es-
tdo fora das restri¢des propostas na O pontilhado representa em niveis
a f(u), onde o centro dos circulos representa o ponto minimo da fungdo. O ponto u*
representa a combinagdo de valores de u; e u; que mais se aproxima do ponto minimo

da f(u), obedecendo as restri¢des impostas, sendo este a solugdo do problema.
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Figura 2.5: Representagdo geométrica da[Equacdo 2.47| Fonte da imagem: (MIKOSCH
et al., 2006)

2.4.1 Meétodo Nelder-Mead - Poliedros flexiveis

O método Nelder-Mead é um método de busca direta que ndo necessita de derivadas.
Utiliza apenas valores de custo da fungdo objetivo. Baseia-se na comparacado dos valo-
res da fung¢do objetivo nos vértices de uma figura geométrica que é atualizada em cada
passo do algoritmo (NELDER; MEAD, 1965). Em cada iteragdo, o algoritmo busca re-
mover o pior valor da fungao objetivo com um ponto com um valor melhor. Este novo
ponto é obtido refletindo, expandindo ou contraindo o elemento. O pior ponto é subs-
tituido com o centroide dos vértices remanescentes. Se um ponto melhor ndo puder
ser encontrado desta maneira, ¢ mantido o tinico melhor ponto e todos outros valores

sdo transportados para perto deste.

Esse método é caracterizado por ndo realizar varia¢des demasiadamente gran-
des na busca do ponto 6timo. Essa caracteristica garante que processos contendo diver-
sas varidveis, ou que sejam muito complexos no ponto de vista computacional, possam

ser otimizados.






Capitulo 3

Destilagéo Extrativa da mistura
Etanol-Agua

Nos altimos anos, o apelo pela redugdo nos impactos ambientais tem causado grande
comogdo em diversos niveis, inclusive nos meios de pesquisa. Segundo Errico e Rong
(2012), os biocombustiveis sdo considerados uma fonte energética capaz de assegurar
o suprimento de combustiveis liquidos, além de reduzir a poluicdo gerada no esca-
pamento dos veiculos comparando-se aos combustiveis fosseis. A produgdo das di-
ferentes matérias-primas necessdrias para a obtencdo dos biocombustiveis é capaz de
fixar carbono da atmosfera, sendo sua queima deste modo compensada. Assim, os

biocombustiveis sdo considerados neutros de carbono (ERRICO; RONG, 2012).

Como condigdes essenciais para garantir a lucratividade em processos de se-
paracdo, deve-se considerar a redug¢do na demanda energética. Esta consideragdo é
responsavel pela diminui¢do nos impactos ambientais e na reducdo do custo do pro-
cesso, uma vez que o preco da energia tem crescido em niveis alarmantes nas tltimas
décadas (ERRICO et al, 2013a). Desta forma, inimeros autores apresentam estudos
para processos de desidratagdo de etanol com colunas de destilacdo extrativa (ERRICO;
RONG, 2012; ILL; BAI, 2012} |GIL et al., 2012; [ERRICO et al., 2013b}; ERRICO et al., 2013aj
RAMIREZ-MARQUEZ et al.,[2013; SHIRSAT et al., 2013; MATUGI, 2013). As pesquisas
giram em torno da reducado de consumo energético, escolha da melhor configuragao ou

sequéncia de colunas e controle das colunas envolvidas no processo.

A maioria dos autores utilizam como solvente o etileno glicol (ERRICO; RONG,
2012; |LI; BAI, 2012; RAMIREZ-MARQUEZ et al., 2013; ERRICO et al., 2013b; ERRICO

33
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et al., 2013a). Segundo [Errico et al.| (2013a), os custos com esse solvente sdo elevados.
Além disso, etileno glicol é um derivado do petréleo e tem uma toxicidade considera-
vel. Outros autores utilizam o glicerol (GIL et al., 2012; RAMfREZ-MARQUEZ et al.|
2013; [ERRICO et al., 2013a).

O uso do solvente glicerol é de grande atratividade no contexto brasileiro uma
vez que é renovavel e subproduto da produgdo do biodiesel (MATUGI, 2013). Souza et
al|(2013) afirmam que a utilizagdo do glicerol pode representar um passo bastante im-
portante no conceito de biorrefinaria, que é caracterizado pela integragdo de diversos
processos produtivos, desde a moagem da cana-de-acticar até a produgdo de diversos
produtos derivados desta matéria-prima. O aumento na produgao de glicerol ocasi-
onado pela crescente producdo de biodiesel ndo representa um grande atrativo para
a industria do biodiesel devido ao baixo preco do glicerol (POSADA et al.,[2012). Sua
degradacdo em temperaturas na faixa de 473-573K é bastante baixa e ndo implica gran-
des perdas do agente no processo de separagdo (QADARIYAH et al., 2011). Assim, o

glicerol foi escolhido para compor o estudo deste trabalho.

Errico et al.| (2013b) afirmam que um dos itens que ainda merecem atenc¢do na
destilacdo extrativa de etanol é a escolha da melhor sequéncia ou configuracdo das
colunas de destilagdo, o que esta diretamente relacionado ao consumo energético do
processo. Os autores também afirmam que a presenga de um azedtropo homogéneo
na mistura etanol-dgua oferece diversos desafios na definicdo das configuragdes alter-

nativas.

3.1 Estimacao dos Parametros do Modelo F-SAC

A escolha do modelo termodinamico é um ponto crucial na avaliagdo e otimizagdo
de processos de separagdo. A precisa predicdo da intera¢do entre as substancias deve
representar o comportamento real da mistura para que sejam obtidos resultados fide-
dignos. Misturas azeotrépicas tendem a ter um comportamento altamente néo linear.
Devido a era do petréleo, por muito tempo a maioria das pesquisas foram voltadas
para o desenvolvimento de processos para misturas ideais ou muito préximas da idea-

lidade, bastante diferentes das misturas azeotrépicas (ERRICO et al., 2013b). O modelo
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F-SAC, recentemente proposto e aprimorado em trabalhos do grupo de pesquisa onde
este trabalho é desenvolvido (GERBER) 2012; SOARES et al., 2013} SOARES; GERBER,
2013; POSSANI et al., 2014), foi utilizado para a representagdo do comportamento das

substancias envolvidas no processo.

O modelo termodinadmico F-SAC é um modelo de coeficiente de atividade que
combina o principio dos grupos funcionais com a teoria de superficies de contato
COSMO-RS (KLAMT, 1995). Esta combinagdo é responsavel por aumentar o poder
de correlagdo do modelo com um menor nimero de parametros. As férmulas molecu-
lares das substancias investigadas neste trabalho podem ser visualizadas na Tabela 3.1}

A tabela também mostra os segmentos de grupo de cada molécula.

Tabela 3.1: Segmentos F-SAC para as moléculas de interesse.

Componente  Formula Segmento

Glicerol C;HgO; 1 x C3HgO;,

Etileno Glicol C,H,O, 2 x CH,OH

Etanol CH,O 1xCH;, 1 x CH,OH
Agua H,O 1 x H,O

Os parametros eletrostéticos do modelo F-SAC (Q;, Q. e o) foram ajustados
segundo a metodologia proposta por Possani et al.| (2014). Da mesma forma, ajustou-
se a energia de formagdo das ligagdes de hidrogénio entre os grupos (E*5(0,,,0,))
e a area dos subgrupos (Q;). O ntimero de sitios aceptores/doadores de ligacoes de
hidrogénio (N,.. e Ng,,) foram retirados da literatura, como sugerido por (POSSANI
et al., 2014). Cada atomo eletronegativo de oxigénio possui dois sitios doadores de
elétrons, que por sua vez sdo os sitios aceptores de ligacdes de hidrogénio (N,..). De
forma semelhante, cada dtomo eletropositivo de hidrogénio possui um sitio aceptor de

elétrons, o qual é denominado sitio doador de ligacdes de hidrogénio (Nyy,).

Primeiramente, determinou-se o nimero de sitios aceptores/doadores de liga-
¢Oes de hidrogénio do grupo CH,OH. Na interface apresentada na o ajuste
dos parametros inicia com a escolha dos parametros de grupo que deseja-se estimar.
Assim, os parametros eletrostaticos do grupo CH,OH foram otimizados aos dados de
VLE das misturas bindrias etanol-dgua (PEMBERTON; MASH, 1978; KURIHARA] et

al., 1996) e isopropanol-agua (WU et al., 1988), assim como aos dados de coeficientes
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Figura 3.1: Interface utilizada para otimiza¢do dos parametros do modelo F-SAC.

de atividade em dilui¢do infinita (em inglés IDAC - Infinite Dilution Activity Coeffici-
ent) coletados nos trabalhos de (Gerber e Soares| (2010), Soares| (2011), |(Gerber e Soares
(2012), |Gerber| (2012), |Soares e Gerber| (2013), Soares et al.| (2013). Os demais grupos

do modelo F-SAC foram excluidos para a otimizacdo dos parametros eletrostaticos

do referido grupo. Posteriormente, aos mesmos dados experimentais, a drea (();) do
subgrupo CH,OH e a energia de formagdo das ligagdo de hidrogénio entre os grupos
CH,OH—-H,0, H,0—-CH,OH e CH,OH—CH,OH foram otimizados. Como estimativa
inicial para os parametros citados neste paragrafo, utilizou-se os resultados obtidos

anteriormente dentro do grupo de pesquisa onde o trabalho foi desenvolvido.

SegundoJeong et al|(2012), a molécula de glicerol pode formar diversas ligagdes

de hidrogénio intramoleculares e intermoleculares. Isso ocorre pois o glicerol possui

trés grupos hidroxila e também por ser uma molécula altamente flexivel. Desta forma,
optou-se por ndo considerd-la como sendo formada pelo grupo CH,OH e criou-se o

grupo C;HgO; especialmente designado a esta molécula.

Obteve-se o ntiimero de sitios aceptores e doadores de ligagdes de hidrogénio

do grupo C;HgO;. Com os dados de VLE das misturas glicerol-dgua e glicerol-etanol

(CHEN; THOMPSON, [1970; ZAOUI-DJELLOUL-DAOUADII et al., 2014) estimaram-

se os parametros eletrostéticos do grupo e a drea do subgrupo. Como estimativa inicial

desses parametros, foram utilizados os resultados do grupo CH,OH multiplicados por
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trés, devido aos trés grupos hidroxila presentes na molécula. Posteriormente, foram
estimados os parametros de energia de formacéo das ligagdes de hidrogénio do grupo
C;HgO; com os grupos H,O, CH,OH, C;HgO;, assim como dos grupos CH,OH e H,O
com o grupo C;HgO;. Os parametros do grupo e subgrupo H,O foram obtidos do
trabalho de Possani et al.| (2014), que em seu trabalho otimizaram os parametros para

misturas contendo o referido grupo e subgrupo.

As densidades aparentes de cargas calculadas pelo modelo COSMO (KLAMT;
SCHUURMANN] [1993) para as moléculas envolvidas no processo foram geradas na
interface apresentada na também desenvolvida dentro do presente grupo
de pesquisa por Gerber e Soares (2013). Nesta interface, precisa-se apenas procurar
pela moléculaﬂ que deseja-se visualizar a superficie e clicar no botdo View Surfaces.

Assim, a superficie é gerada automaticamente.
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Figura 3.2: Interface utilizada para geracdo das densidades aparentes de cargas calcu-
ladas pelo modelo COSMO.

As substancias envolvidas (dgua, etanol e glicerol/etileno glicol) foram avali-
adas aos pares, como é usual na literatura. A predi¢do do modelo F-SAC foi utili-
zada apenas na correlacdo das propriedades de mistura em fase liquida. A fase va-

por foi considerada como gas ideal no presente trabalho, devido as baixas pressoes

! Atualmente o grupo de pesquisa possui dados para mais de 1500 substancias diferentes.
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utilizadas nas colunas de destilagdo (1 atm). Dados experimentais (CHEN; THOMP-
SON, [1970; ZAOUI-DJELLOUL-DAOUADIJI et al., 2014 [LI et al., 2000; KAMIHAMA
et al., 2012) de VLE de misturas bindrias foram utilizados para verificar o comporta-
mento do modelo F-SAC. Também avaliou-se o comportamento dos modelos termo-
dindmicos UNIFAC (PSRK) (HORSTMANN et al., 2005) e UNIFAC (Dortmund) (JA-
KOB et al 2006). Posteriormente utilizou-se dados experimentais da mistura terndria
agua-etanol-glicerol, para trés diferentes razdes de solvente para mistura etanol-dgua
(S/F=0,5, S/F=0,7 e S/F=0,9), provenientes do trabalho de Souza et al.| (2013). A qua-

lidade das predi¢des dos modelos termodindmicos foi avaliada pela seguinte equagao:

NP
AAD — Ez’:l ’y§<§) ycalc’ (31)

onde AAD (Average Absolute Deviation) representa o somatério do NP (Ntmero de Pon-
tos experimentais) da diferenca absoluta do ponto experimental menos o ponto calcu-
lado dividido pelo NP avaliados.

3.2 Estudo de Caso

As simulagoes deste trabalho foram executadas no software iiSE (VRTECH), 2014). Esse
software possui um método de resolucdo orientado a equagdes (Equation-Oriented —
EO), onde os balangos de massa e de energia sdo resolvidos simultaneamente. Nos
equipamentos de separagdo, assume estdgios de equilibrio com 100% de eficiéncia. Se-
gundo Soares e Secchi (2012), os softwares orientados a equagdes utilizam em cada um
dos equipamentos um modelo ou uma linguagem descritiva, que geralmente esta dis-
ponivel para inspegao e extensao. O que é compartilhado com o modelo da planta sdo
as equagdes, e ndo a sua solugdo numérica. Como consequéncia, a aplicacdo de mo-
delos de componentes é independente de qualquer aplicacdo especifica ou algoritmo
que pode ser utilizado para determinar a sua solugdo. Os simuladores de processos
quimicos também podem ser baseados em modulos resolvidos sequencialmente. Ge-
ralmente esses médulos sdo resolvidos por um algoritmo numérico, selecionado pelo
usudrio, para que suas varidveis internas sejam convergidas. Um segundo algoritmo
é necessario para solucionar o modelo da planta. Uma das principais diferengas en-

tre esses métodos de resolugdo resido no fato que o modelo modular impede que o
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usudrio altere ou acesse a linguagem interna dos blocos, enquanto que os métodos EO
permitem essa analise. Outra diferenca estd na quantidade de varidveis que podem e
precisam ser especificadas para solucionar o processo da planta, que no caso dos si-
muladores modulares sdo poucas opgdes, enquanto que os modelos EOs permitem a

especificagdo de varidveis quase de uma maneira arbitréria.

Primeiramente, a fim de garantir convergéncia numérica, todas colunas de desti-
lagdo foram simuladas com um modelo termodinadmico mais simples (UNIFAC (PSRK))
e desacopladas. As varidveis manipuladas foram setadas em provéaveis valores que se-
riam calculados pelo modelo. As correntes de alimentagdo das colunas de extracgdo e
recuperacdo utilizaram os valores de vazado e composigdo provenientes dos resultados
das simulacdes, isto é, os valores obtidos na corrente de topo da primeira coluna do
processo foram utilizados na simulacdo da segunda coluna, enquanto que os resulta-
dos obtidos na segunda coluna foram utilizados para simular a terceira coluna. Poste-
riormente alterou-se o modelo termodindmico para F-SAC, o qual esta disponivel no
software. Neste ponto, a concentracdo de etanol na corrente de topo da coluna de ex-
tracdo foi ajustada em 99,9% molar de etanol, enquanto que a concentragao do produto
de fundo da coluna de recuperagdo de solvente foi setada em 99,99% molar de glicerol.
As colunas foram conectadas. Finalmente as correntes de reciclo foram encaminhadas
para seus devidos locais. A concentragdo de etanol admitida no produto de topo da
coluna de extracdo ultrapassa em 1,67% o que é exigido pela ANP. Esse valor foi es-
colhido para comparar o processo em estudo com resultados da literatura (ERRICO;
RONG, 2012; ERRICO et al., 2013b; ERRICO et al., 2013a). Todas colunas operavam
em pressdo atmosférica. A fase vapor foi considerada como gds ideal, pois todas co-
lunas operavam a baixas pressdes. Para validar essa consideracdo, as fugacidades da
fase vapor para misturas contendo as espécies em estudo foram avaliadas utilizando
a equagdo de estado SRK, verificando-se que a diferenga para um gés ideal era sem-
pre menor que 1% na fugacidade calculada. A fugacidade de cada uma das espécies
puras avaliadas nesse trabalho foi calculada pela pressdo de saturagdo, utilizando-se a

equacao KDB a seguir:
In(P**) = AxIn(T) + B/T +C + D % T? (3.2)

onde P*** representa a pressdo de saturacdo, em kPa, 7' é a temperatura absoluta em

Ke A, B, C e D sao os coeficientes da equagdo. Ambas equagdes, SRK e KDB, assim



40 CAPITULO 3. DESTILAGAO EXTRATIVA DA MISTURA ETANOL-AGUA

como os coeficientes da tltima equagdo podem ser obtidos no software iiSE.

Conforme a pode-se verificar que a mistura proveniente do processo
de fermentacdo da cana-de-agticar é composta por diversas espécies. No presente tra-
balho, para fins de simplificagdo do processo, considerou-se apenas 0os componentes
majoritarios 4gua e etanol, na proporcdo de 95% e 5% em base molar, respectivamente.
Essa fracdo de etanol é aproximadamente 12% em massa. [Errico e Rong| (2012), |[Errico
et al.| (2013b), Errico et al,| (2013a) também utilizaram apenas essas duas substancias
nessas mesmas concentragdes em seus estudos, e optou-se por trabalhar com os mes-
mos dados a fim de comparar os resultados das simula¢des desse trabalho com os
resultados obtidos pelos referidos autores. As condi¢des das correntes de alimentacdo
do processo podem ser visualizadas na Os autores consideraram a vazdo de
solvente com a razdo solvente/alimentacdo na coluna de extracdo de 0,87. A mistura
etanol-4gua que entrava na coluna de extragdo era composta por 85% molar de etanol

e 15% molar de dgua.

Tabela 3.2: Especifica¢des da alimentacdo da configuragao base.

vazdo molar da alimentacao (kmol/h) 1694,24

temperatura da alimentacéo (K) 363,05
fracdo molar de etanol 0,05
fracdo molar de dgua 0,95

Segundo [Errico et al.| (2013b), processos de purificacdo de etanol sdo compostos
por diferentes se¢des arranjadas conforme a alimentagdo do processo. A consideracdo
de correntes de alimenta¢do contendo uma mistura etanol-4gua préxima ao ponto de
azeotropia ndo podem ser consideradas confidveis. Segundo os autores, considerar
a composicdo de entrada no processo como sendo a obtida em processos de fermen-
tacdo pode representar a oportunidade de melhorar a integragdo entre as colunas do
processo. Desta maneira, é possivel trabalhar-se com a composicdo na entrada da co-
luna de extracdo que represente a melhor oportunidade econdmica para o processo.

As diferentes configuragdes de colunas de destilacdo estudadas neste trabalho serdo

apresentadas na|Secao 3.4
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3.3 Diferentes configuracoes para a destilacao extra-
tiva

Segundo Errico et al.[(2013b), seguindo a metodologia proposta por Thompson e King
(1972), é possivel determinar-se todas configuragdes alternativas possiveis de sequén-
cias simples para misturas ideais. Porém, esta metodologia ndo pode ser empregada
para misturas azeotrépicas pois existem varidveis, como os efeitos do solvente ou o
tipo de azedtropo, que tornam esta generalizagdo mais complexa e algumas vezes im-
possivel. Os autores Errico e Rong) (2012) apresentam em seu trabalho uma metodolo-
gia para sintetizar configura¢des modificadas de destilacdo extrativa para a separagdo

de bioetanol. A metodologia sistemdtica consiste em quatro passos:

e Identificacdo das possiveis sequéncias de colunas simples: Uma sequén-
cia de colunas simples é escolhida para compor a base das configuragdes.
Nesse ponto, as alteracdes que podem ser feitas para a avaliagdo das di-
ferentes configuracdes estd no uso de condensadores totais ou parciais e
avalia-se o impacto que estas mudangas causam no consumo energético do

processo.

e Defini¢do das sequéncias com colunas Modificadas Termicamente Acopla-
das (MTA): Partindo-se das configuracdes estabelecidas na etapa anterior,
estas configuragdes levam em conta a substituicdo dos condensadores ou re-
fervedores das colunas de destilacdo por uma conexdo bidirecional liquido-
vapor entre duas colunas comunicantes. Quando apenas um dos equipa-
mentos citados anteriormente é substituido, diz-se que a coluna é parcial-
mente termicamente acoplada. No caso da substitui¢do tanto do refervedor
quanto do condensador, a coluna é chamada de totalmente termicamente

acoplada.

e Definicdo das configura¢des Modificadas Termodinamicamente Equivalen-
tes (MTE): O conceito de se¢des das colunas de destila¢do diz que uma segdo
é uma porcdo da coluna de destilacdo que nédo é interrompida pela entrada
ou saida de correntes ou fluxos de calor. As configura¢cdes MTE consis-
tem na recombinagdo das se¢des das colunas de destilacdo. Podem surgir

quando as segdes possuem o refluxo de liquido ou o fluxo de vapor entre
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duas colunas consecutivas com substancias em comum. Nestas configura-

¢Oes também surgem colunas termicamente acopladas.

e Geracdo de sequéncias MTE com correntes laterais: Errico et al.[(2009) intro-
duziram um procedimento para substituir-se uma das se¢des de uma con-
figuracdo MTE por uma retirada lateral de liquido ou vapor, reciclando-a
para outra porcdo da coluna. Os autores provaram que as sequéncia po-

dem gerar reducao de custos em alguns casos.

3.4 Determinacao das configuracoes estudadas

As configuragdes apresentadas neste trabalho foram retiradas de trabalhos da litera-
tura que avaliaram o processo de destilagdo extrativa de etanol utilizando o solvente
etileno glicol (ERRICO; RONG, 2012; ERRICO et al., 2013b; ERRICO et al,2013a). Ne-
nhuma das estruturas apresentadas a seguir foi proposta neste estudo. As condi¢des
de alimentacdo fresca da mistura etanol-dgua foram as mesmas que as empregadas
por [Errico et al.| (2013b), [Errico et al. (2013a), assim como a especificacdo do etanol

desidratado.

A configuracdo da apresentada na representa o melhor resultado do
trabalho de [Errico et al. (2013b) em termos de consumo energético. Essa referéncia foi
simulada pelos autores utilizando o solvente etileno glicol, em ASPEN Plus V7.3 com
o modelo termodindmico NRTL. Os resultados da literatura foram considerados como

referéncia para comparar-se as diferentes configuragdes estudadas neste trabalho.

A configuragdo é composta por trés colunas de destilacdo. A primeira coluna,
C1, recebe a mistura com baixo teor de etanol e gera uma corrente de destilado com
concentragdes maiores de etanol. A segunda coluna, C2, recebe alimentac¢do de sol-
vente em um estdgio préximo ao topo, enquanto a mistura proveniente da coluna de
concentracdo é alimentada préxima ao fundo da coluna. No topo da C2 é obtido etanol
com concentracdes acima de 99% molar. A corrente de fundo contendo solvente, etanol
e 4gua é encaminhada para uma terceira coluna, C3, onde obtém-se no fundo solvente

praticamente puro que € reciclado para a C2. A corrente de topo da C3 contendo dgua
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Tabela 3.3: Especificagdo dos pardmetros da configuragdo referéncia (ERRICO et al.,
2013b).

C1 C2 C3

Ntmero de estdgios 44 28 17
razdo de refluxo (molar) 2,337 0,246 0,397
Estagio da alimentagdo 1 30 5 6
Estdgio da alimentacdo 2 34 24 -

fragdo molar de etanol no destilado 0,85 0,999 -

e baixas concentracdes de etanol é encaminhada para a coluna de concentrac¢do. O re-
ciclo dessa corrente, em fase vapor, reduz a necessidade energética da coluna C1. As
especificagdes da configuracdo referéncia, retiradas do trabalho dos autores, podem
ser observadas na O trabalho citado também mostra que algumas confi-
guragdes ndo merecem atengdo pois ndo apresentam bons resultados no aspecto de

consumo energético, e os casos serdo elucidados quando surgirem.

m‘< FAc

Misturador

=

Alimentagéo

Agua Resfriador

Figura 3.3: Melhor configuracdo em termos de consumo energético obtida no trabalho
de Errico et al. (2013b).

A apresenta a configuracdo classica do processo de destilacdo extra-
tiva de etanol. A configuragao clédssica é diferente da configuracao referéncia pela subs-
tituicdo dos condensadores totais por condensadores parciais nas colunas 1 e 3 e pela
corrente de reciclo do topo da terceira coluna para a primeira coluna. A

apresenta as se¢oes enumeradas de 1 a 7 que representam as porgdes das colunas que
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Misturador
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Alimentagéo

Resfriador
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Figura 3.4: Configuragdo classica do processo de destilagdo extrativa de etanol.

foram realocadas para a criagdo das configura¢des MTE. Quando uma corrente de re-
ciclo fizer que uma destas sec¢des seja quebrada, a notacdo que esta nova secdo recebe
é o nimero da antiga, mais um asterisco, para fins de melhor visualizacdo das se¢des
originais das colunas. As especificacdes da configuragdo cldssica, como estagios de
alimentacdo e niimero de estdgios de equilibrio de cada coluna, foram mantidas da
configuracdo referéncia. Na pode-se observar qual a condigdo de cada uma
destas se¢des. As se¢des que forem realocadas portardo o ntiimero de estdgios observa-

dos na tabela previamente citada.

Tabela 3.4: Sec¢des das colunas de destilagdo da configuragdo classica da|Figura 3.4

Secdo Condicdo Ntmero de Estagios
1 Retificacao 30
2 Esgotamento 14
3 Retificacdo 5
4 Extracao 24
5 Esgotamento 4
6 Retificacao 6
7 Esgotamento 11
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3.4.1 Configuracoes Baseadas em Colunas Simples

Levando como vantagem o procedimento empregado por Errico et al. (2013b) em que
os autores determinaram a melhor sequéncia de destilagio em termos de consumo
energético e redugdo de custos de implementacdo, as especificagdes da fo-
ram utilizadas em todas as sequéncias de colunas simples. Também foi comprovado
pelos autores que a utilizagdo de um condensador parcial no topo da coluna de con-
centragdo é responsdvel por uma consideravel redugdo no consumo energético, e essa

consideragdo foi empregada nas anélises.

Para iniciar a avaliagdo do processo com o uso do solvente proposto, glicerol,
primeiramente avaliou-se a configuracdo cldssica apresentada na Em se-
guida estudou-se a configuragdo proposta por [Li e Bai| (2012) da e a altera-
¢do proposta por [Errico et al.| (2013b) da[Figura 3.5pb. A quarta coluna da /b
é composta por 19 estdgios de equilibrio, alimenta¢do no estdgio 17 e razdo de reciclo
de 3,035. Finalmente avaliou-se a configuracdo da [Figura 3.6p, idéntica a configura-
cdo de referéncia, e a configuragdo da[Figura 3.6b, com condensador total no topo da

terceira coluna.

(a) Configuracdo proposta por [Li e Bail (2012) (b) Alteragdo da configuragdo (a) proposta por
com todos condensadores totais Errico et al.| (2013b) com condensadores parci-
aisem C1,C3 e C4

Figura 3.5: Configura¢des com quatro colunas simples retiradas do trabalho de [Errico
et al[(2013b).
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Agua Resfriador Agua Resfriad
esfriador

(a) Configuracado Referéncia (b) Configuragdo com um condensador total
na C3

Figura 3.6: (a) Configuracado utilizada como referéncia (ERRICO et al., 2013b) com o
solvente glicerol (b) Configuragdo com condensador total na terceira coluna.

3.4.2 Configuracoes com Colunas MTA

Na apresentam-se as configuragdes onde refervedor e/ou condensador fo-
ram substituidos por correntes bidirecionais liquido-vapor. As correntes liquidas uti-
lizadas nos acoplamentos térmicos sao alimentadas no primeiro estagio da coluna, en-
quanto que as correntes vapor no ultimo. Essas correntes sdo retiradas das colunas de

origem no estagio equivalente ao final da se¢do imediatamente superior.

Na [Figura 3.7, o refervedor da coluna de extragao foi substituido por um aco-
plamento térmico, da mesma forma que na [Figura 3.7b. Nestas configuragdes, uma
corrente de vapor proveniente da C3 fornece o fluxo de vapor ascendente para realizar-
se a separagdo na C2. As duas condigdes utilizam condensador parcial no topo da
primeira coluna. A diferenga entre as configuracdes é que a possui conden-
sador total no topo da terceira coluna enquanto que a possui condensador

parcial.

A Figura 3.7c possui um acoplamento térmico no condensador da primeira co-
luna do processo. O refluxo liquido desta configuracdo é gerado pelo escoamento de
uma corrente liquida da C2 para o primeiro estdgio da C1. No caso da[Figura 3.7d, o

condensador da coluna de concentracdo e o refervedor da coluna de extracdo sdo subs-
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(c) Coluna MTA condensador C1 e condensa- (d) Coluna MTA condensador C1 e refervedor
dor parcial na C3 C2 e condensador parcial na C3

Figura 3.7: Configura¢des com colunas MTA.

tituidos por correntes bidirecionais liquido-vapor. A corrente de liquido que passa da
coluna de extracdo para a coluna de concentragdo nas figuras c e d carrega grandes

quantidades de solvente. Por este motivo, as configuracdo ndo foram exploradas no

trabalho de [Errico et al.| (2013a). No caso do cenério ser bastante diferente utilizando-

se glicerol como solvente, ambas estruturas foram avaliadas neste trabalho.
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3.4.3 Configuracées com Colunas MTE

As configuragdes apresentadas nas figuras e mostram o rearranjo das se-

¢Oes da configuracdo cléssica.

Na as configura¢des mantém a coluna de concentragdo da configura-
¢do referéncia. A segunda coluna do processo é composta pelas se¢des da coluna de
extracdo (3, 4 e 5) e pela secdo 7 da coluna de recuperacdo de solvente, sendo assim,
a concentracdo do etanol e do solvente sdo realizadas na mesma coluna. A terceira
coluna do processo é composta apenas pela secdo 6, e em todos os casos estudados
ela ndo possui refervedor, apenas uma ligacdo bidirecional liquido-vapor. A configu-
ragao trabalha com a terceira coluna do processo com condensador total,
enquanto a[Figura 3.8b com condensador parcial. Na[Figura 3.8, o condensador da C3

é parcial e o condensador da C1 foi substituido por um acoplamento térmico.
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Figura 3.8: Configura¢des MTE com a coluna de concentra¢do da configuracéo referén-
cia.
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Figura 3.9: Configura¢des MTE com C1 combinando as sec¢des 3, 4, 1 e 2 e coluna de
recupera¢do mantida da configuracgdo referéncia em (a) e (b). Em (c) a recuperacdo de
solvente é realizada pelas secdes S e 7.

Em todas configuragdes da a primeira coluna do processo combina
as segdes 3, 4, 1 e 2. O EAC é entdo obtido na primeira coluna. Nos casos 2 e b, a
coluna de recuperacdo de solvente é mantida do caso referéncia, e a segunda coluna
é composta apenas pela secdo 5. Essa segunda coluna é parcialmente termicamente
acoplada no caso a (condensador substituido por uma ligagdo bidirecional liquido-
vapor) e completamente termicamente acoplada no caso b. A apresenta a
segunda coluna composta pelas se¢des 5 e 7. A terceira coluna é composta apenas pela

secdo 6, e possui uma ligacado bidirecional liquido-vapor em substituigdo ao refervedor.
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Figura 3.10: Configura¢des MTE com coluna de concentragdo da configuracédo referén-
cia e coluna dividida.

As configuragdes da |Figura 3.10l mantém a coluna de concentragdo da configu-
ragdo referéncia. A segunda coluna é uma configuragdo com coluna dividida, onde a
forma equivalente da configuragdo pode ser observada na [Figura 3.10c. As secdes de

3 a 7 sdo mantidas em uma mesma coluna. As se¢des 5 e 6 sdo mantidas lado a lado,
separadas por uma parede. Na se¢do 6 no caso da [Figura 3.10p hd um condensador

total enquanto que na|Figura 3.10b o condensador é parcial.
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3.4.4 Configuracoes com Colunas MTE e Correntes Laterais

A partir das configura¢des MTE sdo geradas as configuragdes com correntes laterais.
Consistem na substitui¢do de uma das se¢des da coluna por uma corrente de reciclo

que retorna para outra coluna.

=% =5
T]
L 5
7

H:j%

Alimentagao Alimentagao

Agua

(a) C1 mantida da referéncia e C2 combinando (b) C1 com acoplamento térmico no topo e C2
as secoes 3,4,5e7 combinando as se¢des 3,4,5e 7

Figura 3.11: Configura¢des com substituigdo de uma seg¢do por uma corrente lateral
mantendo as se¢des 1 e 2 na primeira coluna.

As configuragdes com a coluna de concentracdo mantida da configuracdo refe-
réncia podem ser visualizadas na A se¢do 6 da coluna de recuperacédo de
solvente foi transformada em uma corrente de reciclo e encaminhada para a coluna de
concentracdo nas duas configuragoes. Essa corrente encontra-se em fase gasosa, pois
no liquido existem grandes fragdes de solvente. A se¢do 7 foi realocada abaixo da co-

luna de extracdo. A diferenca entre as configuracdes é que o condensador parcial da
coluna de concentracdo da |[Figura 3.11a foi substituido por uma ligacdo bidirecional

liquido-vapor na [Figura 3.11p.

Em todos os casos da|Figura 3.12|a primeira coluna do processo é composta pelas
se¢des 3 e 4, seguida pelas se¢des 1 e 2, respectivamente. As configura¢des a e b pos-
suem a configuracdo da coluna de recuperacdo de solvente mantida da configuracdo

referéncia. A se¢do 5 foi transformada em uma corrente de liquido que é encaminhada
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Figura 3.12: Configuragdes com substituicdo de uma se¢do por uma corrente lateral.

da primeira coluna para a segunda. Na [Figura 3.12b, uma corrente de vapor é retirada
do estagio inferior da segdo 6 e é enviada para a C1. Na|Figura 3.12c a segunda coluna
do processo é composta pelas se¢des 5 e 7, a qual ndo possui condensador. A segdo 6

foi transformada em um reciclo, encaminhado para a primeira coluna.
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Tabela 3.5: Varidveis de decisdo no processo.

Varidveis Manipuladas Nomenclatura

T Temperatura de entrada do solvente
F Vazao molar do solvente

R1 Razio de refluxo na C1

R2 Razio de refluxo na C2

R3 Razéio de refluxo na C3

D Vazio de destilado na C1

3.5 Otimizacao do Processo

A otimizagdo do processo buscando um ponto de operagdo 6timo para cada configura-
cao foi realizada em um c6digo em Java, o qual estd apresentado no Essa
otimizagdo foi realizada externamente, utilizando-se o software Eclipse IDE V4.4.1. O
método de otimizagdo empregado foi o método de busca direta dos poliedros flexi-
veis, Nelder-Mead (COMMONS, 2013). Neste método, as varidveis manipuladas ndo
sofrem altera¢des bruscas, o que é fundamental ao processo pois a otimizacdo leva a
regides de dificil convergéncia para o processo onde as varidveis devem ser cuidado-
samente manipuladas. A cada avaliacdo da fungdo objetivo, o modelo completo do
processo é resolvido no software iiSE, o qual assume, nos equipamentos de separagéo,
estagios de equilibrio com balangos de massa e energia resolvidos simultaneamente.
As configuragdes estudadas possuiam cerca de 2000 varidveis. As simula¢des foram
executadas com um processador Intel® Core™i5 CPU M480@2.67GHz x4 com sistema
operacional Ubuntu 14.04 LTS. O tempo operacional estimado de cada simulagdo foi
em torno de 1 segundo, ap6s o processo ter sido previamente convergido. As varidveis
de decisdo estdo apresentadas na e sdo as mais impactantes no processo em
termos de consumo energético e custos operacionais. Nas configura¢des que ndo apre-
sentam condensador, a varidvel R da coluna em questdo ndo é otimizada pois o fluxo
descendente de liquido é determinado pela corrente alimentada no primeiro estagio
da coluna. Nestas configuragdes, as correntes de retirada lateral liquida ou vapor que

surgem em cada caso também sdo otimizadas.

A seguinte funcédo objetivo (OF — Objective Function) foi utilizada para a otimiza-
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¢do do processo:

k
E i
OF = Qrebcreb + Fmakefupcmakefup - Fethanolcethanol (33)

=1
onde ¢,ep € Crngke—up S0 0s custos com calor de aquecimento e com reposicdo de sol-
vente, respectivamente, e C.nano € a receita obtida com as vendas do etanol. O subscrito

k representa o namero de colunas de destilagdo em cada configuracao.

O problema de otimizagdo resolvido no presente trabalho pode ser formulado

da seguinte forma:
min OF(u,Y) subjectto ¢g(u,Y)<b
v (3.4)

h(u,Y)=d

onde as varidveis independentes ou graus de liberdade u sdo as apresentadas na
e as varidveis Y representam as varidveis da simulagdo do processo. No mé-
todo utilizado, as restri¢des de igualdade h(u, Y) ndo sdo expostas ao otimizador, mas
sim utilizadas para determinar Y em fun¢do de u. Essa estratégia de otimizacdo é
conhecida por método do caminho viavel, pois o otimizador varre regides onde o pro-
cesso realmente converge, como pode ser observado nos resultados das simulagdes, na

busca do menor valor da funcado objetivo.

A fungao objetivo foi considerada em seu valor minimo quando a variagdo desta
foi inferior a 10~° entre todos os vértices do poliedro. A[Equacdo 3.3|relaciona os custos
envolvidos com o calor do refervedor e com a reposi¢do de solvente no processo e a
receita obtida pela venda do produto. Conforme exposto por Errico e Rong| (2012), os
calores removidos em equipamentos de resfriamento podem ser parcialmente trans-
feridos para outros pontos do processo, como pré-aquecimento de correntes de ali-
mentacdo ou utilidades de aquecimento. Dessa maneira, ndo foram contabilizados aos
custos as utilidades dos condensadores e do resfriador da corrente de reciclo de sol-
vente. A otimizagdo do processo tende a alterar as varidveis decisdo buscando um
ponto de operagdo 6timo com a redugdo no consumo energético e na vazao de make up
de solvente, e aumentando a lucratividade do processo. As penalidades utilizadas no
método sdo restricdes de desigualdade. Se determinado valor for atingido, a fungdo
objetivo retorna um valor muito grande, assim o otimizador é impedido de escolher
esses valores. Além disso, alguns valores empregados podem gerar pontos de ndo

convergéncia quando simulados pelo software iiSE, e também sao rejeitados.
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O método Nelder-Mead foi escolhido para otimizar esse caso pois o otimizador
geralmente ndo faz alteragdes muito bruscas na busca do ponto 6timo. Também foi to-
mado o cuidado de gerar poliedros iniciais pequenos, garantindo pequenas varia¢des
mesmo nas primeiras iteragdes. Em um processo de simulacdo bastante complexo,
como é o caso do estudo em questdo, é preciso ter bastante cuidado com a alteragdo

das varidveis para que seja garantida a convergéncia do processo.

Os custos utilizados neste trabalho levaram em conta o preco de exportacdo mé-
dio no periodo de Janeiro a Junho de 2014 para cada produto pesquisado, em délares.
Para o etanol anidro o custo ndo considera o frete de entrega do produto e PIS/Cofins
zerados. Os dados foram obtidos na pdgina do (CEPEA|(2014). Os pregos dos solven-
tes etileno glicol e glicerol e de polpas, bagagos e outros desperdicios da industria do
agtcar foram obtidos na pédgina do ALICEWEB| (2014), livres do custo de entrega. Os
valores utilizados na otimizagdo estdo apresentados na E importante que
o levantamento dos custos seja realizado frequentemente para que a situagdo seja re-
avaliada, pois estes dados podem levar a funcdo objetivos para valores diferentes dos

calculados com os valores apresentados.

Tabela 3.6: Valores de exportacdo das espécies consideradas no processo. Preco médio
dos meses de Janeiro a Junho de 2014.

Produto US$

Glicerol 0,652 /kg
Etileno Glicol 1,138 /kg
Etanol 0,807 /kg
Bagaco 0122 /kg

Utilidade aquecimento 0,019 /M]J

O bagago da cana-de-agtcar foi considerado como combustivel para a geragao
de utilidade de aquecimento do processo. Para tal, considerou-se uma caldeira de
geracgdo de vapor com eficiéncia de 88%. O bagaco de cana-de-agticar possui as carac-

teristicas de umidade em 50% e poder calorifico inferior de 7,2 MJ /kg.



Capitulo 4

Resultados e Discussao

4.1 Estimacao das Propriedades do Modelo F-SAC

Nesta secdo serdo apresentados os resultados do ajuste dos parametros do modelo
termodinamico F-SAC, as densidades de cargas calculadas pelo modelo COSMO e o

ajuste do modelo F-SAC a diversos grupos de dados experimentais.

As densidades aparentes de cargas calculadas pelo modelo COSMO (KLAMT;
SCHUURMANN], 1993) para as moléculas envolvidas no processo podem ser visuali-

zadas na

Os parametros eletrostédticos dos grupos e os sitios aceptores/doadores de elé-
trons estdo apresentados na O volume e as areas otimizadas dos subgrupos
podem ser visualizados na[Tabela 4.2| Por fim, as energias de formagao das ligagdes de
hidrogénio entre os pares doador-aceptor podem ser vistas na

Tabela 4.1: Parametros eletrostaticos F-SAC dos grupos otimizados neste trabalho e
nimero de sitios aceptores/doadores de ligacdo de hidrogénio.

Grupo QZ_ /A2 Q]; /A2 O—]—:/e ) A72 Nacc Ndon

CHO;, 71,19 1992 0,0022 6 3
CH,OH 10,11 5,35 0,0126 2 1
H,0* 3023 1511 0,0057 2 2

*Obtido por Possani et al.| (2014)

57
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(a) Glicerol (b) Etileno Glicol

(c) Etanol (d) Agua

Figura 4.1: Distribui¢do de cargas superficiais aparentes COSMO mostrando as por-
¢Oes de area de aceptores de ligagdes de Hidrogénio (vermelho ou positivo) e doadores
(azul ou negativo), computados como descrito por Gerber e Soares| (2013).

Tabela 4.2: Volume (R;) e drea (@) F-SAC dos subgrupos. Volume obtido por COSMO
e drea otimizada neste trabalho.

Grupo  Subgrupo Ry /A% Qy /A?
C,H,0, C.H,O, 12629 159,78

CH,0H CH,OH 4536 61,09
CH, CH, 31,91 67,64
H,0* H,0 2945 4546

*Obtido por Possani et al./(2014)

Tabela 4.3: Energias de formacao de ligacoes de hidrogénio F-SAC para pares doador-
aceptor, otimizados neste trabalho.

Doador  Aceptor E"F/kJ - mol™!

C,HO, C,H,0, 4,152
C,HyO, CH,OH 3,727
C,H,0; H,0 6,142
CH,OH C,H,O, 4,616
CH,0H CH,OH 3,009
CH,0H H,0 5,797
H,0* H,0 5,795
H,0 CH,OH 1,954
H,0 C,H,0, 4,766

*Obtido por|Possani et al.[(2014)
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O comportamento do modelo F-SAC apés a otimizacdo dos pardmetros pode
ser visualizado na assim como as predi¢des dos modelos UNIFAC (PSRK) e
UNIFAC (Do) para diversos dados experimentais de equilibrio liquido-vapor de mistu-
ras bindrias envolvendo as substancias estudadas neste trabalho. A seguir apresentam-
se as fontes dos dados experimentais utilizados na (a) Fonte: Pemberton e
Mash| (1978)), Kuriharaj et al. (1996); (b) e (c) Fonte: [Chen e Thompson (1970), Zaoui-
Djelloul-Daouadji et al.| (2014); (d) e (e) Fonte: L1 et al.| (2000), Kamihama et al. (2012).
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Figura 4.2: Diagramas de dados experimentais e predi¢des dos modelos F-SAC, UNI-
FAC (Dortmund) e UNIFAC (PSRK) para as substancias estudadas.

A qualidade das predi¢des dos modelos termodindmicos foi avaliada segundo
o valor do AAD, onde os resultados estdo apresentados na

O modelo termodindmico F-SAC ajustou-se muito bem aos dados da literatura.
Pode-se observar na que os valores de AAD do modelo F-SAC sempre fo-

ram menores em comparagdo com os outros dois modelos. O modelo F-SAC previu

com precisdo a composicdo do azeétropo etanol-dgua na [Figura 4.2a. Na [Figura 4.2¢

foi superior aos outros dois modelos na predigdo do comportamento da mistura dgua-

glicerol. Os dados da|[Figura 4.2d e |Figura 4.2e ndo foram utilizados no ajuste dos pa-
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Tabela 4.4: Valores de AAD para a fase vapor dos modelos termodinamicos para os

dados experimentais da [Figura 4.2

AADy
Experimento F-SAC UNIFAC (Do) UNIFAC (PSRK)
Etanol—Agua 323,15 K 0,002056 0,002622 0,014723
Etanol—Agua 328,15 K 0,004429 0,004974 0,014913
Etanol—Agua 333,15 K 0,003107 0,003514 0,016986
Etanol-Glicerol 333,15 K 0,000014 0,000016 0,000026
Etanol-Glicerol 343,15 K 0,000019 0,000016 0,000027
Etanol-Glicerol 353,15 K 0,000024 0,000028 0,000046
Agua-Glicerol 333,15 K 0,000022 0,000110 0,000078
Agua-Glicerol 343,15 K 0,000023 0,000170 0,000119
Agua-Glicerol 353,15 K 0,000034 0,000252 0,000174
Agua-Glicerol 363,15 K 0,000045 0,000366 0,000249
Etanol-Etileno Glicol 1 atm 0,004549 0,011601 0,011742
Etanol-Etileno Glicol 1 atm 0,001252 0,001989 0,002382
Agua-Etileno Glicol 1 atm  0,001566 0,002505 0,012603

rametros, assim como ndo foram utilizados os dados da mistura terndria d4gua-etanol-
glicerol da Nestes casos, os dados foram utilizados apenas para avaliar
a capacidade de predi¢do do modelo. Apesar do comportamento do modelo F-SAC
para as misturas com etanol e glicol ndo acompanhar boa parte dos dados experimen-
tais provenientes da literatura, esses ainda sdo satisfatérios. Para que os resultados
ticassem melhores, seria necessdrio criar-se um outro grupo para a molécula de gli-
col, mas isto causaria um excessivo niumero de parametros do modelo F-SAC, sendo

contrario aos principios propostos pelos autores do modelo.

Na observam-se os dados experimentais de VLE da mistura ternéria
etanol-dgua-glicerol e as predigdes do modelo NRTL, ambos obtidos do trabalho de
Souza et al. (2013). Os parametros do modelo NRTL utilizado por Souza et al.| (2013)
foram ajustados a dados experimentais de misturas bindrias contendo dgua-etanol,
etanol-glicerol e dgua-glicerol. Na também podem ser observadas as pre-
di¢des do modelo F-SAC, UNIFAC (Do) e UNIFAC (PSRK). Os dados experimentais
foram obtidos em um experimento isobdrico a 1atm. Foram avaliadas trés diferentes
razdes de solvente para mistura (S/F): 0,5,0,7 € 0,9. A composigdo molar da

é mostrada apenas para o etanol, numa base livre de solvente.
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Figura 4.3: Dados experimentais isobdricos (1 atm) e predi¢des NRTL da mistura ter-
naria d4gua-etanol-glicerol (fonte: Souza et al|(2013)) e predi¢do dos modelos F-SAC,
UNIFAC (Do) e UNIFAC (PSRK) para a razdo solvente para mistura (S/F) de 0,5, 0,7 e
0,9.

Allabela 4.5/apresenta os valores de AAD da fase vapor para os modelos termo-
dindmicos apresentados na

Como observado na [labela 4.5, os valores de AAD do modelo F-SAC néo ul-
trapassaram nenhum dos valores calculados pelos outros modelos. Quando compa-
rado aos modelos UNIFAC (Do) e UNIFAC (PSRK), verifica-se, tanto pela
quanto pela que os modelos ajustaram-se muito mal aos dados experimen-
tais. Comparando-se o modelo F-SAC com o NRTL ajustado para a mistura em ques-
tdo, pode-se verificar que os valores de AAD em ambos 0s casos sdo bastante baixos.

Comparativamente, no primeiro caso, S/F=0,5, o AAD do modelo F-SAC foi 47,17%
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Tabela 4.5: Valores de AAD da fase vapor dos modelos termodindmicos para os dados

experimentais da mistura ternaria da[Figura 4.3

AADy
Experimento F-SAC NRTL* UNIFAC (Do) UNIFAC (PSRK)
S/F=0,5 0,0278  0,0531 0,1939 0,5836
S/F=0,7 0,0454 0,0593 0,2240 0,1704
S/F=0,9 0,0296  0,0334 0,2150 0,1578

*Obtido por Souza et al.|(2013).

menor quando comparada com o NRTL. Para a razdo S/F=0,7, 23,73% menor, e 9,09%
menor no dltimo caso, S/F=0,9. Estes resultados mostram o grande poder preditivo
do modelo F-SAC e a viabilidade na utilizagdo deste em simula¢des de processos de

separagdo, o que garante a melhor representatividade do comportamento da mistura.

4.1.1 Avaliacao do Valor K e «

Com a intencdo de analisar-se a influéncia dos solventes na mistura etanol-dgua, foram
avaliadas a razdo de equilibrio (K) e a volatilidade relativa (o) ap6s a modelagem
termodindmica do modelo F-SAC. Optou-se por uma concentracdo molar de etanol
de 90% e 10% de agua. Essas proporg¢des foram mantidas a medida que analisou-se
trés diferentes razdes solvente para mistura, S/F, de 0,5, 0,7 e 0,9. As condic¢des do

sistema foram mantidas em 353,15 K a 101,000 kPa. A [Equagdo 2.22|e a|[Equacao 2.23,

apresentadas na [Subsecdo 2.2.3, foram utilizadas para determinar, respectivamente,

o valor K e a. Os valores K e o das misturas avaliadas podem ser visualizadas na

Tabela 4.6

Observa-se que tanto o etileno glicol quanto o glicerol atuaram de forma positiva
na mudanga do comportamento da mistura. Quanto maior a proporc¢do de solvente,
mais afetadas sdo as propriedades avaliadas. Com a adigdo da terceira substancia, a
mistura etanol-dgua pode ser separada em processos de destilacdo, pois a volatilidade
relativa « é alterada de aproximadamente 1,0 para valores superiores a 2,0. Nas pro-
porcdes utilizadas, o solvente glicerol altera o comportamento da mistura original com
maior impacto e torna a separagdo mais facil, pois quanto mais distante de 1,0 estive-

rem os valores de a, mais simples torna-se a separacdo dos componentes da mistura.
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Tabela 4.6: Valores K e a para a mistura etanol-dgua na propor¢do molar 0,9-0,1 em
base livre de solvente. Resultados para apenas a mistura e para trés diferentes razdes
S/F.

S/F=05 S/F=0,7 S/F=09

Etanol-Agua Etileno Glicol
K etanol 1,0615 1,2754 1,3605 1,4300
Kogua 0,9662 0,6143 0,5687 0,5365
Qetanol agua 1,0986 2,0762 2,3923 2,6654
Glicerol
Ketanol 1,2517 1,3160 1,3700
Kogua 0,5536 0,4178 0,3835
Qetanol,agua 2,2610 3,1498 3,5538

4.2 Otimizacao do Processo

Nesta secdo, os resultados quanto a otimizagdo do processo de destilacdo extrativa
serdo apresentados. O capitulo serd dividido em subsegdes para facilitar a conexdo com

as figuras apresentadas na [Secdo 3.4, A discussdo da estrutura de destilacdo extrativa

6tima sera retomada no final desta segéao.

Os resultados da simulac¢do da configuracdo referéncia com etileno glicol, utili-
zando o modelo F-SAC e as condig¢des de Errico et al.| (2013b) podem ser visualizados
na Nesta tabela também sdo apresentados os valores obtidos da literatura
para esta configuracgdo. Esses foram utilizados como referéncia para comparar-se com
os resultados obtidos com a execugdo deste trabalho. O Consumo Energético Total, re-
presentado pela sigla CET, relaciona o consumo de utilidades, somando os calores de
refervedor e condensador, com a quantidade de etanol anidro produzida no processo.
O Consumo Energético Refervedor, CER, relaciona o consumo energético com utilida-
des de aquecimento dos refervedores com a quantidade de etanol anidro produzida no
processo. Assim, a eficiéncia energética das configuracdes sera analisada pela quanti-
dade de calor necessaria, em M]J, para a produgdo de uma unidade méssica de EAC,

em kg.

Os resultados da configuragdo referéncia com o modelo F-SAC nao foram seme-

lhantes aos obtidos pelos autores. A recuperagdo de etanol foi de apenas 82,1%, assim,
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Tabela 4.7: Resultados da simulagdo com solvente glicol na configuracao referéncia.

Referéncia NRTL* F-SAC F-SAC Otimizada

F (kmol/h) 87,000 87,000 100,606
T (K) 303,000 303,000 367,340
R1 2337 2337 1,947
R2 0246 0,246 0,842
R3 0,397 0,397 0,000
D (kmol/h) 100,000 100,000 118,790
Qeona (MW) 3,87 3,61 422
Qrer (MW) 4,91 445 4,78
CET (MJ/kg) 8,07 9,05 8,31
CER (M] /kg) 4,51 5,00 4,41
YetanoC Liop 0,8500  0,8477 0,8365
Et. Rec. (%) 100,00 82,10 99,81
ObjFunction - -0,63298 -0,76064

*Obtido por [Errico et al. (2013b) em ASPEN Plus V7.3

os valores de CET e CER foram superiores aos presentes na literatura. Desta maneira, a

configuracdo referéncia foi otimizada e os resultados obtidos estdo apresentados na co-
luna F-SAC Otimizada da Essa otimizacdo apresentou valores 2,97% maiores

para o CET do caso referéncia enquanto que o CER foi 2,22% menor.

4.2.1 Resultados das sequéncias de Colunas Simples

Os resultados das colunas da |Subsecao 3.4.1| utilizando o solvente glicerol podem ser
visualizados na

De uma maneira geral, pode-se observar que em todas as configuracdes a recu-
peracgdo de etanol foi superior de 99,00 %. A concentra¢do de etanol no topo da coluna
de concentragdo variou entre 73 e 78 %, com isto, a razdo de refluxo R1 pode ser redu-
zida quando comparada aos valores da configuragao referéncia. Na C3, as varidveis R3
também tiveram seus valores reduzidos, isto pela facilidade em separar-se o glicerol da
mistura alimentada a esta coluna. Quanto a temperatura de entrada do solvente ndo
consegue-se concluir quais sdo as vantagens com o aumento ou a redugdo da varidvel,
pois esta ndo variou de maneira uniforme nas simula¢des. Em todas configurag¢des, o

make up de solvente foi inferior a 10~* kmol/h.
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Tabela 4.8: Resultados das otimizacoes das colunas da |Subsegéo 3.4.1[

[Figura 3.4 [Figura 3.5p [Figura3.5p [Figura3.6a [Figura 3.6p
Variaveis Manipuladas

F (kmol/h) 59,318 64,126 75,804 57,691 61,073
T (K) 334,503 300,902 320,713 294,492 328,009
R1 1,658 1,591 1,595 1,679 1,765
R2 0,413 0,099 0,280 0,371 0,384
R3 0,081 0,298 0,048 0,072 0,091
D (kmol/h) 111,460 114,542 115,262 113,956 108,483
R4 - 2,995 3,379 - -
Qeond (MW) 4,85 477 3,60 3,35 3,65
Qrer (MW) 5,87 6,04 5,02 451 4,73
CET (MJ/kg) 9,92 10,02 7,96 7,27 7,74
CER (MJ/kg) 5,43 5,60 4,64 417 4,37
2/ YetanotClrop 0,7588 0,7360 0,7342 0,7479 0,7854
Et. Rec. (%) 99,68 99,48 99,77 99,82 99,84
ObjFunction -0,76267  -0,75396  -0,77642  -0,78017  -0,78324

Em trés das cinco sequéncias baseadas em colunas simples, o CET foi menor
que no caso referéncia. Nos dois casos em que este valor foi superior a referéncia, o
processo possuia condensadores totais em todas as colunas. Desta forma, mostra-se
a vantagem em utilizar-se condensadores parciais para aumentar a eficiéncia energé-
tica do processo de destilacdo extrativa de etanol, os quais evitam a necessidade de

condensar correntes que sdo encaminhadas para outras colunas do processo.

Quanto ao CER, apenas duas das sequéncias mostraram-se melhores que a con-
figuragdo utilizada como referéncia, e foram os casos da Estes dois casos
também obtiveram o menor valor na funcédo objetivo utilizada na otimizagéo, o que in-
dica que seriam as configura¢des mais lucrativas no cendrio de sequéncias de colunas

simples.

A apresenta a comparacéo entre o CET e o CER obtidos nas simula-
¢des com os valores da configuracdo referéncia obtida da literatura. Pode-se observar
que nesse caso a melhor estrutura foi a da [Figura 3.6a, com uma redugao no CET de
aproximadamente 10% e 7,5% no CER, seguida da[Figura 3.6b. Na tltima configuracio

citada houve uma redugdo das demandas de CET e CER de 4% e 3%, respectivamente.
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Tabela 4.9: Comparativo do CET e CER entre as colunas da|Subsecédo 3.4.1e a configu-
racao referéncia.

[Figura 3.4 [Figura 3.5a [Figura3.5p [Figura3.6p [Figura 3.6p
Redugdo CET % -22,88 -24,20 1,35 9,97 4,04
Reducédo CER % -20,38 -24,23 -2,78 7,55 3,12

4.2.2 Resultados das sequéncias de Colunas MTA

Os resultados das sequéncias de colunas MTA da(Subsecao 3.4.2|estdo apresentados na
Tabela 4.10

Tabela 4.10: Resultados das otimizagdes das colunas MTA da(Subsecédo 3.4.2|

[Figura 3.7a [Figura 3.7p [Figura 3.7c [Figura 3.7d
Varidveis Manipuladas

F (kmol/h) 80,003 58,814 248,573 94,442
T (K) 295,543 321,764 293,021 330,907
R1 1,893 1,700 - -
R2 - - 0,896 -
R3 0,050 0,039 0,843 0,004
D (kmol/h) 103,146 111,940 281,301 317,082
U24 (kmol/h) i i 0,468 4,445
W6 (kmol/h) 84,075 68,538 - 33,544
Qcona MW) 3,75 3,71 3,67 3,61
Qrey (MW) 5,41 4,77 9,20 5,32
CET (M]/kg) 8,46 7,83 12,35 8,51
CER (M] /kg) 5,00 4,41 8,83 5,07
Yethanol Cliop 0,8200 0,7555 0,2950 0,2747
Make up (kmol/h) <1074 <1074 0,2219 1,1465
Et. Rec. (%) 99,84 99,48 96,06 96,72
Obj Function -0,76943 -0,78137 -0,57355 -0,72476

As configuragdes da|Figura 3.7p e|Figura 3.7b diferenciavam-se apenas pela cor-

rente de reciclo do topo da terceira coluna. No primeiro caso, a corrente era liquida,
enquanto que no segundo, vapor. A varidvel W6 representa a corrente de vapor re-
movida no sexto estdgio de equilibrio da C3. Esta corrente era alimentada no tltimo
estdgio da coluna de extragdo para fornecer o fluxo de vapor ascendente da coluna,

uma vez que esta ndo possuia refervedor. A principal diferenga entre os resultados
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das duas configuracdes citadas no inicio do paragrafo é a concentracdo de etanol no
topo da coluna de concentragio. E provével que a configuragio obtivesse
melhores resultados caso a corrente de reciclo fosse alimentada em estdgios superiores
da coluna de concentragdo. Para tanto seria necessario um estudo avaliando qual seria

o estagio ideal para alimentar essa corrente.

As configuragdes MTA sem condensador na coluna de concentragéo,
e [Figura 3.7d, apresentam como principal diferenca com a configuragéo referéncia a
fragdo de etanol no topo da coluna de concentragdo. Estes valores ndo atingiram con-
centragdes de 30% molar de etanol . Em ambos casos, o percentual de etanol recu-
perado foi em torno de 96%. Comparativamente, a vazdo de destilado da coluna de
concentracdo foi praticamente trés vezes maior que a referéncia para garantir estes va-
lores de recuperacdo. A corrente de liquido U24, que deixa a coluna de extracgdo e
entra no primeiro estdgio da coluna de concentracdo, atingiu valores bastante baixos.
Explica-se assim a baixa concentragdo de etanol no topo da C1, pois o refluxo fornecido

por esta corrente é praticamente zero comparado-se ao fluxo ascendente de vapor.

A apresenta a comparacdo entre o CET e o CER obtidos neste traba-
lho com os resultados apresentados na literatura. Pode-se observar que neste caso a
melhor estrutura foi a da[Figura 3.7b, com uma redugéo no CET de quase 3% e 2,3% no
CER. As demais estruturas apresentaram desempenho energético inferior a configura-

¢do referéncia.

Tabela 4.11: Comparativo do CET e CER entre as colunas da [Subsecdo 3.4.2|e a confi-
guragdo referéncia.

|Figura 3.7]a |Figura 3.7]3 |Figura 3.7k: |Figura 3.7|d
Reducao CET % -4,79 2,94 -53,06 -5,43
Reducao CER % -10,78 2,29 -95,76 -12,39

4.2.3 Resultados das sequéncias de Colunas MTE

Os resultados das configura¢oes da [Subsecao 3.4.3|estdo divididos em duas tabelas. A

Tabela 4.12| apresenta os resultados das configura¢des apresentadas na Na
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Tabela 4.14|sdo mostrados os resultados das configuragdes da

Tabela 4.12: Resultados das otimizag¢oes das colunas da |Subsegéo 3.4.3||Figura 3.8L

[Figura 3.8a |Figura 3.8b [Figura 3.8¢
Variaveis Manipuladas

F (kmol/h) 63,051 59,935 284,283
T (K) 315,876 293,524 306,888
R1 1,857 1,958 -
R2 0,255 0,218 0,382
R3 0,280 0,254 0,190
D (kmol/h) 105,811 102,329 262,743
U6 (kmol/h) ] ; 0,038
Quong (MW) 3,60 3,35 159
Qrep (MW) 4,78 4,57 7,63
CET (MJ/kg) 7,74 7,32 9,29
CER (M]/kg) 4,41 422 7,68
Yetanol Cliop 0,8120 0,8300 0,3106
Make up (kmol/h) <1074 <107 0,0218
Et. Rec. (%) 99,84 99,84 91,54
Obj Function -0,78138 -0,78545 -0,64629

As configuragdes da [Figura 3.8/ apresentam uma coluna que realiza ao mesmo

tempo a concentracdo do etanol e a recuperagdo do solvente. As configuracdes da

lgura 3.8a e |Figura 3.8b diferem entre si apenas na terceira coluna do processo, onde a

primeira possui condensador total, e a segunda parcial. A vazao de destilado da C1 foi
de aproximadamente 105 kmol/h e a de solvente na entrada da C2 foi de aproximada-
mente 60 kmol/h. As principais diferencas entre essas duas configurag¢des encontram-

se na razdo de refluxo da segunda e terceira colunas do processo, que fazem com que

a[Figura 3.8pa tenha um desempenho energético inferior.

A configuragdo da ndo possui condensador na coluna de concen-
tracdo. A corrente de liquido U6, que flui do sexto estdgio de equilibrio da segunda
para a primeira coluna teve seu valor praticamente zerado pelo otimizador. Pela baixa
concentragdo de etanol no topo da C1, a vazado de destilado desta é aumentada para
aproximadamente 262 kmol/h, gerando um aumento na vazao de glicerol para valo-
res de 284,28 kmol/h. A recuperacdo de etanol atinge apenas 91,54%, fato que limita a

eficiéncia energética da configuragéo.
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NaTabela 4.13|apresenta-se a comparacdo entre o CET e CER das configuracdes
da com a configuragdo referéncia. A [Figura 3.8b apresentou reducdo no CET

superior a 9% e no CER superior a 6%. O desempenho energético da configuracdo

ndo foi satisfatorio.

Tabela 4.13: Comparativo do CET e CER entre as colunas da [Subsecio 3.4.3|[Figura 3.8
e a configuracdo referéncia.

[Figura 3.8a [Figura 3.8b [Figura 3.8¢
Reducgdo CET % 4,09 9,29 -15,12
Redugdo CER % 2,13 6,38 -70,29

As configuragdes apresentadas na sdo configuracdes onde a concen-
tracdo e a extracdo de etanol sdo realizadas na mesma coluna. A primeira coluna do
processo possui uma entrada de vapor no estdgio 25 e, no mesmo estdgio, uma reti-
rada de liquido, otimizada pela varidvel U25. Nas configuracdes a e b da a
corrente de liquido é encaminhada para a segunda coluna, onde é parcialmente evapo-
rada. O liquido restante é enviado para a terceira coluna, onde ocorre a recuperagao do
solvente. Na [Figura 3.9, a segunda coluna do processo recupera o solvente presente

na corrente de liquido U25. As varidveis W6 e W5 referem-se a saidas de vapor das co-

lunas 3 e 2, respectivamente, otimizadas nas configurag¢des da|Figura 3.9b e[Figura 3.9c.

Estas correntes de vapor foram utilizadas para fornecer vapor nos acoplamentos tér-

micos envolvidos nas configuragdes.

A razdo de refluxo da C1 manteve-se na faixa de 2,7 a 2,83 nas trés configuragdes
da A corrente U25 foi o principal caminho de saida do solvente da C1,
observado pelos baixos valores de make up de solvente nas configura¢des. As fracdes
de etanol recuperado estiveram em torno de 97% nas configuragdes da e

da[Figura 3.9b, enquanto que na foi inferior a 41%.

Al[Tabela 4.15/apresenta os comparativos entre o CET e CER das configuragdes da
com a configuragao referéncia. Nenhuma destas apresentou bons resultados

com relagdo ao consumo energético.

As configuracado de colunas divididas da|Figura 3.10|ndo foram otimizadas pois
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Tabela 4.14: Resultados das otimizagdes das colunas da |Subse(;éo 3.4.3||Figura 3.9L

[Figura 3.9p [Figura 3.9p |[Figura 3.9¢
Variaveis Manipuladas

F (kmol/h) 102,063 110,783 225,385
T (K) 293,088 294,257 374,089
R1 2,803 2,699 2,829
U25 (kmol/h) 391,530 395,891 371,363
D C2 (kmol/h) 38,083 - -
W6 C3 (kmol/h) - 30,178 -
W5 C2 (kmol/h) - - 171,459
R3 0,065 0,030 1,607
Qeond (MW) 3,66 3,44 2,71
Qres (MW) 5,85 5,81 6,33
CET (MJ/kg) 8,97 8,80 20,59
CER (M] /kg) 5,51 5,53 14,41
Make up (kmol/h) 0,0012 0,0043 0,1234
Et. Rec. (%) 97,73 96,95 40,47
Obj Function -0,74254  -0,73960  -0,22987

Tabela 4.15: Comparativo do CET e CER entre as colunas da|Subsecao 3.4.3|[Figura 3.9|
e a configuragdo referéncia.

[Figura 3.9p |[Figura3.9b [Figura 3.9¢
Reducao CET % -11,17 -9,04 -155,14
Reducao CER % -22,28 -22,56 -219,58

em cada uma das condi¢des que foram iniciadas as estruturas ndo convergiram com
as varigdes impostas pelo otimizador. Esse comportamento também pode ser obser-
vado em outros softwares de simulagdo causado por problemas de convergéncia nas
equacdes apresentadas no problema. E possivel que nao existam condigdes vidveis

fisicamente para as condigdes iniciais empregadas nessa simulagao.

4.2.4 Resultados das sequéncias de Colunas MTE com correntes
laterais

Por fim, os resultados das configura¢des da [Subsecao 3.4.4) podem ser visualizados,

para a|Figura 3.11|na(labela 4.16| e para a[Figura 3.12|na[Iabela 4.18]

Nas configurag¢oes da [Figura 3.11} a coluna de concentra¢do possui as mesmas
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se¢des que a configuracdo de referéncia. A segunda coluna do processo realiza a desi-
dratacdo do etanol e a recuperacdo do solvente. Os resultados da foram
bastante satisfatorios. A recuperacdo de etanol foi de 99,92% e a vazdo de solvente foi
semelhante aos outros casos para a vazado e pureza da corrente alimentada a segdo de
extragdo. Na [Figura 3.11p, a C1 ndo possui condensador. Assim, obtém-se uma va-
z30 de destilado de aproximadamente 254 kmol/h com baixa concentragdo de etanol
no topo desta coluna. Como consequéncia requer-se uma vazdo de solvente de 289
kmol/h para recuperar-se o etanol no estdgio de extragdo. A varidvel U24 representa a
vazdo de liquido da segunda coluna para o topo da primeira, e da mesma forma que

nos casos anteriores, este valor manteve-se baixo.

Tabela 4.16: Resultados das otimizagdes das colunas daSubsecdo 3.4.4{[Figura 3.11

[Figura 3.11p [Figura 3.11p
Varidveis Manipuladas

F (kmol/h) 62,419 289,308
T (K) 299,675 293,724
R1 2,004 -
D (kmol/h) 102,499 253,383
R2 0,239 0,107
U24 C2 (kmol/h) - 2,158
Qcona MW) 3,38 0,95
Qrery (MW) 4,62 7,38
CET (M]/kg) 7,38 8,33
CER (M]/kg) 4,26 7,38
Make up (kmol/h) 0,0101 1,3263
Yetanol C'liop 0,8279 0,3162
Et. Rec. (%) 99,92 92,20
Obj Function -0,78503 -0,66754

O comparativo entre o CET e CER da configuracdo referéncia com as configu-
racdes da estd apresentado na A eficiéncia energética da
foi aproximadamente 8,6% superior ao caso referéncia no CET e 5,5% supe-
rior no CER. A configuragdo da foi inferior nos dois pontos avaliados.

As configuragdes com duas colunas de destilagdo da|Figura 3.12a e[Figura 3.12b

apresentaram resultados bastante semelhantes. A corrente de liquido que deixa a pri-

meira coluna no estdgio 25 (U25) é otimizada levando o processo a remover uma quan-
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Tabela 4.17: Comparativo do CET e CER entre as colunas daSubsecao 3.4.4|Figura 3.11|
e a configuragdo referéncia.

[Figura 3.11a [Figura 3.11b
Reducao CET % 8,57 -3,28
Reducao CER % 5,47 -66,65

tidade suficiente de solvente para ser recuperado na segunda coluna do processo. A
diferenga entre as duas configuracdes estd no fato de a segunda possuir uma corrente
de vapor retirada do estdgio 6 da segunda coluna e encaminhada para a primeira (Va-
ridvel W6). A apresenta uma configuragdo onde a segunda coluna do

processo ndo possui condensador.

Em todos casos da[Figura 3.12} a recuperagdo de etanol variou entre aproxima-
damente 94% e 98%. Os resultados foram semelhantes aos obtidos na de

onde estas configura¢des foram derivadas. Conforme a comparacdo apresentada na

Tabela 4.19| entre as configura¢oes da [Figura 3.12| e a referéncia, o CET foi aumentado

de 8,5% a 26,96%, enquanto o CER foi em torno de 35% maior que o caso referéncia.

Tabela 4.18: Resultados das otimizagdes das colunas daSubsecdo 3.4.4{[Figura 3.12|

|Figura 3.12h |Figura 3.12b |Figura 3.12|c
Variaveis Manipuladas

F (kmol/h) 98,638 102,968 155,882
T (K) 293,028 294,919 293,007
R1 2,596 2,864 2,211
U25 C1 (kmol/h) 361,746 390,609 438,870
R2 0,314 0,226 -
W6 C2 (kmol/h) - 1,874 -
W5 C2 (kmol/h) - - 226,247
Qcona MW) 4,13 4,19 2,93
Qrey MW) 6,23 6,38 6,34
CET (M]J/kg) 10,16 10,25 8,76
CER (M]/kg) 6,11 6,18 5,99
Make up (kmol/h) 0,0211 0,0116 0,0457
Et. Rec. (%) 94,07 95,11 97,65

OF -0,68787 -0,69826 -0,73126
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Tabela 4.19: Comparativo do CET e CER entre as colunas daSubsegéo 3.4.4|Figura 3.12|
e a configuracdo referéncia.

[Figura 3.12a [Figura 3.12b [Figura 3.12¢
Reducao CET % -25,87 -26,96 -8,51
Reducédo CER % -35,48 -37,10 -32,80

4.2.5 Configuracdo de Destilacdo Extrativa Otima

Avaliando-se as estruturas com relagdo a eficiéncia energética e o valor final da fungao
objetivo empregada na otimizagdo do processo, as estruturas que apresentaram melhor
desempenho estdo apresentadas na A tabela apresenta a redugdo no CET
e ao CER quando as configura¢des foram comparadas com a referéncia apresenta na

literatura.

Tabela 4.20: Melhores configuragdes do processo de destilagdo extrativa de etanol.

Configuragdo Red. CET (%) Red. CER (%)

Figura 3.6p 9,97 7,55
‘Fi ura 3.6b 4,04 3,12
Figura 3.7b 2,94 2,29
Figura 3.8a 4,09 2,13
Figura 3.8b 9,29 6,38
Figura 3.11h 8,57 5,47

A configuracdo da [Figura 3.6a possui a mesma estrutura que o caso referéncia,
onde apenas foi substituido o etileno glicol por glicerol. Possui condensador parcial
no topo da C1 e da C3. NaFigura 3.6p, a estrutura do processo também ¢é semelhante

a referéncia, porém a C3 possui condensador total.

A melhor estrutura de colunas MTA foi obtida com a[Figura 3.7p. A coluna nio
possuia refervedor na C2, onde o fluxo ascendente de vapor era fornecido por uma

corrente lateral da C3. Ambas C1 e C3 possuiam condensador parcial.

As configuragdes MTE da|Figura 3.8a e[Figura 3.8b sdo uma variacdo da sequén-

cia de colunas simples da|Figura 3.6p e|Figura 3.6q, respectivamente. As se¢des da C2

e C3 foram rearranjadas para que a segunda coluna realizasse a desidratagdo de etanol
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e a recuperacgdo do solvente. O caso a possui condensador total no topo da terceira

coluna, enquanto que o caso b, condensador parcial.

Para as estruturas MTE com correntes laterais, a configuracdo da [Figura 3.11j
apresentou os melhores resultados. Essa é a forma modificada da configuragdo MTE
da[Figura 3.8b, substituindo-se a secdo 6 por uma corrente de reciclo, em fase gasosa.

As configuragdes que merecem maior destaque sdo as exibidas na [Figura 3.6,
na [Figura 3.8b e na [Figura 3.11a. No computo geral, a estrutura com o melhor de-
sempenho energético foi a apresentada na[Figura 3.6a, a mesma configuragao utilizada

como referéncia.

4.2.6 Perfis de Temperatura e Composicao da configuracao 6tima

Os perfis tipicos de temperatura e composicdo para a fase liquida serdo apresentados
apenas para a configuragdo 6tima da [Figura 3.6a, com as condic¢des apresentadas na
A partir desses perfis pode-se visualizar o comportamento das espécies no
interior da coluna e como as diferentes correntes de alimentacdo influenciam o com-

portamento dos perfis de composicdo e temperatura no processo.

Na|Figura 4.4|estdo apresentados os perfis para as trés substancias em estudo na

fase liquida nas trés colunas de destilagdo avaliadas nesse processo para a configuracao

da Figura 36

O comportamento das substancia em fase liquida observados na[Figura 4.4Jacom-
panhou a tendéncia esperada para processos de destilagdo convencionais. Pode-se ve-
rificar que nos estagios em que as misturas foram alimentadas as composi¢des nos
estagios adjacentes é maior ou menor, conforme a natureza do elemento, isto é, se ele
for considerado leve ou pesado. Nota-se a medida que o componente leve atinge os es-
tagios superiores, representados pelos nimeros mais préximos de 1, ele torna-se mais

concentrado.
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Figura 4.4: Perfil de concentracdo das substancias envolvidas no processo na fase li-
quida para as trés colunas de destilagdo da configuragdo 6tima.
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Os perfis de temperatura da estrutura 6tima podem ser visualizados na
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Figura 4.5: Perfil de temperatura dos estagios internos para as trés colunas de destila-
¢do da configuracdo 6tima.

Pela nota-se que as variagdes de temperatura nos estagios da coluna
acompanharam a tendéncia esperada, mais quente préximos ao fundo das colunas,
enquanto que nos estdgios superiores as temperaturas eram menores. Também ficam
evidentes os pontos de alimentac¢do das colunas, onde sempre hd uma variagdo brusca
de temperatura nos estdgios adjacentes. Verifica-se que as temperaturas de troca tér-

mica foram de aproximadamente 351,9 K e 373,1 K no topo e no fundo da coluna de
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concentragdo, respectivamente, 351,6 K no topo e 413,3 K no fundo da coluna de extra-
¢do, e por fim, para a coluna de recuperacgao, foram obtidos no topo valores de 372,5
K enquanto que no fundo a temperatura atingiu 561,6 K. Os diferentes custos térmi-
cos relativos as temperaturas de troca térmica nos condensadores e refervedores do

processo ndo foram avaliados nesse estudo.

4.2.7 Observacoes gerais

Uma das maiores dificuldades no processo de otimizagdo das diferentes estruturas de
destilacdo extrativa de etanol foi causada pela dependéncia entre as varidveis do pro-
cesso. Sistemas desse tipo podem ser comparados com sistemas de equagdes nao li-
neares de larga escala. Sabe-se que algumas estruturas poderiam ter seu desempenho
melhorado. A dificuldade na simula¢do de algumas condic¢oes apresentada pelo soft-
ware iiSE pode ser explicada pelo que foi observado por Baharev et al|[(2009). Segundo
os autores, as rotinas de cdlculos comumente empregadas em processos de destilagdo
ndo fornecem garantia tedrica para a convergéncia para uma solucdo, ndo sdo capazes
de obter de forma confidvel varias solu¢des e ndo provam a inexisténcia de outras solu-
¢oes. Além disso, os calculos de estado estaciondrio sdo sensiveis as estimativas iniciais
empregadas, e se uma solugdo ndo é obtida apds algumas estimativas com diferentes
pontos iniciais, ndo se sabe se a estimativa inicial foi ruim ou se ndo existe uma solugdo

para a condigdo especificada.

Observou-se que em todas configuragdes onde foi avaliada a mesma estrutura,
com a diferenca do uso de condensadores parciais ao invés de condensadores totais,
a eficiéncia energética foi superior quando era empregado o condensador parcial. A
alimentagdo de correntes na fase gasosa reduz a demanda por utilidades de aqueci-
mento, uma vez que aumenta a vazao interna de vapor que ascende no interior da
coluna. Com relac¢do a alimentacdo de corrente de reciclo na fase liquida, constatou-
se que alimentar em estdgios proximos ao fundo de uma coluna nao é o ideal. Essa
corrente deveria ser alimentada em estdgios superiores para acompanhar a dinamica
interna da coluna. Nesse trabalho, ndo realizou-se um estudo quanto ao estdgio 6timo

de alimentacgdo desta corrente.

Avaliando-se os casos em que a concentracdo e extragdo de etanol eram reali-
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zadas na mesma coluna, notou-se que se fossem observadas maiores recuperagdes de
etanol, provavelmente os casos seriam mais promissores. Conforme o indicado pelos
resultados, isso somente seria possivel aumentando-se o tamanho da se¢do de concen-
tracdo da coluna, uma vez que a utilizacdo de uma corrente liquida proveniente de

outra coluna ndo conduziu para tais resultados.

Constatou-se nas configura¢des de colunas MTA que quando um refervedor é
substituido por uma ligagdo bidirecional liquido-vapor, as necessidades energéticas da
coluna sdo simplesmente transferidas de uma coluna para outra. A corrente de vapor
necessdria no fundo da coluna sem refervedor requer a mesma ou maior quantidade
de calor que é fornecido pelo refervedor, porém este calor deve ser fornecido em outra
coluna. Verificou-se que a proposta original das colunas MTA, que deveriam reduzir

as demandas energéticas do processo, ndo foi confirmada neste estudo.

A substituicdo do condensador da coluna de concentragdo por acoplamentos
térmicos afetou de maneira negativa o processo. Em todos os casos, fragdes baixas de
etanol foram obtidas no topo, e para compensar este comportamento, necessitaram-se
altas vazodes de glicerol na secdo de extracdo. O aumento nas vazdes internas da coluna

é responsével por acrescer a demanda energética do equipamento.
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Conclusoes

No presente trabalho, o modelo de coeficientes de atividade F-SAC foi ajustado a dados
experimentais de misturas bindrias em equilibrio liquido-vapor (VLE) e coeficientes de
atividade em diluigdo infinita (IDAC). Os parametros F-SAC dos segmentos das mo-
léculas de etanol e glicerol foram otimizados. O modelo foi avaliado com dados de
misturas bindrias e terndrias e uma predi¢do superior a observada por outros modelos
disponiveis na literatura. Resultados com diferenga absoluta média até 47,17% menor
que o modelo NRTL foram observados. Isto comprova o potencial da aplicacdo indus-

trial do modelo para obter-se resultados mais adequados em processos de simulagéo.

Atestou-se a viabilidade do solvente glicerol como substituto do etileno glicol
por meio de andlises das propriedades termodindmicas de mistura das substancias em
estudo. Os valores K, que relacionam a razdo de uma substancia nas fases gasosa e
liquida quando em equilibrio, foram alterados. Com essa mudanca torna-se possivel
realizar-se a concentragdo da mistura além do ponto de azeotropia imposto pela inte-

ragdo entre as moléculas de etanol e dgua.

Com a modelagem termodinamica ajustada para o caso em estudo, o processo
de separagdo comecou a ser investigado. Seguindo uma metodologia sistemética a
partir de uma sequéncia de colunas simples de destilacdo, diferentes configuracdes
simples e complexas foram avaliadas para o processo de desidratacdo de etanol. A si-
mulagdo dessas estruturas foi realizada no software iiSE e foram otimizadas por meio
de um c6digo em Java. Dessa forma, demonstrou-se o potencial do glicerol como um
substituto para o etileno-glicol na destilagdo extrativa de etanol, pois 0 consumo ener-

gético do processo foi reduzido.
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Observou-se que as estruturas derivadas da melhor sequéncia de colunas sim-
ples foram as que apresentaram os melhores resultados nos casos com colunas com-
plexas. Os resultados dessas configura¢des foram até aproximadamente 10% mais efi-
cientes no consumo energético total, e até 7,5% no consumo energético com calores de

refervedor.

Comprovou-se que o uso de condensadores parciais no processo podem gerar
elevadas taxas de reducdo no consumo energético do processo. Também que a remogao
de um refervedor ou condensador do processo ndo reduz as demandas energéticas,

apenas transfere essas para outras etapas dentro do mesmo.

Os resultados obtidos nesse trabalho sdo muito promissores para processos de
produgdo de biocombustiveis. O uso do modelo termodinamico adequado garante
alta reprodutividade do processo simulado. A otimiza¢do da operacdo de trens de
destilacdo pode conduzir a resultados bastante satisfatérios com relagdo a economia

energética e deve ser considerada em todos os projetos.

5.1 Trabalho Futuros

e Incorporacdo das demais substancias provenientes do processo de fermen-

tacdo da cana-de-agticar no processo de destilacao;
e Avaliacdo da interagdo entre o glicerol e as demais substancias;

e Ajuste dos pardmetros do modelo F-SAC para as substancias adicionadas

Nno processo,

e Investigacdo do ntimero de estdgios ideal de cada segdo envolvida no pro-

cesso de destilacao;

e Apuracdo dos estdgios 6timos de alimentacdo das correntes do processo nas

melhores estruturas de destilacdo obtidas neste trabalho;

e Estudo da viabilidade para criar-se uma planta piloto a fim de testar as

diferentes configuragdes avaliadas neste trabalho.
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5.2 Principais Publicacoes

Como resultado do desenvolvimento do presente trabalho, as seguintes publica¢des

podem ser citadas:

e Trabalho completo publicado no XX Congresso Brasileiro de Engenharia
Quimica (COBEQ), 2014, Florianépolis/SC:

e MEZZOMO, H.; MATUG]I, K,; L. E. de MOURA, L. E; GIOR-
DANO, R. de C.; SOARES, R. de P. SOARES. Otimizagdo da con-
figuracdo classica para a destilagdo extrativa do etanol utilizando

glicerol como agente extrator.

e Artigo publicado no XIII OKTOBERFORUM, 2014, Porto Alegre/RS:
e MEZZOMO, H.; SOARES, R. D. P. Extractive distillation of etha-
nol using glycerol - Thermodynamic modeling and Optimization.
e Artigo submetido a Industrial & Engineering Chemistry Research:

e MEZZOMO, H.; SOARES, R. D. P. Thermodynamic optimization
for the Extractive Distillation of Ethanol Using Glycerol.

e Artigo em producdo para submissdo a Industrial & Engineering Chemistry

Research:

e MEZZOMO, H.; SOARES, R. D. P. A study for the optimal confi-

guration of ethanol extractive distillation with glycerol.
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Apéndice A

Codigo Java para a otimizacao do
processo

A estrutura bésica do cédigo em linguagem Java utilizado na otimizagdo do processo

estd apresentada a seguir.

1
2
3
4
5
6
7
o

9
10
11
12

package br.

= import
import
import
import
import
import
import
import

public

org.apache.
org.apache.
org.apache.
org.apache.
org.apache.
org.apache.
br.com.vrte
br.com.vrte

Commons .
Commons .

commons

commons.
Commons .

commons

math.
math.
.math.
math.
math.
.math.
ch.iise.
ch.iise.

Engi
IISE

ufrgs.eng.Methodology;

ne;
Client;

optimization.
optimization.
optimization.
optimization.
optimization.
optimization.

ConvergenceChecker;

CostException;
CostFunction;

DirectSearchOptimizer;

NelderMead;
PointCostPair;

class APl ProcessOptimization implements CostFunction, ConvergenceChecker {

public static

Iy}
I

ID for the

public static

= public static

// Choose

optimizer

APl ProcessOptimization obj = new APl ProcessOptimization();

try {

Engine 1iSE;
process flow diagram
int pfdID = 1;

void main(String[] args) {

the optimization method here
DirectSearchOptimizer optimizer;

new NelderMead();

// Get a reference for the iiSE simulation engine
11SE = IISEClient.getEnginel);

// Open an existing project
1iSE.openProject(pfdID,
" /home/henrique/Simulation/Reference.ise");

// Run a first simulation (just to get the values updated)
11SE.simulate(pfdID);

// Importing the variables
// Variables to be optimized
= 11SE.getValue(pfdID, "Mixer:F", "kgmole/h"); //Glycerolo Inlet molar flow

double
double
double
double
double
double

[1FSolvent

[1TSolvent = 1iSE.getValue(pfdID, "Mixer:T", "K");

// Glycerol inlet Temperature

[IRConcentration = 1iSE.getValue(pfdID, "Column:R", ""}; // Concentration Column Reflux ratio

[IRExtraction = iiSE.getValue(pfdID, "Column@:R
[IRRecovery = 1iSE.getValue(pfdID, "Columnl:R", "")
[1FConcentrationTop = 1iSE.getValue(pfdID, "Column:

// Initial guess
double x0[] = {FSolvent[@], TSolvent[®], RConcentration[®], RExtraction[®], RRecovery[®], FConcentrationTop[®]};
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") // Extractive Distillation Column reflux ratio
// Recovery Column Reflux ratio
", "kgmolesh"); // Molar flow at Concentration Column Top
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// initial polyhedron

double []1x1 = new double[x@.length];

for (int i = ©; i < x1.length; i++) {
x1[i] = 1.0 * x0[i] - 0.001 * x0[1];

// Run the optimization
optimizer.minimize(obj, 4066, obj, x8, x1);
x1 = optimizer.getMinima()[®].getPoint()};

System.out.println("Solution found: ");
for (int 1 = 8; i < x1.length; i++) {
System.out.println(x1[i]);

}
catch (Exception e) {
e.printStackTrace();
}
}

public double cost(double[] x) throws CostException {
try{

// Here the process variables are changed

// set the variables as a function of x
1iSE.setSpec(pfdID, "Mixer:F", x[®], "kgmole/h");
1iSE.setSpec(pfdID, "Mixer:T", x[1], "K");
1iSE.setSpec(pfdID, "Column:R", x[2], "");
1iSE.setSpec(pfdID, "Column@:R", x[3], "");
1iSE.setSpec(pfdID, "Columnl:R", x[4], "");
1iSE.setSpec(pfdID, "Column:D", x[5], "kgmole/h");

// run the simulation again
1iSE.simulate(pfdID);

// Constraints

if (x[e]> x[0] * 1.2)
return 1000;

if (x[6]< x[8] * 6.8)
return 1000;

iy

if (x[1]> x[1] * 1.2)
return 1008;
(x[1]< 293)

return 1000;

=h

i

—

if (x[2]> x[2] * 1.2)
return 1000;
(x[2]=< x[2] * 0.8)

return 1000;

-

i

-

if (x[3]> x[3] * 1.2)
return 1060;
(x[3]1< x[3] * 0.8)

return 1000;

—h

i

—h

if (x[4]> x[4] * 1.2)
return 1000;
(x[4]< x[4] * 0.8)
return 1000;

—h

i

=

if (x[5]> x[5] * 1.2)

return 1000;

f (x[5]< x[5] * ©.8)
return 1000;

"8

double []QRebConcentration = 11SE.getValue(pfdID, "Column:Qreb", "MW");
double []QRebExtraction = iiSE.getValue(pfdID, "Column®:Qreb", "MW"};
double []QRebRecovery = 1iSE.getValue(pfdID, "Columnl:Qreb”, "MW");

double Qreb = QRebConcentration[@] + QRebExtraction[@] + ORebRecovery[@];

double []GlycerolMakeUpMassFlow = 1iSE.getValue(pfdID, "Sourcel:Fw", "kg/s");
double []FEACMass = iiSE.getValue(pfdID, "Sink:Fw", "kg/s");

// Objetive function to be minimized
double obj = Qreb * 0.819261986 + GlycerolMakeUpMassFlow[B] * ©.652144529 - FEACMass[@] * 0.8068147 ; // Cost per second

return obj;

}

catch (Exception e) {
// e.printStackTrace();
// return a high cost if we have a problem.
return 1000;

}

@0verride
public boolean converged(PointCostPair[] pair) {
// check if have converged
double sum = @;
for (int i = ©; i < pair.length; i++) {
sum += Math.abs(pair[®@].getCost() - pair[i].getCost());
}

return sum/(pair.length) < le-1;



	Capa
	Resumo
	Abstract
	Sumário
	Lista de Figuras
	Lista de Tabelas
	Lista de Símbolos
	Introdução
	Motivação e Objetivos
	Estrutura do Trabalho

	Revisão bibliográfica
	Obtenção do Etanol
	Termodinâmica
	Equilíbrio de Fases
	Conceitos importantes em Termodinâmica de soluções
	Valor Ki e i,j
	Modelos de Predição de Propriedades
	Modelo F-SAC

	Destilação
	Métodos de Solução de Colunas de Destilação
	Modelo de Estágios de Equilíbrio

	Alternativas para a Coluna de Destilação Simples
	Destilação Extrativa

	Otimização
	Método Nelder-Mead - Poliedros flexíveis


	Destilação Extrativa da mistura Etanol-Água
	Estimação dos Parâmetros do Modelo F-SAC
	Estudo de Caso
	Diferentes configurações para a destilação extrativa
	Determinação das configurações estudadas
	Configurações Baseadas em Colunas Simples
	Configurações com Colunas MTA
	Configurações com Colunas MTE
	Configurações com Colunas MTE e Correntes Laterais

	Otimização do Processo

	Resultados e Discussão
	Estimação das Propriedades do Modelo F-SAC
	Avaliação do Valor K e 

	Otimização do Processo
	Resultados das sequências de Colunas Simples
	Resultados das sequências de Colunas MTA
	Resultados das sequências de Colunas MTE
	Resultados das sequências de Colunas MTE com correntes laterais
	Configuração de Destilação Extrativa Ótima
	Perfis de Temperatura e Composição da configuração ótima
	Observações gerais


	Conclusões
	Trabalho Futuros
	Principais Publicações

	Referências Bibliográficas
	Código Java para a otimização do processo

