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RESUMO

Este projeto tem como objetivo geral realizar um estudo com foco na simulagao e
otimizagdo do processo de obten¢do do alcool anidro através da destilagdo extrativa. O
sistema objeto de estudo serd constituido por etanol(1)/agua(2), o qual forma um azeoétropo
homogéneo, com teor de etanol igual a 89,0% molar, correspondente a 95,6% massa, a
78,15°C. O etileno glicol foi escolhido como solvente para o sistema em estudo, com o qual
ndo forma azedtropos adicionais na coluna de destilagdo extrativa. Os objetivos especificos
deste trabalho s3o a simulagdo no estado estacionario, utilizando como ferramenta o
simulador comercial Aspen Plus™, versdo 20.0; analise de sensibilidade de varidveis de
projeto e operagdo do processo de destilagdo extrativa e otimizacao do processo. O processo
de destilacdo extrativa simulado ¢ semelhante ao observado em algumas industrias de
produgdo de etanol anidro, que utilizam este mesmo processo de separacdo. A coluna de
destilagcdo extrativa tem como finalidade produzir o etanol anidro, como produto de topo,
numa composicdo molar de 99,5%, em funcdo da mistura azeotropica original
etanol(1)/agua(2) que apresenta composi¢do molar de 85% de etanol hidratado. Na coluna de
recuperagdo ¢ obtida a separagdo entre a agua e o solvente, onde o produto de base ¢
refrigerado e reciclado a coluna extrativa. As varidveis estudadas na andlise de sensibilidade
foram: Razao de refluxo da coluna extrativa; Posicdo da alimentacdo do solvente; Posicao de
alimentacdo do azeo6tropo; Vazdo molar de alimentacdo do solvente; Vazdo molar de
destilado; Temperatura da alimentacdo do solvente; Temperatura da alimentagdo do
azeotropo. Em seguida, efetuou-se a otimizagao nao seqiiencial em cada coluna, avaliando em
conjunto todas as variaveis de decisdo, em busca do ponto 6timo. Finalmente, realizou-se a
simulagdo seqiiencial da configuracdo convencional. Embora o numero de trabalhos
envolvendo otimizagdo de colunas de destilagdo extrativa seja elevado, na pesquisa
bibliografica realizada ndo foi encontrada nenhuma publicagdo que utilizasse este tipo de
procedimento de otimizagdo. Os estudos sao feitos correlacionando no maximo duas variaveis
de decisdo. Houve uma redu¢do de 9,00% na carga térmica do refervedor da coluna extrativa,

enquanto que na coluna de recuperagao houve uma redugdo de 22,20%.



ABSTRACT

This work has as main objective to carry out a study with the focus on the
simulation and optimization of the process of acquisition of alcohol anhydrous through
extractive distillation. The study system for this work will be composed by
ethanol(1)/water(2), which forms a homogeneous azeotropic, with the amount of etanol equal
to 89.0% molar, corresponding to 95.6% mass, in 78.15°C. Ethylene glycol was chosen as
solvent for the system in study because it does not form additional azeotropes in the extractive
distillation column. The specific objectives of this work are the simulation in the stationary
stage using the commercial Aspen Plus™ simulator (version 20.0) as tool; analysis of
sensitivity of project variables and operation of the extractive distillation and optimization of
the process. The simulated extractive distillation process is similar to the ones verified in
some industries that produce anhydride ethanol, which use this exactly same separation
process. The purpose of the extractive distillation column is to produce anhydride ethanol as
top product in a molar composition of 99.5%, due to the original azeotropic mixture ethanol
(1)/water (2) which presents molar composition of 85% of hydrated ethanol. In the recovery
column, the separation between the water and the solvent is obtained, where the base product
is cooled and recycled to the extractive column. The studied variables in the sensitivity
analysis were: reflux ratio of the extractive column; separation agent feeding stage; azeotropic
mixture feeding stage; molar outflow of solvent feeding; distilled molar outflow; feeding
solvent temperature; azeotropic feeding mixture temperature. After that, a non sequential
optimization was carried out in each column, evaluating all the decision variables, looking for
the ideal point. Finally, a sequential simulation of the conventional configuration was made.
Although the number of studies involving optimization of columns of extractive distillation is
high, no publications were found using this type of optimization procedure during this
bibliographical research. The studies are being made correlating in a maximum of 2 decision
variables. There was reduction of 9.00% in the thermal load of the extractive column reboiler,

whereas in the recovery column it was verified a 22.20% reduction.
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NOMENCLATURA

a - parametro da equagdo do modelo termodindmico NRTL
b - parAmetro da equagdo do modelo termodindmico NRTL
C - numero de componentes

E - relagdo de equilibrio

F - vazdo de alimentacao (kg/h)

Gi;j - parametro de interacdo bindria da equacdo NRTL
H - Balango de energia (entalpia (kcal/kg))

K - constante de equilibrio

L - vazao de liquido (kg/h)

M - Balaco de massa (kg/h)

N - niimero do estagio

Q - carga térmica (kcal/h)

Q\ - carga térmica do condensador (kcal/h)

Qn - carga térmica do refervedor (kcal/h)

S - somatdrio das fragdes molares

T - temperatura (°C)

U - vazao de retirada lateral de liquido (kg/h)

V - vazao de vapor (kg/h)

W - vazio de retirada lateral de vapor (kg/h)

x - fragdo de liquido

y - fracdo de vapor

z - fracdo massica na alimentagao

v



Letras gregas

a;j - Constante ndo-randomica para interagdo binaria do modelo termodindmico NRTL
vi - coeficiente de atividade do componente i1 na fase liquida

Tij - parametro de interacdo bindria da equacdo NRTL

Subscritos

1 - componente i (1,2,...,C)
j - estagio j (1,2,....N)
L - fase liquida

V - fase vapor

Siglas e definicoes

AEAC: Alcool Etilico Anidro Carburante

AEHC: Alcool Etilico Hidratado Carburante

INPM: Instituto Nacional de Pesos e Medidas

NRTL: Non-Random Two Liquid, modelo para o célculo do coeficiente de atividade
EG: Etileno glicol

RR: Razdo de refluxo

SQP: Sequential quadratic programming



Introducdo

1. INTRODUCAO

A destilagdo € um processo de separagdo amplamente utilizado nas industrias
quimicas e petroquimicas, o qual representa, aproximadamente, um ter¢o do custo total € mais
de 60% do consumo da energia total de uma planta, sendo portanto, uma das principais fontes
de custos de capital e de operagdo, com possibilidades a serem reduzidos.

A otimizagdo de uma coluna complexa pode reduzir em até 70% o seu consumo
energético (ENGELIEN & SKOGESTAD, 2005). Conseqiientemente, o projeto e a
otimizagdo da destilacdo t€ém um impacto critico na economia de todo o processo.

Certos ajustes devem ser feitos para que a coluna tenha um desempenho méaximo
€ 0 menor custo operacional, sendo necessario procurar dentro do grau de liberdade de cada
uma das variaveis que influenciam sobre o processo de destilagdo, os pontos que produzem
um melhor desempenho da coluna, ditos pontos 6timos € que minimizem o custo da operagao.
Com isso, engenheiros, com base na funcdo objetivo a ser alcangada e nas restri¢des,
procuram manipular estas varidaveis de projeto, de tal forma que o “ponto 6timo” seja
alcancado.

Um exemplo especifico na engenharia quimica, quanto a possivel utilizagao da
otimizagdo, ¢ no refluxo de colunas de destilacio (EDGAR & HIMMELBLAU, 1989).

A reducdo na emissdo de CO, oriundo do sistema de destilagdo ¢ um assunto
importante e muitos esfor¢os devem ser focados nas técnicas de economia de energia visto
que as industrias de processos quimicos sdo desafiadas, de forma a executar tecnologias
custosas, para reduzir suas emissdes provocantes do efeito estufa, em particular emissdes de
CO, (GADALLA et al., 2005; HOUGHTON, 2002).

O processo de destilagdo baseia-se na diferenga de volatilidade dos componentes a
serem separados. Porém, a ocorréncia de azeotropos adiciona algumas dificuldades para a
separacdo, pelo fato das fases liquida e vapor apresentarem a mesma composicdo. A
separagdo destas misturas ndo ¢ possivel por meio da destilagdo convencional sendo
necessario o emprego de técnicas que a modifiquem. As principais técnicas empregadas
industrialmente na separacao de misturas azeotropicas sdo a destilagdo extrativa e destilagdao
azeotropica, as quais sdo baseadas na adicdo de um agente de separacdo capaz de alterar a

volatilidade relativa do sistema favoravel a separagao.



Introducdo

Ao longo do tempo muitos estudos vém sendo realizados com relagao a destilagao
extrativa como processo de separacao de grande importancia industrial, em particular para o
Brasil, com foco na produgdo de alcool etilico anidro.

O 4lcool etilico anidrico ¢ amplamente utilizado na industria quimica como
matéria-prima para a fabricagdo dos ésteres e dos éteres, de solventes, tintas e vernizes, de
cosméticos, de pulverizadores, dentre outros. Além disso, € utilizado como aditivo oxigenante
a gasolina, proporcionando o aumento da octanagem e reducdo/limitagdo das emissdes dos
gases precursores do efeito estufa, conforme demandado para alguns paises pelo Protocolo de
Quioto.

Desde julho de 2007, a partir da publicagdo da Portaria n° 143 do Ministério da
Agricultura, Pecudria e Abastecimento, toda gasolina vendida no Brasil contém 25% de etanol
combustivel anidro.

Viérios trabalhos sobre a obtencdo de etanol anidro via destilacdo extrativa tém
sido publicados. As conclusdes sdo as mais variadas possiveis. Muitos trabalhos disponiveis
na literatura tém abordado aspectos em relagcdo ao projeto, otimizagdo e integragdo energética,
todos eles no sentido de reforcar a destilagdo extrativa como uma alternativa viavel para
obtencdo do etanol anidro, frente a destilagdo azeotrdpica.

Segundo Meirelles (2006), a destilagdo extrativa com etileno glicol ¢ mais
econdmica em termos de gasto de energia, consome menos dgua e produz o dobro de alcool,
quando comparado ao processo de destilagdo azeotropica com ciclohexano como solvente. O
processo de destilagdo extrativa com etileno glicol € responsavel por, aproximadamente, 35%

de todo o alcool anidro produzido no Brasil.
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2. OBJETIVOS

2.1. Objetivo geral

Este projeto tem como objetivo geral realizar um estudo com foco na simulacdo e
otimizagdo do processo de obtencdo do alcool anidro através da destilagdo extrativa com

etileno glicol.

2.2. Objetivos especificos

Os objetivos especificos deste trabalho sdo:

1. Simulagdo do processo de destilagdo extrativa no estado estacionario;

2. Analise de sensibilidade de varidveis operacionais do processo de destilagdo
extrativa;

3. Otimizagao do processo de destilacao extrativa;

4. Apresentar um procedimento sistematico para obtengdo da condigdo Otima

(projeto e processo) para colunas de destilacdo extrativa.
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3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1. Misturas azeotropicas

Um azedtropo ¢ uma mistura de dois ou mais componentes volateis que quando
submetida a um processo de destilagdo convencional tem as composi¢des da fase liquida e
vapor idénticas.

A presenca de um azedtropo ¢ uma indicagdo de que a mistura ndo apresenta um
comportamento ideal, ou seja, de que ha desvios em relagdo a lei de Raoult. O desvio positivo
implica em ser o coeficiente de atividade maior que 1,0, onde as moléculas dos componentes
do sistema repelem-se e apresentam uma alta pressao parcial, por este motivo, observa-se a
formagao de um azeo6tropo de minimo ponto de ebulicdo (temperatura de ebulicdo menor que
a dos componentes puros). O desvio negativo significa que o coeficiente de atividade ¢ menor
que 1,0, resultando em baixas pressdes parciais ¢ na formagdo de azeotropos de maximo
ponto de ebuli¢ao. De acordo com McKetta (1993), azedtropos de minimo ponto de ebulicao
sdo mais freqiientes.

O desvio em relagdo a Lei de Raoult ndo ¢ suficiente para provocar a ocorréncia
de um azeotropo. Os pontos de ebuligdo dos componentes puros devem estar suficientemente
proximos para que haja a possibilidade de ocorréncia de uma temperatura de maxima ou de
minima. Os componentes que tem ebulicdes proximas, com pequenos desvios em relagdo a
idealidade, podem formar azeo6tropo, enquanto outros compostos, que formam solugdes muito
pouco ideais, ndo podem apresentar azeotropismo em virtude da grande diferenca entre seus
pontos de ebulicao. Os azedtropos sao raros com substancias cujos pontos de ebuli¢ao diferem
em mais de 30°C (PERRY, 1999).

Um azedtropo, independente de ser de minimo ou de méximo de temperatura de
ebuli¢do, pode ser homogéneo ou heterogéneo. Quando numa mistura azeotrépica formar
apenas uma simples fase liquida em equilibrio com a fase vapor, a mistura ¢ azeotrdpica
homogénea. Se o comportamento de multiplas fases liquidas for exibido na condigado
azeotropica, o azeotropo ¢ heterogéneo. Neste caso, a composicdo da fase vapor ¢ igual a
composi¢ao global das duas (ou mais) fases liquidas (VAN NESS et al., 1996), pois ha um

equilibrio entre uma fase vapor e duas fases liquidas.
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Em azedtropos heterogéneos, os desvios positivos em relagao a lei de Raoult sao
suficientemente grandes, a imiscibilidade parcial pode ocorrer e a presenga de duas fases
liquidas pode persistir até a temperatura de ebulicdo (PERRY, 1999).

O sistema etanol(1)/agua(2) em estudo forma um azeodtropo homogéneo, onde ha
formag¢do de uma unica fase liquida em equilibrio com a fase vapor. Na Figura 1 estd
representado o diagrama x-y para este sistema a 1 atm, com dados experimentais apresentados
na literatura (DECHEMA, 1982, apud DIAS, 2008) e com valores estimados pelo simulador
Aspen Plus utilizando-se o modelo NRTL. Nesta figura ¢ possivel verificar a formagdo do
ponto de azeotropia do sistema com teor de etanol igual a 89,0% molar, correspondente a

95,6% massa, a 78,15°C.

B Dados experimentais
= Estimados por NRTL

vyl

0 0,2 0.4 0,6 0,8 1
x1

Figura 1 - Curva x-y para o aze6tropo homogéneo etanol/ agua (1 atm).

As especificacdes para o grau de pureza do alcool anidro dependem basicamente
da aplicacdo que serd dada a este produto. Por exemplo, a especificagdo exigida do grau
alcodlico do dlcool anidro carburante (AEAC) ¢ de, no minimo, 99,3° INPM (fixado pela
Resolugdo ANP n.° 36/05), equivalente a 99,3% em peso, para que seja utilizado em mistura
com a gasolina. Esta especificacdo corresponde a 98,4% molar de etanol, o que seria superior

a composi¢do azeotropica (89,0% molar). Dai existe a necessidade de se utilizar outras
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técnicas de separacdo para misturas azeotrdpicas, ja que através da destilacdo convencional
seria impossivel separar os componentes da mistura.

Na tentativa de separar misturas azeotrdpicas, a primeira alternativa que deve ser
investigada ¢ a separagdo através de variacdo de pressdo dentro da coluna (FIEN & LIU,
1994). Se o azedtropo desaparecer totalmente com a mudanca de pressdo, a mistura
azeotropica podera ser separada através da técnica de destilagdo convencional com mudanga
de pressdo. Caso a mistura azeotropica nao seja sensivel o suficiente quando submetida a
mudangas de pressdo, ou mesmo se esta ¢ uma alternativa economicamente inviavel, entdo, ¢
necessaria a adicdo de um componente para alterar as volatilidades relativas.

Na literatura, sdo encontrados outros métodos de separacdo de misturas
azeotropicas, além da destilagdo com varia¢do de pressdo, tais como: destilagdo azeotropica,
adsorcdo, pervaporacao, destilacdo extrativa, destilacdo com eletrdlito, destilacdo com reagao,
extracdo liquido-liquido, membranas, destilacdo molecular etc.

Uma metodologia para a identificagdo de um dado sistema, principalmente das
altas ndo-idealidades, tais como miscibilidade parcial na fase liquida e azedtropos ternérios, ¢
de fundamental importancia para a escolha do tipo de processo mais adequado para a
separagdo de uma dada mistura (ITO, 2002).

A existéncia de um azeo6tropo na mistura etanol(1)/agua(2) fez com que diferentes
técnicas de separacdo fossem empregadas na obtencdo de etanol praticamente puro. Algumas

destas técnicas serdo apresentadas a seguir.
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3.2. Métodos de Obtencao do Etanol Anidro

A desidratacdo do etanol ndo ¢ uma preocupagdo moderna. Mariller (1950)
desenvolveu e aplicou um processo de destilacao extrativa que desidratava o etanol de forma
continua, utilizando o glicerol como solvente. Contudo este processo caiu em desuso devido a
diversos problemas tais como, polimerizacdo e degradagdo do glicerol; equipamentos e
processo de tecnologia ultrapassada; problemas de automagdo existentes na época que nao
permitiam a operacao adequada da se¢do de recuperagdo de solvente, dentre outros. No Brasil,
ele foi utilizado com sucesso por algumas das usinas nacionais mais tradicionais até meados
dos anos 70, quando entdo, foi também abandonado em virtude da aplicacdo dos processos e
técnicas usadas nas usinas de M¢élle, que utilizavam como desidratante o perigoso e
antiecondmico benzeno na destilagdo azeotrdpica.

Durante muitos anos o benzeno foi utilizado como solvente na separacdo do
sistema etanol/agua. Entretanto, como o benzeno ¢ um composto potencialmente cancerigeno,
seu uso foi proibido e a partir de 1997 tornou-se obrigatoria a utilizagdo de outros métodos de
producdo de alcool anidro. Hoje, a maior parte das usinas que utilizavam o processo de
destilacdo azeotropica com benzeno como componente de arraste utilizam o processo de
destilacdo azeotropica com cicloexano, que permite a utilizagdo da infra-estrutura pré-
existente (DIAS, 2008).

Outro processo utilizado para separagdo de misturas binarias ¢ através da redugdo
da pressao da coluna de destilacio em que ha uma variagdo na composicao do azedtropo
binério. Esta reducdo pode ser explorada para separar misturas azeotrdpicas aplicando-se
colunas de destilagdo na forma de duplo efeito, se o azedtropo desaparecer a determinada
pressdo, como ocorre no caso do sistema etanol-agua, que desaparece a pressdes inferiores a
0,11 atm (PERRY, 1999). Com a operagdao a vacuo, evita-se a formagdo da mistura
azeotropica bindria etanol-agua, que impede a obtengcdo do etanol absoluto. Porém este
procedimento de abaixamento de pressdo, ndo tem sido utilizado pelas industrias devido a sua
inviabilidade econdmica, a qual estd aliada a necessidade de uma alta razdo de refluxo,
numerosos pratos na coluna de destilagao, grandes didmetros e o consumo de vapor da torre
elevado, além de existir a dificuldade de operacdo de condensacdo no ambiente a vécuo,
exigindo-se, para tanto, baixas temperaturas (BLACK, 1980).

Assim, outros processos t€ém sido propostos ao longo dos anos para desidratar

economicamente o etanol, sendo, no entanto, restrito o nimero deles que tiveram aplicacdes
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industriais, devido aos custos elevados de operacdo, de processos sujeitos a erros, € de niveis
altos de consumo de energia. (BLACK et al., 1980; HANSON et al., 1988; ULRICH et al.,
1988; JACQUES et al., 1999).

Atualmente, dentre as técnicas utilizadas nas industrias mundiais de desidratagdo
do etanol incluem a destilagdo extrativa, destilacdo azeotrdpica, a desidratacdo em peneiras
moleculares e a pervaporacao (KUJAWSKI, 2000; KAMINSKI et al., 2007).

No Brasil, apds pesquisas na literatura técnico/cientifica mundial, foi elaborado
um parecer, em 2001, por representantes da Comissdo Nacional Permanente do Benzeno
(CNPBz), presentes em reunido, convocada pelo diretor do Programa Federal de Seguranca e
Satide no Trabalho (DSST), com o objetivo de expor os processos alternativos para a
producdo de alcool anidro a partir de alcool hidratado, que se adequam na seguranga e saude
do trabalhador. Este parecer dispde-se da seguinte forma:

1. “A melhor alternativa, para a produgdo de alcool anidro a partir do alcool
hidratado, do ponto de vista de protecdo a satide do trabalhador, ¢ o processo de peneira
molecular.”

2. “Os processos para a produgdo de dlcool anidro utilizando como agentes
azeotropicos, o cicloexano e os solventes mistos com o nome de fantasia SOLBRAX ANB, e
UNIVEN 670, além do processo de destilagdo extrativa utilizando o etileno glicol sao
aceitaveis do ponto de vista de protecdo da saude do trabalhador.”

O grupo concluiu-se que os processos citados acima sdo equivalentes, ndo
havendo possibilidade de recomendar nenhum processo em relag@o ao outro.

Os principais processos de desidratacdo do etanol empregados na industria
sucroalcooleira do Brasil, atualmente, sdo: destilagdo azeotrdpica com cicloexano, destilagao
extrativa com etileno glicol, e desidratagdo com peneiras moleculares. Diante do parecer
mostrado acima, percebe-se que estas industrias brasileiras estdo de acordo com o Programa
Federal de Seguranga e Saude no Trabalho. Uma breve discussao sobre tais métodos de
desidratag@o do etanol sera feita a seguir.

Conforme Meirelles (2006), o processo com peneira molecular ¢ o Uinico dos
processos de desidratagdo de uso industrial que ndo se baseia nos principios da destilagdo. O
alcool a ser desidratado ¢ inicialmente vaporizado e superaquecido antes de ser enviado para
as colunas de desidratacdo, que contém em seu interior uma estrutura porosa de sélidos
denominados de zedlitas. Esta rede de micro-poros absorve a 4gua e deixa passar os vapores

de alcool que sao posteriormente condensados. Periodicamente é realizada a regeneragdo da
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zeolitas pela passagem sob vacuo de vapores alcodlicos que sao posteriormente destilados
para recuperacao do alcool neles contido.

As vantagens deste processo, de acordo com Huang (2008) sdo: producdo de
etanol anidro com elevado grau de pureza; auséncia da necessidade de manipulagdo de
solventes por parte dos operadores do equipamento, o que diminui os riscos de contaminagao;
reciclo da corrente hidroalcodlica, o que permite que nao haja grandes perdas de etanol no
processo de desidratacdo; baixo consumo energético, ja que apenas uma etapa de vaporizacao
¢ necessaria. E pouco provavel que redugdes substanciais deste consumo possam ser
alcangadas em futuro préximo. Também se trata de processo ja industrializado com sistemas
de controle apropriados (MEIRELLES, 2006).

Em contrapartida, o uso de peneiras moleculares requer um o elevado custo de
implantacdo de novas unidades, tornando inviavel seu uso, pois encareceria demasiadamente
o produto final. As zedlitas, as quais correspondem cerca de 1/3 do custo do equipamento, nao
sao fabricadas no mercado nacional, sendo necessaria sua importagdo. Tem-se também um
elevado gasto energético na recuperagdo destas zeolitas.

De acordo com Kaminski et. al (2007), o processo de desidratagdo em peneiras
moleculares pode absorver muita 4gua ou outros componentes e remover poluentes liquidos e
gas0sos em concentragdes muito baixas (ppm ou menos). A desidratacdo do alcool etilico em
peneiras moleculares consume grandes quantidades de vapor de alta pressdo além do reciclo
de élcool etilico ao processo. Portanto, o uso de peneiras moleculares ainda apresenta custo
proibitivo.

Uma alternativa aos métodos tradicionais discutidos da desidratacao do alcool
etilico € a pervaporagdo. Huang (2008) favorece o seu uso, justificando ser um dos métodos
mais eficientes e com menor consumo energético para separagdo de misturas azeotropicas.

A separagdo de componentes por pervaporacdo se dd por meio da vaporizagao
parcial da mistura liquida através de uma membrana ndo-porosa. As espécies transportadas
através da membrana movem-se da fase liquida, de um lado da membrana, para a fase vapor,
do outro lado da membrana A for¢ca motriz ¢ a diferenga de pressdo através da membrana,
sendo normalmente aplicado vacuo no lado permeado da membrana. A separacao ¢ controlada
por diferencas na difusividade e solubilidade de cada componente da mistura a ser separada
na membrana (DIAS, 2008).

Tsuyomoto et al. (1997) demonstraram que os custos operacionais do processo de

pervaporacao para produ¢do de etanol anidro representam entre 1/3 a 1/4 dos custos dos
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processos de destilacdo azeotropica, considerando-se a mesma produgao e qualidade do etanol
anidro e a reposi¢ao das membranas entre 2 € 4 anos. Além disso, o processo de pervaporagao
apresenta grande potencial de redu¢do de consumo energético e baixissimo impacto
ambiental, devido a auséncia de uso de solventes ou componentes de arraste.

Apesar dos baixos custos operacionais, o processo de pervaporacdo ainda
apresenta altos custos de investimentos na sua implantacao para operagdo em larga escala no
caso da producdo de etanol no Brasil, além da auséncia de experiéncia industrial com plantas
de escala muito grande, como as que predominam no mercado brasileiro. No entanto, algumas
unidades industriais com este método de separacdo ja vém sendo empregada a nivel
internacional sendo, contudo, uma tecnologia ainda em fase de expansao e desenvolvimento.

Segundo Perioto (2007), apesar do uso crescente, o estado da arte dos processos
de separacdo via membranas ainda depende de muitos dados experimentais para a obtencao de
uma membrana ou de um processo com viabilidade técnica. O conhecimento dos fendmenos
de transferéncia de massa nestes processos ainda ndo ¢ completo.

A desidratagdo azeotrdpica com cicloexano ¢, ainda, o processo empregado com
mais freqiiéncia nas usinas e destilarias brasileiras.

Este processo utiliza uma coluna onde o cicloexano ¢ alimentado no topo e o
etanol a ser desidratado alimentado um pouco abaixo. No topo da coluna tem-se como
produto o azeodtropo terndrio, que apds a condensacao esta mistura azeotrdpica ird se separar
em um vaso de decantacdo em duas fases liquidas: organica e aquosa. A fase orgéanica retorna
a coluna azeotropica, juntamente a reposicdo de solvente perdido na corrente na base da
coluna, a qual tera como produto principal o etanol anidro. Nesta corrente, geralmente ha uma
contaminagdo considerdvel de cicloexano. A fase aquosa ¢ encaminhada a coluna de
recuperacdo, onde sera recuperado o alcool etilico presente inicialmente no azeotropo ternario
que passou para a fase aquosa. Nesta coluna ¢ obtida uma solucdo alcoolica como produto de
topo e uma corrente que contém agua praticamente pura no fundo.

Na Figura 2 ¢ apresentado o fluxograma do processo de destilagdo azeotrdpica
simulado por Dias (2008), utilizando como solvente tanto o cicloexano quanto o n-heptano.
Neste trabalho, as simulagdes do processo de destilagdo azeotrdpica com n-heptano
apresentaram resultados favordveis a producao de alcool anidro, permitindo a producdo de
alcool anidro de boa qualidade para adi¢do a gasolina. O dlcool anidro produzido possui
tracos (aproximadamente 0,01 % em massa) de n-heptano, mas a presenca deste solvente no

alcool ndo altera a qualidade do produto final, no caso a gasolina com adi¢do de alcool, ja que
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a propria gasolina contém n-heptano. Além disso, o consumo de energia do processo que
utiliza n-heptano com solvente foi menor, em torno de 24%, do que aquele com cicloexano.
Contudo, este autor afirma que a simula¢do do processo de destilagdo azeotrdpica ¢ muito

mais complexa e trabalhosa do que a simulagdo dos processos de destilacdo extrativa.

S
Reposigao
solvente
. \

M\ Fase

—

Solvente orgénica
AEHC Azeotropo
. termnario
Reciclo .
Decantador D
Sal.
Fase alcodlica
aguosa
AEAC
Azeotropica
e

Agua
Recuperagao

®

Figura 2 - Fluxograma do processo de destilaciao azeotropica.

Apesar do processo de destilacdo azeotrOpica apresentar um menor custo de
investimento quando comparado aos demais métodos utilizados no Brasil e o emprego
exclusivo de vapor de baixa pressdo como fonte de aquecimento, ele apresenta um alto
consumo de vapor (1,5 a 1,6 kg de vapor/L 4lcool), além de ser comum a perda de
quantidades consideraveis de cicloexano como contaminante no alcool anidro e pequenas
perdas de etanol na corrente de agua da coluna de recuperagdo do solvente.

Existem alternativas para reduzir o consumo de vapor na destilagdo azeotrdpica
com cicloexano, como, por exemplo, a técnica conhecida como 4“ Técnica das Usinas de
Mélle, que seria retirar o reciclo do processo de destilagdo azeotrdpica e incluir uma terceira
coluna de destilacdo para complementar o processo de desidratacdo. O inconveniente ¢ que
toda a instalagdo volta-se para a producdo exclusiva do etanol anidro. Normalmente as Usinas
e Destilarias tém um mix de produgdo dos dois tipos de alcool, possuindo plantas de hidratado
com capacidade para produzir toda a produgdo de alcool desejada, parte da qual ¢ conhecida
como hidratado carburante (AEHC) e o restante ¢ desidratado e comercializado como anidro

carburante (AEAC). Tém-se na literatura outras alternativas de economia de vapor, como, por
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exemplo, o emprego de bombas de calor, emprego de colunas na forma de duplo efeito
(MEIRELLES, 2006).

Embora a destilacdo azeotrdpica seja uma alternativa econdmica para a separagao
de misturas ndo-ideais nas industrias, este processo ¢ dificil de ser operado e controlado.
Rovaglio e Doherty (1990) realizaram simulagdes do processo de destilacdo heterogénea da
mistura etanol-agua-benzeno e observaram a ocorréncia de multiplos estados estacionarios e
comportamento dindmico complexo.

Kaminski et al. (2007) desfavorece o uso da destilagdo azeotropica, na
desidratagdo do alcool etilico, alegando ser um processo de elevado consumo de energia,
necessidade de um amplo espago para as instalagdes, controle do processo complicado, além
das operagdes requisitarem bastante atencdo a fim de minimizarem perdas do agente
azeotropico.

Um outro ponto desfavoravel a destilagdo azeotropica ¢ a formagao de duas fases
liquidas no interior da coluna. Este fenomeno foi estudado por Wong e Chang (1991).

Atualmente, tem-se elevado o nimero de pesquisas utilizando-se um sal como
agente extrativo na destilagdo extrativa para obten¢do do etanol anidro. Segundo Furter
(1972), o processo empregando mistura de sais de acetato como agente, permite obter o etanol
anidro com uma porcentagem de pureza igual a 99,8% molar e quando comparado a processos
que utilizam solventes liquidos tem a vantagem de apresentar um custo mais baixo de energia.

Embora a técnica de destilagcdo extrativa salina seja proposta desde o inicio deste
século, sua aplicacdo industrial na separagdo de misturas azeotropicas foi limitada pelos
problemas técnicos associados a dissolucdo do sal e a sua posterior recristalizacdo e pela
necessidade da utilizagdo de materiais especiais na constru¢cdo dos equipamentos para evitar a
corrosdao (BARBA et al., 1985).

No Brasil, ¢ pequeno o interesse em desidratar o etanol adicionando-se um sal,
devido a exigéncia de alteragao dos equipamentos que as destilarias deverao sofrer.

Neste trabalho, focou-se no processo destilagdo extrativa como método de
separagdo para o sistema etanol(1)/agua(2), utilizando o etileno glicol(3) como solvente. A

seguir, sera enfatizado tal processo.

12



Revisdo Bibliogrdfica

3.3. Destilacao Extrativa

O principio que conduz a destilacdo extrativa estd baseado na adicdo de um
solvente de modo a alterar as volatilidades relativas dos componentes. A modificagdao das
volatilidades ¢ necessaria em virtude das semelhancas nas pressoes de vapor dos componentes
da alimentac¢do inicial ou da presenca de um azeo6tropo. Este solvente possui um ponto de
ebuli¢do elevado, maior do que o ponto de ebuli¢do dos componentes a serem separados, o
que tornaria impossivel a formagao de novos azeotropos no sistema.

Ao contrério da destilacdo azeotropica, ¢ fundamental que a adicdo deste terceiro
componente, aqui chamado de solvente, ndo cause a formagao de novo azeodtropo, € que nao
haja separagdo de fases liquidas. Segundo Perry (1999), a auséncia de azeo6tropos, mais o fato
da facilidade de recuperagao do solvente mediante a destilagdo fracionada, tornam a
destilagdo extrativa um processo mais simples do que a destilagdo azeotrdpica.

A destilagdo extrativa ¢ um método que utiliza grandes quantidades de solvente
para tornar maxima a diferenga entre as volatilidades relativas dos componentes que se deseja
separar. Para assegurar que a concentragdo do solvente seja mantida na faixa de solubilidade
total é necessario, no entanto, conhecer as solubilidades mutuas. Outra limitacdo sobre a
quantidade de solvente ¢ a necessidade de manter em limites razodveis o calor sensivel
dispendido no ciclo do solvente. O perfil de concentragdo do solvente na coluna ¢ controlado
pela manipulagdo das taxas de entrada e as entalpias do solvente, da alimentagdo virgem e das
correntes de refluxo (PERRY, 1999).

O ponto de entrada do solvente deve ser acima da alimentacdo e alguns pratos
abaixo do topo da coluna, de forma que uma concentragdo apreciavel de solvente seja mantida
em todos os pratos da coluna.

A Figura 3 mostra um exemplo de um fluxograma de um processo de destilagao
extrativa, em que o etanol e a dgua sdo as substancias com pontos de ebulicdo proximos e
devem ser separadas. A volatilidade do etanol em relagdo a dgua ¢ realgcada com o solvente.
Isto possibilita a separacdo dos dois componentes em menos estagios € menores razoes de
refluxo do que os necessarios numa destilagdo fracionada simples, requerendo menos energia

€ muitas vezes 0 que se economiza paga o equipamento de recuperagdo do solvente.
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‘” Produto principal: etanol
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Figura 3 - Fluxograma simplificado de um processo de destilacao extrativa para
separacao de etanol e agua.

O componente mais volatil, o etanol, ¢ obtido no topo como destilado e
relativamente puro, € os componentes menos volateis, dgua e solvente, saem na base da
coluna, por onde seguem para uma coluna de destilagdo convencional, onde o solvente ¢
recuperado e reciclado para a coluna extrativa e os outros componentes sdo retirados como
produto de topo.

Em algumas situacdes, o solvente ¢ o componente de menor ponto de ebuli¢do, e
sai pelo topo juntamente com o componente intermediario, sendo o componente de maior
temperatura de ebuli¢do obtido no fundo da coluna. Uma outra variacdo do processo de
destilagdo extrativa ocorre quando o componente intermediario, praticamente puro, ¢
removido no topo da coluna, € os componentes mais ou menos volateis sao recolhidos na base
( BRITO, 1997).

A coluna extrativa apresenta trés se¢des de separagdo: a se¢do de retificacdo que
corresponde aos estagios localizados acima da alimentagcdo do solvente, onde sua fungdo ¢
remover o solvente do produto de topo; a se¢do extrativa onde estdo os estagios situados entre
o prato de entrada do solvente e o da alimentacdo, na qual ocorre a separagdo dos
componentes da mistura bindria inicial, sendo que um deles ¢ arrastado pelo solvente; e a
secdo stripping ou dessor¢do, que sdo os estagios situados abaixo da alimentagdo, onde o

componente leve ¢ removido do produto de fundo.
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Dentre os métodos de separacdo de misturas azeotrdpicas, a destilagdo extrativa
gasta menos energia que a destilagdo azeotrdpica para produzir o mesmo volume de alcool
anidro e ¢ mais barata que o processo de peneira molecular. Outro ponto positivo ¢ a
conservagao do solvente. A taxa de perda desse agente ¢ de 0,2 litros a cada 1.000 litros de
alcool. A taxa do hidrocarboneto usado como agente desidratante na destilacdo azeotropica, o
ciclohexano, ¢ de cinco a seis vezes maior (MEIRELLES, 2006).

A destilagdo extrativa evidencia-se devido ao baixo consumo de energia e
flexibilidade de sele¢do dos possiveis solventes. Entretanto, tudo tem suas desvantagens e
com a destilagdo extrativa ndo ¢ diferente. Lei er al. (2003) comparou a destilagdo extrativa
com a destilacao azeotropica e constatou que a destilagdo extrativa ndo pode obter uma pureza
muito elevada de produto porque o solvente vindo da base da coluna de recuperagdo de
solvente contém uma pequena quantidade de impureza que influencia o efeito da separagao.
Comparando com a extragdo, verificou-se que a destilagdo extrativa consome muito mais
energia. Assim ¢ aconselhdvel combinar destilacdo extrativa com outro processo de
destilagcdo, como destilagdo azeotropica e extracao.

Uma combinagdo de destilacdo extrativa e destilagdo azeotropica ¢ proposto (LEI
et al, 1999), o que elimina as desvantagens da destilagdo extrativa e da destilagao
azeotropica, ¢ mantém as vantagens de ambos os métodos. Este método vem sendo utilizado
para a separagdo de 2-propanol e 4gua enquanto ¢ requerido uma alta pureza do 2-propanol. O
processo ¢ composto de uma coluna de destilagdo extrativa, uma coluna de recuperagdo de
solvente para a destilagdo extrativa, uma coluna de destilagdo azeotropica e uma coluna de
recuperagdo de solvente para a destilagdo azeotropica. Este processo € especialmente
apropriado para separacdes que exigem elevada pureza do produto. Por exemplo, no caso de
separar acido acético e agua, onde a concentracdo de 20ppm de &cido acético na agua ¢

exigida pela industria.
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3.3.1. Selecao de solvente

Os dois fatores que influenciam no processo de destilagdo extrativa sdo o processo
de separacdo e o solvente (ou agente de separagdo). Sabe-se que a selecdo do solvente mais
apropriada tem um papel importante no projeto econdmico da destilagio extrativa. Assumindo
que o processo de separacao ¢ determinado, a tarefa ¢ selecionar o solvente que tenha uma
elevada habilidade de separacdo além de diminuir a carga liquida da coluna de destilacdao
extrativa. (LEI, et al., 2003).

Para a escolha de um bom solvente, devem ser considerados aspectos comuns a
todos os processos que envolvem a adicdo de um novo componente: baixo custo, baixa
corrosividade, baixa toxicidade e facilidade de ser obtido. (ITO, 2002)

Quando os solventes sdo colocados em ordem de volatilidade relativa (ou
seletividade), o solvente com maior volatilidade relativa ¢ sempre considerado para ser o
melhor solvente para aquela separacdao. Isto indica que, considerando o ponto de vista
econdmico, o uso do solvente com maior volatilidade relativa (ou seletividade) ird sempre
fornecer o menor custo anual total do processo de destilacdo extrativa (MOMOH, 1991).

Além dos critérios citados acima, na sele¢do do solvente para um processo de
destilacdo extrativa, alguns pré-requisitos devem ser satisfeitos (VAN WINKLE, 1967):

- O solvente deve ter um baixo calor latente, j4 que parte do mesmo sera
vaporizada no refervedor;

- Deve ser termicamente estavel;

- Nao deve reagir com os outros componentes da mistura em que esta sendo
adicionado;

- Deve ser de facil obtencao e economicamente viavel e;

- Deve ser de facil separagdao dos componentes da mistura.

Estudos do processo de separagdo de dgua e etanol vém sendo realizados com o
intuito de perceber o melhor solvente nesse processo. Segundo Lee & Pahl (1985), glicois sao
solventes organicos para a produgdo de alcool anidro por destilacdo extrativa, sendo a
glicerina o solvente mais seletivo seguido por etileno glicol e tetraetileno glicol.

Os solventes que mais sdo utilizados na destilagdo extrativa do alcool etilico sdo
os glicois (PERRY, 1999; MEIRELLES et al., 1992), glicerol (LEE & PAHL, 1985), gasolina
(CHIANESE & ZINNAMOSCA, 1990) e, no caso de destilagdo extrativa salina: CaCly,
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AlCl3, KNOs, (CuNOs3) 23H,0, Al (NO.) 39H,0, K,COs3; (SCHMIT & VOGELPOHL, 1983;
BARBA et al., 1985; FURTER, 1992; LIGERO & RAVAGNANI, 2003; LLANO &
AGUILAR, 2003;).

3.3.2. Destilacao extrativa com Etileno glicol

A implantagdo industrial no Brasil do processo de destilagdo extrativa com EG foi
iniciada na safra de 2001. Apesar de ser um processo de industrializacdo bem recente, ele foi
sendo implantado com integracdes energéticas ¢ malhas de controle que ja permitiram a
diminui¢do do consumo de vapor. Desta forma, ndo parece existir no horizonte préximo
alternativas de configuragdo deste processo que permitam reducdo ainda substancial do
consumo de vapor (MEIRELLES, 2006).

O etileno glicol (EG) tem a vantagem de apresentar menor ponto de ebuli¢ao
dentre os solventes mais utilizados para este tipo de separacao, estes citados anteriormente.

Em virtude da sua baixa volatilidade, a sua concentracido na fase vapor pode ser
omitida e sua concentracdo na fase liquida considerada constante. Isto torna possivel reduzir o
sistema ternario a um pseudo-binario. Esta confirmagao ¢ confirmada por Van Winkle (1967),
para a destilagdo extrativa com solventes pouco volateis. No método pseudo-binario as
composicdes sdo calculadas em base livre de solvente. A Figura 4 mostra a curva de
equilibrio, a 1,0 atm, para o sistema estudado, onde a fragdo do solvente variou de 0,0 a 70,0
%, em base molar.

Observa-se que a partir de 20,0 % de solvente, o azeotropo ja ¢ quebrado tornando
favoravel a destilagdo. Para concentragdes maiores do que 50,0 % de solvente o sistema se
aproxima de um binario ideal, entretanto, o deslocamento da curva de equilibrio torna-se

pequeno.
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Figura 4 - Curva de equilibrio do sistema etanol(1)-agua(2)-etileno glicol(3)

em base livre de solvente a pressao de 1,0 atm. (Fonte: Brito, 1997)

Meirelles et al. (1992) avaliou a desidratacdo de etanol(1) utilizando etileno
glicol(2) como solvente, obtendo perfis de concentragdo em diferentes vazdes de alimentagao
e razdo de refluxo. Solventes como etileno glicol e glicerina sdo vidveis para o caso onde a
alimentacdo ¢ concentrada em etanol. (VASCONCELOS, 1999). Para solugdes diluidas
seriam necessarias pesquisas com um solvente que apresentasse afinidade com o etanol, e nao
com a agua. Nao existe na literatura nenhum trabalho considerando essa possibilidade. O
etileno glicol apresenta um maior desvio do comportamento ideal com o etanol do que com a
agua.

A Destilaria Melhoramentos S.A. (Jussara — PR), em 2002, converteu sua planta
que empregava a destilagdo azeotropica pela destilagdo extrativa com EG, para a producdo de
etanol anidro. "Tinhamos necessidade de aumentar a usina, mas tinhamos deficiéncia de
vapor", conta o gerente de producgdo, Jodo Teodorinho Luis Coelho, ao explicar que a

eficiéncia energética comandou a decisdo. Nos célculos dele, o vapor de que a usina precisava

para produzir 35 milhdes de litros de alcool anidro por destilagdo azeotropica em uma safra é
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suficiente para produzir, no mesmo periodo, at¢ 75 milhdes de litros por destilagdo extrativa.
Além dessa vantagem, ele elogia a facilidade de operagdo da planta e a conservagao do EG ao
longo do processo. "O cicloexano ¢ muito volatil, qualquer coisa evapora", compara.

Ito (2002) estudou a sensibilidade de variaveis de projeto e operagdo do processo
de destilagdo extrativa, apresentando também um processo alternativo, onde o solvente tetra
etileno glicol substitui o EG, ja que o ultimo apresenta maior toxicidade. Entretanto, a
otimizagdo do processo com tetra etileno glicol mostra um relativo aumento no gasto
energético.

Brito (1997) avaliou o desempenho do processo de destilacdo extrativa mediante o
uso de etileno glicol como solvente para o sistema etanol(1)/agua(2), comparando-o com o
desempenho de uma nova configuracao utilizando apenas uma coluna de destilacdo para o
processo de destilagdo extrativa. Esta nova configuragdo para o processo de destilacdo
extrativa mostrou-se capaz de efetuar a desidratacdo de misturas aquosas de etanol(1), com
eficiéncia semelhante aquela observada para a configuracdo convencional da destilagdao
extrativa. Em termos de consumo energético os valores apresentados pelas duas configuragdes
também sdo semelhantes. Entretanto, a nova configuracdo apresenta a vantagem de eliminar a
coluna de recuperacao de solvente.

Esta separacdo também foi utilizada para demonstrar o procedimento de
integracdo térmica de sequéncias de destilacdo para a separacdo de misturas azeotrdpicas
homogéneas proposto por Knapp e Doherty (1990). A integracdo térmica deste sistema
reduziu o consumo de energia em 65% sobre a sequéncia otimizada ndo-integrada
termicamente, conforme mostra a Tabela 1.

A destilagao extrativa com etileno glicol otimizada e integrada termicamente tem
um consumo energético inferior ao da destilacdo extrativa salina, com cloreto de calcio,

apontada por autores, ser um método superior em relagdo a reducao energética.
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Tabela 1 — Consumo de energia nos processos de producao de etanol anidro.

Consumo Faixa de _
' . Referéncia
Processo de destilagdo energético concentragao o
Bibliografica
(KJ/kg etanol) (% massa etanol)
Extrativa com cloreto Barba et al.
‘ 5.020 7,5-99,00
de célcio (1985)
Extrativa com etileno Knight & Doherty
_ o 8.920 10-99,92
glicol otimizada (1989)
Extrativa com etileno Knapp & Doherty
. o 7.670 10-99,92
glicol otimizada (1990)
Extrativa com etileno
. o Knapp & Doherty
glicol otimizada e 2.700 10-99,92
| | (1990)
integrada termicamente
Azeotrdpica com Kyan & Doherty
o 8.200 10-99,92
benzeno otimizada (1989)
Mudanga de pressao e
Knapp & Doherty
adicao de acetona 7.500 10-99,92
(1992)

integrada termicamente

A principal desvantagem do processo de desidratagdo com etileno glicol ¢ a
necessidade de empregar parte da energia requerida na forma de vapor de alta pressdo.
Alternativas de configuracdo que empreguem vacuo moderado na coluna desidratadora
podem minimizar esta desvantagem, mas esbarram nas dificuldades associadas a temperatura
de condensa¢do do destilado e a reducdo da densidade da fase vapor no interior do

equipamento.
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3.4. Modelagem Matematica

O célculo preciso de uma coluna de destilacio multicomponente requer a
determinagdo rigorosa da temperatura, das vazdes e composi¢des das correntes ¢ da taxa de
transferéncia de calor em cada estagio. Esta determinacdo ¢ alcangada através da resolucao do
balango material, do balango de energia e das relagdes de equilibrio para cada estagio.

O desenvolvimento do modelo matematico para uma coluna de destilagdo ¢
baseado no conceito de estdgio de equilibrio e as expressdes que o descrevem, formam um
conjunto de equagdes bdsicas: balancos de massa (M), as relagdes de equilibrio (E), o
somatorio das fragdes molares (S) e balancos de energia (H). Estas equagdes sdo normalmente
designadas de equacdes MESH.

A representacdo esquematica de um prato j € mostrada na Figura 5. A alimentagdo
entrando no estagio j pode ser um liquido, um vapor ou uma mistura de liquido mais vapor. O
sinal da carga térmica Q serd negativo se o calor estiver sendo retirado do prato e positivo

caso contrario.

+Qjiou-Q

Vi L;

Figura 5 - Esquema de um prato utilizado na modelagem matematica
da coluna.
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Com base na Figura 5, os balancos sao realizados e as equacoes MESH obtidas

sdo:
1. Equacdo M - Balango de massa para o componente i no prato j (C equagdes
para cada estagio):
M, =L _,-x, +V, -y, +tFz,;—(L+U)x -V, +W)y, =0 (1)
2. Equagdo E - Relacdes de equilibrio de fases (C equagdes para cada estagio):
Ej=yi,;—Kix,;=0 @)
3. Equacdo S - Somatoério das fragdes molares (Uma equagdo para cada estagio):
C
($,), =Xy, -1:0=0 (3)
C
(8.),=2%,-1.0=0 (4)
i=1
4. Equacdo H - Balanco de Energia no prato j (Uma equagdo para cada estagio):
H,=L -H , +V,,-H, ,,+F,-H, ,—(L,+U,)-H -V, +W;)-H, ;=0 (5)

Uma forma mais conveniente de resolver o sistema de equacdes algébricas gerado
¢ substituir a equacgdo 3 (ou 4) por uma que represente o balango global de massa. O balango

global de massa desde o estagio 1 até o estagio N resulta em:
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7
L, =VJ+1+Z(FM_UM_WM)_V1 (6)
M=l

A determinacdo do numero de graus de liberdade do sistema em questio ¢
realizada considerando-se o esquema apresentado na Figura 6. Nessa figura, a vazdo de
destilado ¢ representada pela retirada lateral do estagio 1 (U;), enquanto a vazdo de refluxo
pela variavel (L;). A vazdo de refluxo é dada pela vazdo (L/ U;). A vazdo de vapor (V))
indicara se o condensador ¢ total (V;=0.0). A carga térmica do condensador ¢ Q; e Qy

representa a carga térmica do refervedor. A vazdo do produto de base ¢ dada pela corrente Ly.

Tvm

E(1)——————% Estigie1 [~ >—%0{1)
Vv(2)1 ———)—--UU)

W(2)
F(2)—— = Estagio2 |—"\N\"—Q(2)

W(3) vi3) T s WGR)

F(N-1)————— EstagioN-1 | —"\A/S—3 Q(N-1)

W(N) < Y(NJ i )
F(N) Estagio N +—A/\"——= Q(N)
e

Figura 6 — Esquema de uma cascata de separacao por estagios.

A partir das equagcdes MESH podemos obter N(2C+3) equagdes. Analisando a
cascata apresentada na Figura 6 temos as seguintes variaveis: x;; Yij, L, V; e T;, além das
cargas térmicas do refervedor e condensador. Temos assim, N(2C+3)+2 varidveis e o sistema,
dessa forma, estd indeterminado. O nimero de graus de liberdade do sistema ¢, portanto, igual
a dois, de modo que teremos de especificar duas varidveis ou arranjar duas equacdes para
tornar o sistema determinado. Vale salientar que no procedimento acima se admite que as
cargas térmicas nos demais pratos sejam conhecidas, bem como as vazodes de retirada lateral

(HENLEY & SEADER, 1981).
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4. ESTABELECIMENTO DO PROCEDIMENTO DE SIMULACAO

O processo de destilacdo extrativa simulado neste trabalho segue o fluxograma
proposto na Figura 7, o qual ¢ semelhante ao observado em algumas industrias de producao
de etanol anidro, que utilizam este mesmo processo de separagao.

A coluna de destilagdo extrativa (coluna Distil 1) tem como finalidade produzir o
etanol anidro, como produto de topo, numa composi¢do molar de 99,5%, em funcdo da
mistura azeotropica original etanol(1)/dgua(2) que apresenta composi¢do molar de 85% de
etanol hidratado. A pureza do produto final escolhida corresponde a minima permissivel
requerida pela literatura, dependendo das condic¢des climaticas (MEIRELLES et al. , 1992).

Na coluna de recuperagdo (coluna Distil 2) é obtida a separagdo entre a agua e o
solvente, onde o produto de base ¢ refrigerado e reciclado a coluna extrativa. Deve-se ter um
baixo teor de impurezas no solvente que retorna no reciclo, de modo a ndo afetar
adversamente o desempenho da coluna extrativa. Como parte do solvente ¢ perdido no
processo, mesmo que seja uma quantidade minima, a corrente de reciclo deve ser misturada a
uma pequena quantidade de solvente (corrente make- up).

O etileno glicol foi escolhido baseado em estudos convincentes a seu favor
(BRITO, 1997; ITO, 2002; MEIRELLES, 2006; DIAS, 2008), como mostrado anteriormente.
Deve-se ressaltar que este solvente ndo forma azedtropos adicionais na coluna de destilagdo
extrativa.

As simulagdes foram realizadas, no estado estacionario, utilizando como
ferramenta o simulador comercial Aspen Plus™, versao 20.0. Neste simulador, a pressdo em
cada prato da coluna, bem como nos outros equipamentos, ¢ mantida constante. A numeragao

dos pratos das colunas ¢é crescente do topo para a base da coluna.

ENTRAIN

=

HEATEX

DISTIL1
DISTIL2

Figura 7 - Fluxograma do processo de destilacio extrativa convencional.
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As condi¢des operacionais para a simulacdo do fluxograma de processo foram
pré-fixadas baseadas em artigos encontrados na literatura (MEIRELLES er al., 1992; BRITO,
1997; DIAS, 2008), conforme mostram as Tabelas 2 e 3.

Tabela 2 - Especificacoes das correntes de entrada do processo.

Correntes Variavel Especificagoes
Temperatura (°C) 40,00
Pressdo (atm) 3,00
Azeotropo .
Composicao molar do etanol
(corrente Azeotrop) 0,85
(CzH «Cl )
Vazao molar (kmol/h) 100,00
Temperatura (°C) 80,00
Pressao (atm) 3,00
1
Solvente Composi¢ao molar do
(corrente make-up) 1,00
etilenoglicol (CZH .l )
Vazao molar (kmol/h) 60,00*
Temperatura (°C) 80,00
Pressdo (atm) 2,90
Reciclo Composi¢ao molar do
(corrente entrain)** 1,00
etilenoglicol (C2H ¢l )
Vazao molar (kmol/h) 68,653

*Especificagdo arbitraria para primeira iteragdo
** Especificagdo utilizada somente para a simula¢do individual da coluna

extrativa
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Tabela 3 - Especificacoes das colunas extrativa e de recuperacio.

Especificacdes Distil 1 Distil 2
Numero de estagios 30 15
Razdo de refluxo 0,5 0,75
Pressao no topo (atm) 1,00 0,6
Variacao de pressdo na coluna (atm) 0,2 0,1
Solvente
' _ (Entrain)
Estagio da alimentacao 10
Azedtropo
12
(Azeotrop)
Vazao de destilado (Kmol/h) 85,00 15,5

Para montar o fluxograma do processo (Figura 7) no Aspen Plus™, utilizou-se nos

equipamentos os seguintes modelos e especificagcdes em:

1. Columns: a rotina RadFrac™ e o modelo strip2 para definir as colunas de destilagao,
cujas especificagdes encontram-se na Tabela 3;

2. Heat Exchangers: para definir o condensador, optou-se pela rotina Heater. A
temperatura e a pressdo foram fornecidas com um valor de 80° C e -0,1 atm,
respectivamente.

3. Pressure Changers: o modelo Pump, para ambas as bombas. A condi¢do de operagdo

das bombas foi definida como sendo 3,00 atm de pressao de descarga.

Para representacao do equilibrio liquido-vapor, ELV, foi utilizada uma abordagem

do tipo y—¢:

k, =11 (7)

O coeficiente de fugacidade na fase vapor, ¢i, bem como o fator de Poynting,
foram considerados iguais a um, ou seja, fase vapor ideal. Esta simplificacdo ¢ bem aceita
desde que se trabalhe com pressdes baixas, como acontece neste trabalho. O coeficiente de

atividade da fase liquida, yi, foi calculado através da equagdo NRTL.
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O modelo termodindmico NRTL (Non-Random-Two-Liquid) baseia-se no
conceito de composicao local e ¢ aplicavel a sistemas com miscibilidade parcial, sistemas
moderadamente ndo ideiais e sistemas multicomponentes liquido-vapor, liquido-liquido e
liquido-liquido-vapor (HENLEY & SEADER, 1981). Para sistemas fortemente ndo ideais, a
equacdo NRTL fornece uma boa representagdo dos dados experimentais, embora sejam
necessarios dados de boa qualidade para estimar os seus parametros de interagao.

Para a simulag¢do do sistema em estudo foram usados os parametros dependentes
da temperatura da equacdo NRTL para o célculo dos coeficientes de atividade (y;), obtidos por
Meirelles et al. (1992) através dos resultados experimentais em uma planta piloto, conforme
mostra a Tabela 4.

A equacgdo NRTL para uma solugdo de n componentes ¢:

=]
i1]

—
LF i
Jk

_ z . E’. .'_I.:‘ .1".
- . ¢ (8)

=)
=

O coeficiente de atividade ¢ calculado da seguinte forma:

lnyi T ¢ c Uy~~~ .
kZZ;(Gkixk) s kZ:; Gk]xk) Z;(ijxk) 9)
G, =exp(—a;7;) (10)
a,+b,T
T = # (11)
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Tabela 4 - Parametros de interacao para o etanol(1)/agua(2)/etileno glicol(3) para o
modelo NRTL.

a;j (cal/gmol) Etanol (1) Agua (2) Etileno glicol (3)
Etanol (1) - 787,068 -1040,121
Agua (2) 105,447 - 345,187

Etileno glicol (3) 3233,053 330,640 -
b;; (cal/gmolK)
Etanol (1) - 4,074 12,757
Agua (2) 4,380 - 2,187
Etileno glicol (3) -22,165 1,922 -
1,2 1,3 023
. 0,171 0,370 0,186

Antes de otimizar o fluxograma proposto na Figura 7, fez-se uma simulagao
preliminar na coluna de destilacdo extrativa (coluna Distil 1) e na coluna de recuperacao
(coluna Distil 2), separadamente. Posteriormente, executou-se uma analise de sensibilidade na
coluna extrativa, utilizando a ferramenta Model Analysis Tools/Sensitivity do Aspen Plus™,

Em seguida, efetuou-se a otimizacdo nao seqiiencial em cada coluna, avaliando
em conjunto todas as varidveis de decisdo, em busca do ponto 6timo. Utilizou-se a ferramenta
Model Analysis Tools/Optimization, que realiza calculos de otimizacdo através do método
numérico SQP (Programagdo Sequencial Quadratica). Definiu-se a funcdo objetivo a ser
minimizada, como sendo a carga térmica do refervedor da coluna de destilagdo extrativa e
coluna de recuperacdo, além das variaveis manipuladas. Na ferramenta Model Analysis
Tools/Constraint, sdo inseridas as restri¢des do processo.

O método de programagao quadratica seqliencial (SQP) é um algoritmo de
programacao nao-linear Quasi-newton. Ele pode convergir calculos de balango, igualdades e
desigualdades de restricdes simultaneamente com o problema de otimizagdo. O método de
SQP usualmente converge em poucas iteragdes, mas requer derivadas numéricas para todas as
equagdes e variaveis distribuidas a cada iteragao.

Este método que ¢ implementado no Aspen inclui uma caracteristica: os calculos
de balango podem ser parcialmente convergidos usando o Método de Wegstein, a cada
iteracdo de otimizagdo e durante a linha de buscas. Isso usualmente estabiliza a convergéncia

e pode reduzir o numero global de iteragdes.
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Finalmente, realizou-se a simulacao da configuracdo convencional com os valores
operacionais 6timos encontrados com a otimizagao nao sequencial.
O fluxograma a seguir, ilustra as principais etapas empregadas na descri¢do

metodoldgica usada neste trabalho.

Analise de sensibilidade : Coluna Extrativa

Otinizacao nao sequencial

Coluna extrativa Coluna de recuperagao

Otinuzacao do Fluxograma completo

Figura 8 - Fluxograma metodologico da otimizaciao global do sistema.
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5. RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1. Analise de Sensibilidade

Executou-se uma analise de sensibilidade na coluna extrativa a fim de avaliar a
influéncia de varidveis operacionais sobre o grau de pureza do etanol requerido além do
consumo energético (carga térmica do refervedor), sendo assim uma ferramenta que auxilia a

otimizagdo. As variaveis estudadas foram:

1. Razao de refluxo da coluna extrativa (coluna Distil 1);
Posi¢do da alimentagdo do solvente (corrente Entrain);,
Posi¢do de alimentagdo do azeotropo (corrente Azeotrop);,
Vazao molar de alimentacao do solvente (corrente Entrain);
Vazao molar de destilado (coluna Distil 1);

Temperatura da alimentagdo do solvente (corrente Entrain);,

S A R o

Temperatura da alimentagdo do azeotropo (corrente Azeotrop);

Durante as simulagdes na analise, apenas uma das variaveis foi modificada,
enquanto as demais permaneciam constantes.
Simulou-se a coluna de destilagdo extrativa (coluna Distil 1), a partir dos dados

operacionais expostos nas Tabelas 2 e 3, onde os resultados encontram-se na Tabela 5.
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Tabela S - Resultados da simulacdo da coluna extrativa.

Corrente Azeotrop EG+H20-1 Entrain ETOH
Temperatura (°C) 40,0 153,2 80,0 78,3
Pressao 3,00 1,20 2,90 1,00
Vazao molar (Kmol/h) 100,00 83,653 68,653 85,000
Etanol 85,000 0,390 - 84,610
Vazao molar )
Agua 15,000 14,676 - 0,324
(Kmol/h)
EG - 68,586 68,653 0,067
Etanol 0,850 0,005 - 0,995
Fragao molar Agua 0,150 0,175 - 0,004
EG - 0,820 1,000 786 PPM

A partir destes resultados, pode-se estabelecer uma restri¢do quanto a condi¢ao de
composi¢do molar do etanol no topo da coluna (99,5%), tanto para a analise de sensibilidade
quanto para a otimizagdo, uma vez que o objetivo serd obter o mesmo grau de pureza de

etanol, com um menor consumo energético.

5.1.1. Variacao na razao de refluxo

A Figura 9 apresenta a influéncia da razao de refluxo (a razao entre a quantidade
de liquido retornada como refluxo e a quantidade retirada como destilado), tanto na fragdo
molar de etanol no destilado quanto na carga térmica do refervedor. Limitou-se a variagdo da
razdo de refluxo em 0,1 a 2,0 para valores minimos e maximos, respectivamente, com um
incremento de 0,1.

Observou-se que quanto maior a razao de refluxo, maior seria a carga térmica do
refervedor. Ja4 em relacdo a fracdo molar do etanol, a partir de um determinado valor, o

comportamento da curva torna praticamente constante.
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Razao de refluxo

Figura 9 - Efeito da razao de refluxo sobre a carga térmica do refervedor e fracio molar
de etanol.

Para a razdo de refluxo de 0,6 hd um aumento significativo de 5,3% na carga
térmica em relacdo a razdo de 0,5, para um aumento de apenas 0,1% na fracdo molar de
etanol. Logo o valor de 0,5 seria uma opg¢ao a razao de refluxo para a coluna extrativa.

Com uma razdo de refluxo de 0,5 ja pdde-se encontrar 99,5% molar de etanol no
destilado, com um menor consumo de energia em relacao aos valores maiores de razdo de
refluxo.

A partir do valor 1,2, nada justificaria aumentar a razao de refluxo, uma vez que
ha uma diminui¢do na fracdo molar do etanol. No topo da coluna, a pureza ja ¢ bastante alta,
de modo que, muito pouco se consegue aumentando a razao do refluxo. Se o aumento for
demasiado, pode acontecer exatamente o contrario, ou seja, redu¢do na pureza do produto de

topo.

5.1.2. Variac¢ao na vazao molar do solvente

A analise de sensibilidade tragada na Figura 10 mostra uma relagdo crescente
entre a vazao molar da alimentacdo do solvente (corrente Entrain) e o grau de pureza do
produto desejado, até um determinado valor, no qual torna-se constante tal relagdo.

A carga térmica do refervedor aumenta de acordo com o aumento da vazao desta
alimentagdo, uma vez que quanto mais solvente ¢ introduzido a coluna, o fluxo liquido
aumenta e assim o consumo de energia.
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Figura 10 - Efeito da vazao do solvente sobre a carga térmica do refervedor e fracao
molar de etanol.

Como pode ser visto na Figura 10, para valores de vazdes acima de 110 Kmol/h, a
composi¢ao molar de etanol no destilado torna-se praticamente constante.

A avaliacdo de influéncia da taxa de solvente (S/ F) em relacdo as demais
variaveis ¢ de fundamental importincia para o desempenho de uma coluna de destilacao
extrativa. Os resultados obtidos na analise da vazao de solvente sdo proporcionais a taxa de
solvente, uma vez que a vazdo da alimentacdo do aze6tropo permaneceu constante (100
Kmol/h).

Elevadas razdes de alimentagdo requerem maiores didmetros e altas taxas de troca
de energia tanto para a coluna extrativa quanto para a de recuperacdo de solvente,
contribuindo para altos custos de capital e custos operacionais. Portanto, ¢ importante se
determinar um valor 6timo de operagao.

O fato do solvente, o etileno glicol (3), apresentar ponto de ebulicdo (197,35 °C)
extremamente elevado, faz com que o aumento na vazdo deste componente, ndo cause a

contaminag¢do do produto de topo.
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5.1.3. Variacio na posicao do solvente e posicio de azeétropo

Para essa andlise de sensibilidade, a variagdo para posi¢cao de alimentacdo do
azebtropo (corrente Azeotrop) e posi¢cdo de entrada do solvente (corrente Entrain) foide 11 a
25 e 3 a 10, respectivamente.

A ferramenta Model Analysis Tools/Sensitivity do Aspen Plus™ executa a analise
a partir de uma varredura no par de variaveis de acordo com a ordem determinada das
variaveis manipuladas na ferramenta Model Analysis Tools/Sensitivity/Vary. Por exemplo, se
a primeira variavel inserida for a posi¢ao do azedtropo, esta ferramenta fixa esta variavel a
fim de varrer a posicao de solvente e vice-versa. Portanto as simulagdes sdo prosseguidas de
tal forma que uma das varidveis ¢ modificada, enquanto a outra permanece constante.

Foi estabelecido como ultimo prato para alimentagdo de solvente a ser analisado o
décimo, pois para manter a concentracdo do agente de separagdo elevada ao longo da maior
parte da coluna, ¢ necessario introduzi-lo sempre acima do estagio de entrada da alimentacao
do azedtropo.

Observando os graficos da Figura 11 e 12, verificou-se que, a partir do estagio 3,
aumentando o estagio de alimentagao do solvente ha uma diminuigdo tanto na fragao molar de
etanol no destilado, quanto na carga térmica do refervedor.

Deve-se levar em conta que hd um aumento na concentragdo de solvente no
destilado quando o estagio de entrada estiver perto da parte superior da coluna. Assim a
melhor posicao da alimentacdo para o solvente deve ser determinada quando a concentragao
de impureza estiver em um minimo. Porém no caso em estudo, embora a maior concentragao
do etileno glicol seja no prato 3, dentre as opgdes que chegam ao valor minimo de 99,5%
molar de etanol no destilado, ainda é um valor insignificante de 785 PPM.

Em relacao a posicao do azedtropo, observou-se que as curvas da fragdo molar de
etanol e carga térmica do refervedor apresentaram comportamentos similares. A partir do
estagio 12, ja se obtém 99,5% molar na composicao do alcool etilico no produto de destilagao
de etanol.

Diante do intervalo de variagdo determinado para o par de posigdes, a carga
térmica do refervedor teve somente uma variagdo de 3,56%, comprovando assim que a
sensibilidade das posicdes das alimentagdes sob o consumo energético numa coluna de

destilacao é minima.
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Figura 11 - Efeito da posicao da alimentacao do solvente e posicao de alimentacio do
azeotropo sobre a carga térmica do refervedor.
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Figura 12 - Efeito da posicao da alimentacao do solvente e posicao de alimentacio do
azeo6tropo sobre a fracao molar de etanol.
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5.1.4. Variacio na temperatura do azeétropo e do solvente

Nas Figuras 13 e 14 as variaveis sob andlises sdo a temperatura da alimentag¢do do
solvente e temperatura da alimentacdo do azedtropo. Utilizou-se uma escala de temperatura de
30°C a 90°C.

De acordo com o comportamento de ambas as variaveis em relacdo a carga térmica,
verificou-se que quanto maior forem as temperaturas das correntes de alimentacdo, menor
sera a carga térmica do refervedor.

Avaliando o efeito da condigdo térmica da alimentacdo do azedtropo na
separacao, notou-se que aumentando a temperatura dentro da escala determinada nao houve
nenhum efeito na composi¢cdo do alcool etilico no produto de destilagdo; em contrapartida,
observou-se uma diminuicao de 12,13% no consumo de energia. J4 em relagdo a temperatura
de alimentagao do solvente, obteve-se uma diminui¢ao de 9,4% na carga térmica e de 0,2% na
fracdo molar de etanol.

Com base na discussdo acima, concluiu-se que ¢ mais viavel pré-aquecer a
alimentagdo de azeotropo do que alimentar o solvente com uma temperatura elevada. Portanto
em trabalhos futuros seria interessante estabelecer esquemas de integragcdo de calor dentro do

processo, a fim ajustar a condi¢do térmica da alimentacao.
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Figura 13 - Efeito da temperatura da alimentacao do solvente e azeétropo sobre a carga
térmica do refervedor.
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Figura 14 - Efeito da temperatura da alimentacao do solvente e aze6tropo sobre a fracao
molar de etanol.

5.1.5. Variacao na vazao de destilado

A Figura 15 apresenta a influéncia da vazao molar de destilado, tanto na fragao
molar de etanol no destilado quanto na fra¢do recuperada de etanol no topo. Limitou-se a
varia¢do na vazdo molar de destilado em 20 a 100 Kmol/h para valores minimos e maximos,
respectivamente, com um incremento de 10 Kmol/h.

Nesta analise de sensibilidade além da fragdo molar de etanol, houve necessidade
em utilizar a fracdo recuperada de etanol no topo da coluna extrativa como restri¢ao, a fim de
justificar o valor inicial de 85 Kmol/h como vazao de destilado.

Observando a curva relacionada com a vazado de destilado em fungdo da fracao
molar de etanol, observou-se a grande sensibilidade que esta variavel tem sobre a composi¢ao
molar, a partir do ponto 85 Kmol/h.

A carga térmica do refervedor aumenta de acordo com o aumento da vazdo de
destilado, conforme mostra a Figura 16. Houve um aumento de 78,3% na carga térmica do
refervedor, quando comparou-se os valores determinados como minimo ¢ maximo para a

vazdo de destilado.
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Figura 15 - Efeito da vazio de destilado sobre a fracio recuperada e fracao molar de
etanol.
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Figura 16 - Efeito da vazao de destilado sobre a carga térmica do refervedor.
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5.1.6. Correlacao entre as variaveis analisadas

Fez-se uma comparagdo dos resultados obtidos com a andlise de sensibilidade na
razdo de refluxo, vazdo molar de solvente e posi¢cdo de alimentacdo do azedtropo, em relacao
ao aumento na carga térmica do refervedor, quando a especificagdo da fragao molar de etanol

aumentava de 0,995 4 0,998.

Tabela 6 - Comparacao das variaveis em relacio ao aumento na carga térmica.

Aumento na

‘ ‘ Varia¢do na variavel Varia¢do na fragao
Variavel manipulada ' carga
manipulada molar de etanol ‘
térmica (%)
Razdo de refluxo 0,4 0,003 20,92
Vazao de solvente
21,35 0,003 6,34
(Kmol/h)
Posi¢do do azeodtropo 4 0,003 0,30

Com base na Tabela 6, pode-se observar que a posi¢do da alimentagdo ¢ uma
varidvel bastante favoravel a ser manipulada, em relagdo a manipulagdo das demais, para
alcangar a composic¢ao do produto de destilacdo desejada sem uma diferenga alta no consumo
de energia.

Conseqiientemente, a razdo de refluxo deve ser operada no mais baixo valor
possivel e a vazdo de solvente e a posi¢ao do azedtropo podem ser manipuladas para alcangar
a composicdo do produto de destilacdo desejada sem uma diferenca alta no consumo de
energia.

De acordo com a discussdo acima, fez-se uma correlagdo (Figura 17) entre o
efeito da razdo de refluxo e a posi¢do do azeodtropo tanto na fracdo molar de etanol no
destilado da coluna extrativa, quanto na carga térmica do refervedor desta, a fim de
determinar um valor minimo para a razdo de refluxo, aumentando a posi¢do da alimentagdo
do azedtropo até chegar a um valor minimo limitado por 99,5% molar de etanol no topo.
Quanto menor for o valor da razdo de refluxo, maior € a posi¢ao necessaria da alimentagdao do

azebtropo para chegar a um determinado valor de fragdo molar.
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Observando a Figura 17, verificou-se que alimentando a mistura azeotrépica na
posi¢ao 19, pdde-se reduzir a razao de refluxo a um valor de 0,35, com uma carga térmica de

1643,157 KW, conforme mostra a Figura 18.
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Figura 17 - Efeito da posicao da alimentacdo do azedtropo e razao de refluxo sobre a
fracao molar de etanol.
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Figura 18 - Efeito da posicao da alimentacio do azeétropo sobre a carga térmica do
refervedor.
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A Figura 19 mostra o efeito da vazao do solvente e razao de refluxo sobre a fragao
molar de etanol. Pode-se encontrar uma razao de refluxo de 0,25 para uma vazao de solvente
de 120 Kmol/h, a fim de encontrar um valor limite de 99,5% molar de etanol no destilado da
coluna extrativa. Porém, este valor para a vazdo de solvente requer uma carga térmica
superior (1816,91 KW) a requerida no caso base (1781,53 KW), conforme mostra a Figura
20. Logo, somente a partir da razdo de refluxo de 0,3 € que satisfaz a restricdo estabelecida,

com a qual requer uma carga térmica de 1755,739 KW.
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Figura 19 - Efeito da vazido do solvente e razio de refluxo sobre a fracio molar de
etanol.
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Figura 20 - Efeito da vazao do solvente sobre a carga térmica do refervedor.

De acordo com os resultados obtidos correlacionando a razdo de refluxo com a
posi¢ao da alimentacdo azeotropica € com a vazdo de solvente, pdde-se encontrar uma

reducdo energética em relagdo ao caso base de 7,77% e 1,45%, respectivamente.
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5.2. Otimizacao

Conforme dito anteriormente, a otimizacdo através de analise de sensibilidade
executa simulagdes onde somente uma das varidveis analisadas ¢ modificada, enquanto as
demais permanecem constantes.

Neste trabalho, utilizou-se outra ferramenta de otimizag¢ao do Aspen Plus, a Model
Analysis Tools/Optimization, de forma que o ponto 6timo viavel fosse alcangado a partir da
manipulagdo das variaveis de decisdo, simultaneamente.

Deve-se enfatizar que nesta dissertacdo executou-se um procedimento sistematico
para obtencdo da condicdo Otima (projeto e processo) para colunas de destilagdo. A
otimizagdo alcangada com o procedimento proposto ¢ caracterizada pelo fato de ndo ser
necessaria a realizagao de diversas simulacoes, além de levar em consideracdo uma funcgao
objetivo e as restricdes impostas a0 processo.

Embora o nimero de trabalhos envolvendo otimiza¢do de colunas de destilagao
seja elevado, na pesquisa bibliografica realizada nao foi encontrada nenhuma publicagdo que
utilizasse este tipo de procedimento de otimizagdao. A maioria dos estudos encontrados na
literatura sobre otimizacdo em colunas de destilagcdo extrativa, utilizam um procedimento de
analise de sensibilidade onde correlacionam no maximo duas varidveis de decisdo, como

procedido no item 5.1.6 deste trabalho.

5.2.1. Coluna extrativa

Para otimizar a coluna de destilagdo extrativa foram manipuladas cinco variaveis,

tais quais:

1. Razdo de refluxo;

2. Vazdao molar de destilado;

3. Vazdo molar de solvente;

4. Posi¢des da alimentacao do azedtropo;
5. Posi¢ao da alimentacao do solvente.
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Definiu-se a funcao objetivo a ser minimizada, como sendo a carga térmica do
refervedor da coluna de destilagdo extrativa, bem como as restricdes impostas ao processo,

conforme mostra a Tabela 7.

Tabela 7 - Restricoes do processo convencional da coluna extrativa.

Variavel Restri¢ao
Fragdo molar de etanol no
> 0,995
topo
Fragao recuperada de etanol
> 0,995

no topo

Ao adicionar as posi¢des das alimentacdes como variaveis a serem manipuladas
na ferramenta Model Analysis Tools/Optimization/Vary, impossibilita-se a convergéncia da
simulacdo. Logo, fez-se uma andlise de sensibilidade a fim de determinar qual o par de
alimentagdes que resultaria em um menor consumo energético, obtendo o grau de pureza de
etanol no topo estabelecido. Variou-se de 11 a 25 ¢ 2 a 9 como posigdes para a alimentagao
do azedtropo e alimentacdo do solvente, respectivamente. Houve 22 pares de posigdes com 0s
quais ndo houve convergéncia na simulagdo. O grafico abaixo mostra o efeito da variacdo das

posicdes das alimentagdes diante a carga térmica.
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Figura 21 - Efeito das posicoes das alimentacdes sobre a carga térmica do refervedor.

Apos este procedimento, pdde-se encontrar os valores 6timos, conforme mostra a

Tabela 8, para as varidveis manipuladas, com as quais se obteve um resultado satisfatorio

quanto a convergéncia ao utilizar esta ferramenta de otimizagao.

Tabela 8 - Resumo da otimizacao das variaveis para a coluna de destilacao extrativa.

o ) Condigdes Condigdes
Variaveis manipuladas
pré-fixadas otimizadas
Razdo de refluxo 0,50 0,33
Vazao de solvente (Kmol/h) 68,653 67,340
Vazao de destilado (Kmol/h) 85,00 85,03
Posicao do azedtropo 12 23
Posicado do solvente 3 4

Com as variaveis otimizadas, houve uma reducdo de 9,00% na carga térmica do

refervedor da coluna de destilacdo extrativa, conforme mostra a Tabela 9. A TabelalO expde

os resultados da simulagdo da coluna extrativa otimizada.
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Tabela 9 - Cargas térmicas do refervedor.

Carga térmica (KW) Caso Base Valor otimizado Reducdo (%)

Distil 1 1781,53 1621,13 9,00%

Tabela 10 - Resultados da simulacido da coluna extrativa otimizada.

Corrente Azeotrop EG+H20-1 Entrain ETOH
Temperatura (°C) 40,0 152,7 80,0 78,3
Pressao 3,00 1,20 2,90 1,00
Vazao molar (Kmol/h) 100,00 82,306 67,340 85,034
Etanol 85,000 0,4000 - 84,600
Vazdo molar  Agua 15,000 14,582 - 0,418
(Kmol/h) Etileno
- 67,323 67,340 0,016
glicol
Etanol 0,850 0,005 - 0,995
3 Agua 0,150 0,177 - 0,005
Frac¢ao molar
Etileno
- 0,818 1,000 194 PPM
glicol

5.2.2. Coluna de recuperacao

Simulou-se a coluna de destilagdo de recuperagdo (coluna Distil 2), a partir dos
dados operacionais expostos na Tabela 3, onde os resultados encontram-se na Tabela 11. Os
valores de entrada para a corrente de alimentagdo da coluna de recuperacdo foram definidos a

partir da corrente de base da coluna extrativa otimizada (corrente EG+H20-1).
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Tabela 11 - Resultados da simulacao da coluna de recuperacio.

Corrente EG+H20-2 H20 EG
Temperatura (°C) 1529 84,1 185,5
Pressao (atm) 3,00 0,60 0,70
Vazao molar
(Kmol/h) 82,306 17,169 65,137
. Etanol 0,412 0,412 -
Vazao
molar Agua 14,568 14,564 0,004
(Kmol/h)
MEG 67,326 2,193 65,133
Etanol 0,005 0,024 -
Fragio 4 0,177 0,848 57 PPM
molar
MEG 0,818 0,128 1,000

A partir destes resultados, pode-se estabelecer restricdes para a otimizagao, uma
vez que o objetivo serd obter o mesmo produto, com a mesma condi¢do de composi¢ao molar

de etileno glicol na base e fragdo recuperada de 4dgua no topo da coluna, com um menor

consumo energético, conforme mostra a Tabela 12.

Tabela 12 - Restricoes do processo convencional da coluna de recuperacao.

Variavel Restri¢cao

Fragao molar de MEG na > 0.9999
base -

Fracdo recuperada de dgua > 0.9998
no topo —

Fez-se o procedimento de otimizacdo na coluna de recuperacao andlogo ao feito

na coluna extrativa. As variaveis manipuladas foram:

1. Razdo de refluxo;
2. Vazdo molar de destilado;
3. Posicao da alimentacgao.
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Apo6s este procedimento, pode-se encontrar os valores o0timos destas variaveis,
conforme mostra a Tabela 13. Houve uma reducao de 22,20 % na carga térmica do refervedor

da coluna de recuperagdo, conforme mostra a Tabela 14.

Tabela 13 - Resumo da otimizacio das variaveis para a coluna de recuperacao.

Variaveis Condicoes Condig¢des
manipuladas pré-fixadas otimizadas
Razdo de refluxo 0,75 0,10
Vazio de destilado
15,50 17,17
(Kmol/h)
Posigao de
_ 10 5
alimentacao

Tabela 14 - Cargas térmicas do refervedor.

Carga térmica (KW) Caso Base Valor otimizado Redugao (%)

Distil 2 415,03 322,96 22,20
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5.3. Resultado da simulacao e otimizacao do fluxograma completo

As condigdes operacionais e a configuracdo das colunas de destilagdo extrativa e de
recuperagdo foram estabelecidas de acordo com os resultados obtidos da otimizacdo nao
seqiiencial de cada coluna. As varidveis que ndo foram analisadas continuaram com o mesmo
valor fixado anteriormente, com base na literatura.

Aparentemente, simular e otimizar unidades individuais parece ser uma atividade
simples. Entretanto, quando inimeras unidades e correntes de processo estdo envolvidas,
otimizar um fluxograma de processo na maioria das vezes torna-se uma tarefa complexa. Por
este motivo, o procedimento de otimizagdo foi realizado em equipamentos individuais.
Contudo, ao substituir todas as varidveis oOtimas encontradas para as duas colunas, no
fluxograma completo, € ao comparar os resultados das cargas térmicas de ambas as colunas,
pdde-se garantir uma confiabilidade nos resultados encontrados com a otimizagdo nao

seqiiencial, com base nos erros percentuais minimos, conforme mostra a Tabela 15.

Tabela 15 - Carga térmica do refervedor em cada coluna.

_ Fluxograma ‘
Carga térmica (KW) Colunas isoladas Erro (%)
completo
QR; 1621,21 1621,13 0,005
QR; 321,97 322,96 0,31
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6. CONCLUSOES

A analise de sensibilidade realizada sobre as varidaveis da coluna de destilagcao
extrativa possibilitou avaliar a influéncia destas sobre o consumo de carga térmica da coluna
de destilagdo extrativa com o uso de etileno glicol e a composi¢do do destilado.

Com os valores 6timos determinados para as variaveis de processo do fluxograma
de obtengdo de etanol anidro através da destilagdao extrativa com o uso de etileno glicol como
solvente, houve uma reducdo no consumo energético de 11,53% com relagdo ao caso base
inicial.

Houve uma redugdo maior no consumo energético da coluna extrativa ao utilizar o
procedimento de otimizacao sugerido neste trabalho, em relacdo a redugdo deste consumo

correlacionando somente duas variaveis na analise de sensibilidade.
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7. SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

1. Avaliar o efeito da composicao de entrada do solvente com o intuito de responder se ¢
mais viavel usar um solvente menos puro, consumindo menos energia na coluna de
recuperagdo, ou um solvente mais puro, consumindo mais energia na coluna extrativa;

2. Estudar a possibilidade de integragdo energética tornando o processo energeticamente

mais eficiente;

3. Avaliar do ponto de vista dindmico todo o processo de desidratacao de etanol;
4. Propor um sistema de controle para o processo;
5. Estudo de solventes alternativos objetivando processos cujas correntes de produtos

apresentem uma menor toxicidade devido as restrigdes ambientais;

6. Avaliagao econdmica da configuracao otimizada.
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