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Anidro via Destila¢io Extrativa: Configuragbes Convencional e Termicamente Acoplada.
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RESUMO

O processo mais empregado na separaciao da mistura etanol/dgua € a destilagfio extrativa usando
etilenoglicol como solvente. A destilagdo extrativa € amplamente usada em processos quimicos,
embora seja responsdvel por significativas parcelas no consumo de energia de uma planta
quimica. Um bem projetado sistema de destilacio extrativa (design e ponto operacional 6timos)
ainda € um desafio na 4rea de sintese de processos. Essa lacuna €, parcialmente, devido aos
problemas numéricos que surgem a partir do elevado nimero de equagdes nio lineares e néo
convexas que representam o sistema de destilagio extrativa. Apesar da relevincia de algumas
abordagens, o problema ainda necessita de uma metodologia que conceda solugSes Gtimas
confidveis e rdpidas. Uma soluglo para contornar os obsticulos com os elevados consumos de
energia € o uso de técnicas avangadas de intensificagio de processos, como por exemplo, 0 uso
de acoplamento térmico em sequéncias convencionais de destilacio, Sequéncias de destilagao
termicamente acopladas sdo consideradas uma alternativa com potencial para reduzir elevados
consumos de energia e custos com capital de sequéncias convencionais de destilagio. Em ambas
as sequéncias, a presenca de varias correntes de reciclo dificulta a convergéncia da simulacio
destes processos. Neste trabalho, € apresentado um procedimento sistemético (baseado em um
novo parimetro, o teor de solvente na alimentacac do estigio de alimentagfio do solvente) que
permite que a simulagio de tais sequéncias seja realizada sem problemas de convergéncia. Além
disso, o procedimento realiza uma andlise de sensibilidade que permite enconmfrar 0 ponio
operacional 6timo de cada sequéncia. Usando o procedimento proposto, as sequéncias
convencional e termicamente acoplada foram comparadas. Considerando ¢ ponto operacional
otimo de cada sequéncia, a sequéncia termicamente acoplada consome menos energia. Mas, esta
sequéncia tem maior efeito remixing e, consequentemente, menor eficiéncia termodindmica. O
custo anual total de cada configuracao foi avaliado em termos de custo com utilidades & custo
com investimento. Do ponto de vista econdmico, a sequéncia termicamente acoplada a um
retificador lateral de destilacfio extrativa € mais atrativa que a sequéncia convencional.

Palavras-Chave: Destilacio Extrativa, Sequéncias Termicamente Acopladas, Otimizagao,
Consumo de Energia.
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ABSTRACT

The most popular process for the ethanol/water separation is extractive distillation using ethylene
glycol as solvent. Extractive distilation is used widely in a number of processes, but its high-
energy consumption is the major disadvantage. Designing economically optimal extractive
distillation sequence is still a challenge in the area of process synthesis. This is partially due to
the numerical problems arising from the large number of nonlinear equations and strong non-
convexities. Although there are some interesting and successful approaches, the problem stitl
requires suitable solution methodology.An innovative solution to overcome the drawback of
energy intensive extractive distillation process is using advanced process intensification, such as
thermally coupled distillation columns. Thermally coupled distillation sequences are considered
a valid alternative in order to reduce the energy demand and the capital cost of conventional
distillation sequences. In both cases, the presence of a large number recycle streams slows down
the simulation, making convergence difficult. In this work, we present a very straightforward
procedure (based on a new parameter, the solvent content in solvent feed stage of theextractive
column)that enables simulation of these systems in such a way that they can be simulated
without convergence problems. Besides that, the procedure makes a sensitivity analysis that
enable find the optimum global operation point of each sequence considered here. Using the
proposed procedure, the thermally coupled sequence is compared with the conventional
extractive sequence. The main operation parameters were calculated so that purity of ethanol was
specified. Considering the optimum operational point of each sequence, thermally coupled
sequence is less energy intensive. But, thermally coupled sequence has a higher remixing effect
and hence lower thermodynamic efficiency. The economics of the extractive distillation
configurations are evaluated in terms of capital investment and energy costs.The economics of
the two alternative processes show that the total annual cost of the thermally coupled extractive
distillation sequence is substantially smaller than that of the conventional extractive distillation
sequence.

Keywords: Extractive Distillation, Thermally Coupled Sequences, Optimization, Energy
Consumption.
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1.1. Contextualizacio

A destilaglio ¢ o processo de separagfio mais empregado nas inddstrias quimica e
petroquimica (DELGADO ef al., 2012; GIL et af., 2012; MODLA, 2013; LEI ¢ CHEN; 2013).
Esta importincia se deve a sua ampla capacidade em separar as mais diferentes misturas. Por
outro lado, as colunas de destilacfo s3o os maiores consumidores de energia de uma planta. O
Departamento de Energia dos Estados Unidos estima que hi mais de 40 mil colunas de
destilagiio na América do Norte que consomem aproximadamente 40% da energia total usada
para operar refinarias e plantas quimicas (DOE, 2001). Soave e Feliu (2002) afirmam que
processos de destilag@io sfio responsaveis por consumir 3% da energia total do planeta.

Além da desvantagem de apresentar alto consumo de energia, se a mistura apresentar
comportamento ndo ideal em relagfo ao equilibrio de fases, podera haver formagdo de azedtropo,
0 que impede a separagiio dos componentes através da destilagBo convencional. Neste caso, a
destilagfio exirativa e azeotropica sfio 0s processos mais utilizados para promover a separacio,
apesar do surgimento de outras tecnologias ao longo dos Gltimos anos, como a destilagéo
pressure swing, destilagio usando peneiras moleculares e destilagdo usando membranas porosas.
No entanto, a produgo em larga escala limita o emprego de tais tecnologias (LElI e CHEN;
2013).

Um dos casos de estudo mais considerados nas pesquisas envolvendo a separagio de
misturas azeotropicas ¢ a desidratagio do etanol, devido & sua importidncia industrial
(MARTINEZ ef al., 2011; BESSA ef al., 2012; GIL ef al., 2012; JEONG et al., 2012; KISS e
SUSZWALAK, 2012; MARQUEZ et al., 2013, ERRICO et al., 2013; FIGUEIREDO ef dl.,
2014;). Etanol € dgua formam azedtropo de minimo a 78°C e 1 atm, com uma composigo molar
de 89% de etanol.

Desde a publicagio do trabalho de Lynn e Hanson (1986), a destilagfio extrativa usando
etilenoglicol como solvente € a tecnologia mais eficiente do ponto de vista econdmico para
obtengio de etanol anidro. Recentemente, pesquisas tém sugerido o uso do glicerol como
solvente (HERREROS et al., 2011; GIL et al., 2012; FRANCO et al., 2013) pois a “guebra” do
azedtropo etanol/igua ¢ realizada com mais facilidade; no entanto, o glicerol ¢ um solvente que
apresenta ponto de ebuliciio extremamente alto (290°C), indicando o uso de colunas operando a

vacuo (maior investimento de capital, incluindo custo com refrigeracio para resfriamento da
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cortente de topo da coluna de recuperacfio). Desta forma, a destilagiio extrativa usando
etilenoglicol como solvente ainda € o processo mais utilizado para promover a separaciio
etanol/agna (MEIRELLES, 1992; BRITO e MACIEL 1995; DIAS ef al., 2008; BASTIDAS ef
al., 2010; KISS e SUSZWALAK, 2012; ERRICO e RONG, 2012,0JEDA ef al., 2013).

Na destilagiio extrativa, um terceiro componente com ahlo ponto de ebuligdo
(normalmente chamado de solvente} deve ser adicionado & mistura para alterar o equilibrio
liquido-vapor, modificando de forma diferente o coeficiente de atividade de cada um dos
componentes que formam a mistura inicial. O sistema convencional de destilacho extrativa
consiste de duas colunas de destilagfio: a coluna extrativa, que tem a fungio de “quebrar” o
azedtropo através da adigiio do solvente; e a coluna de recuperagfio que tem como fungfio a
obteng#o do solvente para ser reciclado para a coluna extrativa.

Um bem projetado sistema de destilagfo extrativa consiste essencialmente de duas
etapas: 1} a escolha de um solvente; 2) a busca pelo design e condigles operacionais mais
apropriadas (UTAIWAN ez al., 2008; FIGUEIREDO et al., 2011). As duas etapas estfo
intrinsicamente relacionadas com o objetivo do processo da destilagfio extrativa: obter produtos
dentro da especificagio ¢ com menor custo do ponto de vista econdmico {investimento e
utilidades). Mesmo com a primeira etapa executada, a segunda ndo compreende uma tarefa facil.
A inclusfo da alimentagéo de solvente adiciona mais graus de liberdade na busca pelo cenario
otimo: além das tradicionais varidveis de decisfio (ou manipuladas) de uma coluna de destilagiio
convencional {razfio de refluxo, ndmero de estdgios, localizacfio e vazdo da alimentagio da
mistara), a localizagdo e a vazfo da alimentaglo de solvente também devem ser incluidas na
formulagiio do problema (BRUGGERMANN ¢ MARQUARDT, 2004; UTAIWAN et dl.,
201 LUYBEN, 2013). O sistema de equacgfes que representam uma coluna de destilaglio € ndo
linear e, no caso da destilagiio extrativa, a busca pelo design e ponto de operaciio dtimo consiste
em resolver um sistemas com propriedades nfo-convexas e ndo-monotinicas, ou seja, 0 sistema
apresenta varios otimos locais {DUENAS et ai., 2011).

Neste sentido, diversas estratégias t&m sido propostas para encontrar o cendrio ideal do
processo de destilagio extrativa (BLACK e DITSLER, 1972; LYNN ¢ HANSON, 1986;
MEIRELLES, 1992; BRUGGERMANN ¢ MARQUARDT, 2004; GlLef al., 2008; UTAIWAN
et al., 2008; FARKAS e al., 2008; EMHAMED, 2008; KOSSACK et al., 2008; BRAVO er df.,
2010; BRAVO et al., 2010; UTAIWAN, 2011; FIGUEIREDOQ e al., 2011; DUENAS ef al,
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2011; LASTARI ef al., 2012; BESSA ef ol., 2012; SHIRSAT er of., 2013; OJEDA, et al., 2013).
Estas estratégias incluem © uso de simuladores, regras heuristicas, andlise de sensibilidade,
técnicas de otimizaglo, métodos graficos, planejamento fatorial e, mais recentemente, métodos
estocasticos.

Uma das estratégias mais difundidas na busca pelo design Otimo de um sistema de
destilacdo extrativa consiste em usar a técnica de otimizagio Programacic Nio Linear Inteira
Mista (MINLP). No entanto, o método tem propriedades de convergéneia local (resultando em
Stimos locais), apresenta problemas de convergéneia numérica, necessita de boas estimativas
iniciais e requer elevado esforgo computacional. O fato de o método possuir convergéncia local
dificulta ainda mais a busca pelo ponto 6timo, pois o espago das possiveis solugles de um
sistema de destilacio extrativa € consideravelmente alto (BRAVO ef al, 2010; OJEDA et al,
2013).

Recentemente, um trabalho publicado por Figueirédo er al. (2014) incluiu um novo
par@metro na andlise, o teor de etilenoglicol na regifo extrativa; mais especificamente, no prato
de alimentacdo do solvente. O uso deste parimetro permitiu encontrar ¢ intervalo das solucdes
possiveis que necessariamente ird contemplar o ponto 6timo global de operagfio. Embora nfo
tenham considerado a coluna de recuperacfio ¢ o reciclo de solvente no estudo, a andlise de
sensibilidade neste parfmetro representa uma alternativa na busca pelo 6timo global (design e
condicdo operacional) de sistemas de destilagSes extrativas.

Ainda no sentido de mitigar o elevado consumo de energia em destilagdes, a concepeiio
de novas sequéncias de destilagio tem sido motive de investigagfo por parte de varios
pesquisadores (TRIANTAFYLLOU e SMITH, 1993;HERNANDEZ e JIMENEZ, 1996;
AGRAWAL e FIDKOWSKI, 1998; CABALLERO ¢ GROSSMANN, 2004; HALVORSEN e
SKOGESTAD, 2004; RAMIREZ e JIMENEZ, 2004; HERNANDEZet al., 2006; KIM, 2006;
CORONA ef al., 2010; ERRICO e RONG, 2012; KISS E SUSZWALAK, 2012; NAVARRO et
al. 2012; ERRICO ef al., 2013; MARQUEZ ef al., 2013; OJEDA et al., 2013; SHIRSAT et al,
2013). Uma das propostas mais estudadas € o uso de sequéncias termicamente acopladas, as
guais sfo obtidas através da interconexdo de correntes de processo (uma na fase vapor ¢ a outra
na fase liquida) entre duas colunas. Cada interconexfo substitui um condensador ou um

refervedor de uma das colunas, o que pode resultar até 30% de economia no consumo de energia.
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De acordo com a literatura consultada, uma das vantagens do uso de acoplamentos
térmicos € o aumento da eficiéneia termodindmica, em relagfo as sequéncias convencionais da
destilagdo. Vdérios estudos indicam que a baixa eficiéncia de sequéncias convencionais de
destilagiio € causada pelo efeito remixing, (uma “diluicBio” do componente com volatilidade
intermediaria no componente mais pesado) uma fonte direta de irreversibilidade que esta
presenie na separacdo de misturas com mais de dois componentes. O uso de sequéncias
termicamente acopladas reduz (ou elimina) este efeito, aumentando a eficiéncia termodindmica
(TRIANTAFYLLOU e SMITH, 1992; DUNNEBIER E PANTELIDES, 1999; HERNANDEZ ¢
JIMENEZ, 1999; HERNANDEZ ef al., 2003; DWIVEDIet al., 2013). Por outro lado, alguns
trabalhos indicam que apesar da reducfo do consumo energético, a eficiéncia termodindmica de
sequéncias de destilagiio termicamente acopladas € penalizada em relacfo as sequéncias
convencionais (FINN, 1996; AGRAWAL e FIDKOWSKI, 1998). Portanto, ainda ha
divergéneias no que diz respeito A eficiéneia termodindmica das sequéncias que fazem uso de
acoplamentos térmicos. Além disso, os estudos que relacionam o efeito remixing com eficiéncia
termodindmica ainda s#o incipientes (LING ef al., 2011; MENDEZ et al., 201 3).

A maior parte dos trabalhos publicados usando o conceito de acoplamento térmico
envolve a separagio de misturas ternérias de hidrocarbonetos, as quais apresentam
comportamento proximo da idealidade. Nos Gltimos anos, este conceito tem sido aplicado com
sucesso em destilagBes reativas (MERNANDEZ et al, 2009; MANRIQUE et al., 2011;
DELGADO et al., 2012), em misturas abrangendo guatro ou mais componenies (CABALLERO
e GROSSMANN, 2004; CARDENAS e al, 2005; NAVARRO er of., 2012; DWIVEDIer al.,
2013), e mais recentemente, em misturas azeotropicas.

O primeiro trabalho a propor uma sequéncia de destilagfio extrativa termicamente
acoplada foi o de Guerra er al. (2008). Os autores usaram um procedimento de otimizagfo
heuristico, com objetivo de comparar, do ponto de vista de econémico, do consumo de energia €
da eficiéneia termodindmica, as configuragbes convencional e termicamente acoplada da
destilagdo extrativa., De acordo com os autores, foram alcangadas reducdes no consumo de
energia e no custo anual total de até 30%, quando comparada & configuracio convencional, além
de melthorias na eficiéncia termodinimica.

Apds o trabalho de Guerra er /. (2008), o numero de trabalhos relacionados ao conceito

de acoplamento térmico em destilag8o extrativa ainda ¢ limitado (WANG er «f., 2010; ERRICO
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¢ RONG, 2012; KISS e SUSZWALAK , 2012; MODLA, 2013). Em se wratando da configuragiio
termicamente acoplada a um retificador lateral, os estudos sfo ainda mals escassos
(HERNANDEZ, 2008; DUENAS er g/, 2011; LONG e LEE, 2012).

1.2. Objetivos e Organizaciio da Tese

A dificuldade em se obter a condigo operacional Otima de um processo de destilagio
extrativa € o ponto de partida inicial deste trabalho. A inclusfo do teor de solvente como novo
pardmetro de andlise indica avangos nesta linha de pesquisa e, neste sentido, um procedimento de
analise baseado no teor de solvente foi desenvolvido para o sistema convencional da destilagdo
extrativa (incluindo coluna de recuperagéo e reciclo de solvente).

Emboradiversos trabalhos consultados mostrem vantagens das sequéncias termicamente
acopladas em relagdio as sequéncias convencionais, o fato da separagio de misturas azeotropicas
apresentarem comportamento ndo trivial requer cuidado na escolha da methor configuragio. As
incertezas no uso de acoplamentos térmicos em destilagBes extrativas resultam na auséncia de
implementacdes industriais até o presente momento, o que motiva o aprofundamento nos estudos
sobre estas configuragdes, Desta forma, o procedimento de andlise desenvolvido foi estendido
para a configuracio termicamente acoplada a um retificador lateral da destilagfio extrativa.

Este trabatho de tese tem como objetivo geral comparar as configuragdes convencional e
acoplada a um retificador lateral do processo da destilagiio extrativa. Esta comparagfo é realizada
sempre em relagiio ao teor de solvente e considerando varios aspectos, que representam os
objetivos especificos do trabatho: 1) Comparar o comportamento qualitativo e quantitativo das
principais varidveis de decisiio (razfio de refluxo, vazio de solvente, carga térmica dos
referevedores); 2) Comparar a eficiéncia termodinidmica de cada sequéncia estudada, levando em
consideragfio o efeito remixing; 3) Comparar o custo anual total (investimento e utilidades} de
cada sequéncia. Devido & sua importdncia industrial, o estudo de caso considerado foi a
desidratagdo do etanol.

No Capitulo 2, uma revisio bibliogrifica sobre os principais aspectos tratados neste
trabalho de tese sdo delineados, o que inclui as estratégias na busca pelo cendrio Stimo de
processos de destilagfio extrativa e o uso de acoplamentos térmicos em sequéncias de destilagio.

Os trabalhos mais relevantes incluindo o estudo do efeito remixing ¢ eficiéncia termodinidmica




também serdo discutidos. Ao final do capitulo, sdo apresentados os métodos mais utilizados para
calcular o custo anual total.

No Capitulo 3 sdo apresentadas a modelagem matematica de colunas de destilagiio, a
termodinamica do equilibrio de fases e os métodos numéricos usados.

No Capitulo 4 o procedimento de analise € desenvolvido para cada uma das sequéncias
avaliadas. Os detalhes envolvidos nas simulagdes sio explicitados e os calculos da eficiéncia
termodindmica e do custo anual total das duas sequéncias apresentados.

O Capitulo 5 apresenta os principais resultados obtidos a partir do uso do procedimento
desenvolvido, onde as discussdes, interpretagdes e andlises sfo delineadas. Uma andlise
individual das principais varidveis de decisdo ¢ efetuada para cada sequéncia. As duas
configuracdes séo comparadas do ponto de vista do consumo de energia, do efeito remixing, da
eficiéncia termodinimica e do custo anual total. O objetivo desse capitulo € confrontar de forma

rigorosa o desempenho de cada configuragio.

1.3. Contribuicdes

As contribui¢fes dessa tese de doutorado sfo no sentido de methorar a busca pela
condigdo operacional 6tima de processos de destilagdo extrativa: configuragdes convencional e
termicamente acopladas. Os pontos principais do trabalho sfo: i) o desenvolvimento de um
procedimento para andlise de processos de destilagio extrativa e, ii) a comparagfo rigorosa das
configuragBes convencional e termicamente acoplada.

Usando analise de sensibilidade, o uso do procedimento permitiu encontrar ¢ 6timo
global do processo completo (configuragbes convencional e termicamente acoplada), sem
necessidade de usar métodos graficos (que geralmente apresentam resultados qualitativos) ou
técnicas de otimizac#o (que normalmente apresentam problemas de convergéncia), o que incluin
responder as questoes:

a) Qual o minimo custo anual total (TAC)?

b) Qual o minimo consumo especifico de energia (SEC)?
¢) Qual vazfio de solvente para a minima TAC?

d) Qual a razéo de refluxo para a minima TAC?

e) Qual vaziio minima de solvente para a separagio?
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f) Qual a minima razéo de refluxo para a separagiio?

A partir da localizagiio do &timo global, foi possivel realizar uma comparagéio rigorosa
entre as configuragfes convencional e termicamente acopladas. Essa comparagdio inchiiu o
consumo energético, a eficiéncia termodindmica e a relaglo entre o efeito remixing e a eficiéneia

termodingmica.




Capitulo 2

Revisao da Literatura
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2.1 Destilacio Extrativa

A destilagio extrativa é um processo usado para “quebrar” o azebtropo formado com
misturas que apresentam comportamento ndo ideal em relacfio as fase liquida (principalmente) e
vapor. Neste caso,um terceiro componente é adicionado para modificar os coeficientes de
atividade de cada espécie, o que altera a volatilidade relativa entre os componentes presentes na
mistura, de modo que ¢ possivel obter produtos praticamente puros. E importante frisar que néo
deve haver formagio de novo azedtropo e nem de segunda fase liquida, como ocorre na
destilagio azeotropica (BLACK e DITSLER, 1972; LEE e PAHL, 1985; GRASS], 1992;
KNAPP ¢ DOHERTY, 1994; LE! er al, 2003; LANGSTON et al., 2003; GIL ef al., 2008; GIL
et ai., 2012).

O terceiro componente {normalmente chamado de solvente) ¢ uma substédncia com alto
ponto de ebulicfio, que deve ser adicionado proximo ao topo da coluna para garantir a sua
presenca em toda a extensio do equipamento. Com a adigio do solvente, a coluna passa a ter trés
segdes (retificacdo, extragfo e exaustio) como mostra o fluxograma da Figura 2.1 (GRASSI,
1992; KNAPP ¢ DOHERTY, 1994; BRUGGERMANN ¢ MARQUARDT, 2004; LEI e al.,
2004; FIGUEIREDO et al., 2011; HERREROS et al., 2011; UTAIWAN et al., 2011; LASTARI
etal., 2012).

Figura 2.1Fluxograma de uma coluna de destilagiio extrativa.




20

Uma das maiores aplicagbes do processo de destilagfo extrativa € a produgiio do etanol
anidro (FIGUEIREDO et al., 2014; QJEDA et al., 2013, MARQUEZ et al., 2013; ERRICO et
al., 2013; KISS e SUSZWALAK, 2012), cuja dificuldade se deve 2 existéneia de um azedtropo
de minimo na mistura etanol/agua em concentragiio molar de 89% de etanol, 4 1 atm. A Figura
2.2mostra a influéneia do solvente na eliminacfio do azedtropo, resultando na alteragfo da curva

de equilibrio liquido-vapor.

Figura 2.2 Equilibrio liquido-vapor de um sistema etanol-dgua-solvents,
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Varios solventes t8m sido empregados para produzir etanol anidro; entretanto, 0s mais
utilizados sdio oetilenoglicole o glicerol. A destilagiio extrativa utilizandoetilenoglicol como
solvente mostra-se a mais economicamente viavel para utilizagiio em larga-escala, pelo fato do
etilenoglicol possuir ponto de ebuligiio menor que o glicerol (MEIRELLES, 1992; DIAS ef al.,
2009; GIL et al., 2012; KISS e SUSZWALAK, 2012; ERRICO et al., 2013; OJEDA et al., 2013;
MARQUEZ et al., 2013, FIGUEIREDO et al., 2014).

A configuragfiode um processo completo da destilag@io extrativa para obtengfio do etanol
anidro contémtrés colunas, como mostra a Figura 2.3 (MARTINEZ ez al., 2011; ERRICO e
RONG, 2012; ERRICO et al., 2013; MARQUEZ et al., 2013; OJEDA et al., 2013; SHIRSAT et
al., 2013). A primeira colunaé a colunapré-concentradora com a finalidade de retirara maior
parteda 4gua naalimentagdo {(destilagdo simples). Oproduto de topo da coluna pré-concentradora

{préximo do ponto azeotrépico da mistura etanol/agua)é alimentado emuma coluna de destilagio
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extrativa, cujo solvente também deve ser simulianeamente adicionado.A presenga do
solventealteraa volatilidade relativaentreetanol edgua, direcionando o etanol para o topo da
colunae a mistura agua/solvente para a base.Oproduto de base da coluna extrativa é enviado para
acoluna de recuperagdo, onde a dguapura € obtida no destilado e solventepuro na base da coluna.

A corrente de base € reciclada de volta para a colunade destilagdo extrativapara uso continuo.

Figura 2.38equéncia completa do processo de destilagiio para obtengdio do etanol anidro

Do ponto de vista energético, o “gargalo” de todo processo para obtengfio de etanol
anidro é a coluna de destilacio extrativa, que requer elevada quantidades de energia para
“quebrar” o azedtropo (entre 50 ¢ 80% da energia envolvida no processo completo), o que
justifica a necessidade de aperfeigoar este processo para minimizar o seu consumo de energia
(LEE e PAHL, 1985; RAVAGNANI et al., 2010; KISS e SUSZWALAK, 2012; ERRICO ef al,,
2013; OJEDA et al., 2013).

Em geral, para minimizar o consumo de energia de uma coluna de destilag8o é necessario
encontrar o seudesign e ponto de operacfo 6timos, o que pode compreender vérias etapas: a
otimizagéio da pressfo da coluna, da temperatura das alimentagdes, da razdo de refluxo, nimero
de estagios e a localizacfo e vazfio da alimentagio da mistura a ser separada. A inclusio do
solventeacrescenta mais graus de liberdade ao modelo matemético do processo: além das
varidveis citadas, também devem ser consideradas a vazdo e a localizacdo da alimentagdo do
solvente (GRASSI, 1992; GIL et al., 2008; LUYBEN, 2613). Portanto, o design e a otimizagic

de uma coluna de destilagfio extrativa apresentam maior dificuldade quando comparada a uma
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coluna de destilagBo simples (KNIGHT ¢ DOHERTY, 1986; BRUGGERMANN e
MARQUARDT, 2004).

Se a coluna de recuperagio e o reciclo de solvente forem incluidos na formulagio do
problema, o desafio € ainda maior: economia na coluna extrativa pode resultar em elevados
consumos de energia na coluna de recuperagfio (LASTARI et af., 2012; LUYBEN, 2013).
Assim, 0 cenario Otimo de wma coluna extrativa isolada pode ser diferente quando o processo
completo € considerado.

Qutra forma de contornar os obstaculos envolvendo elevados consumos de energia
consiste em modificar o layouwr de sequéncias convencionais de destilagfio, como € o caso da
integracdo de processos e o uso de acoplamentos térmicos. A integragiio energética de processos
consiste basicamente em trocar energia entre correntes de processo (quentes e frias), o que reduz
o fornecimento global de energia.

No entanto, questdes operacionais podem inviabilizar a integragio de um processo, por
exemplo, a ocorréneia de fouling (entupimento) no refervedor ou a limitag8o de fluxos de calora
jusante do processo. Em tais casos, o processo deve ser operado de forma nfo integrada, e
oportunidades para reduzir ¢ consumo de energia surgem a partir de modificagSes nas
configuragdes convencionais de sequéncias de destilagiio. Neste contexto, o uso de acoplamentos
térmicos em sequéncias de destilagio tem atraido cada vez mais a atengfio dos pesquisadores
para atenuar os elevados consumos de energia em processos de destilagfio. Segundo a literatura,
redugdes de até 30% sfo alcangadas quando acoplamentos térmicos s8o realizados em sequéncias
convencionais de destilagio (BRAVQer al., 2010; HALVORSEN e SKOGESTAD, 2011, KISS
e SUZWALAK, 2012; BESSA ez al., 2012; MARQUEZ et al., 2013).

E importante mencionar que, embora a énfase deste trabalhc seja para a destilagfio
extrativa, outras tecnologias para “quebrar” azedtropos tém sido propostas ao longo dos Gltimos
anos. Entre as mais investigadas estfio a destilagfio azeotrdpica, destilagfio com membranas,
destilagdo com peneiras moleculares ¢ destilago presswre swing (LEI, LI ¢ CHEN, 2003;
KAMINSKI et al., 2008; KISS e SUSZWALAK, 2012; LEI e CHEN, 2013; OJEDA et al.,
2013).

Entretanto, conforme citado anteriormente, a destilagio extrativa com etilenoglicol ¢ a

mais adequada para produzir etanol anidro em larga escala. Os topicos 2.2 € 2.3 apresentam os
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trabalhos mais relevantes envolvendo as estratégias usadas na busca pelo cenario ideal de um

processo de destilagfio extrativa e o uso de acoplamentos térmicos em sequéncias de destilagfio.
2.2 Procedimentos de Analise de uma Destilacio Extrativa

Na busca pelo design e ponto de operagiio 6timo de um processo de destilagfio extrativa,
o engenheiro deve ter em mente que o objetivo ¢ alcangar produtos dentre da especificagio de
pureza, consumindo a menor quantidade de energia possivel. Nesse sentido, as varidveis (de
decisfio) que mais influenciam nesse objetivo devem ser definidas. Em geral, essas varidveis sio:
razdo de refluxo (R), vazio de solvente (5), niimero de estdgios da coluna ¢ localizagio dos
estagios de alimentagfio do azeStropo e do solvente (FIGUEIREDO ef al., 2011). Quando a
coluna de recuperagfio é levada em consideragio, o nimero de varidveis a ser considerada ¢
ainda maior. Portanto, determinar o design ¢ ponto de operagio Stimos de um processo completo
da destilagfio extrativa ndo consiste em uma tarefa simples, pois o espago das possiveis solugdes
¢ amplo. Além disso, o sistema de equagles que representa o sistema de destilagio extrativa
possui varias caracteristicas que dificultam ainda mais a tarefa: é nio linear, possui varidveis
discretas ¢ continuas, nfio possui convexidade e € nfo-monotdnico (FARKAS er al., 2008;
BRAVO et al., 2010; DUENAS ef al., 2011; OJEDA et al., 2013).

Para contornar os obstaculos envolvidos na busca pelo design e ponto de operagdo
Otimos, varias metodologias t8m sido propostas nos Gltimos anos. Estas metodologias podem
incluir o uso de simuladores, métodos graficos, andlise de sensibilidade, técnicas de otimizagdo,
plangjamento experimental, métodos heuristicos e métodos estocisticos (BLACK e DITSLER,
1972; LYNN e HANSON, 1986; MEIRELLES, 1992; BRUGGERMANN ¢ MARQUARDT,
2004; Gller al., 2008; UTAIWAN ef al., 2008; FARKAS ef al., 2008; EMHAMED, 2008;
KOSSACK er al, 2008; BRAVO er ql, 2010; BRAVO ¢ al, 2010; UTAIWAN, 2011;
FIGUEIREDO et al., 2011; DUENAS et al., 2011; LASTARI et al., 2012; BESSA ef al., 2012;
SHIRSAT et d., 2013; OJEDA, er al., 2013;).

A Programacio Ndo Linear Inteira Mista (MINLP) tem sido largamente usada como
técnica de otimizag8o emsistemas de destilaclio extrativa (EMHAMED er af, 2008; FARKAS ef
al, 2008; KOSSACK er al; 2008; HERREROS er al, 2011). Esta técnica de otimizagio

decompde o problema em duas sub-otimizacdes: primeiramente, a otimizacfio das varidveis
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discretas (nitmero de estigios e localizagdo das alimentagOes) ¢ realizada; apos ¢ design 6timo
encontrado ser fixade,procede-se com a segunda sub-otimizag#o, que consiste em otimizar as
varidveis continuas usando técnicas de otimizagdo para problemas nfo lineares (NLP).
Entretanto, diversos problemas tém sido encontrados com o uso do MINLP: exige boa estimativa
inicial, considera apenas uma dnica funglo objetivo, apresenta problemas graves de
convergéneia numérica, é computacionalmente intensivo e possui convergéncia local (BRAVO
et al., 2010; DUENAS et al., 2011; OJEDA et af., 2013).

Qutra técnica de otimizagfio usada para resolver problemas de processos de destilagfio
extrativa é a Programagiio Sequencial Quadratica (SQP) (FIGUEIREDO e al., 2011; KISS e
SUSZWALAK, 2012), que apresenta uma solida base matemdtica, além de bom desempenho
computacional, e tem-se mostrado como um dos mais eficientes para resolver problemas de
otimizagdo fortemente nfo lineares com restricBo. No entanto, também ¢é uma técnica de
convergéncia local, além disso, nfio é possivel captar as propriedades das varidveis discretas e
continuas que um problema de destilagiio extrativa possui. Desta forma, normalmente, os
pesquisadores recorrem a andlises de sensibilidade para otimizar as variaveis discretas.

O uso de softwares comerciais, tais como Aspen Plus® e Hysys, tem sido uma alternativa
cada vez mais frequente na busca por cendrios 6timos de processos de destilagio extrativa. Além
de simular processos, estes softwares possuem ferramentas que permitem realizar andlise de
sensibilidade(UTAIWAN er al., 2011; GIL et al., 2012; LASTARI et f., 2012; LI e BAI, 2012).

Virios pesquisadores tém proposto métodosgrificos (Pedersen e Gani, 2004;
Burggermann e Marquardt, 2004) para determinar a estimativa inicial para ser utilizada em
técnicas mais rigorosas, como & o caso do MINLP. O mais difundido é o proposto por
Bruggermann e Marquardt (2004) que propuseram um método grafico baseado na anélise ndo
linear dos mapas pinch e na extensdo do Rectification Body Method (RBM) para a determinagéo
da quantidade minima necessdria de energia. Como resultado, os autores encontraram a vazio
minima de solvente ¢ a razdo de refluxo correspondente. O RBM originalmente é um método
desenvolvido para destilagho convencional, que permite encontrar a razo de refluxo minima e o
minimo custo de energia, além de testar a viabilidade da separagio desejada. Como o método €
gréfico, nfio hd garantia de preciso. Além disso, quando o nimero de componentes da mistura é
maior que quatro, a visualizagfio grafica torna-se dificil e/ou invidvel, Adicionalmente, o célculo

dos pontos pinch é computacionalmente intensivo.
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O uso de métodos estocasticos tem progredido nas aplicagBes em processos de destilagfio
extrativa (RAMANATHAN e¢f al., 2001; BRAVO e al., 2010; DUENAS ef al, 2011; RUIZ et
al., 2011; MODLA, 2013; OJEDA et al., 2013). Métodos de busca estocdstica sdo algoritmos de
otimizagio que incorporam elementos probabilisticos para diversificar e intensificar o espago de
busca das varidveis de decisio, Além disso, a aleatoriedade pode fornecer o impeto necessario
para que a soluc@io mova-se para longe de um dtimo local e alcance o 6timo global. No entanto,
ndio hé garantia de que o Stimo global seja encontrado. Além disso, métodos estocasticos sfo
computacionalmente intensivos, o que dificulta o uso destes métodos na indistria.

N&o menos importante, os métodos heuristicos também s30 usados na busca pelo cenario
6timo de processos de destilagio extrativa (MARTINEZ et al., 2011; LUYBEN, 2013). Estes
métodos baseiam-se no julgamento de engenharia e experiéneia do engenheiro/pesquisador.
Inevitavelmente, o uso de “tentativa e erro” é comum nesses métodos.

Independente da metodologia utilizada, a formulacio do problema tem impacto direto em
sua resolugfio. Por exemplo, se o design estiver fixo e o solvente definido, as estratégias mais
usadas consistem basicamente em: 1) Fixar § e considerar R a varidvel de decisdo (ou
manipulada); 2) Fixar R e considerar S a varidvel de decisfio (ou manipulada); 3) Fixar as
composigdes de topo ¢ base ¢ considerar S e R como varidveis de decisfio. As opgles 1) e 2)
poderiam resultar em produtos fora da especificagfo de pureza. Além disso, essas duas opgdes
geram um ndmero muito grande de resultados para serem analisados, dificultande conclusdes
mais precisas.

Recentemente, Figueirédo ef al. {2014) apresentaram uma procedimentosistematico para
encontrar o design e ponto 6timo de operagio de uma coluna de destilagdo extrativa., Este
procedimento considera a opgio (3), que gera menos resultados, possibilitando conclusdes mais
precisas e com a garantia de que os produtos de topo e base estarfio sempre especificados.Os
autores se utilizaram do fato de que qualquer coluna de destilagfio extrativa possui um teor de
solvente praticamente constante ao Jongo da regifio extrativa, e consideraram este teor como
umparémetro auxiliar para garantir solugfio tinica para a coluna de destilagfo extrativa. Segundo
o3 autores, os problemas de convergéneia numérica desapareceram. Além disso, uma andlise de
sensibilidade usando esse pardmetro permite encontrar o ponto Otimo. A metodologia foi

aplicada apenas para a coluna extrativa e, conforme citado anteriormente, um processo de
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destilagdo extrativa com bom desempenho (pureza e energia) depende tanto da coluna extrativa,

quanto da coluna de recuperagio (LASTARI er o/, 2012; LUYBEN, 2013).

2.3 Acoplamento Térmico de Colunas de Destilagiio

O uso de diferentes configuragdes de colunas de destilagfio pode resultarem reduces
substanciaisno consumo de energia em comparagio as configuragbes convencionais de
destilago. Em particular, os sistemas de destilagio termicamente acoplados tém recebido uma
atencdo especial dos pesquisadores, pois se mostraram eficientes na redugdo do consumo de
energia (alcangando até 30%). Além disso, a economia no consumo de energia ird provocar a
redugfio no didmetro de colunas de destilagfio, pois a necessidade de menor energia implica em
baixas vazdes de refluxo, ou seja, reducgdo do vazfes de liquido ¢ vapor (AGRAWAL, 1996;
DUNNEBIER ¢ PANTELIDES, 1999; HERNANDEZ et al, 2002; CABALLERO E
GROSSMANN, 2004; BRAVO et ai., 2010; CORONA et al., 2010; MANRIQUE et al., 2011;
DELGADO ef al., 2012; KISS e SUSZWALAK, 2012; MODLA ef al, 2013; DWIVEDIet dl.,
2013).

Em 1949, Wrigth patenteou a primeira sequéncia de destilagio termicamente acoplada
conhecida como coluna de parede dividida (dividing wall column, DWC). No entanto, nédo foram
relatadas implementagBes praticas, provavelmente por causa do baixo prego do barril de petroleo
naquela época. Em 1965, Petlyuk publicou um estudo termodindmico completo sobre uma
configuragdo termicamente acoplada (coluna de Petlyuk) e enfatizou ainda mais as reducdes
energéticas que acoplamentos térmicos podem trazer as sequéncias convencionais de destilagéio.
Mais uma vez, a falta de métodos confiaveis para o design e as preocupages relacionadas a
operacdoe controledessas novas configuragfesnfio estimularam as suas implementagtes
industriais (CABALLERO e GROSSMANN, 2004; HERNANDEZ, 2008; CORONA et al.;
2010; DELGADO ez al., 2012).

Em 1978, Tedder e Rudd apresentaram uma comparagio completa do custo anualtotal de
oito configuragbes de destilagdo, incluindo a sequéncia convencional, a sequéncia com retirada
lateral e a2 sequéncia termicamente acoplada. Os autores concluiram que as sequéncias
termicamente acopladas podem resultarem reduges significativas no consumo de energiaquando

comparadas a configuracio convencional.
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A introdugdodo conceito de"configuraglio termodinamicamenteequivalente” (KAIBEL,
1988; AGRAWAL  cFIDKOWSKI, 1998;), o aprofundamento  desteconceito
(AGRAWALeFIDKOWSKI, 1998; AGRAWAL, 2000;CABALLERO&GROSSMANN,2003) ¢
a melhoria nasestratégias de controle(WOLF eSKOGESTAD, 1995; HALVORSEN e
SKOGESTAD, 1997; HERNANDEZ e JIMENEZ; 1999; HALVORSEN e SKOGESTAD, 2004;
DWIVEDI er al, 2013) estabeleceram as sequéncias termicamente acopladas como uma
alternativa realistasos modelosconvencionais.

Em 1985, motivado pela crise do petrdleo, a BASF alcangou a primeira implementagiio
bem-sucedida de uma coluna com acoplamento térmico, com redugdo nos custos de energia e
capital. Atualmente, mais de 60 colunas termicamente acopladas estdo espalhadas pelo mundo,
sendo a BASF, Sasol, UHDE e MONTZ as maiores detentoras desta tecnologia (SCHULTZ er
al., 2002; LING ef al., 2011; DELGADO et ai., 2012).

Desde entdio, uma série de configuragbes tem sido propostas. A maior parte destas
configuracGes édirecionada para a separagio de misturas ternarias (FIDKOWSKI e
KROLIKOWSKI, 1986; ALATLQLe LUYBEN, 1986; GLINOS e MALONE; 1988;
HERNANDEZ e JIMENEZ, 1996 e 1999; HALVORSENeSKOGESTAD, 1999;
SHAHeKOKOSSIS, 2001 e 2002). Nos Gltimos anos alguns trabalhos propdem sequéncias de
destilagdo acopladas termicamente para separar misturas com mais de trés componentes
(CABALLERO ¢ GROSSMANN, 2004; GROSSMANN et al., 2012; HERNANDEZ ef dl.,
2005; SKOGESTAD ¢ HALVORSEN, 2011; SKOGESTAD et «i., 2013) e em destilagbes
reativas (HERNANDEZ er al., 2009; MANRIQUE et al., 2011; DELGADO et al., 2012).

Essencialmente, as configuragBestermicamente acopladas mais importantes sfo obtidasa
partir das sequénciasconvencionais, representadas pela sequéneia direta ¢ indireta. A sequéncia
direta did origem o acoplamento térmico com retificador lateral (side-rectifier) e a
sequéneiaindireta ao acoplamento térmico com stripper lateral (side-stripper); em ambas, o
acoplamento térmico ¢ parcial. Além dessas configuragdes, também hd a coluna de Petlyuk e a
coluna com parede dividida (DWC), onde o acoplamento térmico € total.Em todos os casos
(acoplamento térmico total e parcial) o objetivo é: aproveitar a energia contida em uma corrente
de vapor {(ou liquido) que € retirado de outra coluna, o que elimina a necessidade de um trocador

de calor (refervedor ou condensador). Desta forma, € possivel reduzir o consumo de energiae os
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custos com capital (AGRAWAL, 1996; CABALLERO eGROSSMANN, 2004; SANGAL ef al.,
2013; DWIVEDIet al., 2013).

A maior parte das atengbes voltadas para o acoplamento térmico ¢ direcionada para o
caso de misturas terndrias ideais envolvendo hidrocarbonetos. Apenas em 2008, Guerra ef al.
(2008) propuseram uma nova configuracdio para o processo de destilagho extrativa usando
conceitos de acoplamento térmico parcial, alcangando redugic em torno de 30% no consumo de
energia em relagfio & sequéncia convencional. O design desta configurago foi obtido usando
uma conexdo térmica na fase vapor enire a coluna exfrativa e a coluna de recuperagio, o que
elimina o refervedor da segunda coluna da sequéncia convencional. Além disso, uma parte da
secdo da coluna de recuperacio (secdo 4) ¢ movida para a base da coluna extrativa, como mostra
aFigura 2.4. Esta configuragfo ¢ conhecida como coluna de destilagio extrativa termicamente
acoplada a um retificador lateral (TCEDS-SR). Apds a obtenglio da nova configuragfio, um
procedimento de otimizagfio heuristica foi usado para minimizar a carga térmica do

Gnicorefervedorda sequéncia TCEDS-SR.

Figura 2.4 a) Destilagio extrativa convencional eb) Destilaglio extrativa termicamente acoplada a um
retificador lateral,

O trabalho de Guerra ef al. (2008) ¢ relevante, pois foi o primeiro a propor o uso de
colunas termicamente acopladas para o processo de destilagfio extrativa. Entretanto, diversos

pontos ndo foram explorados, por exemplo:
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i, Foi avaliada a posigdo do estagio de alimentag@io do solvente. Mas, de acordo com
Figueirédo et al. {2014), a regifio de retificagio de uma coluna de destilacdio extrativa
tem pouca influéncia sobre a separagfio e o consumo de energia; a maior influéncia é
da regifio extrativa ¢, nesse ponto, ¢ mais relevante avaliar a posigio do estigio da
alimentac@o do azedtropo.

it. As simulagGes nSio consideraram a integragdio térmica enire a corrente de solvente
recuperado e a corrente de azedtropo, bem como o make-up ¢ o reciclo de solvente

ili. A comparagfio entre as duas configuragdes foi realizada para a mesma razfio entre as
vazdes de solvente e de azedtropo, o que pode nfo ser ¢ ponto Gtimo para cada uma
das configuragoes.

iv. O procedimento de otimizaclo proposto € de tentativa e erro, e nio considerou

simultaneamente as varidveis de decisfo.

Neste sentido, embora a ideia de usar acoplamento térmico em sequéncias convencionais
de destilagfio extrativa apresente potencial, a ideia ainda ¢ incipiente, de modo que & precipitado
apontar a TCEDS-SR como substituto da configuragfio convencional. Futuras implementagGes
industriais requerem aprofundamento desta tecnologia, bem como estratégias mais robustas ¢

eficientes para otimizar ¢ design e ponto de operagio da nova sequéncia,

2.4 Efeito Remixing

Um dos trabalhos mais relevantes sobre acoplamento térmico de colunas de destilagdo € o
de Triantafyllou e Smith (1992), pois além de desenvolverem um procedimento para encontrar o
design e ponto de operagio 6timos, os autores também apresentaramuma explicagfio prética (e
bem aceita) para a alta eficiéncia de colunas Petlyuk: a reducfio do efeito remixing.

Em uma sequéncia convencional de colunas de destilagfio na separacfo de misturas
ternarias, a composicio do componente com ponto de ebuligdo intermedidrio alcanca um
méaximo em algum ponto da coluna e depois decresce (pois ndo ¢ removido) at¢ determinado
valor. Se a sequéncia for indireta, este decréscimo ocorre proximo ao topo da coluna; se a
sequéneia for direta, o decréscimo ocorre proximo & base da coluna principal (Figura 2.5).
Triantafyllou ¢ Smith denominaram este comportamento de efeito remixing: apds alcancar um

méximo na composicio, ocorre uma diluigio do componente de volatilidade intermediaria no
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componente menos volatil. Para purificar outra vez o componente de volatilidade intermediéria ¢
necessaria mais energia na coluna a jusante da coluna principal. O efeito remixing é fonte de
irreversibilidades no processo de destilagiio e estd presente em qualquer coluna de destilagdo
destinada a separar misturas com multicomponentes (DUNNEBIER e PANTELIDES, 1999;
HERNANDEZ ¢ JIMENEZ, 1999; RAMIREZ e JIMENEZ; 2004; HERNANDEZ et al., 2005;
KIM, 2006; DELGADO er al., 2012; DWIVEDlet af., 2013).

Figura 2.5Efeito remixing numa sequéncia convencional direta.
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Com a utilizagdo apropriada de uma coluna Petlyuk (valores otimos para a vazio da
corrente de vapor e de liquido), a extragfio da corrente que interliga a coluna principal e a coluna
secundaria (pré-fracionador) deve ocorrer no ponto maximo da composigio do componente de
volatilidade intermediaria (Figura 2.6), evitando sua “diluigdo™ no componente menos voldtil,
como mostra a Figura 2.7 (EMTIR, 2002; RAMIREZ e JIMENEZ; 2004).

Em alguns casos, nem sempre a extragio no maximo da composicdo do componente de

volatilidade intermedidria corresponde ao menor consumo de energia(RAMIREZ e JIMENEZ,

2004), como mostra a Figura 2.8. Neste caso, ocorre apenas uma redugio do efeitoremixing.




Figura 2.6 Perfil de composigio na fase liquidado componeste com ponto de ebuligio intermedirio.
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Figara 2.7Efeito remixing em uma coluna Petlyuk (Adaptado de Emtir, 2002).
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Figura 2.8 Perfil de composigiio na fase liguida do componente com ponte de ebuligiio intermedidrio.
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Triantafyllou e Smith propuseram suas ideias naseparagdo de misturas ternarias ideais em
uma coluna de Petlyuk e, desde entfio, varios autores também afirmaram que o sucesso das
sequéncias acopladas ¢ devido a4 redugdo do efeitoremixing{DUNNEBIER e PANTELIDES,
1999; HERNANDEZ e JIMENEZ, 1999; EMTIR, 2002; RAMIREZ ¢ JIMENEZ, 2004;
HERNANDEZer al., 2005; KIM, 2006; ISOPESCU ef al., 2008, ERRICO, 2008; DELGADO er
al., 2012; DWIVEDIer al., 2013). Assim como outros autores, Guerra et al. (2008) também
afirmaram que a ineficiéncia de sequéncias convencionais de destilagdo extrativa era provocada
pelo efeito remixing, e que este poderia ser eliminado com © uso de acoplamentos térmicos.

Na literatura consultadaforam encontrados apenas dois trabathos aprofundando o estudo
do efeito remixing (LING et al., 2011; MENDEZ et al., 2013), ambos considerando misturas
ideais.O estudo do efeito remixing na separaciio de misturas azeotrOpicas néo foi encontrado na

literatura.
2.5 Eficiéncia Termodinidmica

Em se tratando de eficiéncia de processos quimicos, dois tipos de eficiéncias podem ser
definidos: a eficiéncia energética ou eficiéncia em relagdo 4 Primeira Lei; e a eficiéncia
exergética, resultado da combinagfio da Primeira ¢ Segunda Leis. A eficiéncia energética leva em
conta apenas os aspectos quantitativos de energia, enquanto que a eficiéncia exergética leva em
conta a qualidade da energia envolvida. A utilizaclio da eficiéncia exergética permite diferenciar
as perdas para o ambiente das irreversibilidades internas, além, de refletir o verdadeiro
desempenho de um equipamento com base no limite maximo imposto pela Primeira e Segunda
Lei. Existem, por exemplo, conversdes de energia que sfio altamente destruidoras de exergia,
embora uma analise energética indique que sejam altamente eficientes na conversio de energia,
sendo um c¢aso muito comum o aquecedor elétrico.

O consumo especifico energia (SEC) € um indicador termodindmico para mensurar a
eficiéncia energética deprocessos, de acordo com a Primeira Lei. O SEC avalia os insumos
energéticos necessarios para produzir um determinado bem ou servigo e nesse caso, a energia
que entra no sistema ¢ mensurada em unidades termodindmicas convencionais € a energia que sai

do sistema em unidades fisicas, por exemplo, energia que entra /tonelada de produto. A energia




que entra geralmente € medida em joules. A seguir, o segundo tipo de eficiéncia (a exergética) é
delineada em detalhes.

Em uma coluna de destilagdo, energia é fornecida em niveis de temperatura mais
elevados através do refervedor e rejeita a maior parte do calor através do condensador, em niveis
de temperatura menores, realizando entfio a separacdo da mistura. O custo excessivo para realizar
tal separagio € resultado das irreversibilidades que ocorrem durante o processo(DEMIREL,
2004).

Irreversibilidades sfio criadas sempre que uma forca motriz leva 3 ocorréncia de
umprocesso, como por exemplo, a diferenga de temperatura levando a uma transferéncia decalor,
ou diferenca de composiglio levando a uma transteréncia de massa. No caso da transferéncia de
calor associado ao condensador € ao refervedor, as irreversibilidades sfo causadas pela diferenga
de temperatura entre a corrente a ser vaporizada (ou condensada) e as utilidades dispontveis para
tal. Essas irreversibilidades podem ser reduzidas através do uso de utilidades a uma temperatura
mais proxima das correntes no topo ¢ fundo da coluna. No caso extremo, esta diferenca de
temperatura pode ser nula, levando, entretanto a uma drea infinita nos trocadores{MAIA, 2001).

O efeito mixing representa uma fonte de irreversibilidadeem um processo de destilacéo,
que surge a partir da mistura de fluidos com diferentes composicSes e temperaturas. Isto pode
acontecer no estagio de alimentagfio, no topo ou na base, quando o fluido retorna 4 coluna, e
também no interior da coluna auando existe uma diferenga de composicio enire os estigios
vizinhos (HALVORSEN, 2001). Outra fonte de ineficiéncia em destilagfio ¢ o efeito remixing,
descrito no topico anterior.

As irreversibilidades de um processo estdio diretamente relacionadas 4 geragiio de
entropia e diversas pesquisas utilizam os principios da termodindmica para minimizar essa
geragdo. A combinagfio das Leis da Termodindmica pode identificar e quantificar a fonte de
irreversibilidades. A combinacfio dos principios da termodindmica resulta na andlise exergética
(DEMIREL, 2004).

A Primeira Lei determina a variagfio liquida de energia do sistema, mas nfo deixa claro se
toda a energia envolvida serd transformada em trabalho. De fato, sabe-se que a energia envolvida
em um sistema s& serd completamente convertida em trabalho quando nfio houver
irreversibilidades durante o processo, o que s6 acontece quando a geracio de entropia é zero; este

¢ o caso ideal. Em casos reais, sempre hd fontes de irreversibilidades, de modo que, nem toda a
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energia ¢ convertida em trabalho. A Segunda Lei leva este fato em consideragfio, ¢ permite
quantificar o real trabatho realizado por um sistema, ou seja, a quantidade real de energia que
esta sendo eficientemente usada. Neste sentido, surge o conceito de eficiéncia termodindmica de
acordo com a Segunda Lei (ou eficiéncia exergética), que na forma mais simplificada seria a
razdo entre o trabalho real e o trabalho maximo.

Avaliar a eficiéncia termodindmica de colunas nfio é uma tarefa nova, mas com o
desenvolvimento de configuragdes com acoplamento térmico, a inclusfio desta analise para
avaliar o desempenho das novas configuragBes tornou-se quase que obrigatéria,

Em 1992, Triantafyllou e Smith afirmaram que, para a maioria das separagdes, as
configuragles completamente acopladas (a de Petlyuk, por exemplo) eram termodinamicamente
mais eficientes do que os arranjos convencionais. No entanto, até aquele momento, nenhum
estudo sistematico havia sido realizado para comprovar tal afirmacio.

Em 1987, Finn percebeu que apesar do menor consumo de energia em sequéncias
termicamente acopladas & um retificador ou stripper lateral, as sequéncias direta ¢ indireta de
destilag@io apresentavam eficiéncias termodindmicas superiores. No entanto, anos mais tarde
(1996) ¢ mesmo autor concluiu que a eficiéneia entre as configuragBes acopladas e
convencionais eram similares.

Carlberg e Westerberg (1989) desenvolveram uma abordagem baseada nos métodos de
Underwood para analisar a sequéncia de Petlyuk. Eles concluiram que a configuracio de Petlyuk
era mais favordvel com respeito 4 Primeira Lei ¢ menos favoravel com respeito a Segunda Lei.
Em outras palavras, a sequéncia de Petlyuk tem a vantagem de exigir menor quantidade de
energia, mas a diferenga de temperatura que existe entre o condensador ¢ o refervedor é tdo
grande que torna o custo com utilidades excessivamente alto.

Agrawal e Fidkowski (1998) perceberam, entfio, que havia a necessidade de realizar um
estudo sistematico sobre a eficiéncia termodindmica de configuragGes acopladas. Para realizar tal
tarefa, consideraram misturas com diferentes volatilidades relativas e alimentagles com
diferentes composigdes. Cinco configuragSes de colunas de destilagiio (Petlyuk, convencional
direta e indireta, acopladas a um retificador e stripper lateral} foram comparadas do ponto de
vista das Leis da Termodindmica; as misturas azeotropicas, no entanto, ndo foram incluidas neste
estudo. Os autores perceberam que a eficiéncia termodindmica de uma sequéncia de destilagdio

depende da composicio da alimentagiio e, por este motivo, deixaram claro que ¢ dificil elaborar
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regras para escolher a melhor sequéncia para separar uma determinada mistura. Para uma escolha
acertada, os autores sugerem que a melhor solugfio € recorrer aos céleulos de balanco de massa,
energia e eficiéncia termodindmica.

Apesar destas divergéncias, a maior parte dos trabalhos publicados usando sequéncias
termicamente acopladas para separar misturas terndrias e misturas quaterndrias afirma que
melhorias na eficiéneia termodindmica sfo  alcancadas (HERNANDEZ ef al., 2003;
HERNANDEZ ef o, 2005; MUNOZ et al, 2007). No entanto, pouca atencio € dada as misturas
azeotropicas. No trabalho de Guerra er al. (2008) foi mostrado que a sequéncia termicamente
acoplada (TCEDS-SR) era termodinamicamente mais eficiente que a configuragdo convencional,
e associou esse resultado 2 redugfo do efeito remixing.

O fato de misturas azeotrOpicas apresentarem comportamento nfo trivial aliado as
divergéncias sobre eficiéneia termodindmica de sequéncias termicamente acopladas indica que
novos estudos devem ser realizados para ampliar a compreensfio de sequéncias termicamente
acopladas da destilagfio extrativa.

E importante mencionar que no caso de colunas de destilagfio, outro tipo de eficiéncia
pode ser mencionado, a eficiéncia de estagios. EHste tipo de eficiéncia leva em conta as
transferéncias de massa que ocorrem no estagio e que o afasta da condi¢io de idealidade. Esta
eficiéncia ndo é discutida neste trabalho, pois uma eficiéncia de Murphee de 100% foi
considerada. Segundo Junqueira (2010), a comparacfic entre resultados da modelagem de
equilibrio sem e com a introdugfio de eficiéncia revelou diferengas significativas no que se refere
a composiglio e condigles de correntes de saida e dos perfis de temperatura, entretanto o
consumo de energia dos refervedores das colunas ndo apresentou diferencas significativas com a

inclusio da eficiéncia.
2.6 Avaliacie Economica

Uma forma de avaliar o desempenho econdmico de um processo € através de critérios
expressos por fungbes do tipo lucro ou custo. Problemas de simulagfio, dimensionamento e
otimizagfio podem fazer uso destes critérios para garantir uma tomada de decisfio acertada

(PERLINGEIRO, 2005). Por exemplo, a avaliagio econdmica concede mais subsidio ao
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engenheiro para escother, a partir de um conjunto de configuragdes de determinado processo, a
melhor possivel.

A avaliago econdmica de um processo pode ser realizada em diferentes fases: desde
a sua concepgdo, na obtencio de estimativas preliminares dos custos, que somente norteiam
o engenheiro, até a fase final, quando as estimativas dos custos devem ser bastante precisas.

Na fase inicial do desenvolvimento de um processo, a precisfo das estimativas dos
custos depende basicamente da quantidade de detalhes considerados ou negligenciados;
quanto mais detalhes incluidos no calculo das estimativas, mais precisas elas serfio, e maior
serd o custo calculado {TURTON ef al., 2003).

Existem diversos meios para estimar os custos de uma planta quimica, sendo os
métodos shortcut apresentados por Douglas (1988) e Turton ef al. (2003) os que possuem
maior confiabilidade devido & elevada quantidade de dados de custos dos equipamentos
disponiveis na elaboracfio das correlages. A maior parte literatura consultada que realizou
analise econdmica, fez uso de uma das duas opgbes citadas (EMTIR e ETOUMI, 2009; SUN
et al., 2010; CORONA er af., 2010; L1 e BAIL 2012; GHORBANI e af, 2012; MASOUMI ¢
KADKHODAIE, 2012; LUYBEN, 2013; MODLA, 2013). E importante lembrar que ambos
os autores aperfeigoaram as correlagdes desenvolvidas muitos anos antes por Guthrie
(1969).

Guthrie (1969) reuniu dados de custos de diversos equipamentos de plantas
industriais (42 plantas no total). Os pregos dos equipamentos foram obtidos a partir de
fornecedores em um determinado ano. A partir do custo original no ano base em que foram
obtidos os dados de custos dos equipamentos, € possivel obter o custo do equipamento para
o ano de interesse, bastando incluir um indice de correcio de inflagio as correlagdes. Os
indices mais utilizados sfo o Marshall and Swift EquipmentM&S) ¢ o Chemical
Engineering Plant Cost IndexCEPCI. Independentemente do indice utilizado, os resultados
obtidos sfo semelhantes(DOUGLAS, 1988; TURTON et al., 2003).

Em 1988, Douglas publicou varias correlagdes tendo como base o ano de 1968 ¢
usou o indice de corregfio M&S para o ano de interesse. Anos depois, Turton et al. (2003)
atualizaram as correlacdes tendo como base o ano de 2001, e o indice de correclio utilizado
foi o CEPCI. De fato, as duas abordagens para estimar os custos dos equipamentos

correspondem a um aperfeigoamento das correlagdes desenvolvidas por Guthrie (1969), que




37

acabaram tornando-se ultrapassadas, pois aconteceram mudangas significativas nas
contribuigdes relativas ao custo de fabricagdo e material da maioria dos processos(FRAREer
al., 2006).

Uma comparagiio enire as correlagdes de Douglas (1988) e Turton ef al. (2003) foi
realizada por Medeiros ef al. (2010), considerando véarios equipamentos para estimar seus
custos. A diferenga entre os custos calculados por ambas as abordagens foi de no méximo
10%. Portanto, embora as correlagdes de Turion ef @/.{2003) sejam as mais recentes, nio ha
motivos para abandonar os métodos shorfcut desenvolvidos por Douglas (1988). Neste
sentido, nesta tese de douterado optou-se por usar as correlagdes de Douglas para estimar os

custos com equipamentos ¢ utilidades para viabilizar o calculo do custo anual (TAC).
2.7 Conclusiio
Para concluir este capitulo, um mapa mental envolvendo os tépicos comentados

anteriormente é mostrado na Figura 2.9. Este mapa mental estd organizado de acordo com

0s pontos mais relevantes para a execucio deste trabalho de tese.
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Capitulo 3

Modelagem Matematica
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3.1 Introdugio

Décadas atrds, modelar a separacfio de uma mistura multicomponente em uma coluna de
destilacfio simples era uma tarefa ardua. Mesmo com o uso do método AMcCabe-Thiele (o mais
simples de todos), a tarefa exigia vma série de engenheiros trabathando em conjunto para
resolver analiticamente os balangos de massa prato-a-prato. Além disso, uma série de hipdteses
era usada para viabilizar a modelagem manualmente.

Com a modemnizagio dos computadores, surgiram os simuladores de processos quesdo
capazes de resolverproblemas envolvendo mdltiplas colunas de destilagio em série, bem como
fluxogramas completos de um processo. Desde esse desenvolvimento, diversas indastrias
adquiriram a licenca de simuladores a elevados custos; outras indGstrias investem no
desenvolvimento de simuladores préprios. O fato é que a simulagfo ¢ uma ferramenta com
capacidade para definir o futuro de uma industria.

Na literatura consultada, percebe-se que a AspenTech é a detentora dos maiores e mais
importantes simuladores de processo dos dias atuais: o Aspen® e o Hysys. O Laboratério de
Referéncia em Controle ¢ Automacgiio da Universidade Federal de Campina Grande tem uma
experiéncia de mais de 10 anos com o Aspen” e, uma parcela significativados trabalhos
publicados nos Gltimos anos envolvendo simulacio de processos faz uso destes dois simuladores,
o que enfatiza a importdncia de simuladores de processos em pesquisas académicas. Este
trabatho envolve o estudo no regime estaciondrio, portanto, apenas o Aspen Plus® sera descrito
e/ou comentado.

O Aspen Plus® é uma ferramenta capaz de simular de forma rigorosa o regime
estaciondrio de processos. Para um processo, envolvendo colunas de destilagio, por exemplo, a
precisfo depende da quantidade e qualidade de informacGes fornecidas pelo usuario. No entanto,
informag®es desnecesséarias devem ser evitadas para nfio comprometer o esforco computacional,
de modo que deve existir um compromisso entre precisio e esforgo computacional.

O modo defiult do Aspen Plus® é do tipo modular sequencial, ou seja, cada bloco ¢
resolvido por vez (balangos de massa ¢ energia), de forma que, a saida (resultados) de um bloco
serda a entrada (dados) de outro. No caso de fluxogramas contendo correntes de reciclo, a

dificuldade de convergéncia aumenta e o Aspen Plus® faz uso derears sireams.




41

Conforme comentado anteriormente, o usuario deve fornecer informagBes necessdrias
sobre o fluxograma e o Aspen Plus® realiza os calculos usando modelos matematicos que estéo
embutidos em cada bloco. A quantidade de informacdes necessarias a determinado bloco €
fundamental para permitir que uma simulagio seja executada e o nidmero de informagdes
depende dos graus de liberdade de cada bloco.

O Aspen Plus® dispde de algumas ferramentas que auxiliam o usuario a analisar de forma
mais detalhada um processo, como por exemplo, o Sensitivity Analysis e o Design Specification.
Ambas as ferramentas foram usadas nesse trabatho e serfio comentadas a seguir.

As duas configuragdes avaliadas, convencional e termicamente acoplada, consistem
essencialmente de duas colunas de destilagio cada, Para simular cada coluna foi escolhido o
bloco RadFrac®, que consiste de um rigoroso modelo matemético para célculo de operagdes
multiestagios de fracionamento lquido-vapor. Os livros de Seader ef al. (2011), Luyben e Chien
(2010} ¢ o0 Manual do Aspen Plus® foram as referéncias utilizadas para comentar os pontos mais

relevantes envolvidos no modelo RadFrac®.

3.2 Equilibrio de Fases

O célculo defauit do RadFrac® considera como hipotese o equilibrio de estagios ao longo
da coluna. Nesta suposiciio considera-se que em cada estagio da coluna ha um equilibrio entre as
fases lquida e vapor. O equilibrio diz respeito a distribuigfo das espécies em duas fases e, para
entender a sua importincia, o conceito da energia livre de Gibbs € o ponto de partida. No caso de

um equilibric liguido-vapor:

¥ = f 3.1

Onde
fi¥ = Fugacidade do componente / na fase vapor
fit = Fugacidade do componente i na fase liquida
A partir da fugacidade € possivel definir duas varidveis que representam a ndo idealidade
da fase vapor (coeficiente de fugacidade) e da fase liquida (coeficiente de atividade). No caso da

fase vapor, a representacio simplificadaé:



i =eiyP (3.2)

Onde
@i = Coeficiente de fugacidade parcial na fase vapor do componente 7
¥; = Frac¢do molar do componente i na fase vapor
P = Pressiio total do sistema
Quando a fase vapor apresenta comportamento ideal (pressdes baixas ¢ moderadas), ¢f €

proximo da unidade. Neste caso a Equagdo 3.2 se reduz & pressdo parcial do componente i

fi=yP (3.3)

Devido a press@o de operacio das colunas de destilagio, nesse trabalho, a fase vapor foi
considerada ideal, de modo que foi usada a Equagéo 3.3.

Para a fase Hquida a representagfio classica é:
i = vk (3:4)

Onde

y; = Coeficiente de atividade do componente

x; = Frac@io molar do componente 7 na fase liquida

PP = Pressdo de vapor do componente i na temperatura do sistema

Para solugdes ideais (espécie quimicas semelhantes}, y; € proximo da unidade e, neste

caso, a Equagdo 3.4 se reduz &:
fi = x PP (3.5)

A Equacio 3.5 ndo pode ser usada neste trabalho, j& que o sistema quimico de interesse
apresenta formagéo de azedtropo, sendo a Equacgfio 3.4 a escolha mais acertada para representar a

fase liquida. Assim, a base do equilibrio de fases para este trabalho é:
¥iP =y PP (3.6)

A pressfio de vapor é estimada através de uma extensfio da equagfo de Antoine:
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Cos
NP = Cy, A ; . Ty
ne; Gy + T 4 CyT + CoyInT + Cg TE .

paraCg; < T < (g

Onde Cy; a C;; sdo os parametros do modelo e Cy; e Cy; s8o os limites de temperatura em que a
equacdo tem validade.

Tanto o coeficiente de fugacidade, quanto o coeficiente de atividade sfio calculados
através de equagBes propostas por pesquisadores ¢ cada equagBo apresenta restrigdes que
direcionam seletivamente a sua aplicabilidade. O coeficiente de fugacidade ¢ estimado através de
equagdes de estado, mas,conforme citado anteriormente, a fase vapor do sistema em estudo
apresenta comportamento proximo do ideal, ¢ por isso as equagdes de estado estfio fora do
escopo deste trabalho. Por sua vez, a fase liquida do sistema em questio niio apresenta
comportamento ideal e o coeficiente de atividade teve de ser calculado, Uma série de modelos
pode ser usada para océlculo do coeficiente de atividade: UNIQUAC, NRTL, Margules, Wiison,
etc. A escolha de determinado modelo depende do sistema quimico e das condigbes a que este
sistema estd sujeito. Nesse trabalho, todas as simulacles foram realizadas utilizando modelo
NRTL, o qual sera brevemente descrito no tdpico seguinte.

Ainda em se tratando do equilibrio de fases, € preciso comentar sobre a razfio do
equilibrio de fases, conhecida como valor-K (K-value) e que, matematicamente, corresponde a
razdo entre a composicio da fase vapor e liquida de um componente:

Yi
K; = ;c: (3.8)

Cada componente em uma mistura em equilibrio possui um valor-K. A equacfio 3.8 deixa
claro que o valor-K de um compenente mais volétil € maior do que o valor-K para um menos
volatil. Muitas vezes o valor-K é chamado de constante de equilibrio, mas esse termo
“constante” € equivocado jd que o valor-K depende fortemente da temperatura, da pressio e da
composi¢fo. A definicfio do valor-K possui grande importincia computacional, pois é uma das
principais varidveis de iteragiio da estratégia de solugfio (nside-Ouf) que o bloco RadFrac®
utiliza.

A partir da definicdo do valor-K outra importante definiglo surge, que é a volatilidade

relativa entre dois componentes, matematicamente representada por:




(3.9)

A volatilidade relativa representa, de forma simplificada, a dificuldade ou facilidade em

separar dois componentes. A influéncia da temperatura nesta varidvel é menor do que no valor-

K. Altos valores da volatilidade relativa sugerem baixa dificuldade em separar os componentes

envolvidos na mistura.

3.3 Modelo Termodinamico: NRTL

A primeira decisfio, ¢ talvez a mais importante, na modelagem de um processo quimico

diz respeito & escolha do modelo termodindmico, que deverd prever corretamente as

propriedades da mistura nas condigbes que o usudrio necessitar. No caso da mistora etanol/agua,

foi escolhido o modelo NRTL para representar a ndo idealidade da fase liquida, por ser o mais
recomendado pela literatura (MEIRELLESer al., 1992; KOTAler al,, 2007; DIASet al., 2008).As

equagdes que representam o modelo NRTL sdo:

Iy, = 255G %Gy ( - _Zn xmrmjamj)
: Z}c kakg 3 Ek kakj 4 Ek kakj

Gji = exp(~a;;t;y)

Ei_j_
T
Qi = g + dif(T — 27315 K)

Tip = 4y + +eijin2”+fij'1"
Ty =0

Gy =1

Onde:

y = Coeficiente de atividade do componente;

x = Fragio molar do componente na tase liquida;
T = Temperatura

a, b, e, f, G, 7 = Pardmetros de interagdo bindria

(3.10)

.11

(3.12)

(3.13)
(3.14)
(3.15)
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Os parametros binarios a;;, b;j, €;; € f;; sfo assimétricos; por exemplo, a;; pode ndo ser
igual a a;. Isto quer dizer que os componentes na mistura ndo se distribuem uniformemente
seguindo a teoria de composicho local. Os pardmetros bindrios para cada espéeie quimica foram

obtidos a partir do banco de dados do Aspen Plus®, que por sua vez, é baseado no banco de

dados do Dechema.

3.4 Equacoes MESH

Uma coluna de destilagfio ¢, de forma simplificada, um equipamento que permite a
transferéncia de massa (principalmente) e energia através dos pratos que existem em seu interior.
Em cada prato considera-se que h& o equilibrio entre as fases liquida e vapor; apesar de na
pratica isso ndo ocorrer € ser necessdrio introduzir um valor para a eficiéncia de separagfo. As
fases por sua vez, realizam a troca de massa e energia em contracorrente: enquanto o liquido
desce ao longo da coluna, o vapor sobe; ¢ 4 medida que esse processo ocorre, a transferéncia de
massa ¢ energia é realizada.

O bloco Radfrac® prevé os fendmenos fisicos envolvidos em uma coluna de destilagio
através de uma série de relagtes matematicas capazes de descrever o processo de separagfio em
contracorrente. Essa série de relagdes consiste de quatro conjuntos béasicos de equacQes,
denominados equagdes MESH:

v Equagdes de balango de massa (M);
v Relagdes de equitibrio (E);

v Equages de somatorio (8);

v Equagdes de balango de energia (H).

As equagdes MESH podem ser obtidas usando o prato genérico de uma coluna de
destilagio ilustrado na Figura 3.2. O Aspen Plus® considera que os estdgios sdo numerados em
ordem crescente de cima para baixo, O esquema para este prato contempla todas as
possibilidades possiveis: entrada de alimentagdo (F;), retirada lateral na fase liquida (U;) ou na
fase vapor (W), correntes liquida e vapor entrando ou deixando o estagio (L;, Vj, Liy € Vi),
além da energia que pode estar sendo transferida para o prato ou a partir dele (-Q ou +(Q,

respectivamente).
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Para cada corrente entrando ou saindo do estagio j. estd associado determinado ndmero de
propriedades: vazio (V, L e F), entalpia (h), temperatura (T), pressio (P) e composigio (x, y e z).

As equagbes descritas a seguir sfo representativas para as colunas usadas neste trabalho de tese:

Figura 3.1 Estigio de equilibrio genérico.
W, L.

W, &

13 ————\{ Lsldgio] t——* Q,

I LM

(1) Balango de massa para cada componente i em cada estagio j (M)

My = Ly aXijen + Vieadipun + Fizy = (L + Uy ~ (V; + W)y = 0 (3.16)

(1)) RelacGes de equilibrio para cada componente i em cada estagio j (E)
Eij=yyy— Ky =0 (3.17)

(iii) Somatorio das fragSes molares em cada estagio j (S)

(8),= ) yy—1=0 (3.18-2)

iw1
£

Sy =) xy=1=0 (3.18-b)

i=1

(iv) Balangos de energia em cada estagio j (H)

Hij = Lishyjoy + Visahy pao + Fihej — (L + Updhy ;= (V; + Wy — (out)@; = 0 (3.19)

Partindo do principio de que as condig¢bes de alimentac@o sfo conhecidas, assim como a
retirada ou entrada, e também o perfil de presséo ao longo da coluna, havera (2C + 3)N equagdes

e (2C + 3)N variaveis,; onde C € a nimero de componentes e N o nimero de estagios.




47

Normalmente, o valor das cargas térmicas do refervedor e condensador nfio sio conhecidas (Qr e
Qc, respectivamente).

A Tabela 3.1 simplifica a formulagfio do modelo, cujo resultado € um sistema de (2C +
3)N de equagDes ndo-lineares e (2C + 5)N varidveis, o que indica dizer que o bloco Radfrac®
{(para uma coluna de destilagio com condensaglo total) apresenta dois graus de liberdade. Este
sistema ¢ resolvido iterativamente através do algoritmo Inside-Out. Estes graus de liberdade sdo

escolhidos de acordo com a formulagio do problema,

Tabela 3.1 Andlise de graus de liberdade de uma coluna de destilagio.

Variaveis
(x:) CN
) CN
T N
Lj N
Vi N
Qr 1
Qc 1
{(2C + 5N
Equagdes .
M; CN
E; CN
(Sy) j N
(Sy ) 7 N
-Hi, i N
{(2¢ + 3N

3.5 Algoritmo de Convergéuncia: Inside-Out

Conforme apresentado anteriormente, o bloco Radfrac®resolve o conjunte de equacses
MESH que representa uma coluna de destilagio. A quantidade de equagbes a serem resolvidas
depende essencialmente do nimero de componentes e do ntimero de estigios da coluna. Para
solucionar o conjunto de equagbes nfio lineares formadas, diversos métodos foram
desenvolvidos. Historicamente, existem dois tipos de abordagens para solucionar as equagdes
MESH: abordagem baseada em desacoplamento e abordagem baseada em soluciio simultdnea.

A abordagem baseada em desacoplamento € representada por métodos como bubble point

e sum rate, cuja ideia € dividir e agrupar as equagSes MESH e particionar ou emparelhar com as
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variaveis MESH, de modo que este sistema seja resolvido por etapas. Tais métodos apresentam
problemas quando os componentes da mistura possuem pontos de ebuligio préximos. Além
disso, ha dificuldade em generalizar estes métodos para qualquer tipo de coluna de destilagio.

(O Método de Newton € o principal representante da abordagem cuja ideia ¢ a solugfo
simultdnea das equagbes MESH. Apresenta bons resultados para misturas ndo ideais, além de
poder ser estendido para a maioria das configuragbes de colunas de destilagdo. A
desvantagemdeste método € o fato de necessitar uma boa estimativa inicial.

O algoritmo Inside-Outfoi desenvolvido, por Boston e Sullivan em 1974, para superar as
limitagGes das abordagens citadas anteriormente e apresenta bons resultados em problemas de
destilagdo multicomponentes; seja a mistura ideal ou nfo ideal. Além disso, pode ser estendido
para a maioria das colunas de destilacfio existentes e ndo exige estimativas iniciais precisas.

O método Inside-Out consiste de dois loops: um externo (loop Outside) ¢ um interno
{loop Inside). No loop externo, as propriedades fisicas, tais como, constantes de equilibrio e
entalpias sf#io calculados através de modelos simples (ou aproximados). Para alcancar
convergéncia do loop externo, o Radfrac® usa como defunit uma combinagio entre os métodos
de Wegstein ¢ de Broyden. Os resultados do loop externo sfo enviados para o loop interno que
usa as propriedades calculadas {(no loop externo) para uma iteragio da soluclo das equagbes
MESH (o default é usar o método de Broyden). Os resultados do loop interno séio enviados para
o loop externo para calculo das propriedades. Este ciclo € repetido até que a convergéncia seja
alcancada. Uma grande vantagem deste método € que ele nfo necessita de boas estimativas
iniciais, ao contrério da abordagem simuitdnea.

Portanto, 0 modelo Radfrac default usa o algoritmo iterativo Inside-Qut para resolver as
equagbes MESH, considerando a hipétese de equilibrio liquido-vapor entre os estagios. A
solugfio deste problema é a determinagio de perfis de vazbes de vapor e de liquido, perfis de

composices e perfis de temperatura, a partir de um conjunto de condicdes iniciais.

3.6 Ferramenta 1: Design Specification

Quando o usuario usa uma Design Specification, é possivel especificar o valor desejado
para uma varidvel do fluxograma. As varidveis usadas em um fluxograma como Design

Specification sio chamadas de variaveis amostradas. Para cada Design Specification, o usuério
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também deve selecionar uma varidvel de entrada do bloco ou variavel de corrente de alimentacfo
do processo a ser ajustado para satisfazer a especificagio do projeto. Esta varidvel é chamada a
varidvel manipulada. A Design Specification atinge seu objetivo através da manipulagio de uma
varidvel especificada pelo usuério.

Conforme descrito no tépico anterior, o modelo Radfrac® utiliza o método Inside-Out
para solucionar as equacSes MESH, que por sua vez, consiste de dois loops iterativos, o externo
e o interno. Quando o médulo Design Specification é usado, hd um loop intermediario que é
adicionado ao algoritmo Inside-Out. Este loop € resolvido através do Nested Middle Loop, um
algoritmo de convergéneia que tenta satisfazer as especificagbes desejadas através da
determinagfio dos valores das varidveis manipuladas (ou de decisfio) (dentro de limites

previamente definidos) que minimizam a soma ponderada dos quadrados da fungfo:

2

G — G
0= (22 m) (:20)

Onde

m ¢é o nimero da design specification;
G ¢ o valor calculado

G ¢ o valor desejado

G* ¢ o fator de escala

w & o fator de ponderacio

Varias especificacles (Design Specs, DS) podem ser definidas, no entanto, a quantidade
de varidveis manipuladas (Fary) poderd ser igual ou menor 3 quantidade de especificaces. O
algoritmo que manipula cada uma das Vary para minimizar @ ndo depende de combinar varidveis
particulares com as especificagSes desejadas, De fato, deve-se selecionar uma varidvel
manipulada que tenha efeito significativo em pelo menos uma das especificacdes.

Quando ha mais DS que Vary, o algoritmo atribui fatores de ponderagfo para refletir a
importancia relativa das especificagbes. Quanto maior o fator de ponderagfio, menor serd o erro entre
o valor calculado e o valor desejado. Fatores de escala normalizam, de modo que as diferentes

especificagdes sdo comparadas numa base consistente.
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O algoritmo Nested Middle Loop usa o Método da Secante para minimizar a fungfo
objetivo com uma DS ou o0 Método de Broyden para mdltiplas DS’s. Um esquema geral de como

o bloco RadFrac® funciona é mostrado na Figura 3.3.

Figura 3.2 Sequéncia de solugiio do bloco RadFrac® com Design Specification.

Loop OQurside

| Converge pardmetros de propriedades fisicas
utifizando uma combinaciio enfre os métodos
de Wegstein ¢ Broyden.

Loop Middte
-3 Minimiza a fungio objetivo definida no
Dresign Specification usando o método de Brayden, |

Loop Middle

! Resolve as equagdes descritas para temperatara (1),
oo  composicio da fase fiqoida (%) ¢ vapor (v) ¢ vazdes de
Liquido (L) & vapor [V} usando o método de Broyden
ou o método da Secante.

3.7 Ferramenta 2: Sensitivity Analysis

’

Geralmente, ¢ importante estudar o efeito de uma varidvel manipulada sobre outras
varidveis de projeto (ou operagiio). A ferramenta do Aspen Plus® usada para realizar tal tarefa é o
Sensitivity Analysis.

Inicialmente, o usuaric deve definir quais varidveis serfio analisadas (varidveis
dependentes), ou seja, quando determinada mudanca for realizada em uma variavel, qual o
impacto desta mudanga em outra? Um intervalo delimitado por um limite inferior ¢ superior ¢
definido para a varidvel que serd manipulada (varidvel independente), além disso, o usudrio
escolhe 0 incremento que deseja para analise.

Quando este bloco ¢ usado, um conjunto grande de resultados pode ser obtido,
dependendo do tamanho do incremento. Estes resultados podem ser plotados em um grafico
“variavel dependente versus varidvel independente”, permitindo prever o comportamento de

diversas varidveis de um processo, quando estas estdo sujeitas a determinados distirbios.
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3.8 Concluséo

Este capitulo apresentou os detathes envolvidos na simulago das sequéncias estudadas
neste trabaltho, O modelo termedindmico NRTL foi usado para representar a nfio idealidade da
fase liquida do sistema etanol/gua. Equilibrio estre os estigio foi assumido e o bloco Radfrac®
foi escolhido para repredentar as colunas de destilacio. Os detalhes envolvidos no algoritmo
Inside-Out foram comentados, bem como as ferramentas usadas para analisar o processo {Design

Specification e Sensitivity Analysis).




Capitulo 4

Metodologia
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4.1 Procedimento de Analise para um Processo Completo de Destilagio Extrativa

O solvente tem papel fundamental em uma destilacfio exirativa: ele é o responsdvel por:
“quebrar” o azedtropo, através da alteragdo da volatilidade relativa da mistura. Uma forma de
mostrar a influéncia do solvente ¢ através do uso de diagrama em base livre de solvente {ou
diagrama pseudobinario).

No estudo de caso considerado, estes diagramas mostram a importincia do solvente
etilenoglicol (EG) sobre a separagio da mistura etanol/dgua (ETOH/H20): quanto maior a
concentracdo de EG na mistura, mais afastada a curva de equilibrio estda da diagonal. Estas
curvas sfo construidas a partir do cdlceulo do ponto de bolha usando um vaso flash. Cada curva
de equilibrio representa uma concentragio diferente de EG, que ¢ alcangada variande apenas a
vazdo de solvente que alimenta o flash (Figura 4.1a).

Para a construciio destes diagramas, deve-se fixar a fragdo molar de solvente, xg¢, na
entrada. Em seguida, calculam-se os valores da fraco molar de etanol e agua na mistura

pseudobindria. Matematicamente, tem-se que:
Xprou + Xpzo T Xge = 1 “.1
Rearranjando a Equacio 4.1, obtém-se:
1= Xxgg = Xgrow + Xuzo (4.2)
Dividindo-se os dois lados por xgrog + Xg20, Obtém-se:

1 _—
i (4.3)
Xpron t Xuzo

Substituindo (4.2) em (4.3):

X + X
ETOH 20 _ 4 @)
Xgrou v Xp20



Desenvolvendo (4.4):

XETOH XH20 -1

Xgron * Xy20  Xeron t Xm20

E definindo:
% N XEroH
ETOH = e
Xeron T Xuzo
XHz0
Xgpo =

Xeroa t X0

Substituindo (4.6) em (4.5) chega-se a:
Xeron + Xuzo =1
Repetindo estes passos para a fase vapor:

Yeronw + Yo =1

Onde:
v, _ YEron
EToH Yeron + YHzo
Yuzo
Yuzo =

Yerow + Yu2o
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(4.5)

(4.62)
(4.6b)

(4.7)

(4.8)

(4.9a)
{4.9b)

AFigura 4.1b mostra o diagrama pseudobinério para vérias concentragdes de EG na

mistura ETOH/H20. Verifica-se que quanto maior a concentragiio de EG, mais afastada a curva

de equilibrio esta da diagonal. Para concentragdes de EG acima de 50%, o azedtropo desaparece.

No caso do flash, as curvas de equilibrio dependem apenas da vaziio de solvente.

Entretanto, ao considerar uma coluna de destilagdo extrativa, 0 nimero de varidveis aumenta e o

perfil de composicéo ao longo da coluna ¢ que deve ser avaliado. Além da vaziio de solvente (S),

outras varigveis influenciam diretamente a pureza dos produtos e o consumo de energia: razfio de




55

refluxo (R), nimero de estigios da coluna, localizacio dos estagios de alimentagio de solvente ¢
azedtropo bindrio.
Figura 4.1a) Vaso flash usado para calcular as curvas de equitibrio do ELV b} Diagrama pseudobinario do ELY

{NRTL, ¢ pressdo igual a | atm) para o sistema ETOH/H20 vsando diferentes quantidades de EG.

1,0
78 C
= 1 M 1 atm
0,8+ K /
: .
0,6 : ~
-
0.4 Zu—xEG = 0%
: —o—xEG = 10%
e XEG = 6%
02+ —¥— XEG = 70%
0.0 ’ T T T T T e ]
6,0 02 0.4 06 08 1,0
x
a) b)

Com o objetivo de avaliar apenas condigdes operacionais, este trabalho considera que o
design de ambas as sequéncias estudadas estd fixo (localizagfo das alimentages ¢ mimero de
estagios foram excluidos da andlise). Do ponto de vista industrial, encontrar pontos operacionais
adequados é mais econdmico que modificagBes na estrutura de uma coluna de destilagio. O
design da coluna extrativa foi o obtido por Figueirédo er al. (2014), enquanto aTCEDS-SR foi
obtida a partir da sequéncia convencional, como sugere Guerra et al. (2008).

Se o design esta fixo, além da vazdo de solvente, a razio de refluxo também deve ser
avaliada. Na simulagdo de uma mesma coluna extrativa e considerando as mesmas restrigdes de
pureza no topo e na base, diferentes condig¢fes operacionais de R ¢ S podem ser encontradas,
como mostra a Figura 4.2 Neste caso, cada condicBo operacional resultou em uma carga térmica
diferente.

A Figura 4.2 também mostra que diferentes perfis de composicfio na fase liquida sfo
encontrados. A partir do perfil de composigdio de solvente, verificou-se a existéncia de um platd
da composigio de EG na regifio extrativa (linha pontilhada). Figueirédo et al. (2014)

denominaram este platd de teor de solvente(xEG) ao longo da regifio extrativa ¢ propuseram um
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procedimento que consiste em especificar o teor de EG no prato de alimentagfo de solvente para
analisar varias combinagfes de R ¢ S em uma coluna extrativa. No procedimento proposto, a
especificagio do teor de EG (pode ser realizada da mesma forma que uma restrigdo de pureza) no
prato de alimentagfio do solvente garante solugdo (nica para a coluna de destilaglo extrativa.
Fazendo analogia com McCabe-Thiele, é como se existisse uma Unica reta de retificacio que

satisfizesse as especificagdes.

Figura 4.2. Perfis de composicdo da fase Hquida ao longo da coluna extrativa (sequéncia convencional) para XEG =
0,3 {a) e xEG = 0,7 (b).
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A partir do sucesso da aplicagfio para a coluna extrativa, decidiu-se estender a aplicagfo
do procedimento para a sequéncia convencional completa ¢ para a sequéneia termicamente
acoplada do processo de destilagdio extrativa. Na sequéncia convencional ha a presenga de um
reciclo entre as colunas extrativa ¢ de recuperagfio. No caso da configuragio TCEDS-SR, surge
uma nova varidvel, que ¢ a vazlo de vapor para a coluna lateral, a qual deve ser considerada
como uma das variaveis de decisfo.

Fluxogramas com reciclo apresentam dificuldade para convergir, principalmente quando
produtos de alta pureza devem ser obtidos. No caso do processo de destilagfio extrativa -
sequéncia convencional, o problema pode ser descrito da seguinte forma:

i. A convergéncia satisfazendo as especificacdes de topo e de base da coluna extrativa é
alcangada para determinade valor da razdo de refluxo e da vazdo de solvente (neste caso,
as variaveis manipuladas ou de decisdio). A corrente de base desta coluna € enviada para a

coluna de recuperacgio.



ii.

il

57

A convergéncia satisfazendo as especificagbes de topo e de base da coluna de recuperagiio
€ alcangada para determinado valor da razfio de refluxo e da vaziio de base (ou de topo). A
vazio de base desta coluna, contendo o EG recuperado, € enviada de volta para a coluna
extrativa.

Na proxima iteragiio, novamente a raziio de refluxo e a vazfo de solvente serdo
manipuladas para alcangar a convergéneia da coluna extrativa. E é nesse ponto que os
balangos de massa ¢ energia apresentam dificuldades para “fechar” (principalmente para o
EG), visto que a nova solugfio (novo perfil de composigiio ¢ de temperatura) pode ser

diferente da anterior.

Os itens acima tentam explicitar que em cada iteragfio a convergéncia das duas colunas é

alcangada; entretanto, a vaziio de EG que retorna da coluna de recuperagio, normalmente, ¢

diferente daquela que alimenta a coluna extrativa, o que ocasiona nova iterag#o, levando a nio

convergéncia do sistema.

O procedimento de analise que este trabalho propde consiste das seguintes etapas:

Alcancando a Convergéncia usando o Design Specifiaction

L.
2.

Especificar a pureza do produto no topo da coluna extrativa,

Especificar o teor de solvente no prato de alimentagio desse componente,

Manipular, simultaneamente, razfio de refluxo e vaziio de solvente da coluna extrativa, O
bloco Design Specification é usado para realizar esta tarefa.

Especificar a pureza do produto desejado no topo da coluna de recuperagfo.

Especificar impureza na base da coluna de recuperagéo.

Especificar vazio de vapor que interliga as colunas (esta etapa deve ser considerada
apenas na sequéncia TCEDS-SR, pois este acoplamento térmico entre as colunas nfo
existe na sequéncia convencional}.

Manipular razio de refluxo e, no caso da sequéncia convencional, razio
destilado/alimentagio, da coluna de recuperagdo. O bloco Design Specification é usado

para realizar esta tarefa.

Alcangando o Ponto Otimo usando o Sensitivity Analysis
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8. Fazer uma analise de sensibilidade variando o teor de solvente no prato de alimentacdo
desse componente. O bloco Sensitivity Analysis é usado para realizar esta tarefa.

9. Fazer uma andlise de sensibilidade na vaz8o de vapor que interliga as colunas dentro de
um intervalo previamente definido (esta etapa deve ser considerada apenas na sequéncia

TCEDS-SR). O bloco Sensitivity Analysis é usado para realizar esta tarefa.

A Figura 4.3mostra o fluxograma contendo as etapas do procedimento de andlise de uma

sequéncia convencional ¢ de uma TCEDS-SR. No caso da TCEDS-SR, as etapas envolvendo a

vaziio de vapor que interconecta as duas colunas nfio devem ser consideradas na sequéncia

convencional. No topico seguinte, os detalhes envolvidos na construcdo das configuracBes

estudadas e a aplicagio doprocedimento proposto serfio delineados.

Figura 4.3 Procedirmento de andlise proposto para uma destilagio extrativa usando o Aspen Plus® (sequéncias

convencional & acoplada).
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A Unica restricio para uso deste procedimento proposto ¢ a existéncia do teor de solvente
constante ao longo da regifio extrativa (platd). Esse platd foi verificado para a mistura

acetona/cloroférmio, que forma azedtropo de méximo e usa DMSO como solvente para
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“quebrar” o azedtropo. A linha tracejada da Figura4. 4 mostra a existéncia do platd nesse sistema
quimico.

Figura 4.4 Perfil de composigio da fase Hquida no sistema Acetona/Cloroférmio/DMSO.
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Também foi verificada a existéncia do platd de solvente ao longo da regidio extrativa no
uso de liquidos idnicos, como por exemplo, no caso da separagio etanol/dgua, como mostra a

linha tracejada da Figura 4.5.

Figura 4.5 Perfil de composiclio da fase liquida no sistema Etanol/Agua/Liquidolénico (Figueiroa, 2011),
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4.2 Simulac¢io do Processo
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Todas as simulagdes foram realizadas utilizando o modelo Radfrac™ do Aspen Plus®,
conforme descrito no Capitulo 3. Resultados experimentais comprovam que o NRTL ¢ o modeio
termodindmico mais representativo do comportamento nfio ideal do sistema quimico em questdo
(BLACK ¢ DITSLER, 1974; MEIRELLES et ai., 1992; KOTAl ef of,, 2007).

4.2.1 Sequéncia Convencional da Destilacdo Extrativa

A obtencéio de etanol anidro € realizada em tr€s colunas: a coluna pré-concentradora, a
coluna extrativa ¢ a coluna de recuperagfio. A coluna pré-concentradora foi excluida deste
estudo, pois a mesma tem a funclo tnica de concentrar a mistura etanol/agua até um ponto
proximo do azeotropico. Sendo assim, o estudo foi direcionado para as colunas extrativa e de
recuperagiio. Na sequéncia convencional a coluna extrativa (C1) deve separar o etanol a uma
pureza desejada no topo, enquanto que etilenoglicol e dgua seguem para serem separados na
coluna de recuperagfo (C2), que obtém 4gua como ¢ produto destilado e o solvente praticamente
puro como produto de fundo, que posteriormente ¢ reciclado 4 coluna extrativa.

O fluxograma da Figura 4.6 ¢ construido passo-a-passo. Inicialmente simula-se a coluna
extrativa até a obtenglo de sua convergéneia.O bloco seguinte (homba) é adicionado ao
fluxograma e simulado. Apds a convergéncia, adiciona-se a coluna de recuperagfio ¢ mais uma
vez a simulagiio é executada até obtencio da convergénecia. De fato, um nove bloco
(equipamento) & adicionado a cada sucesso da simulagfio anterior. Nesta etapa, nflo foi verificado
qualquer problema durante as simulagbes. No entanto, a inclusfio do reciclo ao fluxograma

apresentou problemas relacionados ao fechamento dos balangos de massa e energia.

Fignra 4.6 Fluxograma para o processo de destilagfio extrativa convencional {coluna extrativa e de recuperagiio).
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Uma das maiores contribuigdes do procedimento proposto neste trabalho € o fato da

especifica¢io do teor de solvente no prato de alimentacfio do mesmo eliminar os problemas de

convergéncia.

Com relagdo 4 construgo do fluxograma da Figura 4.6, pode ser observado que a

corrente de reciclo (RECYCLE) esta integrada termicamente & corrente contendo a mistura

ETOH/H20 (AZEQ). Os dados para as colunas de destilagio e alimentagdes encontram-se nas

Tabelas 4.1 e 4.2, e estdo baseados nos trabalhos de Meirelles ef al. (1992) e Figueirédo ef al.

(2014).

Tabela 4.1 Dados de entrada das correntes (estimativa inicial para a 1" iteragiio).

AZEOD

Fragio molar de etanol 0,85
Fracio molar da dgua 0,15

Temperatura (°C) 46
Vazio (kmol/h) 160

SOLVFEED
Frag#io molar de etilenoglicol 1
Temperatura (°C) 40
Vazio (kmol/h) 90
Tabela 4.2 Dados de projeto das colunas de destilaco.

C1 C2
Namero de estagios 24 10

Estagio de alimentagfio da mistura etanol/agoa (AZEOFEED) 16 -

Estagio de alimentagio do solvente (SOLVFEED) 4 -

Estagio de alimentacio EG+H20 -
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Pressdo no topo da coluna (atm) | 0,6
Queda de presstio ao longo da coluna (atm) 0,2 0,1
Razio de refluxo (molar) 0.6 2.5

Razfio Destilado/Alimentagio de etanol (molar} (,9999 {,9999

7

Apo6s a simulacfio a convergéncia ¢ aleangada, mas o produto pode estar fora de
especificaclo, e um método de tentativa e erro pode tornar-se dispendioso. Duas restricBes de
pureza, uma no fopo e outra na base, geralmente s8o0 especificadas. A restricdo da pureza
desejada do etanol no topo da coluna extrativa é obtida utilizando a ferramenta Design
Specification do Aspen Plus®. O procedimento proposto neste trabalho sugere que a segunda
restriciio seja a especificacio do teor de EG no prato de alimentagio do solvente {(através do uso
de uma Design Specification). Na Tabela 4.3, encontram-se as restriges citadas, além daquelas
necessarias a coluna de recuperagio.

Para alcangar estas restricbes as varidveis a serem manipuladas foram incluidas nas
células Vary, do bloco Design Specification. No caso da coluna extrativa, as varidveis
manipuladas (ou de decisio) sdo R e §, enquanto que na coluna de recuperacfio essas varidveis
foram a razfio de refluxo e a razfo destilado/alimentagfo. O intervalo em que estas varidveis
foram manipuladas foi escolhido de acordo com dados da literatura (MEIRELLES et al, 1992;
BRITO et al, 1992), e encontram-se na Tabela 4.4,

Tabela 4.3 Especificagbes de purezas

Cl
Fragio molar de etanol no topo x IO, = 0,999
Teor de solvente Xpg = 0,4
C2
Fragfio molar de etilenoglicol na base xE2T = 0,99995
Fragfio molar de etilenoglicol no topo xF9P = 0,0001
Tabela 4.4 Varidvels manipuladas,
Cl
Razio de refluxo 0,1<Rl<10
Vazio de solvente (kmol/h) 30 <5 < 300
C2
Razio de refluxo 0,1 << R2<10

Razfio destilado/alimentagiio 05 <D/F L1
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Com o objetivo de encontrar o minimo consumo de energia, uma andlise de sensibilidade
foi realizada usando o Sensitivity Analysis do Aspen Plus®, para fazer uma “varredura”™ no teor de

solvente, de acordo com os limites apresentados abaixo:
0,2 < Xeg < 0,8

Na analise de sensibilidade, um incremento de 0,05 para o teor de solvente foi escolhido.
Os limites do intervalo na anélise de sensibilidade foram estabelecidos de modo que as restriges
de pureza fossem alcangadas. Fora destes limites, nfio foi possivel alcangar as restrigdes de
pureza e a simulagio ndo convergia.
4.2.2  Sequéncia TCEDS-SR

A sequéncia termicamente acoplada a um retificador lateralda destilagio extrativa
{TCEDS-SR) pode ser obtida a partir da convencional (direta), como explicado no Capitulo 2
(Figura 2.4). Na TCEDS-8R, o etanol também ¢ produto de topo da coluna principal; a diferenga
¢ que solvente praticamente puro sai pelo fundo da coluna extrativa {Cl), enquanto que a agua é
removida no retificador lateral (C2). Além disso, o reciclo de solvente foi adicionado ao
fluxograma para reaproveitar o solvente e integrar termicamente com a alimentagfo de
azedtropo. O fluxograma da TCEDS-SR ¢ mostrado naFigura 4.7.

A simulagéo foi realizada bloco a bloco, de acordo com os dados das Tabelas 4.5 e 4.6. A
retirada lateral de vapor da coluna principal representa um grau de liberdade adicional, o que
aumenta a complexidade na convergéncia do modelo. Esta vazio tem influéneia significativa no
consumo de energia de uma TCEDS-SR. Inicialmente, o valor desta vazio de vapor fot estimado
apenas para garantir convergéncia. Deve ser salientado que a auséncia do refervedor da TCEDS-

SR ¢ responsavel pela reducfio de uma unidade nos graus de liberdade de C2.

Figura 4.7 Fluxograma para o processo de separagio ETOH/HZ0 usando uma TCEDS-8R.
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Para garantir as especifica¢fes de pureza, o bloco Design Specification foi usado em cada
coluna. As mesmas restrigbes de pureza especificadas para a sequéncia convencional foram
usadas na TCEDS-SR. Esta estratégia foi usada para permitir uma comparagiio rigorosa entre as
duas configuragdes. E importante salientar que na auséncia do refervedor em C2, apenas uma
especificagdo deve ser definida, o que diminui o nimero de varidveis de decis@o a serem
manipuladas nesta coluna. As varidveis de decisfo também foram as mesmas da sequéncia

convencional. Os detalhes envolvidos nestas etapas encontram-se nas Tabela 4.7 e 4.8.

Tabela 4.5 Dados de entrada das correntes

AZEQ

Fracdio molar de etanol 0,85
Frag@io molar de dgua 0,15

Temperatura (°C) 40
Vazdo (kmol/h) 100

SOLVFEED
Fragdo molar de etitenoglicol 1
Temperatura (°C) 40
Vazfo (kmol/h) 90
Fv
Vazdo (kmol/h) 30

Tabela 4.6 Dados de projeto das colunas de destilagio

Cl c2
Numero de estagios 29 5
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Estagio de alimentagfio da mistura etanol/dgua (AZEOFEED) 16 -
Estagio de alimentagdo do solvente (SOLVFEED) 4 -
Estagio de alimentagdo/saida da corrente lateral de vapor (FV) 24 5
Estagio de alimentagfio/saida da corrente lateral liguida (FL2 e FL) 25 5
Presséo no topo da coluna (atm) i 0,6
Queda de pressdo ao longo da coluna (atm) 0,2 0.1
Razio de refluxo (molar) 0,6 2.5
Razdo Destilado/Alimentago de etanol (molar) 0,9999 -

Tabela 4.7 Especificagfes das colunas.

Cl
Fragéio molar de etanol no topo T xI%. =10,999
Teor de solvente xgg = 0,4
C2
Fragfio molar de solvente no topo xI2” = 0,0001

Para avaliar a sequéncia TCEDS-SR, a anilise de sensibilidade foi realizada e, nesse

caso, uma nova varidvel deve ser incluida, a corrente que interconecta as duas colunas:

0,2 < Xpg < 0,8
30 < FV <120

Tabela 4.8 Intervalo de incerteza inicial das varidveis de decisio.

Ci
Razio de refluxo 01<R1<10
Vazdo de solvente (kmol/h) 30 < 85 < 300
C2
Razdo de refluxo 01<R1<10

Os resultados obtidos (para as duas sequéncias) nas simulagdes, bem como a anélise de
sensibilidade, sdo discutidos no Capitulo 5. E importante enfatizar que as simulagGes para as
duas configuragBes foram realizadas da forma mais homogénea possivel, ou seja, iguais

restricbes de pureza foram obtidas nas correntes principais (ETOH, EG, H20).

4.3 Caleulo da Eficiéncia Termodindmica
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O célculo da eficiéneia, de acordo com a Segunda Lei da Termodinamica, foi realizado
conforme sugerem Seader er al. (2011). Uma breve descrigio da metodologia para calculo da
eficiéneia é apresentada a seguir.

Para conduzir a andlise é necessdrio delimitar o processo estudado em sistema e
vizinhanga. Neste trabalho o sistema compreende apenas as duas colunas de destilagdo; bombas e
trocador de calor externo sfio considerados vizinhanga (estas consideragBes servem para as duas
sequéncias estudadas). O trocador externo tem o objetivo de integrar duas correntes
termicamente ¢ a bomba necessita de uma quantidade de energia que pode ser considerada
desprezivel, quando comparada com a energia necessaria as colunas.

A Primeira Lei da Termodindmica trata apenas da conservagio da energia e que uma
forma de energia pode ser transformada em outra. No entanto, a qualidade da energia nfio é
levada em consideragdio, € essa ¢ a finalidade da Segunda Lei, afirmando que parte da energia ¢
perdida devido as irreversibilidades que podem ocorrer em processos, 0 que acarreta em redugio
da eficiéncia em processos.

Uma maneira de realizar tais medidas costuma seratravés do trabalho perdido, LW
{Equacio 4.12), que pode ser obtido através da combinagfo das Leis da Termodindmica
(Equagdio 4.10 e 4.11). A partir desta combinaciio surge o termo denominado de exergia (ou
disponibilidade), que a capacidade da energia em forma de calor ser totalmente transformada em
trabalho, dada por: b = h - Tys. A fungio exergia ¢ uma propriedade termodindmica como
entalpia e entropia, onde T representa a temperatura da fonte mais fria disponivel.

O balango de exergia (Equagio 4.12) implica dizer que Q tem menor valor
termodindmico do que W em outras palavras, nem toda energia em forma de calor pode ser
convertida em trabalho. E isto ocorre por que uma parte da energia ¢ dissipada devido as
irreversibilidades existentes em um processo, Portanto, as irreversibilidades durante um processo
sempre aumentam, ¢ quanto maior forem estas irreversibilidades, menos eficientes serfo os
processos; 0 maximo que pode ocorrer € nfo existir qualquer irreversibilidade (LW = 0). Neste
caso, 0 processo € reversivel e a Equaclio (4.12) se reduz & Equagfo (4.13), fornecendo o
trabalho minimo (W) para realizar determinada separagéo.

Percebe-se, entfio, que o trabalho requerido para um processo irreversivel € maior que

para um processo reversivel. O termo LW € acrescido a0 Wy, para que a separagfio possa ser
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realizada. Finalmente, a eficiéncia termodindmica pode ser escrita como mostra a Equagdo
(4.14).

Balanco de energia

Z(nh+Q+W;)m Z (Rh+Q+W,) =0 (4.10)

saida entrada

Balanco de entropia

Z (ns +;,—i~) - Z (ns -i—-%) = AS;, {4.11)

saida entrada
Trabalho perdido
T, T,
W = Z [nb-}»Q(:{ _.,.%.?,),,..V;,;] - Z [nb +Q(1 --fﬁ-)w;g] (4.12)
entrada s saida s

Trabathe minimo de separacio
W, = Z b~ Z nb (4.13)

saida entrada

Eficiéncia Termodinimica

e Woin (@.14)
LW + Wmin

7

Maiores detathes sobre a obtengfio das Equacgtes 4.10 a 4.14 podem ser encontrados em
Seader, Henley e Roper (2011).

As propriedades termodindmicas como entalpia ¢ entropia das correntes foram obtidas a
partir das simulag@es realizadas com o simulador Aspen Plus®. O valor escolhido para Ty foi
igual a 298 K, que representa a temperatura da fonte fria padriio que o Aspen Plus® utiliza. Os

calculos da eficiéncia foram realizados com o auxilio do Matlab®.

4.4 Caleulo dos Estimativas de Custos

Para calcular os custos relacionados as sequéncias estudadas, ¢ importante definir os

itens avaliados. A Tabela 4.9 mostra os itens que foram contabilizados em cada sequéncia

estudada:

Tabela 4.9 Delimitagiio do sistema (acoplado & convencional) para célculo da TAC.
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Convencional TCEDS-SR
Tipo de custo Coluna Coluna de Coluna Retificador
exirativa recuperagio extrativa lateral
Carcaca Carcaga Carcaga
Capital Pratos Pratos Pratos Cp?;it‘;a
Refervedor Refervedor Refervedor Cond d
Condensador  Condensador  Condensador ondensador
Vapor Vapor Vapor :
Utilidades Agua de Agua de Agua de #}gpa de .
resfriamento resfriamento resfriamento resitiamento

A forma mais usual de contabilizar todos esses custos em uma tUnica fungfio € através
do calculo do custo anual total (TAC), que ¢ definido como a soma entre 0s custos com
utilidades (operacional) e o custo com capital dividido pelo tempo necessario para recuperar

o investimento (payback), dado pela equagio (4.15) (Luyben e Chien, 2010):

Custo de capital
Payback

(4.15)

TAC = Custo operacional

Foi considerado que o tempo de retorno do capital investido (payback) ¢ de trés
anos{e o custo total anual é calculado em ddlar ($)/ano. A seguir, é a presentada a forma de
calcular cada um destes termos. Os calculos foram realizados usando o Aspen Plus® ¢ o
Matlab. Conforme citado anteriormente, as equacgdes usadas para estimar os custos foram

baseadas nos métodos shortcut de Douglas (1988).
4.4.1 Custo Capital

Para estimar o custo dos equipamentos, considerou-se que estes foram construidos
com o material mais comum e operando em condigdes de pressiio proximas a atmosférica.

O preco dos equipamentos € uma fungfo de alguns dados que estdo relacionados ao
tipo de dispositivo. Por exemplo, o pre¢o de uma coluna depende do seu diimetro ¢ da sua
altura; o prego de um trocador de calor depende da sua drea de troca térmica (DOUGLAS,
1988). Desta forma, os dados necessarios foram primeiramente calculados ¢ em seguida os

custos relacionados foram estimados.
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Para calcular os custos com a carcaga da coluna, o didmetro ¢ altura devem ser
conhecidos. O didmetro (D) das colunas foi calculado utilizando a ferramenta Tray Sizing do
simulador Aspen Plus®.

A correlagdo para calcular a altura (H) de uma coluna depende da guantidade de
pratos que ela possui (N) e da altura adicional (Hg) que existe acima do primeiro estégio e

abaixo do Gltimo estagio. Esta ::equagfio. ¢ dada por:
H=061(N -~ 1) + H, (4.16)

Um valor usual para a altura adicional nos extremos da coluna é de 6 m (SUN ez al.,
2010). A correlagio original foi desenvolvida no sistema inglés e por isso tinha um formato
diferente (H = 2(N — 1) + H,). No entanto, esia tese baseia-se no sistema internacional de
unidades, e por este motivo, todas as correlacdes foram adaptadas através da inclusio de um
fator de corregéo.

Apos o calculo do didmetro e da altura da coluna, é possivel calcular os custos com a

carcaga, que € dado por:

MES
Custo da carcaca = 937,6368 (ﬁ) DLOs650.892(2 18 + F) 4.17)

Onde:

v' § ¢ um fator de corregdo para o tipo de configuragio usada, sendo considerado igual
a 1 para a convencional e 1,] para a acoplada;

v M&S (2011) é igual a 1519,8. Este fator foi utilizado em todas as correlagdes deste
trabalho;

v Fc é dado por F, = E,F,,. F, ¢ o fator de ajuste para a magnitude da presséo e Fr, 0
fator de ajuste para o tipo de material usado na construgdio da coluna. Fy, assume
valor 1 pois, considerou-se pressio proxima da ambiente (1 atm); considerou-se que
a coluna era de ago carbono, material mais comum para construg@io de equipamentos

de uma inddstria quimica, e por isso F, assume valor igual a 1.

Os pratos também foram considerados para estimar o capital investido nas colunas. A

correlagio que faz esta estimativa é:
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ME&S
Custo dos pratos = 97,243 (—2—@——) DISShE,

(4.18)

Onde:
¥" h € dado por h = 0,61(N — 1), que corresponde & altura da coluna sem o espago
adicional dos extremos (m);
v F. ¢ dado por F, = F, + F, + F,. F; é o fator de ajuste para o espagamento entre
pratos; como foi utilizado o espagamento padriio de aproximadamente 0,6 m, entio
Fs assume valor 1. F, € o fator de ajuste para o tipo de prato utilizado; no caso de
bubble cap, este fator € de 1,8. Fy,, € o fator de ajuste para o tipo de material; como

fot usado ago carbono (padriio), Fr, assume valor igual a 0.

De um modo geral, cada coluna possui dois trocadores de calor: um refervedor e um
condensador {foi considerada condensacio total). Entretanto, isto é diferente para a
configuracio acoplada, j4 que existe apenas um refervedor. Levando isso em consideragfo, a
seguir serd calculado o custo com trocadores de calor para cada configuragio estudada.

Inicialmente, é necessario calcular a 4rea de troca térmica destes dispositivos. A

equacgdo que calcula as dreas ¢ dada por:

Q {4.19)
UAT;

Onde:

¥ Q € carga térmica do condensador (Q.) ou do refervedor (Q,), em kW. Este valor €
calculado pelo Aspen Plus™. e apresenta valor diferente para cada teor de EG.

v U ¢ o coeficiente global de transferéncia térmica, em kW/m’K. De acordo com
Douglas (1988), o valor usual de U para nm refervedor usando vapor d’4dgua como
fluido de aquecimento ¢ de 1,419 kW/m’K, enquanto que para um condensador
usando dgua como fluido de resfriamento ¢é de 0,852 kW/m’K. O alto valor para o U
do refervedor é devido & transferéncia de energia que ocorre entre um liguido
saturado e um vapor saturado.

v ATpm € a diferenca de temperatura média logaritmica entre os fluidos, em C. No caso

do refervedor, a diferenga entre o fluido do processo e o fluido de aguecimento foi
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assumida de 25°C, valor maximo para prevenir a pelicula de ebuligdo (film boiling),
enquanto que esta diferenga para o condensador € calculada através da seguinte
equacio:

(25 - 20) (4.20)

AT, =
© In(Tuop — 20/Tyop — 25)

Tiep corresponde & temperatura do topo da coluna. Foi considerado que a agua de

resfriamento esta disponivel a 20°C e retorna a 25°C (Aspen Plus®, 2012).

Apds o calculo das areas de troca térmica, ¢ possivel estimar os custos com a

aquisi¢fio dos trocadores de calor. A correlagfio utilizada foi:

M
Custo com trocador de calor = 4?4,668(

Onde:
v

4.4.2

&S
0,65
580 )A (2,29 +F)

(4.21)

F. é dado por F, = (Fy + F,)F,. Fa é o fator de ajuste para o tipo de trocador
escolhido; para o refervedor do tipo keitle, o valor de Fy ¢ igual a 1,35, enquanto que
para um condensador do tipo floating head este valor ¢ igual a 1. F;, € o fator de
ajuste para a pressio utilizada em cada tipo de trocador; para o refervedor chaleira
(kettle) este valor € igual a 0, enquanto que para o condesador aletado (floating head)
o valor € de 0.1. I, € o fator de ajuste para o tipo de material utilizado no trocador;

como foi usado aco carbono, este valor € iguala 1.
Custo Operacional

O custo com vapor usado no refervedor e dgua de resfriamento usado no condensador

também foram calculados, E comum considerar somente o vapor como {inico representante

do custo com utilidades devido ao sen alto valor agregado; no entanto, optou-se pela

inclusdo da agua de resfriamento usada no processo para investigar o seu impacto no custo

total.

A quantidade de agua de resfriamento necessaria ao condensador ¢:
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Q. (4.22)

My gua de resfriamento Cp A

Onde:
v" C, é a capacidade calorifica da dgua (4,183 kJ/kgC).
v AT ¢é a diferenga de temperatura entre a dgua que entra ¢ sai do condensador
(16,67°C).

O custo com 4gua de resfriamento ($/ano) foi estimado por:

Custo com dgua de resfriamento = Cy, * Myguq de resfriamento * 3,0 (4.23)

Onde:
v Cy € o preco para utilizar 4gua de resfriamento no condensador.

Y Mygua de resfriamento ¢ @ vaziio de agua de resfriamento, em kg/h.

Da mesma forma que o condensador, para o refervedor foi necessério calcular a
vazdio de vapor associada a esse dispositivo, para em seguida, calcular o custo associado.
Assume-se que a energia transferida € devido 4 condensagfio do vapor saturado, de modo
que:

Myapor = %At “.24)

V' Myapor ¢ & vazio de vapor necessiria ao refervedor, em kg/h.

v ) & o calor latente do vapor saturado, em kl/kg. Este valor depende da temperatura da
base da coluna, ou seja, é a temperatura da base que indica qual o tipo de vapor sera
usado no refervedor, Este valor calculado calculado com auxilio da ferramenta
Utilities do Aspen Plus®.

v At corresponde a quantidade de horas que a planta funciona durante um ano corrido,
Este trabalho considerou 7920 horas de funcionamento por ano, ou seja, 330 dias de

operacdo,
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ApoOs encontrar a vazdo de vapor, foi possivel estimar os custos associados, através

da equacfo seguinte:

Custo com vapor = 3600C;Myqp,r (4.25)

Os precos associados as utilidades usadas nos trocadores de calor das colunas de
desttlagio (SEIDER et al., 2009) encontram-se na Tabela 4.10.

Na configuragdo convencional, a base da coluna extrativa estd a 171 C, enquanto que
na recuperaciio estd a 185°C. Desta forma, vapor de alta pressio foi escolhido para os
refervedores das duas colunas.

No caso da configuragio acoplada o refervedor opera 3 203 °C, que também utiliza
vapor de alta pressdo. Os resultados obtidos através destas equacBes também podem ser
obtidos através da ferramenta Utilities do Aspen Plus®. O custo obtido com utilidades foi

praticamente o mesmo usando o Aspen Plus® e os métodos shortcut propostos por Douglas.

Fabela 4.18 Prego das utilidades.

Utilidade Custo
Vapor de alta pressiio (450 psi) $ 14,50/ 1000 kg
Vapor de média presséo (150 psi) $ 10,50 / 1000 kg
Vapor de baixa pressfo (50 psi) $6,6/1000 kg
Agua de resfriamento $0,02/1000 kg

4.5 Conclusfio

O Capitulo 4 apresentou o desenvolvimento do procedimento de andlise proposto para as
sequéncias convencional e termicamente acoplada da destilag@o extrativa. O procedimento tem
como base a utilizagdo do teor de EG no prato de alimentacfo do solvente e detalhes sobre as
simulagGes foram delineados para ambas as sequéncias.

As equacgbes usadas para calcular a eficiénecia termodindmica e o custo anual total

também foram apresentadas.



Capitulo 5

Resultados e Discussdes
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5.1 Anilise das Principais Varidveis de Decisfio

De acordo com a o mapa de curvasresiduais(RMC) mostradona Figura 5.1, é possivel
perceber que a utilizagdo de etilenoglicol como solvente nio provoca a formagfio de regides
distintas dentro do mapa, ou seja, ¢ possivel obter os trés componentes puros a partir de um
processo de destilagio extrativa convencional. Todo o conjunto de curvas residvais formadas
emerge do ponto de azedtropo de minimo (nd instavel) e termina no vértice que corresponde ao
etilenoglicol puro (né estavel), O vértice correspondente 3 dgua pura é o ponto de sela deste
diagrama. O RMC para o sistema ETOH/H20/EG esta de acordo com o previsto por Doherty e
Caldarola (1985).

Figura 5.1Mapa de curva residual para a mistura etanol/dgua‘etilenoglicol.
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E importante enfatizar que a analise de sensibilidade para ambas as sequéncias foi
realizada para o intervalo de 0,2 < xEG < (,8; a TCEDS-5R convergiu apenas para xEG > 0,3.
Este inconveniente ndo ocorreu na analise realizada para a DS, indicando que a2 DS apresenta um
espago maior de solucdespossiveis, ou seja, apresenta maior flexibilidade. Para realizar a
comparacio entre as duas sequéncias estudadas, os valores obtidos para xEG < 0,3 na DS
(sequéncia convencional direta) foram descartados. Além disso, investigou-se o limite maximo
para especificar o xEG em ambas as sequéncias, que foi para xEG = 0,83; para valores maiores,

as restricdes de pureza nfio foram atingidas e a simulagfio nfio convergiu
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A partir de simulagBes, varios perfis de composigfio foram obtidos. As Figuras 5.2 ¢ 5.3
mostram o perfil de composigio da fase liquida na coluna (C1) para as duas sequéncias avaliadas
¢ em duas situacdes: alto (XEG = 0,8) e baixo (xEG = 0,3) teor de solvenie. Embora as
especificagdes de pureza fossemas mesmas, para os dois fluxogramas e nas duas situagdes

avaliadas, diferentes condi¢des operacionais (8, R1, QR1 ¢ QR2)foram encontradas.

Figura 5.2Perfis de composigio da fase liquida ao longo da eoluna C1 da DS para
xEG = 0,3 (a)e xEG = 0,8 {b).
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Figura 5.3Perfis de composigfio da fase liquida ac longo da coluna C1 da sequéncia TCDEC-5R para
xEG = 0,3 (a)e xEG = 0,8 (b).
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Como forma de observar o grau da separacdo ETOH/H2O0 foi usando o conceito de fator

de separacfio (ou volatilidade relativa), definido por:

X
SF = yET{JH/ ETOH
Yuzo/ Xu20

A partir deste fator foi possivel verificar em quais regifes da coluna a separaciio
ETOH/H20 ocorre com mais intensidade, como mostram as Figuras 5.4a ¢ 5.4b. A separagiio
ETOH/HZO ocorre principaliente na regifio extrativa ¢ em menor extensfo na regifo de
stripping. A separaciio ¢ mais acentuada quando o teor de EG ¢ maior, enfatizando a importincia
dessa varidvel na separacdio. A composicio do solvente, por sua vez, permanece praticamente
constante ao longo da regifo extrativa, justificado pelo seu alto ponto de ebuligio (LAROCHE ez
al., 1992; LUYBEN, 2008; GIL ef al., 2012). As dnicas altera¢des que ocorrem na composicio
de solvente ao longo da coluna acontecem nos estagios 4 e 16, que sdio exatamente os estagios
onde ocoire alimentagio de EG e ETOH/H20, respectivamente, Praticamente ndo ocorre
separagio ETOH/H20 na se¢fio de retificaglio {nesse caso, o fator de separagfio é préximo de 1),

indicando que esta regifio é destinada & separagfio EG/ETOH.

Figura 5.4 Fator de separagfio entre etanol e dgua para DS (a)e TCEDS-SR (b)
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Para um design fixo, a anélise de sensibilidade no teor de solvente determinou o espago

das possiveis solugdes de R e S, onde cada par (R, 8) resulta em um valor diferente para a carga
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térmica. A Figura 5.5 mostra o resultado desta andlise para S, R1 ¢ QR1 nas duas sequéncias
avaliadas, onde € possivel observar que o consumo minimo de energia da coluna extrativa Cl
{(Figura 5.5c} ocorre para a menor razdo de refluxo (Figura 5.52) e méxima da vazfio de solvente
(Figura 5.5b).

Figura 5.5 Razio de refluxo de Cl ¢a}, vazio de solvente {b) e carga témiica de C1 {¢} versus teor de B3,
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O procedimento de anilise proposto sugere que o teor de solvente ¢ resultado de uma
combinagdo entre S e R1 e isso € confirmado analisando as Figuras 5.5a e 5.5b. Considerando o
intervalo 0,3 < xEG < 0,4, constata-se que a vazio de solvente diminui (em torno de 43%), no

entanto, o seu teor (concentragfo) ao longo da regifio extrativa aumenta. O cardter nfo
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proporcional entre 5 ¢ XEG € justificado pela diminui¢fio ainda mais acentuada em R1 (em torno
de 79%). Enquanto S representa a quantidade de solvente no interior da coluna, R1 é
proporcional & quantidade de etanol que retorna 3 coluna, considerando fixa a vazfio de destilado.
Portanto, se S diminui, mas R1 diminui muito mais, o teor de solvente no intertor da coluna serd
maior.

Enquanto a Figura 5.5a mostra que R1 é uma fungfio monotdnica decrescente em relagio
a xEG, a Figura 5.5b mostra que S € uma fungfio ndo-monoténica, ¢ portanto apresenta um ponto
de minimo. O ponto minimo de S (xEG = 0,4) corresponde & vazio minima que viabiliza a
separagdo. O fato de S apresentar um valor minimo indica que S pode assumir valores iguais
(linha tracejada na Figura 5.5b); no entanto, R1 ndio assume valores iguais, j4 que é funcdo
monotonica. Este resultado confirma que o procedimento de analise proposto fornece solugo
dnica: em nenhum momento o par (R1, §) sera o0 mesmo.

Do ponto de vista qualitativo, as explicagles acima se aplicam tanto para a DS quanto
para a TCEDS-SR, enfatizando a versatilidade do procedimento proposto. Do ponto de vista
quantitativo, pequenas diferengas foramverificadas em Rl e 8. No entanto, estas diferengas
refletem no consumo de energia de QR1, como mostra a Figura 5.5¢. O consumo de energia da
coluna extrativa da TCEDS-SR ¢ mais significativo do que na DS, mas em ambos os casos, o
valor minimo de QR1 € obtido para o maior valor de S e R1.

Uma pequena perda de EG ocorre pelo do topo de Cl e a vazio de MAKEUP &
responsdvel pela reposi¢fo dessa perda. O resultado da andlise de sensibilidade sobre a vazio de
MAKEUP € mostrado na Figura 5.6a, onde observa-se a vaziio de MAKEUP é proporcional ao
teor de xEG. Se a vaziio de MAKEUP aumentou, € por que a perda de EG também foi maior e a
Figura 5.6b mostra que, de fato, ao aumentar XEG, uma fragio mator de solvente se encontrara
na fase vapor, o que explica a maior perda de EG pelo topo de C1. Este resultado esta de acordo
com o previsto por Lastari et af. (2012). Esta perda pode ser evitada aumentando o tamanho da
regifio de retificacio, mas que nfio foi objeto de estudo desse trabalho.

As Figuras 5.7a ¢ 5.7b mostram o resultado da analise de sensibilidade para R2 ¢ QR2 de
C2 (DS). Ambas as variaveis sfio fungdes nio-monotdnicas de xEG, e portanto, apresentam um
ponto de minimo. Este comportamento & resultado da alimentacfio da C2, que é proveniente da
base da coluna extrativa e consiste essencialmente de H20 ¢ EG. Portanto, a alimentagdo de C2 ¢

diretamente proporcional a S, o que justifica curvas tdo semelhantes (R2, QR2 e §). A
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dependéncia da coluna de recuperagio em relacfio & quantidade de solvente ja é conhecida, como
afirmam Bruggermann ¢ Marquardt (2004), Lastari ef al. (2012) e Luyben (2013). E é por essa
dependéncia que se torna importante determinar a vazfio minima de solvente para que a

separagdo ocorra.

Figura 5.6 Vaziic de MAKEUP versus teor de EG(a) e Perfil de composiciio de xEG na fase vapor em Cl(b).
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Figura 5.7 Razfio de refluxo R2 (a) ecarga térmica de C2 (b) versus teor de EG: DS,
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Quantitativamente, a magnitude de QR1 (Figura 5.5¢) € superior & de QR2, pois € na
coluna extrativa C1 que o esforgo € concentrado para “quebrar™ o azedtropo, enguanto que C2

comporta~se como uma coluna de destilagio comum. E importante observar que o minimo de
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QR1 ¢ justamente o maximo de QR2, por causa da quantidade de solvente a ser separada. Esta
observagio tem impacto direto no consumo global de energia, QRiotal.

No caso de da TCEDS-SR, todo o fornecimento de energia ocorre por intermédio do
tinico refervedor presente nessa configurag@io. As sequéncias termicamente acopladas apresentam
essa caracteristica: o uso de correntes de processo que interligam duas colunas substitui um
trocador de calor {(no caso da TCEDS-SR, uma corrente de vapor substitui um refervedor).
Portanto, além das varidveis analisadas anteriormente (S e R1), o consumo de energia da
TCEDS-SR também ¢ influenciado pela vazdo de vapor que conecta C1 e C2 (FV). Através de
uma analise de sensibilidade, FV foi manipulada até que o consumo de QR1 fosse minimo. Dois
casos (xEG = 0,3 e xEG = 0,8) s#o mostrados na Figura 5.8. Obviamente, quando o teor de
solvente assume valores maiores, o consumo de energia diminui. Para as restrigdes impostas pelo
Design Specification para Cl e C2 da TCEDS-SR, o menor valor alcangado foi de 30 kmol/h, ¢

isso € resultado da menor quantidade de solvente vaporizada pelo refervedor da coluna C1,

Figura 5.8 Carga térmica do refervedor QR1 versus vazéio FV para xEG = 0,3 ¢ xEG =0,8; TCEDS-5R
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O consumo global em cada sequéncia avaliada € mostrado na Figura 5.9. Na DS, o
consumo compreerxde o somatdrio de QR1 e QR2, enquanto que na TCEDS-8R ¢ representado
apenas por QR1. Para o consumo global da DS, QRtotal diminui até alcangar um minimo; a
sobrecarga em C2 (devido ao aumento excessivo de S) resuita em aumento do de QRtotal a partir

de XEG > 0,75. Em contrapartida, o consumo da TCEDS-SR diminui com o aumento de xEG.
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Do ponto de vista de consumo de energia, a partir de XEG > 0,7, ja é mais vantajoso usar a
TCEDS-SR do que uma DS.

Apds a apresentacdio dos primeiros resultados, ¢ possivel perceber que para a DS, é
equivocado avaliar a coluna extrativa isoladamente e relevar a importincia que a coluna de
recuperacdo apresenta sobre o processo completo. O ponto 6timo da coluna extrativa (xEG =
0,83) ndo representa o ponto 6timo global da DS (xEG = 0,75). Na sequéncia TCDEC-SR, este

tipo de inconveniente ndo existe, ja que hd um Gnico refervedor.

Figura 5.9 Carga térmica total versus teor de EG para DS e TCEDS-SR.
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Comparando as duas configuragtes, somente para altos teores de solvente, torna-se mais
vantajoso usar a TCEDS-SR para desidratar o etanol. Caso contrario, a configuragdo DS € a mais

indicada. O cenario 6timo do ponto de vista de consumo de energia para cada configuraciio é

mostrado na Tabela 5.1.

Tabela 5.1 Resultados Stimos para cada sequéncia,

Parimetro DS TCEDS-SR
Teor de solvente 0,75 0,83
Razdo de refluxo 0,40 0,28
Vazdo de solvente (kmol/h) 108,11 171,12
Consumo minimo de energia (kW) 1940,36 173733

Redugéio - 10,5%
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No ponto otimo de cada configuracfio, uma redugfio de aproximadamente 10,5% foi
alcancada com o uso de uma TCEDS-SR. Para que isto seja possivel, o teor de solvente deve ser
o maior possivel. E importante ressaltar gue apenas a carga térmica dos refervedores foi
considerada, pois vapor de alta pressfo € utilizado (maior impacto econdmico). A pressio de
projeto para cada coluna foi escolhida para garantir 0 uso de 4gua de resfriamento nos
condensadores, que tem impacto muito menos relevante no custo do que o vapor de alta pressio.

E importante mencionar que a razfio S/F (vazio de solvente/alimentagio de azedtropo)
n#io foi considerada em nossos estudos, pois do ponto de vista qualitativo, o comportamento de S
¢ S/F sHo iguais, como mostra a Figura 5.10. De fato, a razéio S/F € avaliada para fins de controle.
Em geral, o maior distirbio de uma planta € a alimentagfio do azedtropo (F); como a vazio de
solvente S depende da alimentagfio F, é preferivel utilizar um controle de razdo para manter S/F
em um sef point, a0 invés de tentar ajustar S e F simultaneamente. O controle de razfo trabalha

com uma variavel de distirbio (F) e uma variavel manipulada (S).

Figura 5.10 Razfo S/F para as sequéncias DS e TCEDS-SR.
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3.2 Avaliaciio do Efeito Remixing ¢ da Eficiéncia Termodinamica

O efeitoremixing pode ser observado na Figura 5.11a e 5.11b (DS e TCEDS-SR,

respectivamente). Omaximo de composicio de H20 em todas as simulagfes ocorre no estigio
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22, para as duas sequéncias estudadas, e esse resultado fica mais claro considerando o méaximo

da composigdo de H20 em fungio de xEG, como mostra a Figura 5.12. Observa-se que a medida

que o teor de solvente aumenta, o efeitoremixing diminui em ambas as sequéncias.

Fraggo molar da dgua na fase liguida
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Figura 5.11Efeito de remixing para varios valores de xEG: DS {a) ¢TCEDS-SR (b}.
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Segundo Triantafyllou e Smith (1992), o efeito remixing estd relacionado 4 baixa

eficiéneia de sequéncias convencionais de destilagdo. Os autores afirmam que o uso de

sequéncias termicamente acopladas reduz este efeito, e consequentemente, apresentam maior

eficiéncia termodinimica, que resultam em redugdes no consumo de energia. Como explicitado
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no Capitulo 2, vérios pesquisadores tém aceita esta explicagfo para justificar a baixa eficiéncia
de sequéncias convencionais em relagio 3s sequéncias termicamente acopladas.

A maioria dos trabalhos sobre sequéncias de destilagio termicamente acopladas sdo para
misturas terndrias ideais envolvendo hidrocarbonetos. Guerra et al. (2008) foram os pioneiros a
aplicar acoplamentos térmicos na separagio de misturas azeotrOpicas e, embora nfio tenham
investigado esse efeito com profundidade, também justificaram que a baixa eficiéncia de
sequéncias convencionais da destilagio extrativa era provocada pelo efeito remixing. Os autores
também afirmam que o uso de uma TCEDS-SR elimina este efeito. No entanto, a Figura 13
mostra que ocorre exatamente o contrario: além de néo ser eliminado, o efeito remixing aumenta
com o uso da TCEDS-SR, independente do teor de xEG; apesar do aumento tornar-se menos
significativo a medida que xEG aumenta.

A investigaclo para entender o que ocorreu foi aprofundada através da eficiénecia
termodindmica de acordo com a Segunda Lei. A Figura 5.14 mostra os resultados da analise de
sensibilidade sobre a eficiéncia termodindmica. Como comentado no Capitulo 3, todas as
propriedades termodinidmicas necessarias para o calculo da eficiéncia foram obtidas a partir de
simulacdes usando o Aspen Plus®. As equaces para caleulo da eficiéncia foram implementadas
usando o Matlab® e encontram-se no Apéndice 3. Em ambas as sequéncias, os resultados para a
eficiéncia sdo baixos (no méximo, 10%), como é previsto para um processo de destilaggo.

Os resultados para as eficiéncias foram comparados a partir de dois pontos de vista:

i A relaco existente entre efeito remixing e eficiéncia;

ii. Em relagfo a reduco esperada do efeito remixing ¢, consequentemente, anmento

na eficiéncia termodindmica com o uso de uma TCEDS-SR.

Com relagfio a0 primeiro ponto vista, se os resultados das Figuras 5.11 e 5.12 apontaram
para menores efeitos remixing na DS, maiores eficiéncias termodindmicas eram esperadas. E foi

0 que ocorrey, como mostra a Figura 5.14.
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Figura 5,14Eficiéncia termodinfimica em fungio do teor de solvente.
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A eficiéncia da TCEDS-SR alcangou valor méximo para xEG = 0,83, que corresponde ao
menor consumo de energia desta sequéncia. A eficiéncia da DS alcangou um valor méximo para
xEG = 0,75, exatamente 0 ponto onde a DS alcanga o menor consumo de energia. Apds este
ponto, a eficiéncia decresce. Esta inversio no comportamento da eficiéncia da DS € resuitado da
sobrecarga qgue a coluna de recuperagio C2 tem com o aumento de S.

No entanto, a literatura sugere que o uso de sequéncias termicamente acopladas deve
reduzir o efeito remixing ¢ causar aumento na eficiéncia termodindmica. Nio fot 0 que ocorreu: a
DS apresentou 0s menores efeitos remixing ¢ maiores eficiéncias termodinidmica. Este é o
segundo ponto de vista e é contrério & afirmaciio da maioria dos trabalhos consultados, incluindo
o trabalho de Guerra er al. (2008), que obtiveram eficiéncias termodindmicas maiores para a
TCEDS-SR.

Agrawal e Fidkowski (1998} compararam diversas sequéncias de destilagfio para separar
misturas terndrias com volatilidades relativas distintas e, embora ndo tenham incluido misturas
azeotropicas em seus estudos, os autores consideraram misturas terndrias gue apresentavam dois
de scus componentes com volatilidades relativas préximas da unidade. Os autores perceberam
que nestas situacdes a sequéncia de destilagiio termicamente acoplada a um retificador lateral
apresentava eficiéncia termodindmica extremamente pobre. O fato do valor da volatilidade
relativa entre duas substincias da mistura ternéria ser pequeno exige grande quantidade de vapor

para separa-las, o que diminui o valor da eficiéncia.
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No caso da DS, verificou-se que significativa parcela da energia para realizar a separagio
¢ fornecida a 171°C no refervedor de C1 e uma menor parcela estd sendo fornecida 3 185°C no
refervedor C2. Na configuraglio TCEDS-SR, toda a energia necessaria é fomecida em um nivel
mator de temperatura (203°C). Neste sentido, a diferenca de temperatura entre o topo e a base da
coluna ¢ maior na sequéncia TCEDS-SR, o que provoca mais irreversibilidades durante o
processo de separacio. De fato, temperaturas a niveis mais elevados sio mais “valiosas” em
termos de exergia, e a TCEDS-SR consome mais desse tipo de energia. O 6timo termodinamico
minimiza a producfio de entropia, ou, equivalentemente, o custo da exergia. E isto € realizado
através da minimizacfio da qualidade daenergia necesséria 4 coluna.

A eficiéncia calculada de acordo com a Segunda Lei leva em conta a qualidade da
energia; ao contrario da eficiéncia calculada de acordo com a Primeira Lei, que leva em conta a
guantidade de energia. A Primeira Lei afirma que a energia é conservada, mesmo quando sua
forma ¢ alterada, como por exemplo, a partir de energia mecinica em calor. Por outro lado, a
Segunda Lei da permite saber o quio bem um processo opera em termos da qualidade da energia.

A Figura 5.15 mostra a eficiéncia termodindmica de cada sequéncia em fungiio do efeito
remixing. Se for considerado somente a TCEDS-SR, fica claro relacionar redugio do efeito
remixing com aumento na eficiéncia termodindmica. No entanto, o mesmo raciocinio ndo se
aplica a DS. A eficiéncia de DS aparenta estar mais relacionado ao consumo de QRtotal do que

ao efeito remixing.

Figura 5.15Eficiéncia termodinfimica versus efeito remixing.
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5.3 Avaliagio Econdmica

A Figura 5.16 mostra o resultado da andlise de sensibilidade sobre o consumo especifico
de energia (SEC), onde se observa que até xEG < (,7 o desempenho de cada sequéncia é
praticamente o mesmo, sendo o consumo de energia da TCEDS-SR levemente maior. Entretanto,
para xEG > 0,7 torna-se mais vantajoso o uso da TCEDS-SR. De fato, as curvas para o SEC
foram semelhantes para QRrotal e eficiéncia termodindmica. Estes resultados foram obtidos, para
uma 3911,56 kg/h de etanol recuperado na DS e 3914,746 kg/h de etanol recuperado na TCEDS-

SR; ambos os casos para uma pureza 0,999,

Figura 5.10Consumo especifico de energia em fungio de xEG.
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A Tabela 5.5 faz uma comparacio entre os resultados obtidos neste trabalho e outros
encontradas na literatura. No ponto 6timo de cada sequéncia, foram obtidos 1,888 (XEG = 0,75) e
1,597 (xEG = 0,83) MJ/kg de etanol para a DS e TCEDS-5R, respectivamente. Apenas o
trabatho publicado por Gil er ¢f. (2012) apresentou SEC menor que o obtido por este trabalho.
De fato, a comparagio com dados da literatura foi realizada com objetivo de verificar a
consisténcia dos resultados obtidos, visto que, varios fatores influenciam no consumo especifico
de energia; por exemplo, a eficiéncia das colunas e os dados de ELV. Também deve ser
observado que o glicerol “quebra” o azedtropo etanol/dgua com muito mais facilidade, mas é um
solvenie que apresenta ponto de ebulicio extremamente alto, indicando o uso de colunas

operando a vicuo (maior investimento de capital).
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G resultado da andlise de sensibilidade sobre o custo anual total (TAC) do processo

completo € mostrado na Figura 5.17 para as duas configuragdes estudadas. O custo capital

depende dos didmetros ¢ da altura das colunas. O custo operacional levou em consideragio vapor

de alta pressdo (HPS) usado nos refervedores e dgua de resfriamento usada nos condensadores.

Para cada teor de EG hd um didmetro correspondente, devido as diferentes vazdes de vapor

gue circulam no interior da coluna.

A curva do TAC foi semelhante & de QRtotal: o minimo TAC para a DS foi para xEG =

0,75, enquanto que para a TCEDS-SR foi para xEG = 0,83.Para avaliar mais detalhadamente o

TAC, avaliou-se o impacto do custo operacional e o custo com investimento, considerando um

pavback de 3 anos.

Tabela 5.5 Comparagfo do consumo especifico de energia para diversas tecnologias na obtengfio de etanol anidro.

Concentragio de etanol

Tipo de processo (molar %) Ml/kg de etanol
Kiss et czl. (%012): Sezquencxa Ct')nvencfonal da 0,999 1,836
destilacfio extrativa com etilenoglicol
Kiss et r:zl. {3012) (Se’qgenma convencional da 0,999 7.876
destilagéio azeotropica com n-pentano)
Kiss et al. (2012). DWC extrativa com etilenoglicol 0,999 1,656
Kiss et al. (2012): DWC azeotrépica com n-pentanc 0,999 5,107
Gil et al. (_20 E?): Sequ:enc:ia conv.encwnaf da 0.9967 1,426
destilagio extrativa com glicerol
Li e Bai (2012): Sequéncia convencional da
destilagdo extrativa com trés colunas usando 0,9995 2.24
etilenoglicol
Errico ef al. (2012): Sequéncia convencional da
destilacdo extrativa termicamente acoplada comt 0,998 7,95
etilenoglicol
Errico ef al. (2012} Intensificacdo da sequéneia
convencional da destilagfio extrativa com 0,998 7,93
etilenoglicol
Meirelles er al. (1992): Sequéncia da destilaciio
. . . 0,995 1,94
extrativa com etilenoglicol
Chianese e7 al. (1990): Sequéncia convencional da
e : . 0,999 3,18
destilacdo extrativa com gasolina
Chianese et al. (1990): Sequéncia convencional da

destt!agao azeotmpma com benzeno .

0,999
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Figura 5.17 Custo anual total para as sequéncias DS e TCEDS-SR.
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A Figura 5.18 mostra que, independentemente da sequéncia considerada, o custo
operacional ¢ mais representativo do que o custo com investimento. Obviamente, nfo se deve
subestimar a importancia de um bem projetado sistema de destilagfo, mas a Figura 5.18mostra a

importincia das condigBes operacionais no ponto otimo.

Figura 5.18 Custo operacional e custo capital (investimento) para DS (a) e TCEDS-SR (h).
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A Figura 5.19 mostra que o custo anual total (TAC) e o consumo de energia (QRtotal)

tem dependéncia semclhante em relagio ao teor de etilenoglicol (xEG), independente da
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configura¢o avaliada, enfatizando ainda mais o fato da TAC ser mais influenciada pelo gasto

com utilidades (em especial, o vapor utilizado nos refervedores)

Figura 5.19Custo anual total {$/ano} ¢ Consumo global de energia (kW) versus teor de etilenoglicol
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A Tabela 5.6 mostra o cenario Gtimo atualizado com valores do TAC ¢ da eficiéncia para

ambas a DS e TCEDS-SR.
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Fabela 5.6 Resultados Gtimos para cada sequéncia,

Parametro DS TCEDS-SR
Teor de solvente 0,75 0,83
Razio de refluxo 0,399 0,276
Vazio de solvente (kmol/h) 108,108 1741118
Consumo minimo de energia (kW) 1940,365 1737,327
Redugio de energia (%) - 10,5
Eficiéncia 9,8143 9,035
TAC ($/ano) 627.245,28 568.351,43
Redugio de custo (%) -- 9.4

5.4 Conclusiio

Os resultados das analises de sensibilidade foram discutidos ao longe do Capitulo 5.
Verificou-se a importincia de avaliar por completo o sistema completo de destilagdo extrativa,
com o objetivo de evitar 6timos locais.

A andlise de QRI, S e R1 confirmou a confiabilidade do procedimento proposto para
encontrar solugfo Unica para a coluna extrativa.

A relagio entre eficiéncia termodindmica e reducdio no consumo de energia foi
questionada, mostrando que, para destilacBes extrativas a eficiéneia € melhor em sequéncias

convencionais. O efeito remixing também foi discutido.



Capitulo 6

Conclusdes eSugestdes paraTrabalhos

Futuros




sequéncias de destilagio avaliadas: convencional (DS) e termicamente acoplada a um retificador

O procedimento proposto neste trabatho foi aplicado com sucesso para ambas as

lateral {TCEDS-SR).

do processo completo, sem necessidade de usar métodos graficos ou téenicas de otimizagfo, o

Usando andlise de sensibilidade, o uso do procedimento permite encontrar o 6timo global

que incluiu responder as questdes como:

a)

b)

d}

extrativa representa uma nova fase para o entendimento e busca por condi¢cdes operacionais
Otimas deste processo, pois elimina um dos principais problemas: a multiplicidade de solucses.
Ao avaliar o teor de solvente, duas varidveis fundamentais no processo de destilagio extrativa

estio sendo consideradas simultaneamente: razio de refluxo da coluna extrativa e vazio de

Qual o minimo custo anual total (TAC)?
Sequéncia DS = 627245 $/ano
Sequéncia TCEDS-SR = 568351 $/ano

Qual o minimo consumo especifico de energia (SEC)?

Sequéncia DS = 1,888 MJi/kg

Sequéncia TCEDS-SR = 1,597 MIkg

Qual vazdo de solvente para a minima TAC?
Sequéncia DS = 108,108 kmol/h

Seguéncia TCEDS-SR = 171,118kmol/h

Qual a razéio de refluxo para a minima TAC?
Sequéncia DS = (,399

Sequéncia TCEDS-SR = 0.276

Qual vazdo minima de solvente para a separagfio?
Sequéncia DS = 65,71267 kmol/h

Sequéncia TCEDS-SR =66,41308

Qual a minima razéo de refluxo para a separacio?
Sequéncia DS = 1,3179

Sequéncia TCEDS-SR =1,3328

A especificagiio do teor de solvente no prato de alimentagio deste componente na coluna
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solvente. A restrigiio de uso do procedimento € o teor de solvente ser (praticamente) constante ao
longo da regido extrativa.

Embora exista uma vazio de solvente minima que atenda a separagio desejada, a mesma
ndo corresponde ao minimo consumo de energia. De fato, o resultado para o minimo consumo de
energia ocorre para a menor razio de refluxo e maior vaziio de solvente.

Em termos qualitativos, ndo hi diferencas significativas entre a configuragdo
convencional € a configuragio acoplada para as principais varidveis de decisfio analisadas. A
mudanga mais significativa ¢ com relagio a carga térmica total do processo: para altos teores de
solvente, o impacto da coluna de recuperagio sobre o processo convencional, tornou esta
configuracfo menos atrativa.

A metodologia mostrou que, para a sequéncia convencional, ¢ equivocado avaliar as duas
colunas em separado, pois o otimo da coluna extrativa ndo representa o 6timo do processo
completo. Por outro lado, na sequéncia termicamente acoplada, avaliar a coluna extrativa e
minimizar a vazéio de vapor que interliga as duas colunas € suficiente para encontrar o ponto
operacional 6timo do processo.

Uma anélise sobre o efeito remixing foi realizada comparando as duas configuragles e,
em ambos os casos, este efeito € reduzido com o aumento do feor de solvente. No entanto, ¢ uso
de acoplamento térmico ndo reduziu o efeito remixing da sequéncia convencional; um resultado
contririo aquele encontrado na literatura. Entretanto, na literatura consultada, o efeito remixing
n#o foi avaliado para colunas de destilagio extrativa.

O resultado do estudo sobre o remixing foi corroborado pela avaliacio da eficiéncia
termodindmica de cada configuracio. Em todo o espago de solugdes possiveis, a eficiéncia da
configuracfio convencional ¢ maior que na sequéncia termicamente acoplada. A eficiéncia da
sequéncia convencional alcan¢a um maximo, e depois comegava a decrescer, mostrando que a
eficiéncia € muito mais dependente dos niveis em que as temperaturas sdo formecidas e rejeitadas
nos refervedores e condensadores, do que de uma possivel diluicio do componente intermediario
(remixing). Em contrapartida, a eficiéncia da sequéncia termicamente acoplada € uma fungfio
crescente para aumento de xEG.

No cendrio 6timo, a configuracio termicamente acoplada mostrou ser mais atraente do
ponto de vista econdmico, podendo alcangar uma redugfio no custo anual total de até 14% em

relaclo ao processo convencional.
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Além de contribuigBes objetivas, uma tese de doutorado também deve indicardiregdes a

serem seguidas, de modo que a pesquisa seja aprofundada e novos resultados obtidos. A seguir,

listamos alguns estndos que podem usar os resultados desta tese como ponto de partida:

i.

Modificar o procedimento para variar as posigBes de alimentagiio (solvente e
azeotropo) da configuraciio convencional ¢, no caso da configuragdo termicamente

acoplada, da posicfo da retirada lateral;

. Aplicar o procedimento para avaliar o efeito do nimero de estagios das configurages

sobre a TAC e o0 SEC;

. Aplicar o procedimento para outras misturas azeotrépicas, principalmente quando for

usado liquido idnico para “quebrar” o azedtropo;

. Aplicar o procedimento para outras configuragbes termicamente acopladas, em

especial, a coluna de parede dividida (DWC);

. Avaliar, do ponto de vista de controle, como manter constante a especificagio do teor

de etileno glicol no prato de alimentacfio desse componente;

6. Avaliar a dindmica e o controle de configuragdes termicamente acopladas;

. Aprofundar o estudo do efeito remixing, com objetivo de esclarecer a relagfio entre

esta variavel e a eficiéncia termodindmica.
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Abstract
This article sets out to evaluate the effect of solvent content in the extractive section on the
separation efficiency and energy consumption of extractive distillation columns. Contrary to the
classical approach, the proposed approach enables a simultaneous evaluation of the effect of the
major decision variables (reflux ratio, solvent flowrate and number of stages of the extractive
section). The procedure allows calculating the minimum solvent flow rate for the separation and
the minimum specific energy consumption. The results show that the minimum specific energy
consumption is obtained for the minimum reflux ratio and not for the minimum solvent flowrate.
Moreover, the results show is not always the case that a larger number of stages of extractive
section results in lower energy consumption. Due to its industrial importance, the dehydration of

aqueous mixtures of ethano! using ethylene glycol as solvent has been chosen as a case study.
Keywords: Extractive Distillation, Solvent Content, Separation Factor, Energy Consumption.

INTRODUCTION
Distillation is one of the oldest and most important separation processes used in the chemical and
petrochemical industries. However, it is a process with very low thermodynamic efficiency, and
therefore accounts for a high percentage of the total energy consumption of a chemical plant;
distillation column reboilers consume over 50% of the energy involved in the processes of heat

exchange in a plant {Soave and Feliu, 2002).
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Therefore, distillation is the process that is most targeted when it comes to investigating energy
consumption. The optimization of a complex column can save up to 70% of its energy
consumption (Engelien and Skogestad, 2005), which would have a significant impact on the
profitability of a plant.

The distillation process is based on the difference in volatility of the components to be separated.
However, the occurrence of azeotropes complicates the separation since the liquid and vapor
phases have the same composition at any given morsent during the process. Such mixtures
cannot be separated by conventional distillation and hence one has to turn to azeotropic
distillation, which may be either homogeneous (extractive) or heterogeneous (azeotropic). In
both cases, a third component is added to enable separation. Other separation methods are
available, such as pressure swing or using molecular sieves, but as yet these are not competitive
with distillation.

Lynn and Hanson (Lynn and Hanson, 1986) were the first to emphasize that extractive
distillation can be competitive with azeotropic distillation in terms of energy; using multiple
effect columns, these authors dehydrated aqueous mixtures of ethanol using ethylene glycol as
solvent. In 1990, Knapp and Doherty (Knapp and Doherty, 1990} stated: “... contrary to popular
opinion, a well-designed system of extractive distillation is the most economical way of
obtaining anhydrous ethanol.”

According to Lei er al. (Lei et al., 2003), extractive distillationis more oftenusedthan azeotropic
distillationbecause of its low energy consumption and the flexibilityin selecting the solvent;
furthermore,the amount ofsolvent in azeotropic distillationis typicallylarge, whichresults in a
greater consumption of energy.

Another important application of extractive distillation is in the realm of reactive distillation, and
there have been a several examples of the use of an extractive section in a reactive distillation
column. Qi and Malone (2011) used acetic acid as an entrainer to extract isopropanol for
isopropy! acetate synthesis, and they showed this to be advantageous over ordinary reactive
distillation without an extractive section. Murrieta-Duefias ef af. (2011) compared the control
properties of thermally coupled reactive distillation and thermally coupled extractive distillation
sequences with those of conventional reactive and extractive distillation configarations; they

highlighted cases in which integrated reactive and exiractive sequences not only provide
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significant energy savings, but also may offer dynamic advantages under high energy
consumption conditions.

In extractive distiltation, the third component (called the solvent) serves to change the relative
volatilities of the original components of the mixture. Unlike in azeotropic distillation, it is
essential that the addition of the solvent does not cause the formation of a new azeotrope nor
must it promote liquid-liquid phase separation. In separating minimum azeotropes, the lighter
component is removed at the top; the solvent and the intermediate component are obtained at the
bottom of the column and are sent to the recovery column.

As in azeotropic distillation, a second column is usually required in order to recover the third
component, as shown in Figure |. However, given the simplicity of the recovery column,
attention is often focused on the extractive column. Despite the simplicity of operation,
extractive distillation can show unusual behavior; for example, increasing reflux ratio does not

always equate to increased separation (Laroche et al., 1992).
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The issue of what constitutes a well-designed system has been the subject of several studies
(Hilal ef ol., 2002; Langston ef al., 2005; Gil et al., 2009; Li et al., 2012; Gil et ai., 2012), all of

which have involved sensitivity analysis using a process simulator, which has usually involved

repeated simulations.
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The optimization procedure proposed by Figueiredo ef al. (Figueiredo ef al., 2011) makes use of
a process simulator without the need to repeat a large number of experiments (simulations);
however, it does not analyze the effects of the main decision variables on separation.

Another option for optimization is to make use of Mixed Integer Nonlinear Programming —
MINLP (Emhamed er al., 2008); in this case, the procedure does not involve the use of a process
simulator and the authors emphasize the fact that there is no need to run several simulations in an
attempt to obtain the optimum conditions. On the other hand, MINLP algorithms still have
problems with robustness and convergence and require a good initial estimate (Kossack et al.,
2008).

Bruggemann and Marquardt (Bruggemann and Marquardt, 2004) proposed an approximate
method, albeit one involving 15 steps, based on nonlinear analysis to determine the minimum
amount of solvent required to achieve separation; the procedure evaluates separation but only
considers the extractive section.

Luyben (Luyben, 2008) evaluated the effect of different types of solvents on the controllability
of the separation process of the acetone/methanol system and emphasized the importance of
including the analysis of process controllability when choosing the solvent. However, the effect

of solvent content throughout the column on the control process was not considered.

PROBLEM DEFINITION

In the classical approach, the reflux ratio (R), the solvent flowrate (S) and the number of stages
(NSE) of the extractive section (the section between the solvent and azeotrope feed plates) are
the variables used to analyze separation efficiency and energy consumption {(Qr): one variable is
fixed, while the others have their values changed. Therefore, it is possible to construct three-
dimensional graphs (response surfaces) of the types: R x' 8 »x Qr, R x NSE x Qr, or § x NSE x
Qr.

Although this procedure leads to a large number of results, the conclusions are limited because
the three variables (R, 8, and NSE) are not considered simultaneously.

The inclusion of S in the evaluation of separation efficiency and energy consumption is based on
its effect on the relative volatilities of the components that constitute the azeotrope. Figure 2
shows the equilibrium curve on a solvent-free basis for the ethanol (ETOH)-water (HpO)-
ethylene glycol (EG) system; EG as solvent. The vapor-liquid equilibrium (VLE}) was calculated
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by a y-¢p approach; the activity coefficient v in the liquid phase was calculated from the NRTL
equation, which represents the effectiveness of the VLE of the ETOH/H,O/EG system, as
demonstrated by Dias et al. (Dias ef al., 2008). In order to calculate the fugacity coefficient ¢ for
the correction of deviations from the vapor phase {despite the low operating pressure of the

column), the Redlich—Kwong equation was used.
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Figure 2. Vapor-liquid equilibrium curve on a solvent-free basis for the ethanol(1)-water(2)-

ethylene glycol(3) system at | bar.

As one can see in Figure 2, a significant shift of the azeotropic point is observed when the EG
content is equal to 10%; the azeotrope disappears when the mole fraction of EG is above 50%.
The data presented in Figure 2 were obtained by calculating the bubble point in 2 flash
distillation, so that the EG content is only a function of the S feeding the flash. However, the EG
content throughout the extractive distillation column is a function of 8 and R. Thus, depending
on S and R, the EG content (and energy consumption) varies to a greater or lesser extent, while
the specification at the top (ETOH) and the bottom (EG-H;0) of the colamn will not necessarily
change. Figure 3 shows an example of this situation.

Figure 3a shows a typical composition profile (liquid phase) of an extractive distillation column,
from which the three sections may be clearly distinguished: the rectifying section (I)., the

extractive section (II), and the stripping section (Ilf), On the other hand, Figure 3b shows a
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situation whereby the EG content in the extractive section is very low; the distinctions between

the three sections of the column are not so clear.
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Figure 3. Liquid phase composition profile, under different operating conditions, for the extractive distillation

column presented in the process diagram in Figure 1, The stages are numbered from top to bottom.

In both cases depicted in Figure 3, it can also be seen that the solvent (EG) content hardly varies
in the extractive section: it remains at approximately 50% and 18%, respectively. This behavior
is well known from the literature and can be attributed to the high boiling point of the solvent
(Laroche et al., 1992; Luyben, 2008; Gil et al., 2012).

By using the solvent content (liquid phase) in the extractive section as the main parameter, more
specifically in the solvent feed plate, this study seeks to evaluate the separation efficiency and
energy consumption (reboiler heat duty — the most expensive utility) of extractive distillation
columns. The proposed approach enables the effect of the major decision variables, R, S, and
NSE, to be evaluated simultaneously. Furthermore, it is possible to calculate the minimum
solvent flowrate and the minimum energy consumption.

Dehydration of agueous mixtures of ETOH using EG as solvent has been chosen as a case study.
However, the approach works for any chemical system (minimum and maximum azeotropes),
and can also be applied to thermally coupled extractive distillation columns (Gutiérrez-Guerra ef

al., 2009; ibarra~Sanchez and Segovia-Hernandez, 2010).
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PROCESS SIMULATION
The extractive distillation column (column highlighted in Figure 1) was simulated using the
Aspen Plus® RadFrac routine. The efficiency of each tray was set at 85%. The top pressure was
set at 1 bar, while the pressure drop for the column was fixed at 0.2 bar. As mentioned above, the
NRTL and Redlich-Kwong equations were used to represent the VLE.
Table 1 presents the data for the evaluated columns; the first column was set according to
Meirelles ef al. (Meirelles er al., 1992).

Table 1. Data from the extractive distillation columns.

Parameter Column 1 Column 2
Azeotrope feed flowrate, kmol/h 100 100
Number of stages 24 50
Solvent feed stage 4 4
Azeotrope feed stage 12 25
Solvent feed temperature, K 353.15 353.15
Azectrope feed temperature, K 313.15 313.15
Ethanol content (mole fraction) in azeotrope feed 0.85 0.85
Ethylene glycol content (mole fraction) in solvent feed 1.0 1.0

Given that the EG content (liquid phase) hardly varies in the extractive section (see Figure 3), its

value in the solvent feed tray (xj ") was kept fixed. Having taken this decision, three options

were considered to solve the problem: (i) to keep S constant, leaving R as the decision variable,
(ii) to keep R constant, leaving S as the decision variable, and (iii) to fix the top and bottom
specifications, leaving S and R as decision variables.

Options (i) and (ii) could result in products {top and bottom) out of specifications. Moreover,
these two options generate a large number of results that need to be analyzed together, which
makes it harder to draw more precise conclusions. Option (iii) generates far fewer results, which
enables accurate conclusions to be drawn, and ensures that the top and bottom products will
always be specified; this was the option chosen in this study. The distillate flowrate (D) remained

practically unchanged.



Using the Design-Spec block in Aspen Plus®, the EG content in the solvent feed tray (x
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ETOH in the distillate (x,%,,). and ETOH in the bottom stream (Xp,,) were specified on a

molar basis:

0.20 < xi% <0.75
X =0.995
xpet, = 0.005

Equation (1) shows that xio"

variable was included in a sensitivity block to obtain a result for each specification value.

(1)

(2

(3)

ranged from 20% (low) to 75% (high), in steps of 5%. This

Next, to study the effect of NSE (extractive section size), the position of the azeotrope feed stage

was also included in the relevant sensitivity block. Figure 4 illustrates the main steps of the

approach used in this study. For all of the simulations, the EG content in the distillate was below

500 ppm.
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PROCESS ANALYSIS

Figure 5 shows the composition profile (liquid phase) for a column with 24 stages, with x'" at

20 and 75 mol %, as well as the results for the decision variables R and S and the specific
rebotler heat cuty (Qr/D). For the specifications (top, base, and EG content) and feed {lowrate
(azeotrope) evaluated, the results obtained for the reflux ratio and solvent flowrate remained
unchanged, even for different initial estimates of these variables, indicating that the specification
of the EG content results in a system with a single solution for the reflux ratio. However, the
solvent flow rate changes with the azeotrope feed flowrate, while the value of the reflux ratio

remains unchanged.

Comparing Figures 5a and 5b, it can be observed that x5 has a strong influence on the
composition profiles as well as on specific energy consumption. A detailed analysis of the effect
of xjf}f’f" on separation efficiency and energy consumption could be carried out with the aid of
the composition profiles on a solvent-free basis. According to Figure 6, the operating condition
with the highest x'p" has proportionally more H;O and hence less ETOH throughout the

column; this shows that, in this case, the separation of these components in the extractive section

is more efficient.
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Figuré 5.Liguid phase composition profile for the colutin with24 stages.
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Figure 6. Ligquid phase composition profile on a solvent-free basis for the column with 24 stages.

Analysis on a solvent-free basis enables an extractive distillation column to be evaluated like a
conventional column, with the reflux ratio being crucially important with respect to separation
(and energy consumption). In the context of a conventional column, due to the higher separation
in the extractive section, the composition profile shown in Figure 6b would be the result of an
operating condition with a higher reflux ratio than the result presented in Figure 6a. However,
precisely the opposite is observed, which indicates the importance of the solvent content for the
separation efficiency (and energy consumption).

Figure 7 presents the separation factor (SF) (or relative volatility) for ETOH/H;0, defined by

Equation (4), where the effect of the EG content on the separation is explicit:

SF = Yeron ! ¥pron. @)
Yaro! X

Here, x; is the mole fraction of component i in the liquid phase and y; is the mole fraction of

component  in the vapor phase. As can be seen in Figure 7, the effect of x70" on separation is

quite high, especially in the extractive section.
As depicted in Figure 7, there is practically no ETOH/H,O separation in the rectifying section,
indicating that the stages in this section are primarily used for separating EG {solvent). That is to

say, ETOH/H,O separation occurs mainly in the extraction and stripping sections. This
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observation means that it is safe to remove the location of the solvent feed stage from the list of

decision variables.
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Figure 7, Separation Factor ETOH/HO.

SF analysis is important, but it is essential to point out that, besides breaking the azeotrope
ETOH/H,O (to obtain anhydrous ethanol), the separation must meet the top and bottom

specifications. For example, some simulations (without using the Design Spec tool) indicated a

cater SF for an operating condition with a higher ™" | as observed in Figure 7. However, the
gr b £

purity of ETOH was lower at the top and the loss of ETOH at the bottom was unacceptably high.

In terms of energy consumption, according to the values shown in Figures 5 and 6, the operating

condition with the highest xh~ showed considerably better performance. These results are

consistent with the McCabe-Thiele method: i) when the equilibrium curve is tighter (low EG

content), energy consumption tends to be high (the rectifying line is close to the diagonal line);

#8ofy

ii) when the equilibrium curve is more open (high x,.2"" ), energy consumption tends to be low

(the rectifying line is far from the diagonal line). The shape of the equilibrium curve in both

cases is presented in Figure 8 and this result is a consequence of the sections with different x/

where different equilibrium curves apply.

The same analysis was performed for a column with 50 stages, as described in Table 1. In this
case, the sizes of the extractive and stripping sections were modified (increased), while the
rectifying section remained with the same number of stages. Figure 9 shows the composition

profiles on a solveni-free basis, as well as the values of the decision variables R and §, along
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with specific energy consumption. Again, a strong influence of EG content on separation

efficiency and energy consumption is evident.
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Figure 9. Liquid phase composition profile on a solvent-free basis for the column with 50 stages.

As depicted in Figure 10, for the operating condition with a low xﬁf}i"f" , increasing the number of
stages results in a marked energy saving (R decreases), as found for a conventional column.

#Sely

However, for the condition with highest xﬁ(; , the energy saving is not significant, indicating that

if ki s increased, the specific energy consumption becomes independent of the number of

stages of the colurnn. Figure 10 also shows that if x}." is increased, the specific energy

consumption maintains an almost constant value.
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Figure 11 shows the behavior of R and 8 for the results of the experiments presented in

Figure 10. On analyzing Figure 11, it can be seen that up to a certain x5y value, R and 8

decrease simultaneously. This was unexpected, since the reduction in R is larger. The decrease in

R is not surprising, but that in S is. In fact, it was expected that S would be directly proportional

#50ly
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The curves in Figure 11b have two minimum points (8 = 65.5 ¢ § = 38.2 kmol/h), which
represents the minimum value of S necessary to achieve the separation. Since the curves in
Figures 10 and 11 were constructed from the same experiments (simulation), this value does not
correspond to the minimum specific energy consumption; that is, the minimum specific energy
consumption is obtained for minimum reflux ratio (R) and not for minimum solvent flowrate (S).
Furthermore, Figure 11b shows that for the same sofvent flowrate (dotted line parallel to the x-

axis), two different values for the x/-°” can be obtained, indicating that the separation efficiency

and energy consumption depend on the EG content in the solvent feed plate.

Obviously, the minimum energy consumption also depends on the size of the extraction section,
which do not changed in these numerical experiments.

In terms of the design of the control system, considering control by inference, temperature

becomes the decision variable {controlled variable). Figure 12 shows the temperature profiles for

two columns evaluated at two different xjy" . These profiles are very similar and, as expected,

based on xio”, the temperature in the extractive section can be high or low. However, there is

practically no difference in the temperature values in the stripping and rectifying sections. For

control purposes, the desired x5 can be obtained by simultaneously manipulating R and S

(manipulated variables). The design of the control system is also the subject of ongoing research,

where one of the issues being investigated is the effect of x>”* on the controllability of the

process. More specifically, the question to be answered is whether a column with a large number

of stages operating at a lower x," is easier to control than a column with fewer stages

operating at a higher xjyv"

The previous results were obtained by keeping the azeotrope feed stage fixed (consequently, the
NSE). The results presented below include the effect of changing this variable, in the column of
24 stages.

Using the procedure described in Figure 4 generates a matrix the size of which depends on the

kSolv

number of values desired for x; and NSE, as well as the pumber of desired responses

(reboiler heat duty, solvent flowrate, reflux ratio, eic.). After compiling this matrix, the results

were exported to Excel and sorted in descending order of specific energy consumption, so that
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the bottom row of the matrix presented values (reflux ratio, flow of solvent, dish feeding solvent,

etc.) resulting in the minimum specific energy consumption, as shown in Table 2.
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Figurel2, Temperature profile for the two operating conditions {columns with 24 {a) and 50 (b) stages).

Table 2. Optimal results for mintmum specific energy consumption for extractive column with 24 stages.

Parameter Value
Solvent flowrate, kmol/h 83.2
Reflux ratio 0.3203
Ethylene glycol content (mole fraction) 0.75
Number of stages of the extractive section 14
Specific energy consumption, kW/kmol 19.78

Although Table 2 presents the values obtained for the minimum specific energy consumption, to
evaluate the energy consumption behavior in detail, an in-depth study was carried out.

Once the global optimum (minimum specific energy consumption) was found, the effects of

#Sodv
Xpg

and the NSE on the energy consumption be analyzed, individually.
To evaluate the effects of x*" NSE was fixed at 14 (as depict Table 2); to evaluate NSE, xpv”

was set at 0.75 (as depict Table 2). Considering that the specification of xjy" leads to a unique
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solution, it is important to emphasize that it is obligatory for this study to go through the global
minimum point. The graphs are presented in two-dimensional form, in order to give priority to
the quantitative aspect.

From Figure 13a it can be seen that the behavior of specific energy consumption is asymptotic,
so that it cannot be determined if a minimum specific energy consumption was achieved. On the
other hand, Figure 13b shows it was possible to determine the minimum specific energy
consumption (Qi/D = 19.78 kW/kmol, as per Table 2) and, this was for an extractive section with
i4 stages (azeotrope feed in stage 18, as per Table 2).

The minimum point shown in Figure 14a is the minimum solvent flowrate (8 = 48.6 kmolth) for
the separation, corresponding to a reflux ratio of 1.2153 {(dashed circle). The solvent flowrate for
the minimum specific energy consumption (S = 83.2 kmol/h, as per Table 2) is also shown; that
is, once again, the minimum specific energy consumption is obtained for minimum reflux ratio
{R} and not for the minimum solvent flowrate (8). Moreover, from Figure 14b it is possible to
identify the reflux ratio for the minimum specific energy consumption (R = 0.3203, as per Table
2). It is tmportant to note that the minimum reflux ratio of for the separation matches the reflux

ratio for the minimum specific energy consumption.
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{b) for column with 24 stages.
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Figureld. Solvent flowrate as a function of X" (a) and reflux ratio as a function of the number of stages of

extractive section {INSE) (b) for column with 24 stages.
The conclusions from Figures 13 and 14 are also valid for the 50-stage column.

CONCLUDING REMARKS

A new approach for analyzing the separation efficiency and energy consumption of extractive

distillation columns, by using xi” as the main parameter, has been presented. The proposed

procedure enables the effects of the major decision variables to be evaluated simultaneously.
If the azeotrope feed stage (NSE constant) is kept fixed, the results show that the minimum
specific energy consumption is obtained for the minimum reflux ratio and not for the minimum

solvent flowrate, regardless of the number of stages of the column. For the operating condition

with a low x"” increasing the number of stages results in a marked energy saving (R

decreases); however, for the condition with the highest xf;f;‘"’, the energy saving is not

significant, indicating that increasing the solvent content causes the specific energy consumption
to become independent of the number of stages of the column.

If x¥" and NSE are varied simultaneously, the procedure enables the global minimum specific
energy consumption to be determined quantitatively. And yet again, the minimum is obtained for
the minimum reflux ratio and not for the minimum solvent flowrate, regardless of the number of

stages of the column, However, it is not always the case that a larger number of stages of

extractive section results in lower energy consumption.
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The existence of a minimum value for the solvent flowrate results in two different values for the

X" indicating that the separation efficiency and energy consumption depend on the EG

content in the solvent feed plate. Using this new approach, it was observed that convergence
problems disappear; hence, a future article will deal with the complete extractive distillation
system, including the recycling between the extractive and recovery columns, which normally

adds convergence problems. The optimization criterion will be the total annual cost (TAC).
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Process Intensification Applied to Extractive Distillation

K. D. Brito, M. F. Figueirédo, W. B. Ramos L. G. S. Vasconcelos and R. P, Brito

Federal University of Campina Grande — Chemical Enginecring Department
Av Aprigio Veloso, 882, Bodocongd, Campina Grande — PB, 58429-900

Abstract

A obtencdo do 6timo de sistemas de destilagdo extrativa (colunas exirativa de recuperagfo)
envolve a determinacio dos valores das varidveis, tais como vazio de solvente, razio de refluxo
das colunas, nimero de estagios das colunas, das posi¢des das alimentagBes e didmetros das
colunas, que minimizem a fungfo objetivo definida. As colunas de um sistema de destilagio
extrativa estdo acopladas através de um reciclo, tornando complexa a tarefa de se obter o 6timo,
e que se¢ torna mais ardua quando as colunas estfio termicamente acopladas. O presente artigo
apresenta uma comparacdo rigorosa entre as configuragBes convencional e termicamente
acoplada, usando um procedimento que permite considerar simultaneamente o efeito das
principais varidveis de decisfio sobre a otimizag8o, cujo critério adotado foi o custo anual total. A
configuragio termicamente acoplada apresenta custo anual total e menor consumo especifico de
energia. Os resultados indicam que a vazfio minima de solvente para que a separacio ocorra s#o
diferentes para as duas configuragdes, indicando que a comparaco ndo pode ser realizada para a
mesma razio vazio de solvente/vazdo de azebtropo. A integragfio da corrente de base da coluna
de recuperacdo (configuragio convencional) ou da corrente de base da coluna extrativa
(configuragiio termicamente acoplada) resulta em forte reducfio do custo anual total ¢ do
consumo especifico de energia. Diante da escassez de fontes ndo renovdveis de energia e das
alternativas disponiveis, o etanol anidro é forte candidato, j4 sendo largamente utilizado como
aditivo da gasolina. Desta forma, a desidrata¢iio de misturas aquosas de etanol usando como

solvente o etilenoglicol foi o sisterma escolhido como estudo de caso.

Keywords - Destilagio extrativa convencional, Destilagiio extrativa termicamente acoplada,

Teor de solvente, Consumo energético, Otimizacgio.
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1. Introduction

Depois de muitas previsSes contrérias ao longo dos anos, destilagfio permanece sendo o
método de separagio mais importante nas inddstrias quimica e petroguimica. A literatura diante
de tal fato se refere & destilacio como sendo “o processe de separacfo em relac3o ao qual todos
os outros devem ser comparados” (Kister, 1992). Por outro lado, ¢ um processo cuja eficiéncia
termodindmica € muito baixa, respondendo pelo maior percentual do consumo global de energia
de uma planta, de modo que, a destilagfio ¢ o mais visado dos processos quando se trata de
consumo energético.

O processo de destilagio baseia-se na diferenga de volatilidade dos componentes a serem
separados. Entretanto, no caso de misturas onde se observa a presenca de azedtropos a destilagéio
convencional se mostra incapaz de promover a separagdo desejada.

Misturas bindrias que formam azedtropos sdo comuns na indistria quimica e sfo
caracterizadas por se comportarem como um componente purc quando submetidos a um
processo de destilagiio. A separagiio destas misturas nfio € possivel por meio da destilacio
convencional e, apesar de existirem outros métodos (pressure swing € peneira molecular, por
exemplo), pela viabilidade econdmica, normalmente a separagiio ¢ realizada através da destilagfio
extrativa ou azeotrdpica. Em ambos os processos, um terceiro componente ¢ adicionado de modo
a possibilitar a separagéo.

Na destilagfo extrativa, o terceiro componente tem como objetivo alterar a volatilidade
relativa dos componentes originais da mistura. Contudo, ao contrario da destilagfio azeotropica, €
fundamental que a adi¢ic deste terceiro componente, normalmente chamado de solvente, néo
cause a formaglo de novo azedtropo e que nido haja separagfo de fases liquidas; estas sfo as
diferencas basicas entre os dois processos. Normalmente, o componente mais leve € removido no
topo da coluna extrativa, enguanto o solvente mais 0 componente intermedidrio séo recolhidos na
base. Em algumas situagGes, o solvente é o cornponente com menor pomnte de ebuligio, € assim
sai pelo topo da coluna, junto com o componente intermedidrio.

Por sua importincia industrial, a desidratagdo de misturas aquosas de etanol tem sido um dos
processos mais utilizados para estudar a destilagdo extrativa. A Figura 1 apresenta a curva de
equilibric em base livre de solvente para o sistema etanol(ETOH)/dgua(H2O) etilenoglicol(EG),
onde ¢ possivel perceber o deslocamento do ponto azeotrdpico, para a concentragdo do solvente

de 10%, e o seu desaparecimento, para concentragdes acima de 50%. Para representa¢do do



equilibrio de fases (ELV) foi usado um procedimento y-; com a equagiio do NRTL para calculo
do coeficiente de atividade (y) (Dias; 2008}, ¢ a equacdo de Redlich-Kwong para calcuio do
coeficiente de fugacidade ().
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Figura 1~ Curva de equilibrio em base fivre de solvenie para ¢ sistems ETOH/H20/EG 2 pressiio de 1 bar.

Segundo Lei et al. (2003) a destilagiio extrativa é mais frequentemente usada do que a
destilagdo azeotrOpica, principalmente, por causa de baixo consumo de energia e flexibilidade na
selecio do solvente. Entretanto, Lynn ¢ Hanson (1986) foram os primeiros a afirmar que a
destilacio extrativa era competitiva, do ponto de vista energético, com a destilagiio azeotrdpica;
utilizando colunas de multiplo efeito, os autores realizaram a desidratagiio de misturas aquosas
de etanol utilizando etilenoglicol como solvente.

Apesar da simplicidade operacional, a destilagdo extrativa apresenta comportamento pouco
comum, conforme relatado por Laroche et al. (1992), em um dos artigos mais citados pela
literatura sobre esse tipo de destilag3o; por exemplo, nem sempre o aumento do refluxo resulta
em maior separagio, por causa da diluic8o do teor de solvente na regifio extrativa.

Diversos trabalhos abordando a otimizagio do processo de destilagio extrativa tém sido
publicado na literatura, os quais podem ser classificados em duas categorias: escolha do solvente
e sintese da sequéncia de separacio.

Em geral, os trabalhos relacionados com sintese consideram a configuragio convencional da
destilagdo extrativa (DS) e t8m como objetivo avaliar a influéneia das principais varidveis (vaziio
de solvente, raziio de refluxo, posi¢io das alimentagbes e nimero de estigios) sobte 0 consumo
de energia do processo: Hilal et al., 2001; Bruggemann e Marquardt, 2004; Langston et al., 2005;
Gil et al., 2009; Ravagnani et al., 2010; Figueiredo et al,, 2011; Li e Bai, 2012; Gil et al., 2012.
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Somente em 2008 (Gutiérrez-Guerra et al., 2008) foi proposto o uso de colunas termicamente
acopladas (TCED-SR} para ¢ processo de destilagfo extrativa; um procedimento amplamente
empregado na destilagio de misturas multicomponentes de hidrocarbonetos, com vérias
possibilidades de configuragbes e que pode resultar em redugiio de até 30% no consumo
energético (Annakou e Mizsey, 1996). A configuragio TCED-SR foi obtida usando um
acoplamento entre as colunas extrativa e de recuperagio da configuragio DS, e transferindo parte
da secfo da coluna de recuperacfio (secéio 4 da Figura 2a) para a base da coluna extrativa (se¢fio
4 da Figura 2b). O resultado é uma configuragdo com apenas um refervedor, como mosira a

Figura 2b.

L7

51T

(a) (b)
Figura 2 — Configuragio convencignal (DS} (a) e confignragio termicamente acoplada {TCEDS-SR} (b)
{Gutiérrez-Guerra et al., 2008).

Gutiérrez-Guerra et al. (2008) propuseram um procedimento para otimizaglo, avaliaram a
eficiéncia termodinfmica, bem como a controlabilidade do processo. Usando o simulador

Aspen® os autores compararam os desempenhos das configuragdes DS e TCED-SR.

2. Problem Statement

Considerando a presenga de varigveis discretas (nGmero de estdgios, posiges de

alimentagBes, ete.) e continuas (razo de refluxo, vazdes, etc.), uma opcfio para a otimizagio ¢
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fazer uso de Programagio N&o Linear Inteira Mista (MINLP). Por outro lado, os algoritmos da
MINLP ainda apresentam problemas de robustez e convergéncia, além de exigirem uma boa
estimativa inicial (Kossack et al., 2008).

Em 20011, Garcia-Herreros et al. (2011), publicaram um artigo afirmando que diversas
metodologias tém sido propostas para o projeto de sistemas de destilacfo extrativa; a maioria
usando métodos simplificados ou graficos. E, nesse sentido, considerando a desidratacfio de
etanol usando como solvente o glicerol, os autores propuseram o uso de Programacio Néo
Linear Inteira Mista (MINLP) para a otimizagio do projeto (ntimero de estagios, posigio de
alimentagfo, etc.) ¢ das condigdes operacionais de sistemas de destilagdo extrativa (razdo de
refluxo, vazdo de solvente, etc.). Entretanto, em 2012, trés dos autores publicaram um artigo
sobre o projeto e o controle do sistema estudado em 2011 e, para a definigfio das condigbes de
projeto e operagfio fizeram uso de métodos graficos (Gil et al.; 2012).

O presente artigo surgiu a partir do procedimento proposto por Figueiredo et al. (2014), no
qual ¢ teor de EG no prato de alimentagio do solvente da coluna extrativa é uma das varidveis
consideradas. No uso do procedimento observa-se que o problema de convergéncia desaparece
(desde que exista uma solugo — restrigdes atendidas) e sua aplicagfio foi realizada com sucesso
para a configuragiio DS, de modo que decidiu-se estender o uso de tal procedimento para a
configuragio TCEDS-5R.

O artigo publicado por Gutiérrez-Guerra et al. (2008) € meritdrio, pois foi o primeiro a propor o uso de
colunas termicamente acopladas no processo de destilago extrativa, Entretanto, diversos pontos do processo

nfio foram explorados; por exemplo:

a) Foi avaliada a posigfo do estagio de alimentagio do solvente, quando, de fato, a regifo de retificacfio de uma
coluna de destilagiio extrativa tem pouca influéneia sobre a separaglio e o consumo de energia (Figueirédo et
al., 2014); a maior influéncia € da regifio extrativa e, nesse ponto, é mais relevante avaliar a posicdo do
estégio da alimentagfio do azedtropo.

b) As sirulagdes ndo consideraram a integragfio térmica entre a corrente de solvente recuperado ¢ a corrente de
aredtrope, bem como o make-up € o reciclo de solvente.

¢} A comparago entre as duas configuragdes foi realizada para a mesma razéo entre as vazdes de solvente e de
azedtropo (5/F), o que pode ndo ser o ponto Gtimo para cada uma das configuragfes.

d} O procedimento de otimizagio proposto € de tentativa ¢ erro, e nio considerou simultaneamente as varidveis

de decisio.
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A Figura 3 apresenta a configuragio DS da destilagho extrativa avaliada por Figueirédo et al. (2014) e,

conforme pode ser observado, foi considerada a integragfio térmica entre a corrente de solvente recuperado e a

corrente de azediropo.

Figura 3 — Fluxograma do processo de destilagfio extrafiva convencional {BS) (Figueirédo et al,, 2014).

A Figyra 4 apresenta o fluxograma proposto por Guti¢rrez-Guerra et al. (2009), modificado para incluir a
integracfo térmica entre a corrente de solvente recuperado e a corrente de azeStropo, bem como o make-op de

solvente.

De acordo com o procedimento proposto por Figueirédo et al. {2014), uma vez especificados os nimeros de
estagios das colunas extrativa e recuperagio, no caso da configuragfio DS, € possivel responder as seguintes

questbes:

a) Qual o minimo custo anual total (TAC)?

b} Qual 0 minimo consumo especifico de energia (SEC)?

¢) Qual vazfio de solvente para a minima TAC?

d) Qual a razfo de refluxo {colunas extrativa e de recuperagiio) para a minima TAC?

¢) Qual o teor de EG (no prato de alimentagio do solvente) para a minima TAC?

f) Qual a posi¢iic de alimentagio das colunas extrativa e de recuperagiio para a minima TAC?
g) Qial vaziio minima de solvenie para a separagio?

h) Qual a minima razfio de refluxo {colunas extrativa e de recuperagiio) para a separagiio?

i} Qual o minimo teor de EG (no prato de alimentaglio do solvente) para a separagio?
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Figura 4 — Fluxograma da destilagfio extrativa termicamente aceplada com integragiio térmica (TCEDS-
SR} {Brite et al,, 2014),

No caso da configuragio TCEDS-SR aplicada, surge uma nova variavel, que ¢ a vazéo de
vapor para a coluna lateral, a qual deve ser considerada como uma das varidveis de decisfio na
otimizacdo. Por outro lado, a posigdo de alimentacdo da coluna de recuperagfio deixa de existir
como variavel de decisfio {ou manipulada).

Fluxogramas com reciclo apresentam grande dificuldade para convergir e, no caso do sistema
de destilagfio extrativa, a dificuldade é acentuada pelo fato do solvente influenciar fortemente o
equilibrio de fases (EL V). De fato, dependendo da vazfio de solvente e da razéo de refluxo, para
as mesmas especificacBes de topo e de base, varias solugbes sfio possiveis, resultando em
diferentes perfis de composicdo. A Figura 5 mostra dois perfis de composigio para configuragio
DS, o que indica diferentes perfis de temperatura (¢ de consumo de energia), para as mesmas
especificagdes de topo e de base.

O problema pode ser descrito da seguinte forma:

a) A convergéncia satisfazendo as especificagfes de topo e de base da coluna extrativa €

alcancada para determinado valor da razdo de refluxo e da vazfio de solvente (neste caso,
as varidveis manipuladas ou de decis#io). A corrente de base desta coluna ¢é enviada para a
coluna de recuperacio.

b) A convergéneia satisfazendo as especificacdes de topo e de base da coluna de recuperagio

¢ alcangada para determinado valor da razéo de refluxo e da vazéio de base (ou de topo). A
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vazio de base desta coluna, contendo o EG recuperado, € enviada de volta para a coluna
extrativa.

¢} Na proxima iteragdo, novamente a razfo de refluxo e a vazfio de solvente serfio
manipuladas para alcancar a convergéncia da coluna extrativa. E € nesse ponto que 0s
balangos de massa e energia apresentam dificuldades para fechar (principalmente para o
EG), visto que a nova solugdo (novo perfil de composicio e de temperatura) pode ser

difererte da anterior.
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Os jtens acima tentam explicitar gue em cada iteragdo a convergéncia das duas colunas &
alcangada; entretanto, a vazio de EG que retorna da coluna de recuperagfio, normalmente, ¢
diferente daquela que alimenta a coluna extrativa, o que ocasiona nova iteragéo, levando a néo
convergéncia do sistema.

No procedimento proposto por Figueirédo et al. (2014), a especificagéio do teor de EG no
prato de alimenta¢iio do solvente garante solugBio Unica para a coluna de destilagio extrativa,
Fazendo analogia com McCabe-Thiele, é como se existisse uma dnica reta de retificagio que
satisfizesse as especificacdes, E importante notar, conforme mostra a Figura 5, o teor de EG ao

longo da regifio extrativa (em destaque) permanece praticamente inalterado.

3. Modeling and Simulation
As configuractes (Figuras 3 e 4) foram montados na plataforma Aspen® e as colunas foram

simuladas usando a rotina Radfrac®, com eficiéncia de Murphree fixada em 85%. Conforme
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citado anteriormente, a equaciio do NRTL foi usada para calculo do coeficiente de atividade (y) e
a equacfo de Redlich-Kwong para célculo do coeficiente de fugacidade (¢).

Na a configuragfio DS, a pressdo de topo da coluna extrativa foi mantida em | bar, enguanto
para a coluna de recuperacfio esse valor foi de 0.6 bar; a perda de carga ao longo das colunas
extrativa e de recuperacfio foram iguais a 0.2 e 0.1 bar, respectivamente. Para a configuragio
TCEDS-SR, a pressio de topo das colunas extrativa e lateral foi mantida em 0.6 bar; a perda de
carga ao longo das colunas extrativa e lateral foram iguais a 0.2 e 0.05 bar, respectivamente.

Para o a configuraciio DS o nimero de estagios da coluna extrativa (Vest! = 24) foi igual
aquele apresentado por Meirelles {1992); no caso da coluna de recuperacio o nimero de estagios
(Nest2 = 10) foi definido a partir de simula¢es usando um método aproximado {short-cui).

Na configuragiio TCEDS-SR o niimero de estagios da coluna extrativa ficou igual a Nest! =
29, enquanto a coluna lateral com Nest2 = 5. £ importante observar que a regifo extrativa agora
fica entre o prato de alimentagiio do solvente ¢ a retirada de vapor pela corrente lateral.

A Tabela 1 apresenta as condiges das alimenta¢des da coluna extrativa. No caso da corrente
de azedtropo, ¢ valor da temperatura ¢ aquele antes da integracfio térmica com a corrente de base
da coluna de recuperagio. Para o solvente, o valor apresentado € para as correntes de make-up ¢
de reciclo (indicando que a temperatura de saida da corrente de reciclo foi especificada na
integragdo térmica). A temperatura foi fixada em 353.15 K, visto que essa € a temperatura

aproximada do prato de alimentagfio do solvente.

Table 1 — Feed conditions of the exiractive column.

Parameter Yailue
Azeotrope feed flowrate, kmol/h 100
Solvent feed temperature {make-up and recycle), K 35318
Azeotrope feed temperature, K 313.15
Mole fraction of ETOH in azeotrope feed 0.85
Mole fraction of EG in make-up stream 1.0

Para obtengdo de produtos com especificagéio desejada, foi usada a ferramenta DesigSpec do

Aspen®. A Tabela 2 apresenta as especificagbes dos produtos de topo para as duas colunas

Disti Dist2 5 Distl Dist2
(xprit. XErofiemo), da fragdo recuperada em cada coluna (Reciprgy, Recgrof s nzo)» 40 teor de

FEG)
*

EG no prato de alimentagiio do solvente da coluna extrativa (x27 do prato de alimentagéo do
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solvente (NFEG), do prato de alimentagiio do azedtropo na coluna extrativa (NFAZE), do prato
de alimentacg8o da coluna de recuperacio (NF2), da vazio de vapor da corrente lateral (FV), bem
como as variaveis manipuladas (ou de decisfio) para alcangar tais especificacdes: i) vazdo de
solvente {§) e razfo de refluxo na coluna extrativa (R]); ii) razdo de refluxo da coluna de
recuperacio {K2).

Para o fechamento do balango de massa do EG foi usado a ferramenta Calculator do Aspen®;
a vazio de make-up foi especificada como sendo a soma das perdas pelas cotrentes de topo das

duas colunas. § fundamental enfatizar que a ferramenta Calculator ¢ a Ultima etapa do

procedimento. A Figura 6 ilustra os principais passos do procedimento usado.

Table 2 ~ Specifications and manipulated variabies.

Specification Manpipulated variables Eguations

B = 0.999 M
RecBistt = 0.9999 @
0,30 < x¥F¢ £ 0.75 3)
4 < NFEG <6 SeRI @
12 < NFAZE <22 (5
S<NFZ<8 (6)

20 < FV <30 (7
*BEE oo = 0.999 2 (8)
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Figure 6 — Main sfeps of the used approach.

A minimizago da TAC (custo com investimento e custo com vapor) foi usada como critério
de otimiza¢io (obtengfio do 6timo em termos de projeto e condigfio operacional), apesar do
consumo especifico de energia (SEC) ser um resultado avaliado em detalhes. Para caiculo da
TAC foi usado o procedimento ¢ os dados apresentados em Luyben (2013); as equacdes para
calculo da TAC foram implementadas usando a linguagem Fortran no préprio Aspen®. Em
termos de energia, por causa do valor da temperatura da base, foi usado vapor de alta pressdo

para os referevedores das duas configuragdes.

4. Results and Discussion

O uso do procedimento descrito pela Figura 6 gera uma matriz cuja dimensfio depende da

quantidade de valores das seguintes varidveis:

a) Configuragdo DS — teor de EG no prato de alimentagfio do solvente na coluna extrativa,
posi¢io da alimentagfo da corrente de azedtropo na coluna extrativa e posigdo da corrente
de alimentag8o da coluna de recuperagdo.

b) Configuragio TCEDS-8R — teor de EG no prato de alimentacfo do solvente na coluna
extrativa, posicio da alimentagfio da corrente de azedtropo na coluna extrativa e vaziio de

vapor da corrente lateral.
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A dimensdo da matriz também € fungdo da quantidade de respostas desejada (carga térmica
de refervedor, vazio de solvente, razfo de refluxo, vazio de make-up, TAC, ete.).

Apobs a obtenglio da matriz supracitada, os resultados foram exportados para o Excel ¢
ordenados em ordem decrescente da TAC, de modo que a Gitima linha da matriz apresentasse os
valores das varidveis (razéo de refluxo, vazio de solvente, prato de alimentacfio do solvente,

prato de alimentagio da coluna de recuperagdo, ete.) que resuitaram na minima TAC.

4.1. Optimal Point: DS versus TCEDS-SR

A Figura 7 apresenta o perfil de composicdo obtido para a condicio de minima TAC, para as
duas configuragdes. Comparando as Figuras 7a e 7b, a grande diferenca observada € que abaixo
da conexfio com a coluna lateral na configuracioc TCEDS-SR (destacada na Figura 7b),
praticamente, s6 existe EG, indicando que esta é uma regiio de ajuste fino para a (alta) pureza do
solvente na base da coluna extrativa (o etanol ja foi esgotado e a maior parte da agua enviada
para a coluna lateral). A Figura 7 também mostra que o acoplamento térmico diminui, mas ndo

elimina o remixing causado pelo componente intermediario (H20).
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Figure 7 — Liquid phase composition profile for DS (a) and TCEDS-SD (b) configurations.
A Tabela 3 apresenta os valores das principais varidveis que resultaram na menor TAC, para
a configuragiio DS, enquanto a Tabela 4 apresenta os resultados para a configuragio TCEDS-SR.

Os resultados apresentados nas Tabelas 3 e 4 s#o para um payback de 03 anos.

Table 3 — Optimal results for DS confignyation.




147

Columas
Extractive Recovery
Number of stages 24 10
Solvent flowrate, kimol/h 92.84 -
Reflux ratio 0.6111 2.1493
Ethylene glycol content (x75=%) 0.65 -
Azeotrope feed stage (NFAZE) 19 -
Solvent feed stage (NFEG) 6 -
Feed stage (NF2) - : 6
Specific energy consumption {SEC), kW/kmol 25.5110
Total annual cost (TAC), $/year $.3019x10°

De acordo com as Tabelas 3 ¢ 4, a configuragdo TCEDS-5R apresenta reducio de 16.8% na
TAC e 20.5% no SEC. A reducfio da TAC ¢ consequéncia do fato da configuragio TCEDS-SR
usar apenas um refervedor ¢ da diminuigio na razdo de refluxo das duas colunas (que estd
diretamente relacionado com o didmetro das colunas), o que tem efeito direto no investimento,
No caso do SEC, a redugiio observada € resultado da diminuigio da carga térmica fotal do

sistema; apesar do aumento na vazio de solvente.

Table 4 — Optimal results for TCEDS-SK.

Columns
Extractive Side-rectifier
Number of stages 29 5
Solvent flowrate, kmol/h 118.82 -
Reflux ratio 0.5334 0.4903
Ethylene glycol content (xJF55) 0.75 -
Azeotrope feed stage (NFAZE) 18 -
Solvent feed stage (NFEG) 6 -
Feed flowrate, kmoi/h - 20
Feed stage - 5
Specific energy consumption (SEC), kW/kmol 21,1682
Total annual cost {TAC), $/year 7.1090x10°

A Tabela § apresenta a comparagfio do resultado obtido neste trabalho para o SEC com
outros encontrados na literatura consultada. A comparagio deve ser realizada de forma criteriosa,
pois a pureza do etanol obtido é diferente para alguns trabalhos. Por exemplo, o consumo de
energia obtido por Meirelles et al. (1992) € menor do que o obtido neste trabatho, entretanto a
pureza também € menor. Por outro lado, o resultado deste trabalho € menor do que aquele
apresentado por Li e Bai (2012), mas a pureza do etanol obtido neste trabalho também ¢ menor.

E importante observar que o resultado obtido por Gil et al. (2012) foi obtido usando o glicerol
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como solvente, 0 que torna necessario o uso de pressdes baixas no sistema, e, consequentemente,
temperatura baixa no topo da coluna de recuperagfio, acarretando a necessidade de um sistema de

refrigeracfio (mais energia consumida); além do fato da pureza do etanol obtido ser menor.

Table 5 — Comparison of energy consumption for ethanol dehydration.

Mole fraciion of ethanol kW/kmol of etanol
Kiss ef al, 2012 (conventional — DS) (,9990 23.46
Kiss et al, 2012 (dividing wall column —~ DWC) 0,9990 21.16
(il et al, 2012 (conventional — DS) 0,9967 18.22
Li ¢ Bai, 2012 {(conventional with three columns - DS) 60,9993 28.62
Errico et af, 2012 {thermally coupled — TCEDS-SR) 0,9980 101.58
Meiretles et al. (1992} (conventional — DS) 0.9950 24.78

wo Ty 8 v

iIly coupled -

De fato, a comparacio com dados da literatura fol realizada com objetivo de verificar a
consisténcia dos resultados obtidos, visto que, varios fatores influenciam no SEC; por exemplo,
namero de estagios, eficiéncia dos pratos das colunas, dados de ELV, etc.

As Tabela 3 e 4 apresentam os valores das varidveis essenciais para obtengfio da minima
TAC. Entretanto, para avaliar em detalhes a separacdo uma nova abordagem ¢ apresentada a
seguir.

Uma vez localizado o ponto 6timo global para a TAC, foi possivel avaliar, separadamente, a

influéncia do xJE5¢

, da posigio da alimentagio da corrente de solvente (NFEG) — ou do
tamanho da regifio extrativa (NEXT), da posi¢io da alimentagio da corrente de azeétropo
(NFAZE), da posigio da alimentag8io da coluna de recuperagiio (NF2) ¢ da vazfio de vapor da
corrente lateral (F7), sobre a TAC e o SEC; para avaliar a influéncia de uma variavel, as outras
trés permaneceram fixas. Os graficos sfo apresentados na forma bidimensional, de modo a
priorizar o aspecto quantitativo. Visto que a especificagfio do teor de EG no prato de alimentagdo
do solvente da coluna extrativa conduz & uma tnica solugdo para esta coluna, ¢ importante
enfatizar que o estudo passard, necessariamente, pelo ponto Otimo global. Os graficos sfo
apresentados na forma bidimensional, de modo a priorizar o aspecto quantitativo.

Conforme observa-se na Figura 8, a TAC e o SEC para a configuragio DS apresentam um
valor minimo (8.30x10° $/year e 25.51 kW/kmol, respectivamente), enquanto a TCEDS-SR

apresenta comportamento assintdtico para essas duas varidveis. A inversdo no comportamento da
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TAC e do SEC para a configurago DS ¢ resultado do aumento do trabalho na coluna de
recuperacio do solvente. A Figura 8 mostra € que a TAC e o SEC da TCEDS-SR s#o maiores
apenas para baixos teores de EG; um comportamento discutido anteriormente.

Em conformidade com as Tabelas 3 e 4, as Figura 8a e 8b mostram que o minimo para a
TAC e para o SEC ocorrem em 65 ¢ 75 % de EG no prato de alimentagho do solvente,
respectivamente, para as configuragdes DS e TCEDS-SR.

Os resultados para a TAC e para o SEC da TCEDS-SR na Figura 8 ndo indicam que um valor
minimo para essa varidvel foi alcancado. Entretanto, nas Figuras 9a ¢ 9b ¢ possivel perceber
ponto de minimo para a TAC e para o SEC, ocorrendo para uma regifio extrativa com 11 (DS) e
12 (TCEDS-SR) estagios.

Outra informagdo relevante obtida a partir da Figura 9 € que, tanto para a TAC quanto para o
SEC, a TCEDS-SR apresenta menor dependéncia em relacio ao tamanho da regific extrativa;
apenas depois do ponto 6timo a dependéncia se torna relevante. De fato, quanto maior a
proximidade da alimentagfo do azedtropo e do estagio da retirada lateral, maiores serdo a TAC e
o SEC.
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Figure 8 — TAC (a) and SEC (b) as a function of EG content.
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Figure 9 — TAC (a) and SEC (b} as a function of the number of stages of the extractive secfion.

A Figura 10a apresenta a vazio minima de solvente para que a separagiio ocorra: 74.32 ¢
86.84 kmol/h, respectivamente, para as configuragdes DS e TCEDS-SR; indicando que a
comparacio entre as duas configuragdes nfo pode ser realizada para 2 mesma razio S/F. A linha
tracejada tocando as duas curvas em dois pontos indica que a separacio pode ser obtida com uma
mesma razdo 8/F, confirmando que a separagfo ¢ dependente, primordialmente, do teor de EG
no prato de alimentago do solvente.

Analisando as Tabelas 3 ¢ 4 e a Figura 10a, para as duas configuracfes, 2 minima TAC ¢

obtida para a minima razfio de refluxo, € ndo para a minima vazio de solvente.
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stages of the extractive section.

Observando a Figura 10b ndo ¢ possivel concluir que existe uma razdio de refluxo minima
para obtengfio da minima TAC, para nenhuma das configuragdes. Entretanto, na Figura 11b é
possivel observar um ponto de minimo tanto para 2 TAC quanto para a SEC; valores que sfio
iguais aqueles apresentados nas Tabelas 3 e 4. E nesse sentido, € possivel confirmar que, para as
duas configuragdes, a minima TAC e o minimo SEC ocorrem para a minima raz8o de refluxo.

De acordo com Luyben (2013), a separagfio em uma coluna de destilac@o extrativa depende
da quantidade de solvente circulando no sistema. Entretanto, a Figura [0a mosira que para a
mesma vazio de solvente (mesma razio 5/F), € possivel alcancar a separagio com dois valores
diferentes do teor de xE5=°, resultando em diferentes valores para a TAC. A Figura 11 também
mostra que para a mesma vazfo de solvente, é possivel alcangar a separagfio alimentando a
corrente de azedtropo em dois pratos diferentes, resultando em diferentes valores para a TAC.
Este é um resultado que nos leva a concluir que a separagfio ¢ dependente, primordialmente, do
xFEEG e da NFAZE.

A Figura 12 apresenta o comportamento das razdes de refluxo da coluna de recuperagio
{configuracdo DS) ¢ da coluna lateral (configuragio TCEDS-SR). Na Figura 12a € possivel
localizar a minima razio de refluxo para que a separagiio ocorra (RI = 154), que ¢
aproximadamente 38% menor do que o valor para a obtengio da minima TAC, mostrado na
Figura 12b ¢ na Tabela 3. Por outro lado, a razfio de refluxo da coluna lateral {configuraciio

TCEDS-SR) manteve-se constante durante todo o estudo, o que nos leva a afirmar que,
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diferentemente da configuracdo DS, a TAC da TCEDS-SR ¢ influenciada apenas pela razio de

refluxo da coluna extrativa.

4 18
%D —a— DS
—»— TCEDS-SD o » ~o— TCEDS-ED
; 4
® o [ i ® Ly
E] : = H = g -
% L < 4y
4 . 5 ¥
] x . o H
L s Sot Tt S e ]
0 R . ;

02 as 0 05 0 07 4 2 H
Ethylene glytsl combent {mole fraction}

(a) (b)

Figure 12 ~ Reflux ratio of recovery columa {D)8) and side-rectifier {FCEDS-SR) as a function of EG content

(a) and as a function of the number of stages (b) of the exfractive section.

Ainda em relagfo as colunas de recuperacfo e lateral, a Figura 13 apresenta a influéncia da
localizagdo da alimentagdo (configuragdo DS) e da vazdo de vapor na retirada lateral

{configuraciioc TCEDS-SR}. Os resultados mostram que a escotha errada do prato de alimentagfo

da coluna de recuperag@o resulta em forte aumento da TAC e do SEC; principalmente para
escolhas préximas da base da coluna. Este é um resultado importante, pois, normalmente, a
otimizagdo se concentra na coluna extrativa.

No caso da configuracio termicamente acoplada, os resultado mostram que que a TAC e o

SEC siio diretamente proporcionais 4 vazdo de retirada lateral, pois mais energia serd necessaria

para vaporizar o EG que alimentard a coluna lateral.
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Figure 13 — TAC and SEC a5 n function of feed position of recovery column for DS configuration and as a
function of side flowrate for TCEDS-SR,

5. Effect of Pre-heating the Azeotrope Feed

Conforme citado anteriormente, na literatura consultada as configuragbes sempre
apresentavam um frocador de calor para resfriar a corrente de base da coluna de recuperagio;
mas nunca integrando termicamente com a corrente de azedtropo.

A Tabela 6 apresenta os valores Gtimos para a configuracio DS sem integrar as correntes de
azedtropo e de base da coluna de recuperagio e, conforme pode ser observado, a diferenca entre
a TAC e o SEC ¢ fortemente significativa. Comparando os valores das Tabelas 3 ¢ 6, a
integracdo térmica resuita em uma redugio da ordem de 17.5% para a TAC ¢ 21.3% no SEC;
apesar dos valores para a razfio de refluxo e vazio de solvente estarem préximos. A redugfio no
SEC ¢é explicado pelo menor consumo de energia no refervedor da coluna extrativa; 1537.4 kW e
2003.8 kW, respectivamente, com ¢ sem integragfio térmica. A carga térmica do refervedor da
coluna de recuperagfio praticamente no variou,

0 efeito do pré-aquecimento da corrente de azedtropo para a configuragio TCEDS-SR ¢é
mostrado na Tabela 7 e, comparando os resultados com os da Tabela 4 observa-se que integragfo
térmica resulta em uma reducio da ordem de 27.7% para a TAC e 33.0% no SEC; apesar dos
valores para a razfo de refluxo das colunas estarem proximos. A redugfio no SEC ¢ explicado
pelo menor consumo de energia no refervedor da coluna extrativa: 1799.1 e 24413 kW,
respectivamente, com e sem integragio térmica. E importante observar que o teor étimo de EG

foi de 70%, indicando uma inversio no comportamento da TAC e do SEC, o que € causado pela



154

maijor carga térmica do refervedor da coluna extrativa; resultado que se assemelha aquele

observado para a configuracgéio DS.

Table 6 — Optimal results for DS coufiguration without azeotrope pre-heating,

Extractive Recovery

Number of stages 24 I

Solvent fiowrate, kmol/h 91.70 -
Reflux ratio 0.6072 21197
Ethylene glycol content, mole % .65 -
Azeotrope feed stage (NFAZE) 19 -
Solvent feed stage (NFEG) 4 -
Feed stage (NF2) - 8
Specific energy consumption, kW/kmol 30.5414
Total annual cost {TAC), $/year 9.7576x10°

Table 7 — Optimal results for TCEDS-SR configuration without azeotrope pre-heating.

Columans
Extractive Side-rectifier
Number of stages 29 5
Solveni flowrate, kmol/h 104.21 -
Reflux ratio 0.5234 05027
Ethylene glycol content (x325¢) 0.70 -
Azeotrope feed stage (NFAZE) 18 -
Solvent feed stage (NFEG) 4 -
Feed flowrate, kmol/h - 20
Feed stage - 3
Specific energy consumption {SEC), kW/kmol 28.7242
Total annual cost {TAC), $/year 9.0821x10°

6. Concluding Remarks

Uma nova metodologia para otimizacdo de configuragdes DS e TCEDS-SR da destilagdo
extrativa, usando o teor de etilenoglicol no prato de solvente como uma das principais varidveis,
foi apresentada.

O pertil de composi¢io mostra que o acoplamento térmico diminui, mas nfo elimina o
remixing causado pelo componente intermediério (H20).

Para a configuragdo TCEDS-SR a TAC e o SEC sdo maiores apenas para baixos teores de
EG. No ponto étimo, as duas varidveis apresentam redugfo de 16.8 e 20.5%, respectivamente,
em relagdo & configuragio DS. Para a condi¢do operacional com pré-aquecimento da corrente de

azebtropo, a TCEDS-SR apresenta comportamento assintdtico para TAC ¢ o SEC, enquanio que
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para a configuracio DS, pata elevados teores de EG, ha uma inverso no comportamento dessas
variaveis.

Tanto para a TAC quanto para o SEC, a TCEDS-SR apresenta menor dependéncia em
relagdo ao tamanho da regifio extrativa; apenas depois do ponto 6timo a dependéncia se torna
relevante.

A vazfio minima de solvente para que a separacio ocorra s8o diferentes para as configuragBes
DS e TCEDS-SR, indicando que a comparagiio entre as duas configuragdes nfio pode ser
realizada para a mesma razio S/F. Os resultados também indicam que a separagfo pode ser
obtida com uma mesma razdo S/F ou alimentando a coluna extrativa em diferentes pratos,
confirmando que a separagfio ¢ dependente do teor de EG no prato de alimentagfio do solvente e
da localizagio da alimentagdo do azedtropo. Para as duas configuragSes, a minima TAC ¢ obtida
para a minima razfio de refluxo, e nfio para a minima vazéo de solvente.

Diferentemente da configuracio DS, a TAC e o SEC da TCEDS-8R sfo influenciados apenas
pela razdo de refluxo da coluna extrativa, mas s#o diretamente proporcionais 4 vazéo de retirada
lateral; para todas as simulagBes realizadas, o minimo da TAC e do SEC ocorrem para a minima
vazio da retirada lateral. Por outro lado, a escolha equivocada do prato de alimentagio da coluna
de recuperagfo da configuragio DS resulta em forte aumento da TAC e do SEC.

A integragdo da corrente de base da coluna de recuperagiio {configuragio DS) ou da corrente
de base da coluna extrativa (configuragBio TCEDS-SR) resulta em forte redugio da TAC e do
SEC. A nfo integracio térmica torna o comportamento dessas varidveis qualitativamente iguais

para as duas configuraces.
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APENDICE 3

Arquivos m-file pava cdlculo da eficiéncia fermodindmica.
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SEQUENCIA CONVENCIONAL

[

& Calculo da eficiénica termodindmica para a ceonfiguracio

[-

onvencional %%

0

iy
B

S0 82 Hh O
a0 O b o«

ear ai-.; cloy
rmat snovio;

Leitura de dados a partir do excel
eficienciaconvencional = "V _oTonT . xisn’;
dados = xlsread(eficienciaconvencional):;
[+

5

% Renomeande as colunas

=]

xEG = dados(:,1}):

nMAKEUPR = cdados{:,2); Skmol/h
nAZEO = dados{:,3); Fkmol/h
nETCH = dados{:,4); Fkmol/h
nH20 = dados{:,5): Fkmol/h
hMAKEDP = dados{:,6); kI kmol
hAZEO = dados(:,7); $kd/kmol
hETOH = dados{:,8); ZkJ/kmol
hH20 = dados{:,9): FkJ/ kmol
sMAKEUP = dados(:,10)/1000; %kJ/kmol-K
SAZEO = dados{:,11)/1000; %kJ/kmcli-K
sETCOR = dades{:,12)/1000; %kJ/kmoi~¥
sH20 = dados(:,13)/1000; %kxJ/kmol-%K
Qcl1 = —dades{:,14); kW

QC2 = ~gdados{:,19); T kW

GR1 = clados({:,16}; Z kW

QRZ = dadosi:,17}; YW

%%

$Tenperaturas de acordo com © proposto por Henley e Seadery
T = 298; %K

Tcl T8+273; 3K

Tc2 B54+273; 3K

Trl = 171+4273; %K

Tr2 185+273; %K

bMAKEUP = hMAKEUP - TO*sMAKEUP;

It

i

bAZEO = hAZEO - TO*sAZEQ;
bETOH = hETOH - TO*sSETOH:
bHZ20 = hH20 - T0*sH20;

nbMAKEUP = (nMAKEUP.*DbMAKEUP) /3600;
nbAZEO {nAZEQ. *pAZEQ) /3600;
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nbhETOH
nbH20
nbhIN = nbMAKEUP + nbAZEC;
nbOUT = nbETOH + nbHZO;

.k
w R

W = {(nbIN + (QR1).*{1-TO/Tri)+{QR2).*{1~T0/Tr2)) - (nbOUT +
(QCL1) . * (1-TO/Tcl)y+{QC2) .* {1-TO0/Tc2));

Wmin = nbOUT - nbIN:

%%

eficiencia = Wmin./{IW + Wmnin)

eficiencia percentual = eficiencia*100

(nETOH.*DETCH) /3600
(nH20.,*bH20} /3600;

i
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SEQUENCIA TCEDS-SR

% Calculo da eficiénica termedindmica para a configuracdo

<,

o

j4)

convencional %%
5 E

Leitura de dados a partir do excel
eficienciaacoplada = "To.vioio nlant;
dados = xlsread(efmcxen01aacopladaJ;

% R@nomeando as colunas

xEG = dados{:,1};

nMAKEUP = dados{:,2}): Skmol/h
nAZEQ = dados(:,3); Bkmol/h
nETOH = dados{:,4}; Fkmol/h
nHzo = dados(:,5}); $kmal/h
hMAKEUP = dados{:,6): kJ/kmol
hAZEO = dados(:,7); kI /kmol
hETCH = dados{:,8}; %kJI/ kmol
hH20 = dados{:,9): 5kJ/kmel
sMAKEUP = dados{:,10),/1000; %kJ/kmol-K
SAZEQ = dades{:,11Y/1000; %kJ/kmol~K
SETOH = dados{:,12)/1000; %kJ/kmol-K
sH20 = dados(:,13)/1000; %kJ/kmcl-K
QCl = —dados(: 14) L kW

QC2 = —dados(:,15}); kW

CR1 = dados{:,16); % kW

QR2 e dados(:,17); kW

A3

$Temperaturas de acordo com o proposto por Henley e Seader
T) = 298y %K

Tcl = 78+273; %K

TcZ 85+273; 3K

i

Trl = 203+4273; 3K

Tr2z = 160+273; 3%K

%%

bMAKEUP = hMAKEUP - TO*sMAKEUP;
bAZEO = hAZEQ - TO*sAZED;

bETOH = hETOH - TO*sETOH;
bHZ20 hH20 - TO*sH20;

22

nbMAKEUP = (nMAKEUP.*bMAKEUP)/3600;

Hl

nobAZEO = (nAZEQC.*bAZEC) /3600;
nbETOH = (nETOH.*bETOH) /3600;
nbH20 = (nH20.*bHZC) /3600;
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bIN = nbMAKEUP + nbAZED;

nbOoUT = nbhETOH + nbH2(Q:;

LW = (nbIN + {QR1).*{1~TO0/Trl)+ (QR2).*(1-TC/Tr2)) - {(nbOUT +
(QCL) . * (1~-TO/Tcl)+(QC2) . *(1-TQ/Tc2));

R

Wmin = nbOUT - nbIN;
eficiencia = Wmin./ (LW + Wnin)
eficiencia percentual = eficiencia*100
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APENDICE 4

Arquivos m-file para calculo do custo anual total.
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SEQUENCIA CONVENCIONAL

% Calculce da TAC - Seguéncia Convencional
clear &. .; clc;
format L

% Leitura de dados a partir do excel
datal = ‘Dadestonv.xlsznt;
dadosl = zlsread{datalj};:

data?z = "Dizmetrollonv.zisxt;
dados? = xlsaread{data2};

% Numerc de pratos na coluna extrativa Cl e de recuperacgdoc CZ2

N = [24 10];

% Altura adicional no topoe & na base da coluna em m

0 =6; ¥ m2

Altura da coluna da c¢oluna extrativa Cl e de recuperacdo C2 em

c = (N-1)*0.61 + HO;
Altura dos pratos
Hp = (N-1)*0.61;

% Difmetro da coluna da extrativa Cl e de recuperacido CZ2 emm
diam = [dados2{:,2} dadosZ{:,3}1;:
Sdiam = {1.874 0.6781;

% Parimetro beia

G b

b = 1;

% Fator de corregdo da pressdo

Fp = 1;

% VFator de correcdo do tipo de material
Fm = 1;

% Fdator de correcgdo global da coluna

Fc = Fp*Fm;

% Index Marshal e Swift (M&3)

MS = 1519.8;

% Custo oom a carcacg em S

% Ccol = b*¥(MS/280)*937.636* (diam.~1.066).*(Hc.”0.802)*(2.18+Fc)

CcolPartel = b* (M3/280)*937.636% (diam."1.066};
CecolParte = (Ho. 0.802)*%(2.18+Fc;;

CcolCl = CcolPartel(:,1}.*CcolParte2{l}:
CcollC2 = CoolPartel{:,2).*CcolParteZ{2};
CcolTOTAL = CcolCl+CcolCe:;

% Fator de correcdd para ¢ espagamento



Fs = 1;

% Fator de corregdo para o tipo de prato

Ft = 1.8;

% Fator de correcio global dos pratos

Fo = Fg + Bt -+ Fm;

% Custo dos pratos em 3

% Cpra = (MS/280)*97.243*{D."1.55) .*Hc*Fo
CpraPartel = {MS/280)*97.243* (diam.”1.55);
CpraParteZ = Hc*Fe;

CpraCl = Cprabkartel(:,1}.*CpraParte2{:,1};
CpraCZ = CpraPartel(:,2).*CpraParteZ{:,1);
CpraTOTAL = Cprall+CpraCz:

% Fator de corrvegdo para o tipo de rebolller
Fd = 1.35;

% Fator de corregdc para a pressdo utilizada
Fp = 0;

=]

Fo = (Fd+Fp) *Fm;

% Cdrga térmica do reboiller R1 em kW
Qrl = dadosi(:,2);

% Carga térmica do reboiller RZ em kW
Or? = dadosl{:,3):

% Vetorizando...

£ Coeficiente de transferéncia de troca térmica para
em kW/mZ.K

Ur = 1.,419;

% Temperatiura média logaritmica para ¢ reboliler em C
DeltaTLMr = 25;

% Calcule da Arvea de troca téymica do reboiler Rl e
ArCl Ori./{Ur*DeltaTLMr) ;

ArC2 = Qr2./(Ur*DeltaTlLMr);

% Custo com o reboiller em S

CrepCl = {(MS/ZB0)*474.668*ArCl."0.65%(2.28+Fc);
CrebC2 = (MS/280)*474.668%ArC2,.70.65*(2.29+FcC};
CrebTOTAL = CrebCl+CrebC2;

i

& Coeficiente de transferéncia de troca térmica para
condensador

% em kKW/mZ.K

Uc = 0.852;

% Carga térmica do condensador C1 em kW

Qcl = dadosl(:,4);

% Carga térmica do condensador C2 em kW

Qc? = dadosl(:,5);

% Temperatura disponivel dd agta em C

166

% Fator de correcdo global para os trocadores de calor

o reboiler

RZ em m2



Tin = 20;
% Temperatura de retornoc da agua em C
Tout = 257

% Temperatura do fopo da coeluna

Ttopl = 78.3;

Ttop?2 = 84.6;

% Temperatura média logaritmica para ¢ condensador em C
DeltaTlMcl = {(Tout-Tin)/(log{{(Ttopl-Tout)/(Ttopi-Tin)))
DeltaTlMc2 = (Tout-Tin)/(log{{Ttop2-Tout)/(Ttop2-Tin)})
% Calculo da area de troca {érmica do condensador Cl e
AcCl = Qcl./{(Uc*DeltaTLMcl);

Bel2 = Qc2./{(Uc*DeltaTLMe2) ;

% Custo com o condensador em 5

% Coond {(MB/2B01*4T4.66B%Ac 0. 65% {2.284Fc) ;
CcondC1 (MS/280)%474.668*AcC1.~0.65*%(2.258+Fc);
CeondC2 = (MS/280)*474.668*AcC2.70.65% (2.29+FC);
CcondTOTAL = CcondCl+CcondCZ;

-
’

C2{m2)

CtrocadorTOTAL = CrebTOTAL+CcondTOTAL;

%

% Namero de horas de operacao por ano

h = 8000;

% Capacidade calorifica da dgua em kJ/kg.K
Cp = 4.183;

% Preco do vapor saturado em $/1000 kg {Vapor de alta pressao)
Cs = 14.50/1000; %

% Preco da agua gelada em $/1000 kg

Cw = 0.02;

% Calor latente do vapor kJ/ikg

lambda = 1719.32;

% Diferenca de temperatura da agua na entrada e na salda
dt = 5;

% Quantidade de agua de resfriamente, kg/h
cwCl = {(-Qcl/ (dt*Cp) )} *3600;

cwC2 = {~Qc2/(dt*Cp)}*3600;

% Custo da agua de resfriamerito €m $/ano
CowCl = Cw* {~Qcl/{(dt*Cp*1000)}*h*3600;
CowC2 = Cw* (~Qc2/(dt*Cp*1000) ) *n*3600;
CcewTOTAL = CowCl+ClowC2;

% Quantidade de vapor saturado, em kg/h
ss3Cl = (Qrl/lambda}*3600;

ssC2 (Qrz/lambda} *3600;

% Custo de vapor saturado, em S$/ano

CssCl = ssCl*Cs*h;

CssC2 = 3s5C2*Cs*h;

CssTOTAL = CssCl+CssCZ;

[+ N+3
2%

I

167



168

I

TACcapCl Ccolll+CpraCl+CrebCl+CcondCl;
TACcapC2 = CcolC2+CpraC2+4CrebC2+CcondC2;
TACcapTOTAL = TACcapCi+TACcapC2;

% Custo operacicnal anual em $/anc
TACoperTOTAL = CcwTOTAL + CssTOTAL;

% Custo anual total sm $/ano

payback = 5; % anos

TAC = TACcapTOTAL/payback + TACoperTOTAL;
TACsimpl = TAC/1000;
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SEQUENCIA TCEDS-SR

% Calculo da TAC -~ Seguéncia Acoplada
clear 2217 clcs
format is ;

% Leitura de dados a partir do excel
datal = "Dadoshcon.xisx';
dados]l = xlsread(datal):

dataz = "DioimstroiAcop.xisx’;
dados? = xlsread(datal):;

oo
B

Nimero de pratos na coluna extrativa Cl e de recuperacdo C2
[28 5];

Altura adicional no topo € na base da coluna em m

0 = 6; % mZ

Altura da coluna da celuna extrativa Cl e de recuperacdo C2 em

il

Hode I ode B ooe

Hce = (N-1)*0.61 + HO;
% Altura dos pratos
Hp = (N-1)*0.61;

% Didmetro da coluna da extrativa Cl e de recuperacdo CZ2 em m
diam = [dadosZ(:,2}) dados2({:,3)];

gdiam = [1.253 0.448%;

% Pardmetro beta

o= 1.1;

% Fator de correcgdo da pressdo

Fp = 1;
% Fatcr de correcido do Lipo de materilal
Fm = 1;

% ¥Fdtor de corregdo global da coluna

Fc = Fp*Fm;

% Index Marshal e Swift [M&S)

MS = 1510.8;

% Custo com a carcaga em 3

% Cocol = b* (MS/280)%937.636* (diam.”1.066) .% (Hc."0.802)* (2.18+Fc})
CecolPartel = h*{MS/280)*937.636*% (diam.”1.066);
CeolParte? = (He."0.802)*(2.18+Fc);

CcolCl = CcolPartel(:,1).*CcolParteZ(1);
CeolC?2 = CocolPartel(:,2).*CcolParte2 (2);
CoolTOTAL = CeoolCl+CcollC2;

% Fator deé corrfegdo para o espagamento
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Fs = 1;
% Fator de correcdo para o tipo de prato
Ft = 1.8;

% Fator de corregio glabal dos pratos

Fc = Fs + Ff£ + Fm;

% Custo dos pratos em $

% Cpra = (M&/280)*97.243%(D."~1.55) .*Hc*Fc
CpraPartel = (MS8/280)*987.243* (diam.”1.55);
CpraParte2 = Hc*Fc;

CpraCl = CpraPartel(:,1).*CpraParte2(:,1);
CpraC2 = CpraPartel(:,2}.*CpraPartel{:,1};
CpraTOTAL = CpraCl+CpraC2;

%%

% Fator de correcdo para ¢ tipe de reboiller

Fd = 1.35;
% Fator de corregdo para a pressdc utilizada
Fp = 0O:

<,

% Fator de correcgac giobal para os trocadores de calor
Fe = (Fd+Fp) *Fm;

% Carga teérmica do rebelliler R1 em kW

Orl = dadosl{:,2);

% Carga térmica do reboiller RZ em kW

Qr2 = dadosl{:,3);

% Vetorizando..

% Coeficiente de transferéncia de trocg térmica para o repeoilier
am kW/m2.K

Ur = 1.419;

% Temperatura média logaritmica para o rebeoiler em C
DeltaTlMr = 25;

% Calculo da area de troca térmica do reboiler R1 e RZ em m2
ArCl = Qri./{Ur*DeltaTLMr);

ArC2 = Qr2./{(Ur*DeltaTIMr);

% Custe com o reboilier em $

CrebCl = (M3/280)*474.668*ArCL. 0.65*(2.29+Fc);

CrebC2 = (MS/2801*474.668*ArC2.70.65* (2.29+Fc};

CrebTOTAL = CrebCl+Creb(Z;

% Coeficiente de transferdncia de Lroca térmica para o
condensador

% em kW/mZ.K

Uc = ¢.852;

% Carga térmica do condensador Cl em kW

Qcl = dadosi{:,4);
% Carga térmica do condensador CZ em kW
Qc? = dadeosl({:,5);

% Temperatura disponivel da agua em C




Tin = 20;

% Temperatura de reforno da agua em C

Tout = 25;

% Temperatura do tope da coluna

Ttopl = 78.3;

Ttop2 = B4.6;

% Temperatura média logaritmica para o condensador em C
DeltaTlMcl = (Tout~Tin)/{log{(Ttopl-Tout)/(Ttopl-Tin)));
DeltaTLMc2 (Tout-Tin) /{log{ {Ttop2~Tout)/{TtopZ-Tin})}:
% Caleoulo da area de troca térmica do condensador €1 e C2im2)
AcCl = Qecl./{Uc*DeltaTlMcl):

AcCZ2 = Qc2./{(Uc*DeltaTlMc2);

% Custo com © condensador em 3

% Coond = (MS5/280y*%474.668%Ac.~0.65%(2,.29+Fc):

CcondCl {(M5/280)%474.668*AcCLl."0.65*%(2.29+Fc);

CeondC2 = (MS/280)*%474.668*AcC2.70.65%(2.29+F¢c);
CcondTOTAL = CcondCl+CcondCZ;

il

i

CtrocaderfOTAL = CrebTOTAL+CcondTOTAL;
%%

% Wamero de horas de operacdo por ano
h = BO0O;

% Capacidade calorifica da &gua em kJ/kg.K
Cp = 4.183;

% Preco do vapor saturade em 371000 kg [Vapor de alta prassaoc)
Cs = 14.50/1000; %

% Preco da agua gelada em $/1000 kg
Cw = 0.02;

Calor latente do vapor kJ/kg

ambda = 1719.32;

Diferenca de temperatura da agua na entrada e na saida
dt = 5;

% Quantidade de &gua de resfriamento, kg/h
cwCl = (-Qcl/{dt*Cp))*3600;
cwC2 = (-Qc2/{dt*Cp))*3600;

% Custo da agua de resfriamento em $/ano
CewCl = Cw* (-Qcl/ (dt*Cp*1000})*h*3600;
CowC2Z = Cw* {(~QcZ2/ (dt*Cp*1000) ) *h*3600;
CewTQTAL = CcwCi+CcwCZ;

% Quantidade de vapor saturade, em kg/h
8sCl = (Qrl/lambda)*3600;

s8C2 = {(Qr2/lambda) *3600;

% Custo do wvapor saturado, em §/ano

CssCl = ssCl*Cs*h;
CssC2 = ssC2%Cs*h;

CasTOTAL = CssCl+CssC2;

[
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il

TACcapCl CeolCi+Cpratl+CrebCi+CoondCl;
TACcapC2 CcolCZ+CpraCZ+CrebCZ+CcondCZ;
TACcapTOTAL = TACcapCl+TACcapC?;

% Custce operacional anual em $/ano
TACoperTOTAL = Ccw¥0TAL + CssTOTAL;

% Custo anual total em $/anc

payback = 5; % anos

TAC = TACcapTOTAL/payback + TACoperTOTAL;
TACsimpl = TAC/1000;
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