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Resumo

Este trabalho investiga e compara quatro configuracdes de destilacdo para producdo de etanol
anidro. Sdo dois sistemas convencionais e dois termicamente acoplados a um retificador lateral,
onde a diferenca entre cada par € a inclusdo de uma terceira coluna de separagdo
(concentradora). Com o objetivo de verificar qual configuracdo € mais eficiente e de menor
demanda energética, foram aplicadas a primeira e segunda lei da termodindmica visando
realizar o balango energético e de disponibilidade, respectivamente. Dessa forma, foram
contabilizadas a quantidade e qualidade da energia utilizada, além da identificacio das fontes
de irreversibilidades dos processos. Foram comparados os perfis do balan¢o de disponibilidade
(trabalho perdido, trabalho equivalente e efici€éncia termodindmica) e o consumo energético
para os quatro sistemas otimizados com e sem integracdo térmica. A andlise da eficiéncia
termodinadmica de acordo com a 2* lei foi realizada para o processo global. Os resultados
sugerem que a configuracdo convencional com trés colunas e integracao térmica € 0 processo
mais sustentdvel exergeticamente para producdo de etanol anidro. J4 a configuracdo
termicamente acoplada com duas colunas € a que apresenta 0 menor consumo energético.
Realizou-se a andlise do perfil de perdas exergéticas em cada coluna das quatro configuracdes
e verificou-se que para todos os casos passiveis de otimiza¢do, apés mudancas na temperatura
e localizacdo da alimentacdo de determinadas correntes, se conseguiu minimizar perda de
exergia e consumo energético e maximizar eficiéncia, sendo possivel afirmar que o trindmio
perda de exergia/consumo energético/eficiéncia termodindmica tem correlagcdo direta quando a
andlise € feita dentro da mesma configuracdo. A principal conclusio desse trabalho é que s6 €
correto correlacionar eficiéncia da segunda lei e consumo energético para o processo global
quando se leva em consideracdo também as variagdes da funcdo de disponibilidade e

temperatura da fonte quente (refervedor) ao comparar diferentes processos de separacao.

Palavras-chave: eficiéncia, trabalho perdido, trabalho minimo, segunda lei, destilacdao

extrativa.



Abstract

This work investigates and compares four distillation configurations for the production of
anhydrous ethanol. There are two conventional systems and two thermally coupled to a side
rectifier, where the difference between each pair is the inclusion of a third separation column
(concentrator). In order to verify which configuration is more efficient and with less energy
demand, the first and second laws of thermodynamics were applied in order to carry out the
energy and availability balance, respectively. In this way, the quantity and quality of the energy
used were counted, in addition to the identification of the sources of irreversibilities of the
processes. We compared the profiles of the availability balance (lost work, equivalent work and
thermodynamic efficiency) and energy consumption for the four optimized systems with and
without thermal integration. The analysis of thermodynamic efficiency according to the 2nd
law was performed for the global process. The results suggest that the conventional
configuration with three columns and thermal integration is the most exergetically sustainable
process for the production of anhydrous ethanol. The thermally coupled configuration with two
columns is the one with the lowest energy consumption. We carried out an analysis of the profile
of exergetic losses in each column of the four configurations and we found that for all cases
subject to optimization, after changes in the temperature and location of the supply of certain
currents, it was possible to minimize loss of exergy and energy consumption. and maximize
efficiency, being possible to affirm that the trinomial loss of exergy / energy consumption /
thermodynamic efficiency has a direct correlation when the analysis is made within the same
configuration. The main conclusion of this work is that it is only correct to correlate efficiency
of the second law and energy consumption for the global process when also taking into account
the variations in the function of availability and temperature of the hot source (reboiler) when

comparing different separation processes.

Keywords: efficiency, lost work, minimum work, second law, extractive distillation.
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Nomenclatura
E - relacdo de equilibrio
F - vazao de alimentagao
L - vazao de liquido
M - balan¢o de massa
N - nimero de estagios
Q - carga térmica
Qrr - carga térmica total
s - somatorio das fragcdes molares
S - vazao de solvente
T - temperatura
x - fracdo do elemento quimico na fase liquida
y - fracdo do elemento quimico na fase vapor
7 - fracdo massica do componente na alimentacao
@i - coeficiente de fugacidade do componente i na fase vapor
yi - coeficiente de atividade do componente i na fase liquida
u - potencial quimico
C1 - coluna extrativa
C?2 - coluna de recuperacao
C3 - coluna concentradora
DWC - coluna com parede dividida
CS - configurag@o convencional com duas colunas
CS+C - configurag@o convencional com trés colunas
TCS - configuracdo termicamente acoplada com duas colunas
TCS+C - configuragdo termicamente acoplada com trés colunas
Ws - trabalho de eixo
n - fluxo molar
T; - temperatura absoluta

T, - temperatura de referéncia



T - temperatura da utilidade
ASi - producao de entropia
W4 - trabalho equivalente
Win - trabalho minimo

LW - trabalho perdido

B - func@o de disponibilidade
n - eficiéncia termodinadmica da segunda lei
h - entalpia especifica

U - energia interna

P - pressao

G - energia livre de Gibbs
XEG - teor de solvente

MYV - variavel manipulada
RR - razdo de refluxo

RD - vazio de destilado

HP - vapor de alta pressao
MP - vapor de média pressao

LP - vapor de baixa pressao

Subscritos
i - componente i (1,2,...,C)
J - estagio j (1,2,....N)
J-1 - estdgio superior
J+1 - estégio inferior
ETOH - etanol
H20 - 4dgua
EG - etileno glicol
TOP - topo

BOT - base



Siglas e definicoes
ELV - Equilibrio Liquido-Vapor

MESH - Conjunto de equagdes de balango de massa (M), relacdes de equilibrio (E), somatério
das fracdes molares (S), balangos de energia (H).

NRTL - Non-Random Two Liquid, modelo para o cdlculo do coeficiente de atividade

TAC -Total Annual Cost (Custo Anual Total)
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Capitulo 1- Introducdo

Capitulo 1 — Introducio

1.1 Contextualizacao

A destilacdo € uma técnica de separacdo que consiste na ebulicdo preferencial dos
componentes voldteis de uma mistura, separando-a em dois ou mais produtos de diferentes
pontos de ebulicdo. Entretanto, o consumo de energia que este tipo de processo exige €
extremamente alto. Industrialmente, apesar de novos métodos de separagdo estarem
continuamente sendo explorados, a destilacdo foi e continua sendo a principal etapa de
separagdo utilizada nas industrias quimicas, pois permite obter altas taxas de produtos, além de
ampla faixa de aplicacdo (MOUSSA, 2001).

A comunidade cientifica vem despertando cada vez mais o interesse no aumento da
eficiéncia energética de processos, tornando a otimizacdo uma a¢do indispensavel. Além disso,
estudos recentes e aplicagdes industriais provaram que avangadas técnicas de integracdo e
intensificacdo de processos, tais como a utilizagdo das configuracdes termicamente acopladas
(TCS), demanda uma menor quantidade de energia para a separacao de misturas (LONG e LEE,
2014).

A termodinadmica permite descrever o comportamento, o desempenho e a eficiéncia de
sistemas que convertem energia de uma forma a outra. O resultado de uma analise energética e
termodindmica determina quanta energia é utilizada em um processo, transferindo e/ou
convertendo energia, assim como quantifica a ineficiéncia dos processos (DINCER e ROSEN,
2007).

O estudo dos parametros termodinamicos, associando simultaneamente a primeira e
segunda lei da termodinamica, torna-se um aliado na busca por configuragdes que minimizem
o consumo final de energia do processo e maximizem a eficiéncia termodinamica.

Os artigos na literatura afirmam que eficiéncias (da segunda lei) de até 50% sdo
alcancadas em sistemas de destilacio (DEMIREL, 2006; OSUOLALE & ZHANG, 2016;
CHENGLEI et al., 2019). Baseado no conhecimento dos autores do presente trabalho, estas
eficiéncias ndo ultrapassam os 10%. Esta faixa de valores estd de acordo com Seader et al.
(2011), Kotas (1985), Nguyen et al. (2014), Kiss et al. (2012). A busca por melhorias nos
processos de destilacdo representa, portanto, a tentativa de esclarecer e de aumentar as baixas
eficiéncias termodindmicas e os elevados consumos energéticos.

Tradicionalmente, a anélise energética, baseada na primeira lei da termodinamica, € a

abordagem utilizada para estimar o desempenho de varios processos de conversdo energética
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(DADAK et al., 2016). No entanto, a literatura recente aponta o uso de anélises baseadas na
segunda lei da termodindmica como mais apropriadas quando comparada as leis de conservacao
de energia (primeira lei) (DADAK et al., 2016; AGHBASHLO et al., 2016).

Neste cendrio, a andlise exergética, a qual provém da combinacdo da primeira e da
segunda lei da termodinamica, merece destaque. Tal abordagem fornece uma medida mais
aproximada de como o desempenho real se compara ao ideal e identifica, mais claramente do
que a andlise de energia, as causas e localizac@o das perdas termodinamicas (irreversibilidades)
(KANOGLU, 2009).

Trabalhos que utilizam a andlise exergética abordando a comparacao entre diferentes
configuragdes para a producdo de etanol anidro e, acima de tudo, explanando de que forma tal
ferramenta serve como critério de desempenho termodinamico tem volume reduzido na
literatura. Dessa forma, este trabalho visa aprofundar a aplicagdo do balanco de exergia (ou
disponibilidade) para configuracdes convencionais e alternativas para a producdo de etanol
anidro, sendo um dos sistemas propostos, inédito na literatura. Além disso, este estudo visa
esclarecer o porqué ndo se encontra na literatura a explicacdo para a falta de relacdo entre o
ponto de mixima efici€éncia termodinadmica (utilizando o balango de exergia) e de minimo
consumo de energia, quando se comparam diferentes configuracdes para o mesmo sistema

quimico.

1.2 Problematica

No atual contexto de crise energética e risco de danos irrepardveis ao ambiente, é
importante que paises em desenvolvimento ndo baseiem seu planejamento energético somente
no aumento da oferta de energia, mas também em préticas focadas na melhor utilizacdo da
mesma. Ao reduzirem o consumo final de energia, essas praticas efetivamente aumentam a
capacidade ja instalada, postergam a necessidade de novos investimentos e prolongam a vida
util das reservas naturais (ABREU, 2013).

Em todos os sistemas que convertem energia, surge o interesse em relacdo ao seu
consumo e eficiéncia, tornando explicita a necessidade do constante aprimoramento das
metodologias e ferramentas que fazem a andlise e comparacdo dos mais diferentes tipos de
sistemas sob o ponto de vista da termodinamica.

A busca por processos mais eficientes e/ou que demandam menos energia tem levado a
aplicacdo da andlise energética e exergética, associando as duas leis da termodinamica

concomitantemente. O objetivo desta analise € entender as formas pelas quais os recursos
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energéticos se degradam (VALERO, 1994), ou seja, encontrar caminhos para minimizar as
irreversibilidades (ineficiéncias) dos processos.

Utilizar a exergia ou disponibilidade como uma ferramenta de medida da qualidade da
energia tornou-se uma aliada na otimizacdo dos processos industriais, uma vez que tal
parametro comparativo entre sistemas € mais realistico do que a andlise baseada apenas na
primeira lei da termodinamica. Em outras palavras, o desempenho energético associado ao
exergético aborda informagdes sobre conservacdo da energia (primeira lei) e degradacdo da
energia (segunda lei).

Diversos trabalhos na literatura aplicam o balanco de exergia ou de disponibilidade
visando avaliar e comparar diferentes processos, porém ndo encontram relacdo direta entre
consumo energético e eficiéncia termodinamica, assim como ndo se discute o porqué de tal fato.
Aragjo (2002) e Li (2016) mostram em seu trabalho a relacdo de eficiéncia com
irreversibilidade para uma mesma configuragdo, mas o processo mais eficiente nao é aquele de
menor consumo energético. Demirel (2004) mostra a relacdo de eficiéncia com trabalho perdido
e perfil de perda na coluna, mas também ndo aborda a relagdo eficiéncia/consumo de energia.
Andrade (2019) conclui que consumo de energia ndo esta relacionado a eficiéncia da segunda
lei e sim ao trabalho perdido. Souto (2017) conclui que hé relagdo entre a menor TAC (custo
anual total), menor trabalho perdido e maior eficiéncia da segunda lei. Guerra et al., (2009)
avaliaram a relacdo entre eficiéncia da segunda lei e consumo energético, considerando uma
mesma configuragdo e utilizando trés sistemas quimicos diferentes.

E possivel perceber que hd a auséncia de trabalhos na literatura que explanem a relagio
entre eficiéncia da segunda lei e consumo de energia para 0 mesmo sistema quimico utilizando
diferentes configuracdes do processo.

Adicionalmente a avaliagdo energética e termodinamica para diferentes configuragdes,
o presente trabalho também avalia sistemas ndo convencionais para producao de etanol anidro,

sendo um destes inédito na literatura.

1.3 Objetivos

A proposta deste trabalho € investigar configuracOes de destilacio propostas na
literatura para obter etanol anidro através da andlise termodinidmica e energética. Para isso,
quatro configuracdes diferentes sdo avaliadas: duas convencionais e duas termicamente

acopladas a um retificador lateral. Das quatro configuraces avaliadas, uma € inédita: sua
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concepcdo surge a partir das configuragdes propostas por Guerra et al. (2009) — acoplamento
térmico — e por Li e Bai (2012) — inclusdo da coluna concentradora.
Visando examinar o desempenho das configuracdes, os seguintes questionamentos sao

discutidos:

1) A inclusdo da coluna concentradora garante requisitos minimos de energia?

2) A sequéncia termicamente acoplada da destilagdo extrativa é mais atrativa que a sequéncia
convencional do ponto de vista energético e termodinamico?

3) De que forma os célculos de eficiéncia termodindmica da segunda lei ajudam a decidir qual
processo € mais eficiente?

4) Como a andlise do perfil de perdas exergéticas serve como método de otimizagao?

1.4 Contribuicoes

As contribui¢des da presente tese de doutorado sdo:

e Apresentar como € a relacdo entre eficiéncia da segunda lei, trabalho perdido, trabalho
equivalente e consumo energético;

e Comparar diferentes configuracdes para o mesmo sistema quimico;

e Avaliar as vantagens e desvantagens no que tange a eficiéncia e consumo de energia entre
0s sistemas convencionais e termicamente acoplados;

e Ressaltar como a andlise do perfil exergético (prato a prato) de cada coluna pode contribuir
na otimizagao do processo;

e Discutir de que forma pode-se considerar a exergia ou disponibilidade como um critério

unico de desempenho quando se compara diferentes configuracgoes.

1.5 Organizacao da Tese

Este trabalho estd dividido em 6 capitulos, conforme descrito a seguir:
e Capitulo 1: Introducido da importancia da andlise conjunta da primeira e segunda lei da

termodindmica para o processo de desidratacdo de etanol, sendo aplicada a configuracdes

convencionais e alternativas; definicdo do escopo do presente trabalho;
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Capitulo 2: Revisdo bibliografica sobre os trabalhos relacionados a destilacdo extrativa,
configuragdes convencionais e alternativas, cdlculo de eficiéncia termodindmica e
aplicacdes da andlise de perdas exergéticas;
Capitulo 3: Descricdio da modelagem matematica de colunas de destilagio e a
termodindmica do equilibrio de fases;
Capitulo 4: Descricdo metodologia, incluindo informagdes acerca dos processos e dos
procedimentos utilizados;
Capitulo 5: Resultados e discussdes da andlise termodinamica, energética e do perfil de
perdas exergéticas;
Capitulo 6: Conclusdes e futuras contribuigdes — contém as principais conclusdes obtidas
e recomendagdes para futuros trabalhos;
Referéncias — contém lista de referéncias bibliograficas utilizadas para desenvolver o
trabalho.
Apéndices:

e Apéndice A: Arquivos m-file para calculo da eficiéncia termodinamica.

e Apéndice B: Resultados para a andlise de perdas exergéticas ao longo da coluna.

e Apéndice C: Artigo submetido para publicacdo na revista Chemical Engineering

and Processing: Process Intensification.
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Capitulo 2 — Revisao Bibliografica

Na revisdo bibliogréifica desta tese um pouco serd versado sobre destilacdo extrativa,
abordando trabalhos que tratam da importancia do estudo e otimizacdo de processos de
separacdo extrativa. Antes de serem discutidos detalhes das diferentes tecnologias utilizadas
para a producdo de etanol anidro, seré feita uma breve revisdo sobre acoplamento térmico de
colunas de destilacdo. Esta revisdo se limitard a discutir defini¢des e modelagem matemaética
da eficiéncia termodinamica no seu contexto de funcdo de disponibilidade, assim como abordar

a importancia do uso do perfil de perdas de exergia na otimiza¢do de processos de separagao.

2.1 Destilacao Extrativa

A fim de obter produtos de alta pureza e, portanto, a separacdo de componentes/cargas,
os sistemas de recuperacdo e separacao sao etapas indispensaveis nas industrias. A destilagdo é
a técnica de separacdo mais comumente usada na inddstria quimica (JIANG et al., 2019). De
maneira geral, a destilacdo extrativa trata-se de um método de separacdo mais poderoso frente
a destilag@o convencional, envolvendo a adi¢do de um terceiro componente, tornando-se eficaz
na separagdo de misturas azeotropicas ou de proximos pontos de ebuli¢cdo.

Em escala industrial, a destilacdo extrativa vem sendo cada vez mais utilizada e se
tornado cada vez mais significante para a engenharia quimica (LEI et al., 2014). Lee (2000)
explicou que esse interesse industrial se desenvolveu na Segunda Guerra Mundial, devido a
demanda de tolueno de alta pureza, para fabricacdo de explosivos e de butadieno, para
fabricacdo de borracha sintética.

A destilacdo extrativa tem sido amplamente estudada para realizar separacdes
azoetrdpicas bindria ou terndria. Este processo, geralmente, € operado a pressdo atmosférica e
pode ser usado para separar misturas insensiveis a pressao (ZHU, 2019).

O fluxograma da Figura 1 exemplifica de maneira generalista a configuragdo da
destilacdo extrativa composta de duas colunas. A primeira coluna é denominada de extrativa
(C1), pois € nela que acontece a separacdo da mistura azeotrépica na presenca do solvente. A
segunda coluna realiza a separacdo de uma mistura convencional, pois um solvente adequado
ndo forma azedtropos com nenhum componente. Esta coluna é chamada de coluna de
recuperacgao, fazendo jus a sua finalidade de recuperar o solvente. O solvente puro saindo pelo
fundo da segunda coluna é misturado com uma corrente de "make-up" de solvente para
reestabelecer a pequena quantidade de solvente perdida pelo topo da primeira e da segunda

coluna. Esta ¢ uma necessidade para garantir a convergéncia nas simulagdes.
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E notério que a coluna extrativa deverd conter duas alimentacdes: a da mistura
azeotrdpica e a de solvente. O solvente € alimentado mais préximo ao topo da coluna,
percorrendo-a em sentido descendente com a finalidade de ir ao encontro do fluxo ascendente
de vapor, atingindo um novo equilibrio com fra¢des das fases liquida e vapor diferentes da
mistura original. Obtém-se no topo da coluna extrativa o produto desejado e como produto de

fundo, o solvente e o componente menos volateis.

Figura 1 - Fluxograma simplificado do processo de destilagdo extrativa convencional

(Cordeiro, 2016).
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A principal desvantagem da destilacdo extrativa € a alta taxa de consumo de energia.
Portanto, € essencial desenvolver processos competitivos que reduzam essa demanda elevada
energia e aumentem a efici€éncia do processo (ZHANG, 2020).

Um dos principais focos da literatura sobre colunas de destilacio € a redugdo no
consumo de energia. Luyben (2008; 2013) investigou a separac¢ao das misturas acetona/metanol
e acetona/cloroférmio, respectivamente. A economia de energia foi levada em consideracio na
comparacao do processo destilagcdo extrativa e o processo de destilac@o por variacdo de pressao.
Os resultados mostram que a destilacdo extrativa € mais atrativa. Zhao et al. (2017) estudaram
a destilacao extrativa e dois tipos de destilacdo azeotrOpica heterogénea para separar misturas
de etanol/tolueno/dgua. Os autores demonstraram que o uso da destilagdo extrativa apresentava
reducdes no consumo de energia. Tututi-Avila et al. (2017) propuseram uma configuracio de
destilacdo extrativa com fluxo lateral, que apresentava uma eficiéncia energética extremamente
alta. Wang et al. (2018) estenderam, com sucesso, esse esquema para a separacdo de misturas
multi-azeotrépicas e desenvolveram novas configuragcdes de destilagdo extrativa com coluna
tripla. Yang et al. (2019)" estudaram o controle dinamico de um processo de destilagdo extrativa

com dupla corrente lateral para a separagio de acetonitrila/metanol/benzeno. Yang et al. (2019)°
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propuseram um processo de destilac@o extrativa de coluna tripla com economia de energia para
a separacdo da mistura azeotrdpica terndria acetato de etila/etanol/dgua, que obteve mais
beneficios econdmicos e energéticos em relagdo ao esquema existente.

Através de destilagdes convencionais consegue-se obter etanol com uma pureza de até
95% em massa, uma vez que a mistura etanol-dgua possui um aze6tropo para 95,6% em massa
de etanol. A produgdo de etanol acima desta pureza ¢ uma tarefa impraticivel através da
destilacdo convencional, uma vez que seria necessdrio infinitos nimeros de estigios tedricos e
exacerbado custo operacional. Para produzir etanol anidro, com especificagdo acima de 99%
em massa, faz-se necessario o uso de técnicas de separagdo mais complexas. A técnica mais
adequada para separar a mistura etanol/agua € a destilacdo extrativa.

Este trabalho investiga a desidratacdo do etanol através do agente extrativo etileno
glicol. Quatro configuracdes diferentes foram avaliadas do ponto de vista de economia de

energia e andlise da eficiéncia termodinamica.

2.2 Acoplamento Térmico de Colunas de Destilacao

As novas tecnologias de destilacdo estdo sendo estudadas a fim de que o processo
apresente uma maior reducdo do consumo de energia, melhoria na eficiéncia energética,
elevado rendimento e maior purificacdo dos produtos (ASPRION e KAIBEL, 2010).

A Figura 2 ilustra a diferenca entre processo de destilacdo convencional e ndo
convencional. As Figura 2a e 2b apresentam exemplos de um processo convencional, onde a
diferenca consiste na alimentacio da segunda coluna, podendo ser realizada através da corrente
de topo ou de base da primeira coluna. As Figuras 2c e 2d apresentam destilacdes nado
convencionais para a separacdo de misturas terndrias (ABC). Nestes dois casos, hd o
aproveitamento da energia contida em uma corrente de vapor (ou liquido) que € retirado da
outra coluna, o que elimina a necessidade de um trocador de calor (refervedor ou condensador).
Ha também a coluna de Petlyuk, conforme mostra a Figura 2e, e a coluna com parede dividida
(DWC), Figura 2f. A diferenca das colunas de Petlyuk e DWC para as configuracdes
anteriormente citadas reside no fato de que nestas ultimas, o acoplamento térmico € total.

A maior parte das atengdes voltadas para o acoplamento térmico € direcionada para o
caso de misturas terndrias ideais envolvendo hidrocarbonetos. Apenas em 2008, Guerra et al.
(2008) propuseram uma nova configuracdo para o processo de destilacdo extrativa usando
conceitos de acoplamento térmico parcial. Redugdes em torno de 30% no consumo de energia

em relacdo a sequéncia convencional podem ser alcangadas. Através da troca térmica entre as
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colunas extrativa e de recuperacdo, os autores conseguiram eliminar o refervedor da segunda
coluna. Este acoplamento térmico gerou uma configuracdo conhecida como coluna de
destilag¢do extrativa termicamente acoplada a um retificador lateral (TCEDS-SR). Vale salientar
que uma parte da se¢ao da coluna de recuperacao (secdo 4) € transferida para a base da coluna
extrativa, conforme mostra a Figura 3.

No presente trabalho, hd a comparacdo energética e exergética de configuracdes
convencionais (Figura 4a) e termicamente acopladas a um retificador lateral (Figura 4b),
visando separar o azedtropo etanol-dgua através do solvente etileno glicol. A configuragdo

DWC néo foi avaliada (Figura 4c).

Figura 2 - Ilustracdo de um processo de destilacdo com colunas convencionais (a, b) e ndo

convencionais (c, d, e, f) sequéncias para a separacdo de misturas terndrias (Salinas,

Fernandez e Garcia, 2014).

(b} (d}

28



Capitulo 2 — Revisdo Bibliografica

Figura 3 - Destilacdo extrativa convencional (a) e Destilagdo extrativa termicamente acoplada

a um retificador lateral (b) (Brito, 2014).
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Figura 4 - Alternativas para a separacao de misturas etanol-dgua por destilagcdo extrativa: (a)
sequéncia de destilagcdo extrativa convencional; (b) sistema termicamente acoplado a um

retificador lateral. c) sistema DWC (TUTUTI-AVILA et al., 2014).
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2.3 Eficiéncia Termodinamica

Pelo fato de a destilagdo ser uma operagdo unitdria baseada no fenomeno de equilibrio
liquido-vapor, torna-se essencial e indispensavel realizar andlises termodindmicas. A
termodinamica permite descrever o comportamento, o desempenho e a eficiéncia de sistemas
que convertem energia de uma forma a outra. O resultado de uma andlise energética determina
quanta energia € utilizada em um processo, transferindo e/ou convertendo energia. Pode indicar
secoes ineficientes de um sistema e permitir o estudo da eficiéncia de diferentes tecnologias
utilizadas atualmente (DINCER e ROSEN, 2007).

Em se tratando de eficiéncia de processos quimicos, dois tipos de eficiéncias podem ser
definidos: a eficiéncia energética ou eficiéncia em relagdo a primeira lei; e a eficiéncia
exergética, resultado da combinacdo da primeira e segunda leis. A eficiéncia energética leva
em conta apenas 0s aspectos quantitativos de energia, enquanto a efici€éncia exergética leva em
conta a qualidade da energia envolvida. A utilizacdo 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 médximo imposto pela primeira e segunda
lei (BRITO, 2014).

Pela primeira lei, a eficiéncia € a razao entre a energia ttil que sai do processo e a energia
necessdria que entra nele. J4 pela segunda lei, a eficiéncia pode ser definida como a razdo entre
a energia minima teoricamente necessdria para a realizacdo de um processo € a energia
efetivamente usada no processo.

A otimizacdo da coluna de destilacdo e a integracdo energética podem efetivamente
levar a um menor consumo de energia, refletindo no custo do processo. Este tipo de andlise
enfatiza apenas a quantidade de energia utilizada; entretanto, do ponto de vista da
termodindmica, ndo somente a quantidade de energia que estd sendo consumida € relevante,
mas principalmente "como" esta energia estd sendo utilizada. Este tipo de andlise, por sua vez,
baseia-se na segunda lei da termodinamica (FARIA, 2003).

Para realizar uma avaliacdo exergética com a contribuicdo da segunda lei da
termodindmica, faz-se necessdria inicialmente a andlise energética. De acordo com Moussa

(2001) o método exergético permite:

e Uma melhor medida de avaliacdo da magnitude da exergia perdida;
e Localizacdo da(s) secdes termodinamicamente ineficientes de uma coluna de destilacdo;

e Propostas de modificagdes para otimizagdo de processos quimicos;
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e Uma medida de qualidade (ou de desperdicio) da energia sob o ponto de vista

termodiniamico;

e Uma varidvel para definir a eficiéncia racional para o sistema de separacgao.

Uma perda de exergia representa a perda de oportunidade de produgado de trabalho util,
ou seja, o trabalho perdido na coluna resulta em um processo termodinamicamente ineficiente,

como aborda a Figura 5.

Figura S - Irreversibilidades de um processo (MOUSSA, 2001).

Correntes de saida

massa (entrada) — massa (saida) =0

Processo . energia (entrada) — energia (saida) = 0

exergia (entrada) — exergia (saida) = irreversibilidade
(perda de exergia)

Correntes de entrada

2.3.1 Calculos de Eficiéncia Termodinamica

A andlise da eficiéncia termodinamica do presente trabalho, assim como seus termos
intrinsecos, serd baseada nas equacdes de Seader et al. (2011) e Seider et al. (2017).

Partindo da primeira lei da termodindmica para um sistema fechado, toda troca de
energia entre o sistema e a vizinhanca € feita na forma de calor e trabalho. Assim, a variacio de
energia da vizinhanca € igual a energia liquida que entra ou sai como calor (Q;) e trabalho total
cruzando o limite da fronteira (Ws). Negligenciando as varia¢des de energia cinética e potencial

e considerando um processo de separagdo em regime estaciondrio e fluxo continuo, tem-se que:

D GHA QAW = D (H + Qi+ W) =0 0

Saida Entrada

onde n € o fluxo molar.
Levando em consideracdo a existéncia de uma propriedade, cujas variagdes sao
fornecidas pelas grandezas Q/T, denominada entropia (S), de acordo com a segunda lei da

termodinamica, tem-se:
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D (ns 4 %) - > (ns + %) = ASipr 2)

Saida Entrada

onde T; € a temperatura de uma fonte (ou dissipador) de calor finito, e, AS;,,- € a producao de
entropia devido as irreversibilidades do sistema.
A combinagdo das Equacdes (1) e (2) resulta no balanco de disponibilidade, conforme

mostra a Equacdo (3):

EIVB+Q(1—%)+W4— 2: PB+Q«1—%>+W4=LW 3)

Saida Entrada

onde Ty é a temperatura de uma fonte (ou dissipador) de calor de um meio infinito.
O trabalho perdido (LW) representa, quantitativamente, a ineficiéncia do processo, uma
vez que em um processo reversivel nao ha trabalho perdido. Na Equacdo (3), B representa a

funcdo de disponibilidade e é dada por:
B=H-T,S “4)

A funcao de disponibilidade (B) representa a formulacdo matematica da primeira e segunda leis
da termodinamica, referenciado a qualquer estado, que aborda qual o trabalho util que pode ser
extraido de um material.

A exergia (A), representada na Equacgdo (5), retrata a disponibilidade entre o estado

inicial e o estado de equilibrio térmico, mecanico e quimico com 0 meio ambiente.
A=H-— Tos - (HO - Toso) (5)

De acordo com Seider et al. (2017), AA € igual a AB. No caso de processos que nao
envolvem troca de matéria entre a regido de controle e o meio ambiente, o termo (ho-ToSo) €
cancelado, entdo a variagdo de exergia serd igual a variacdo da funcdo de disponibilidade
(KOTAS, 1985; SEIDER et al., 2017). Na analise da eficiéncia termodindmica deste trabalho,
serd utilizado a variacao da funcao de disponibilidade (AB).

O trabalho minimo (W,,;;,,) para promover a separacao representa a minima quantidade

de trabalho que deve ser realizada para que a separacdo requerida seja alcangada e pode ser
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obtido a partir da variacdo da fun¢do de disponibilidade. O W,,;,, depende apenas das condi¢des

das correntes de entrada e saida e é dado por:

Woin = ) (nB)= > (nB) ©

Saida Entrada
Por fim, a eficiéncia termodinamica € dada como a relacdo entre o trabalho minimo

necessdrio e o trabalho realmente empregado para promover a separacdo, sendo o tltimo dado

pela soma das equacdes (3) e (6).

Weq = LW + Wy (7a)

Relacionando as Eq (3), (6) e (7a), o W,, também € dado por:

wa= 3 fa(t-7)+]- 2 fo(1-7) T

Entrada Saida

Finalmente, a eficiéncia termodindmica da segunda lei da termodinadmica € dada por:

ou (8)

Vale a pena ressaltar que a eficiéncia termodinamica serd abordada para o processo
global, e, portanto, andlogo a definicdo de black-box do trabalho de Souto et al. (2018),

conforme mostra a Figura 6.
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Figura 6 - Black-box considerado neste trabalho.
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2.4 Exergia: Escala de Disponibilidade

Ao final do século XIX, Gouy e Stodola foram os primeiros a formularem o conceito de
exergia, e ao longo dos séculos XX e XXI vem sido aperfeicoado. Esta palavra é de origem
grega composta por ex (“para fora”) e ergos (“forca, ou trabalho™), o que se refere a
disponibilidade de energia. Exergia € definida como a maxima quantidade de energia que um
sistema possul para se transformar em energia util, interagindo unicamente com o meio através
de processos somente reversiveis, satisfazendo a primeira lei e submetida a limitacdo imposta
pela segunda lei (OLIVEIRA, 2006). Diferentemente da energia, a exergia ndo se conserva,
sendo destruida pelas irreversibilidades do processo.

Exergia pode ser entendida como um potencial de transformacdo de energia que um
sistema pode realizar devido a sua condicdo de ndo equilibrio com o ambiente de referéncia.
Em outras palavras, um sistema que estd em equilibrio com o ambiente, entdo possui exergia
nula (BACELLAR, 2010). Demirel (2013) define exergia como a quantidade maxima de
trabalho teoricamente disponivel, colocando um processo em equilibrio com o ambiente
circundante através de um processo reversivel. Portanto, a exergia ¢ uma funcdo das
propriedades fisicas de um processo e de seu ambiente, representando um estado definido. O
estado térmico e a composicdo quimica do ambiente natural representam um estado de
referéncia (estado morto) para o célculo da exergia.

Seader et al. (2006) referem-se a exergia como disponibilidade termodinamica. E afirma
que se o processo for realizado no sentido oposto a sua direcdo espontinea, a exergia podera
ser considerada a quantidade minima de trabalho necessaria para trazer uma substincia do
estado de equilibrio para o estado desejado. Seider et al. (2017). afirmam que as mudangas na
variacdo da funcdo de disponibilidade sdo exatamente iguais as mudancas na variacdo da

exergia (ou disponibilidade).
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A andlise de disponibilidade de energia foi introduzida por Kotas (1985) como uma
ferramenta util que explora o conceito de qualidade para quantificar a porcao da energia que
pode ser aproveitada. A andlise de disponibilidade, também conhecida como andlise exergética,
examina, em um volume de controle, o problema de sua maxima capacidade de realizar

trabalho, em relacdo ao ambiente em questdo (estado morto de referéncia) (AVELAR, 2013).

2.4.1 Exergia Fisica

De acordo com Kotas (1985) a defini¢ao de exergia fisica é: “Exergia fisica ¢ a maxima
quantidade de trabalho obtida quando uma corrente de uma substancia € trazida para o equilibrio
restrito com o estado de referéncia, definido por Po e To, através de processos fisicos envolvendo

apenas interagdes térmicas com o meio”.

Bris = H —ToS )

onde:

B, exergia especifica [kJ/kg];

H, entalpia especifica [kJ/kg] ou [kJ/kmol];

S, entropia especifica [kJ/kg.K] ou [kJ/kmol.K].

2.4.2 Exergia associada ao Calor

A exergia associada ao processo de transferéncia de calor € determinada pelo méximo
trabalho que poderia se obter tendo o meio ambiente como referéncia, sendo funcdo da
temperatura da regido para qual o calor estd sendo transferido ou retirado. A demonstracdo do
célculo desta exergia parte do ciclo de Carnot.

No ciclo motor de Carnot hé dois processos isentropicos e dois isotérmicos; ou seja, 0s
calores trocados estdo a temperatura constante. O calor fornecido estd na temperatura Ty, € 0

calor rejeitado estd a temperatura Tr. Pela primeira lei tem-se (BACELLAR, 2010):

Wiiq = Qu — |Q.l (10)
Da segunda lei, tem-se:
Qn QL
=Si=p = (1)

35



Capitulo 2 — Revisdo Bibliografica

Substituindo as equagdes (10) e (11) no cédlculo da eficiéncia energética (1),,,) chega-se a:

Wegq  Qu —1Q.l Ty
_ Weq _ —q__L 12
Men = 5 o, T, (12)
onde:
T,
Weq = Qu (1 - i) (13)

Se a temperatura Ty for fixada, o méximo trabalho realizado por este ciclo serd quando

a temperatura Tr tender a temperatura de referéncia:

Ty
Winsx = Qn (1 - T_) = Bcator (14)
H

O trabalho da equag¢do acima € o méaximo trabalho reversivel que o ciclo realiza

interagindo com suas partes € com 0 meio; em suma, exergia.

2.4.3 Exergia Quimica

A exergia quimica de uma corrente material corresponde ao trabalho obtido pela
transformacdo quimica da composi¢do de uma unidade de massa da corrente, nas condicdes de
temperatura e pressao do ambiente, até o equilibrio completo com o meio ambiente, em termos
de composicdo inclusive. Em outras palavras, consiste em conduzir a corrente ao estado de
equilibrio com o estado de referéncia, denominado de estado morto (HINDERINK et al., 1996).

Kotas (1985) define exergia quimica como: “A exergia quimica € a maxima quantidade
de trabalho possivel de se obter quando a substincia em questio € trazida do equilibrio restrito
para o equilibrio no restrito através de processos envolvendo transferéncia de calor e troca de
massa apenas com o meio”.

O célculo da exergia quimica para as correntes do processo necessita dos dados de
exergia de componentes puros e das fragdes molares de cada componente na corrente. A parcela
de exergia quimica dos componentes puros deve ser aquela calculada para os valores de

temperatura e pressdao ambientes (DOMENEGHINI, 2015).
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A exergia quimica dos gases de referéncia € calculada através de trabalho realizado na

expansao isotérmica do gas em uma turbina. A queda de pressdo vai de Po a P, que € a pressao

parcial do gds em questdo na atmosfera de referéncia (BACELLAR, 2010), onde:

§Q = dU + oW

6Q
ds = —

TdS =dH —VdP — PdV + Pd

Se T = Ty, entdo:

TodS — dH = —VdP = —dB gyim

Sabe-se que para um gés perfeito, a seguinte relacao é verdadeira:

onde:

Q, calor [k]];

U, energia interna especifica [kJ/kg] ou [kJ/kmol];
W, trabalho [kJ] ou [kJ];

V, volume especifico [m3/kg];

P, pressao [kPa];

T, temperatura [K].

(15)

(16)

(17)

(18)

(19)

(20)

21
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De acordo com Aradjo (2002), quando a corrente € uma mistura de componentes,
liquido ou gasoso, existe uma expressao que define a exergia quimica. Segundo Kotas (1995)

e Cornelissen (1997) esta expressao é:

bow = % Bor+R-To* ) xi+In (v %) (22)

i i

onde B € a exergia quimica especifica da mistura (subscrito M) ou da substancia pura (subscrito
0) e y € o coeficiente de atividade do componente puro i. O segundo termo desta equacdo pode
ser interpretado como sendo o minimo trabalho necessdrio para separar a corrente nos seus

constituintes.

2.4.4 Analise Exergética de Processos de Separacao

Em processos de separagdo como a destilacdo, é importante saber como a energia
fornecida a coluna pelo sistema de utilidades € aproveitada, ou seja, como determinar a
eficiéncia termodinamica da coluna ou do processo completo de separacdo. Para a determinacdo
da eficiéncia de um processo qualquer de separacao, deve-se primeiro definir quanto € o minimo
de energia que um processo precisa para que a separacdo ocorra. O processo que consome
somente este valor minimo de energia apresenta a maior eficiéncia termodinamica possivel.
Tendo este valor minimo como referéncia, € o valor realmente consumido pelo processo de
interesse, pode-se comparar o quanto o processo de interesse gasta a mais do que o minimo; em
ou outras palavras, o quanto a eficiéncia termodinamica do processo real se distancia da
eficiéncia maxima (FARIA, 2003).

Os balancos energéticos ndo fazem distingdo entre os "diferentes tipos de energia"
envolvidos em um dado processo. Além disso, eles ndo informam acerca das perdas internas do
sistema. Métodos mais precisos para medir estas eficiéncias sdo baseados na segunda lei da
termodinamica que define os limites para trocas entre as diferentes formas de energia, além de
determinar a qualidade destas formas de energia (ARAUJO, 2002).

A andlise baseada na exergia ou disponibilidade, baseada nas duas leis da
termodinamica, foi desenvolvida para informar quanto da energia til fornecida a um sistema é
convertido pelo processo, sendo esta investigacdo fundamentada na quantificacdo da

irreversibilidade do processo (I), ou seja, na sua ineficiéncia.
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A Tabela 1 sumariza a diferenca entre o balanco energético e o balango exergético (ou
de disponibilidade), assim como, relaciona uma lista de fonte de irreversibilidades e possiveis

formas de melhoria para processos de destilacao.

Tabela 1 - Andlise exergética de colunas de destilacdo (Adaptado de Avelar, 2013).

Balanco de energia

nAH = Q + W
(primeira lei)
Equacao da exergia T
atas 8 nAB=Q-<1——0)+Ws—1
(Disponibilidade) T;
e Gradiente de concentragcao
e Sequéncia de separa¢do impropria
Fonte de
e Perda de carga por atrito mecanico
irreversibilidade

e Transferéncia de massa

e Gradiente de temperatura

e (Coluna diabatica
e Usar refervedor intermediario
. e [gual parti¢do da forca motriz
Formas de melhoria
e Otimizar a sequéncia de destilacdes
e Otimizar a hidraulica da coluna

e Alimentacdo no prato apropriado

2.5 Aplicacao da Analise Exergética na Otimizacio de Processos

Na aplicacdo da andlise exergética, sdo os conceitos de exergia e de irreversibilidade
que permitem a identificacdo das inefici€ncias termodinadmicas no processo. Trabalhos como
os apresentados por Manley et al. (1992), Ognisty (1993) e Ognisty (1995) identificaram que,
quanto maiores as irreversibilidades no processo de destilacdo, maior a quantidade de exergia
consumida pela coluna, e que a minimizacdo deste consumo exergético ¢ o caminho para o
aumento da efici€ncia termodinamica da coluna (FARIA, 2003).

A andlise exergética torna possivel comparar diferentes processos em uma base
termodinamica consistente, utilizando a exergia como medida e mostrando as etapas do sistema

que sio mais suscetiveis i otimizagio (ARAUJO, 2002).
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Sorin et al (2000) aplicaram a andlise exergética para determinar o melhor layout de um
processo de sintese de benzeno. Os autores concluiram que a melhor escolha foi a que
apresentou menor consumo de matéria-prima e menor producao de poluentes.

Zhang et al. (2020) estudaram uma metodologia de otimizacdo que consistiu em
minimizar a exergia destruida no processo e maximizar a exergia recuperada.

Domeneghini (2015) realizou uma andlise de performance de uma unidade de
processamento de gds natural e propds um indice de eficiéncia energética baseado na variagdo
da exergia do sistema através de simulagdes no Aspen Plus®.

Kencse e Mizsey (2010) avaliaram diferentes sistemas de destilacdo de acordo com trés
parametros: aspectos econdmicos, emissdo de gases causadores do efeito estufa e andlise
exergética.

Kahraman e Cengel (2005) analisaram a efici€éncia de uma planta de evaporacgdo flash,
com multiplos estdgios, utilizada na dessalinizacdo da dgua do mar para a obtengdo de dgua
potavel. A eficiéncia termodindmica da planta, calculada de acordo com a segunda lei da
termodindmica foi de 4,2%. Pela andlise, observou-se que 78% da perda exergética ocorria
dentro da unidade de evaporagdo, indicando que este processo € altamente ineficiente.

Koeijer e Rivero (2003) propuseram como alternativa para reduzir a perda de exergia, a
utilizacdo de uma coluna diabdtica, pela adi¢io de um trocador de calor em cada prato,
aumentando a eficiéncia termodindmica. O objetivo do estudo era comparar os desempenhos
das duas colunas e analisar as medidas experimentais com as previsdes tedricas da
termodindmica irreversivel, que descreve o ndo-equilibrio dos processos nas colunas adiabatica
e diabatica para a mistura dgua-etanol.

Nguyen e Demirel (2010) analisaram termodinamicamente uma planta de producdo de
biodiesel através de duas ferramentas: curvas CGCC (Column Grand Composite Curve) e os
perfis de perda de exergia para calculos de coluna rigorosos baseados nas condi¢des
termodindmicas proximas do minimo (Pratical Near-Minimum Thermodynamic Conditions -
PNMTC). Os autores concluiram que os perfis de perda exergética podem ser utilizados para
examinar a degradagdo do trabalho disponivel para todos os pratos internos da coluna.

E nitido que a andlise exergética tornou-se uma grande aliada na analise de balancos
energéticos, onde através da quantificacdo das irreversibilidades e medicao de eficiéncia, é
possivel maximizar o uso da energia dos processos de maneira geral.

A andlise exergética € usada no projeto de colunas termodinamicamente 6timas € na

avaliacdo do desempenho das colunas existentes nas seguintes etapas: (i) avaliacdo do status do
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uso de exergia, (i1) se necessdrio, modificacdo e aprimoramento da operacdo para reduzir a
irreversibilidade e, portanto, o custo da energia; e (iii) a avaliacdo da eficdcia termodinamica e
econOmica dos retrofits. Os retrofits envolvem o condicionamento da alimentacio
(aquecimento ou resfriamento), o ajuste da taxa de refluxo, o local do estdgio de alimentagao,
0 aquecimento e o resfriamento laterais e a distribuicao uniforme da produgdo de entropia ao
longo do volume da coluna (DEMIREL, 2013).

A importancia da andlise exergética aplicada para processos de separacdo ¢ relatada na
literatura ndo tao recentemente. O impacto que essa andlise causa na otimizag¢ao dos processos
€ que normalmente ndo ¢ bem discutida nos trabalhos; em funcdo disto, este trabalho se
preocupa em ampliar o campo de aplicacdo desta técnica para o sistema quimico formado pelo

azedtropo etanol/dgua utilizando quatro diferentes layouts para o processo.

2.6 Fontes de Irreversibilidades em Colunas

Para reduzir a perda de exergia que existe nas colunas de destilacdo se faz necessario o
entendimento das fontes de irreversibilidades existentes, que podem ser mais bem
compreendidas subdividindo-as em: fontes internas e fontes externas.

Irreversibilidades externas sdo devidas a transferéncia de calor externo a coluna, no
refervedor e no condensador, por exemplo. Neste caso, a perda de exergia (e, portanto, do
potencial de realizar trabalho util) € causada pela diferenca de temperatura entre a corrente a
ser vaporizada (ou condensada) e as utilidades disponiveis para tal. A perda de exergia pode ser
reduzida através do uso de utilidades a uma temperatura mais préxima das correntes no topo e
fundo da coluna. No caso extremo, esta diferenca de temperatura pode ser nula, levando,
entretanto a uma drea infinita nos trocadores (MAIA, 2001).

As irreversibilidades internas ocorrem de um modo geral, devido a:

e Forca motriz causada pela pressao;
e Forca motriz causada pela transferéncia de energia;

e Forca motriz causada pela transferéncia de massa.
As forgas motrizes sdo responsaveis pelas mudangas de composic@o e de temperatura

das correntes de um estdgio para o outro. A for¢a motriz devida a pressao decorre da diferenca

de pressao existente entre o fundo e o topo da coluna de destilacao e que promove a subida do
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vapor, ocorrendo uma expansao irreversivel e, consequentemente, perdas exergéticas. Em cada
estdgio da coluna existem correntes de vapor e de liquido em contato.

As forcas motrizes devido a transferéncia de energia devem-se a diferenca de
temperatura entre estas correntes. Quanto maiores as diferencas de temperatura, maiores serao
as for¢as motrizes, e consequentemente, maiores as perdas (GOMES, 2012).

As forcas motrizes devido a transferéncia de massa ocorrem por causa das diferentes
composi¢des das correntes: as fases liquidas e vapor ndo estdo em equilibrio. Os estdgios da
coluna onde as forgcas motrizes sdo maiores geram grandes perdas de exergia logo, maiores
irreversibilidades (FARIA, 1996).

Para a separacdo de misturas multicomponentes, sempre haverd uma irreversibilidade
minima impossivel de ser eliminada devido as forcas motrizes. Identificar essa irreversibilidade

minima, inerente ao processo de separacao, € indispensavel para otimizar 0s processos.

2.7 Uso do Perfil de Perdas de Exergia na Otimizacao de Colunas

A andlise de perfis exergéticos ao longo da coluna, ou seja, estagio a estagio, proposta
inicialmente por Zemp (1994), ¢ uma estratégia de otimizacdo para identificar onde ha
desperdicio energético e, dessa forma, saber como minimizar tal desperdicio a fim de
maximizar a eficiéncia do processo.

A partir de dados de um perfil de coluna (real ou simulada) obtém-se um perfil que
representa a distribuicdo das for¢as motrizes de transferéncia de massa e calor ao longo da
coluna. O perfil de perdas de exergia apresenta caracteristicas que permitem concluir
modificagdes interessantes numa andlise para diminuicdo do consumo de exergia de uma
coluna. Esta diminui¢do € realizada através de uma redistribui¢do das perdas de exergia entre
as secoes da coluna, tornando-a termodinamicamente mais eficiente (MOUSSA, 2001).

O perfil das perdas exergéticas mostra a distribui¢cao da for¢a motriz ao longo da coluna,
uma distribui¢do mais equitativa das perdas exergéticas resulta num aumento da energia util
disponivel a ser utilizada, melhorando a efici€éncia termodinamica da coluna (NGUYEN et al.,
2010).

Esta metodologia mostra que a andlise do perfil exergético ao longo das colunas do
processo de separacdo permite avaliar qual a configuragdo mais eficiente termodinamicamente,

através do estudo de parametros como:
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e Posicionamento da alimentacdo: a fim de minimizar picos significativos de perda
exergética;
e Temperatura da alimentacdo: a fim de minimizar as maiores perdas de energia da coluna,

correspondentes as transferéncias de energia.

Para cada pardmetro analisado, faz-se uma comparagdo em termos da exergia perdida
entre o caso base e o caso em andlise, mantendo as restri¢des de pureza do produto. A anélise
do gréifico de perda de exergia versus numero de estidgios da coluna permite identificar
anomalias ou distor¢des relacionadas com a localizacdo ou temperatura ndo adequada de
alimentacdo na coluna. Estes desvios representam uma oportunidade de otimizacdo do
processo.

Os célculos do balanco exergético sdo realizados para cada uma das correntes liquida e

vapor no interior da coluna e para cada estagio n da coluna (Equacdes 23 e 24):

AH, = HL,_, + HV,py + HL, + HV, (23)

AS, = SLp_y + SVyq + SL, + SV, (24)

O célculo do contetido exergético para um processo reversivel de cada estdgio segundo

Zemp et al. (1997) é definido pela Equacao 25:

AEx, = AH,, — TyAS,, (25)

Na Figura 7 s@o apresentadas as correntes utilizadas nos balancos em cada estagio, em
conjunto com suas entalpias e entropias.

Para um estagio “n” qualquer, que ndo seja o estagio de alimentacdo, o balango de
exergia para o estagio € dado pela Equacdo 25. No caso especifico do estdgio de alimentacdo,

€ necessdrio considerar a contribui¢do do conteudo exergético da corrente de alimentagdo.
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Figura 7 - Correntes para balango exergético em cada estdgio da coluna (Adaptado de Rocha,

2016).
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No capitulo 3, apresenta-se uma descri¢do sucinta das condi¢des do equilibrio interno
entre as fases de um sistema heterogéneo fechado e suas formas de célculos, o modelo NRTL
e sua representacao matematica, o modelo matematico utilizado para representar os estigios em
equilibrio segundo as equacdes MESH (equacdes de balanco de Massa, relagdes de Equilibrio,
Somatério de fragcdes molares e balangos entdlpicos de energia — H) e, por fim, fez-se uma
explanacdo sobre as duas ferramentas disponiveis no Aspen Plus® mais utilizadas neste

trabalho: Design Specification e Sensitivity Analysis.

3.1 Equilibrio de Fases
De acordo com Prausnitz et al. (1986), o equilibrio interno entre as fases de um sistema

heterogéneo fechado € uma condi¢do que preconiza:

(i) A inexisténcia de transferéncia de calor entre fronteiras de fases no sistema, exigindo que
a temperatura seja uniforme em todos os pontos do mesmo;

(1)) Manutengdo das fronteiras entre fases, o que exige a uniformidade da pressdo em todos os
pontos do sistema;

(iii) A inexisténcia de deslocamento de componentes através de fronteiras de fases do sistema,

que corresponde a uniformidade do potencial quimico em todos os pontos do sistema.

A fim de relacionar quantitativamente as varidveis que descrevem o estado de equilibrio,
considera-se que as fases sdo homogéneas e livres para trocar energia e matéria entre Si.
Entende-se como fase qualquer regido homogénea, fisicamente distinta das demais, onde o
valor de todas as propriedades intensivas (densidade, pressdo, temperatura € composicao) é
uniforme no espago. Sendo assim, alteracOes nessas condi¢des acarretam mudangas nos
equilibrios de fases (Rosa et al., 2011).

Os equilibrios mecanico e térmico mostram a igualdade de pressdo e temperatura nas
fases, j4 o equilibrio quimico mostra que o gradiente do potencial quimico (que conduz a
transferéncia de massa entre as fases) é uniforme em todo o sistema. Assim, as condi¢des

necessdrias para o equilibrio sdo:

p* =ph =pm (26)
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T®=TF =T"

u* =pf =p"

nas quais os sobrescritos representam as diferentes fases presentes no sistema; P € a pressao do
sistema, T € a temperatura do sistema e u € o potencial quimico.

Uma vez que os sistemas termodinamicos de maior interesse pratico sao isobaricos e
isotérmicos, a funcdo termodindmica da energia livre de Gibbs é a mais utilizada nos célculos
de equilibrio de fases. Neste caso, o processo de reconduc¢do do sistema ao estado de equilibrio
ocorre com a diminui¢@o da energia livre de Gibbs, que possui o valor minimo na condi¢do de

equilibrio, sendo valida a seguinte expressao (ANDRADE, 1997):

(dG)rp <0 27)

No caso de um equilibrio liquido-vapor:

fr=#t (28)

onde:
f;¥ = Fugacidade do componente i na fase vapor;

fi = Fugacidade do componente i na fase liquida.

A fugacidade do componente na mistura contida na fase vapor estd relacionada as
varidveis de temperatura, pressao e composi¢cao através da seguinte expressao (SMITH et al.,

1987):

f¥ =vidlP (29)
onde 21\)1/ € o coeficiente de fugacidade do componente 1 na mistura contida na fase vapor, sendo
obtido a partir de relagdes P-V-T-y;.

A fugacidade do componente i na mistura contida na fase liquida, fi’“ , pode ser

relacionada as varidveis de temperatura e composicao através das seguintes expressoes:
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ft = vixif; (30)
fiL = El\)lel €19

Sabe-se que o coeficiente de atividade depende da temperatura e composicdo da fase

liquida e pode ser relacionado a energia livre de Gibbs em excesso por meio de:

6(65)) . (32)
— = GF = RTlny;
( on; T.Pn;

O célculo da fugacidade liquida de referéncia (considerando como referéncia a condi¢ao

de liquido puro em condic¢des remotas da critica) pode ser representado por:

o VE(P — Pf?Y) (33)
e = ey (LD

Conforma afirma Andrade (1997), pode-se calcular o ELV através da igualdade entra
as Equacdes 29 e 30, sendo o cdlculo efetuado pela abordagem y — . Outra op¢ao seria utilizar

a condi¢do de igualdade das Equacgdes 29 e 31, correspondendo a abordagem ¢ — .

3.2 Modelo Termodinamico: NRTL

A equacgdo NRTL, que em inglés significa “non-random, two-liquid”, foi desenvolvida
por Renon e Prausnitz e é muito aplicada na engenharia quimica para calcular o equilibrio de
fases. E um modelo que correlaciona os coeficientes de atividade de um composto com suas
fragdes molares na fase liquida e € aplicavel a sistemas de miscibilidade parcial. O modelo é

representado da seguinte forma:

E

RT

T21G21 T12G12 ] (34)

= X1X7 [
X1+ X2Ga1 Xy + X1Gp3

onde:
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912 — 922
RT

921 — 911
RT (35)

Gz = exp(—a;,713)

Go1 = exp(—ay,7T57)

T12 =

Ty1 =

onde gj sdo parametros de energia caracteristicos das interacdes i-j; 0 parametro o2 estd
relacionado com a ndo randomicidade (ou ndo aleatoriedade) da mistura, ou seja, quer dizer que
os componentes na mistura ndo se distribuem aleatoriamente (ou seja, uniformemente), mas
que seguem um padrao ditado pela composi¢do local. Quando o2 € zero, a mistura €
completamente aleatoria, e a equacdo se reduz a equagdo de Margules de dois sufixos. Os

coeficientes de atividade podem ser expressos como:

G2y )2 T12G12

ln]/l =X T21 (
2 ] X1+ X2Gaq (x2 + x1G12)?]

(36)

- 2

Iny, = x2 |1 ( Gy ) 721021
2 = 12

! Xy + x1G1; (x4 + x2G21)?]

onde:
y = Coeficiente de atividade do componente;
x = Fracdo molar do componente na fase liquida;
T= Temperatura;
G,t = Parametros de interag¢do bindria.
Para representar a ndo idealidade da fase liquida foi escolhido o modelo NRTL para a
mistura etanol/dgua, pois este fornece uma boa representacdo dos dados experimentais (DIAS
et al., 2008; KOTAI et al., 2007; SUN et al., 2014), enquanto a fase vapor foi considerada ideal

(baixa pressao de operacgao).
3.3 Equacoes MESH

O modelo matemaético utilizado para representar os estdgios em equilibrio € proposto

segundo as equacdes MESH (equagdes de balanco de Massa, relacdes de Equilibrio, Somatério
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de fracdes molares e balancos entdlpicos de energia — H). De acordo com Meneguelo (2014)

tomam-se as seguintes consideragdes:

a) Regime permanente;

b) As correntes de liquido e vapor que saem do estdgio estdo em equilibrio termodinamico;

c) Admite-se mistura perfeita em cada estdgio, isto €, as correntes de saida t€m a mesma
composi¢do do estdgio;

d) Queda de pressio constante;

e) Holdup do vapor é desprezivel, somente o holdup do liquido € considerado nos estigios;

f) Entalpia nos estagios € a entalpia do liquido, uma vez desprezado o holdup do vapor, sua
massa no prato € desconsiderada.

g) Nao hé transferéncia de massa e calor entre as fases no vaso de refluxo;

h) Fase vapor ideal;

1) Fase liquida ndo ideal.

Considerando um estdgio em equilibrio, como representado Na Figura 8, com uma
corrente de alimentacdo, correntes de liquido e vapor provenientes dos estdgios superior e
inferior, respectivamente, purgas de liquido e vapor, e ainda o calor transferido, é possivel

estabelecer em estado estaciondrio o modelo de equacdes MESH.
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Figura 8 - Representacido esquemadtica de andar de equilibrio de coluna de destilacdo, onde j

representa o andar e i o componente (Portal de Laboratérios Virtuais de Processos Quimicos,

2015).
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Considerando a representacdo esquematica do estagio de equilibrio j acima, as equagdes

MESH podem ser escritas como:

Balanco de massa para cada componente i em cada estagio j (M):
M: L1 X_1; + VierYien + Fxp i = (L + Up)x — (V + W)y 37

Relacdes de equilibrio para cada componente 1 em cada estdgio j (E):

E: Yii = kj,ixj‘i (38)

Somatério das fragdes molares em cada estagio j (S):
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SZy]'l=1e ij'lzl (39)
l l

Balancos de energia em cada estdgio j (H):
H:Lj_yHj_y + Vjs1Hy jo1 + FHej — Q= (L + Up)Hy; — (V; + W))Hy,j (40)

onde:

Fj € a entrada de alimentagdo;

Uj e Wj sdo as retirada laterais na fase liquida ou na fase vapor, respectivamente;

L;, Vj, Lj.1 e Vj+1 sdo as correntes liquida e vapor entrando ou deixando o estdgio;

-Q ou +Q € a energia que pode estar sendo transferida para o prato ou a partir dele,

respectivamente.
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Neste capitulo, o estudo de diferentes tecnologias para producdo de etanol anidro
utilizando etileno glicol como solvente é apresentado, estendendo-se ndo somente a sistemas
convencionais, mas também a processos termicamente acoplados. Também serd abordado o

procedimento de otimizagdo utilizando o teor de solvente como principal pardmetro.

4.1 Simulacio do processo

A implementacio dos fluxogramas foi realizada no software Aspen Plus®. O modelo
Radfrac foi utilizado para representar as colunas de destilagdo, que inclui as equacgdes de
balanco de massa e energia, relacdes de equilibrio e somatdrio de composi¢cdes (MESH). O
modelo termodindmico NRTL foi utilizado para calcular os coeficientes de atividade da fase
liquida (LI e BAI, 2012; TUTUTI-AVILA et al., 2014). A fase vapor foi considerada ideal.

As configuracdes avaliadas e comparadas neste trabalho estdo apresentadas nas Figuras
9,10, 11 e 12. Como um dos objetivos € avaliar se a inclusdo da coluna concentradora garante
um menor consumo energético, as informacgdes das principais varidveis de entrada e de projeto
foram baseadas no trabalho de Li e Bai (2012) para as duas configura¢gdes convencionais (CS e
CS+C). O design da sequéncia termicamente acoplada (TCS) foi baseado no trabalho de Brito
(2014) e modificado de forma a garantir as mesmas condi¢Oes de entrada, restri¢cdes de pureza
e vazao e equivaléncia de estagios das sequéncias convencionais. Para construir a configuragdo
TCS+C seguiu-se com a mesma estratégia anterior, agora com a inclusdo da coluna
concentradora. Vale salientar que, diferentemente do fluxograma abordado por Li e Bai (2012),
neste trabalho optou-se por considerar a troca térmica entre a corrente de solvente recuperado
e a corrente de azedtropo. Discute-se nos resultados o quanto se conseguiu minimizar o
consumo energético com tal integracdo térmica.

As restricoes de pureza e varidveis manipuladas para cada configuragdo estdo
apresentadas na Tabela 2. Vale salientar que as varidveis destacadas em negrito nesta tabela
representam as especificacoes (utilizadas no Design Specification) associadas as MV ’s. Para a
coluna extrativa (C1) nas quatro configuracdes, além da composicdo de etanol no topo,
considerou-se também, como especificacao, a fracdo recuperada de etanol e o teor de solvente.
Os demais valores abordados nesta tabela sdo os resultados da simulagdo.

A Figura 11 apresenta o fluxograma da sequéncia convencional (CS), a qual contém a

coluna extrativa (C1) e a coluna de recuperagdo (C2). A fun¢do principal da primeira coluna é
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separar o etanol até a concentracdo desejada. A coluna de recuperacdo separa a 4 dgua do

solvente, este dltimo € recuperado como produto de fundo e reciclado para a coluna extrativa.

A sequéncia convencional com trés colunas — coluna extrativa, de recuperacdo e

concentradora — (CS+C) é apresentado na Figura 12. A coluna concentradora (C3) tem o

objetivo de concentrar a corrente de topo da coluna de recuperacdo (C2) (constituida

principalmente de dgua e, etanol e etilenoglicol remanescentes) em uma corrente de etanol e

dgua para ser misturada a alimentacdo fresca de aze6tropo. De acordo com Li e Bai (2012), o

objetivo da inclusao desta coluna ao processo € minimizar as razdes de refluxo das colunas C1

e C2, o que resultaria na reducao de consumo global de energia do processo.

Tabela 2 - Restricdes de pureza e especificacdes de cada configuragao.

CS TCS CS+C TCS+C
xETOH = 0,9995 | xETOH = 0.9995 | xEI9H =0.9995 | xET9H = 0.9995
Distillate | x429 = 0.0005 xH20 = 0.0003 xH29 = 0.0004 xH29 = 0.0004
xES, = 1.05¢7%7 xES, = 0.0001 xES, = 9.19¢708 xESp = 0.0001
Cl1 xET9H = 0.0006 xETOH = 0 xETOH = 0.0006 xETOH = 0
Botom xH20 = 0.1084 xH20 =0 xH20 = 0.1076 xH20 = 1¢706
xES. = 0.8909 xEsr =1 xES. = 0.8917 xES . =0.9999
MV’s=RR,RD,S | MV’s=RR,RD,S | MV’s=RR,RD,S | MV’s=RR,RD, S
xETOH = 0.0056 xETOH = 0.0055 xETOH = 0.0049 xETOH = 0.0055
Distillate | 529 = 0.9940 xf39 = 0.9940 xf29 = 0.9950 xH20 = 0.9943
xE5p = 0.0003 xES, = 0.0004 xES, = 4.86e7%5 | xES, =4.85e70°
c2 <Eg = <E52 = <5 =0 5 =
Bottom xH29 =0 xH29 =0 xH29 = 0.0001 xH2Q = 1e706
Xpor = 1 Xpor = 1 xpor = 0.9999 Xgor = 0.9999
MV’s =RR, RD MV’s =RR MV’s = RR, RD MV’s = RR
xETOH — 0.8330 | xET9H = 0.8329
Distillate - - xH20 = 0.1669 xH20 = 0.1670
Xrop =0 Xrop =0
C3 Xpor" =0.0049 | xg52f =0.0049
Bottom ~ ~ xH29 = 0.9950 xi29 = 0.9950
xE6. =4.86e7% | xES. = 4.86e70°
MV’s =RR, RD MV’s =RR, RD

*onde RR € razdo de refluxo, RD a vazdo de destilado e S o vazdo de alimentacdo de solvente.
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Para as configuracdes termicamente acopladas, conforme recomendado por Guerra et
al. (2009), a secdo de exaustdo da coluna de recuperacdo € movida para a base da coluna
extrativa.

A Figura 13 apresenta o fluxograma da sequéncia termicamente acoplada (TCS), onde
um Unico refervedor € utilizado para o sistema completo da destilagdo extrativa. Essa
configuracdo € obtida a partir da inclusdo de correntes de interconexao (uma na fase liquida e
outra na fase vapor) entre as colunas extrativa e de recuperacio (GUERRA et al., 2009;
CORDEIRO, 2016). Etanol desidratado € obtido puro no topo da C1, enquanto o produto de
base é constituido de solvente praticamente puro, que € recirculado para o inicio do processo.
O produto de topo do retificador lateral é formado, principalmente, por 4gua. Segundo Guerra
et al. (2009), a TCS apresenta menor consumo de energia do que a sequéncia convencional com
duas colunas da destilacdo extrativa.

A combinagdo entre acoplamento térmico e coluna concentradora resulta em uma
configuracdo inédita (TCS+C) da destilacdo extrativa, apresentada na Figura 14. A partir da
proposta original de Guerra et al. (2009), inclui-se a coluna concentradora, que tem a funcdo de
recircular o etanol remacescente para ser recuperado. Nesta configuragdo, o refervedor da
coluna C2 € substituido por uma interconexado liquido-vapor entre as duas colunas C1 e C2, e o
topo da C2 alimenta a coluna concentradora (C3). Nesta nova configuracdo, a determina¢ao do
estdgio de alimentacdo da coluna a ser adicionada foi realizada através da ferramenta
Optimization do simulador. Para isso, variou-se o estdgio de alimentagdo da coluna C3
objetivando o minimo consumo energético global. J4 a determinacao do niimero de estagios de
cada coluna foi feita com base na configuragao CS+C. Partindo da idéia de Guerra et al. (2009),
para as configuracdes termicamente acopladas, a secdo de exaustao da coluna de recuperacio é
movida para a base da coluna extrativa. Dessa forma, a coluna C2 da TCS+C tem a metade da
quantidade de estagios da mesma coluna na configuracdo CS+C, além disso, a coluna extrativa
“recebe” a metade da coluna de recuperacao em sua base, totalizando 31 estagios na TCS+C.

E importante ressaltar que foi mantida a equivaléncia no niimero de estagios de todas as
quatro configuracdes. As informacdes acerca dos estdgios de cada configuracdo estd
apresentada na Tabela 3.

Vale salientar que as informacdes abordadas nos fluxogramas acima fazem alusdo a
resultados ja otimizados do ponto de vista energético (primeira lei) e termodinamico (segunda

lei) de cada simulagdo, os quais serdo abordados em detalhes no capitulo seguinte.
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Figura 9 - Fluxograma de duas colunas para destilagio extrativa de etanol.
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Figura 11 - Fluxograma de duas colunas usando uma TCEDS-SR para destilacio extrativa de

etanol.
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Tabela 3 - Nimero de estdgios para os fluxogramas avaliados.

Numero de estagios

Configuracao
C1 C2 C3 Total
CS 25 37 - 62
CS+C 25 12 25 62
TCS 43 19 - 62
TCS+C 31 6 25 62

4.2 Cilculo da Eficiéncia Termodinimica no Simulador Aspen Plus®

A seguir, serd exemplificado o célculo da eficiéncia termodinadmica para um sistema de
destilacdo. A configuragdo TCS+C serd utilizada como exemplo.

Conforme Figura 6, quaisquer uma das configura¢des avaliadas t€ém quatro correntes
globais: duas entradas (make-up (SOLMAKE-UP) e mistura azeotrépica (FEED)) e duas saidas
(etanol (ETOH) e agua (H20)).

A func@o de disponibilidade (Equacgdo 4) € escrita para cada uma das correntes globais:

Bnakeup = Mmakeup * (Hmakeup — To * Smakeup) (41)
Buzeo = Mazeo * (Hazeo — To * Sazeo) (42)
Beton = Meton * (Heton — To * Seton) (43)

Buyater = Nwater * (Hwater — To * Swater) (44)

Reunindo as expressdes em termos totais de entrada e saida:

Bin = Bmakeup + Bazeo (45)
Bout = Beton + Bwater (46)

Portanto, a variacao da funcdo de disponibilidade entre a saida e a entrada das correntes

do processo global é:

AB = Boyt — Bin = (Beton t+ Bwater) — (Bmakeup + Bazeo) = Wiin 47

De acordo com a Equacgdo 7b, o cdlculo do trabalho equivalente requer informagdes

acerca das utilidades utilizadas no refervedor e condensador. A fonte de energia do refervedor
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¢ vapor, e sua temperatura é Tg. Por sua vez, o trabalho equivalente do condensador foi
considerado nulo, uma vez que se considerou a temperatura Ty igual a temperatura T, do meio

infinito. Ou seja, o trabalho equivalente (W,,) € dado pelo somatério do trabalho realizado em

cada refervedor:

Weq = Z Q; (1 - %) (48)

Como a TCS+C tem trés colunas de separac@o, o trabalho equivalente global (W,,) €

igual ao somatério dos trés equipamentos (Weq,, Weq, € Weq,):

T,
Weq,=QR; * (1-22) (49)
s1
T,
Woq,-QR, * (1- ) (50)
s2
T,
Wog,=QR;  (1- %) 51)
s3
Weq = Weq, + Weq, + Weg, (52)

A temperatura T estd relacionada com a qualidade do vapor utilizado (baixa, média ou
alta pressao). A escolha do tipo de utilidade impacta no cédlculo do trabalho equivalente, uma
vez que estd associada a diferentes temperaturas e pressdes. A temperatura T, foi escolhida
como sendo igual a 303K. Para o vapor de alta pressdao (HP) tem-se uma pressao de 450 psi,
para o vapor de média pressdo (MP) 150 psi e de baixa pressdo 50 psi. O tipo de utilidade

utilizada em cada configuracdo estd especificado na Tabela 4.

Tabela 4 - Utilidades dos Refervedores.

CS TCS CS+C TCS+C
Cl MP HP MP HP
C2 HP - HP -
C3 - - LP LP
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Vale destacar que nas configuracdes termicamente acopladas, para a coluna de

recuperacgdo o trabalho equivalente (W, ) € zero devido a auséncia do refervedor.

qz
De acordo com a Equagdo 8, o LW (global) € calculado através da subtragdo entre o W,
e o AB. Dessa forma:

LW = W,q, + W,q, + Weq, — AB (53)

Finalmente, a eficiéncia termodindmica global (1) é encontrada:

a5 100 45 100
= * == — %
T=\w, . Ty (54)
Zi Q i T
S

Esta equacdao mostra a relacio do bindmio eficiéncia da segunda lei/consumo
energético. O denominador refere-se ao trabalho realizado pelo processo para promover a
separacao, e € dado pelo somatorio do trabalho realizado em cada refervedor a partir da inser¢ao
de calor. E importante observar que, por se tratar de uma fungio de estado, a qual depende
apenas do inicio e do final do processo, AB deve ser praticamente 0 mesmo para todas as
configuragdes. A fim de buscar tal equivaléncia, deve-se equalizar vazao molar, temperatura,

pressdo e composi¢do das correntes globais do processo.

4.3 Funcao de disponibilidade e exergia

O software Aspen Plus tem a capacidade de calcular exergia (e perda de exergia em cada
estdgio da coluna de destilacdo). Porém, conforme afirma Gray (2019), os cdlculos de exergia
do Aspen Plus consideram apenas a exergia fisica. Todavia, sabemos que o calculo do valor
total da exergia de uma corrente € a soma entre a exergia quimica e fisica. Com objetivo de
justificar a exclusdo do cdlculo da exergia quimica no simulador, Modesto et al (2005),
considerando a mistura etanol-dgua, afirmam que a exergia quimica da mistura é um valor
médio entre a exergia quimica do etanol e da 4gua (como substincias puras), considerando a
composi¢do da solugdo e que esses valores sdo muito maiores do que a exergia fisica (Figura

13).
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Figura 13 - Exergia Fisica, Quimica e Total em fun¢do da fracdo de etanol (Modesto

Exergy (klkg)

et al, 2005).
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A Figura 14 aborda a variacdo da exergia fisica em funcdo da composicdo de etanol,

demonstrando que, de fato, ao longo da coluna a principal variacio de exergia € a fisica

(responsdvel por toda a irreversibilidade gerada).

Figura 14- Exergia Fisica em funcdo da fracdo de etanol (Modesto et al, 2005).
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Em funcdo da discuss@o acima, os resultados abordados para andlise da eficiéncia
termodinamica foram baseados na variacao da funcdo de disponibilidade, enquanto a avaliagdo
da irreversibilidade ao longo da coluna foi realizada através da perda de exergia. Vale salientar
que exergia e fungdo de disponibilidade sdo duas varidveis diferentes. Exergia € calculada para
qualquer estado de referéncia, inclusive para o estado morto. Para a fun¢do de disponibilidade,

o estado de referéncia é sempre o estado morto.

4.4 Otimizacao

Esse trabalho visa analisar e comparar duas informagdes cruciais de cada configuracdo:
o consumo de energia e a eficiéncia termodindmica. Por este motivo, € necessario determinar
as condicdes Otimas de operacdo que minimizam O consumo energético € maximizam a
eficiéncia termodinamica de cada configuracao.

O teor de etilenoglicol na regido extrativa (no prato de alimentagcdo do solvente) (xg;)
€ utilizado como parametro de andlise na busca pelo ponto operacional 6timo de cada sequéncia.
O teor de etilenoglicol é um parametro que engloba simultaneamente o efeito da vazdo de
solvente e da razao de refluxo. De acordo com Figueirédo et al. (2015), este pardmetro tem sido
utilizado com €xito na busca pelo 6timo operacional de sistemas de destilacdo extrativa.

Na Figura 15 € apresentado o procedimento para obten¢do do teor de solvente e dos
produtos com especificagdes desejadas, através da ferramenta Design Specification. Esta etapa

¢ realizada para obter os cendrios operacionais apresentados nas Figuras 9 a 12.

Figura 15 - Procedimento de otimizagdo operacional através da ferramenta Design

Specification do Aspen Plus®.

DESIGN SPECIFICATION
VARIAR: ESPECIFICAR:
. Pureza Molar do Produto de
| Razéio de Refluxo | Tono
| Vazdo de Solvente | | Teor de Solvente |

| Pureza Molar do Produto de

| Vaziio de Destilado :
ase

A ferramenta Design Specification permite a defini¢do de varidveis no fluxograma da

simulacdo, a especificacdo de valores-meta para as varidveis especificadas e das tolerancias
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admissiveis para o célculo iterativo, e a especificacdo da varidvel a ser manipulada (incluindo
a faixa de variacdo da mesma) para atingir o valor-meta da varidvel especificada (BERECHE,
2011).

Uma anédlise de sensibilidade é realizada neste parametro utilizando a ferramenta
Sensitivity do Aspen Plus®., conforme procedimento apresentado na Figura 16. No caso do
processo em estudo, algumas varidveis foram definidas na andlise de sensibilidade de modo a
se tornar possivel a implementacdo da modelagem matematica de Henley e Seader (2011), para
calculo da eficiéncia termodinamica. Dessa forma, pode-se calcular o trabalho perdido, trabalho
minimo e exergia.

A andlise de sensibilidade consistiu na variagdo do parametro de entrada (teor de
solvente) previamente especificado, capaz de retornar o comportamento das varidveis de saida
(fluxo molar, entalpia, entropia, razdo de refluxo e carga térmica) de acordo com suas
interdependéncias. O objetivo € determinar a alternativa elegida como a melhor do ponto de
vista econdmico e termodinamico.

Cada caso da andlise de sensibilidade resulta em uma condi¢do operacional distinta, o
que permitiu avaliar individualmente o comportamento de cada termo da andlise termodinamica

(ANDRADE, 2019).

Figura 16 - Procedimento de otimizacdo operacional através da ferramenta Sensitivity

Analysis do Aspen Plus®.
SENSITIVITY ANALYSIS
VARIAR: DEFINIR: ALCANCAR:
‘ Fluxo Molar | |
P d .
| Teor de solvente | | il | L Ponto operacional dtimo
: (Menor consumo energético

0.3 <xp; < 0.8 | Entropia | J e maior eficiéncia

| Razéo de Refluxo | | earacada termodinamica)

| Carga Térmica | coluna

O intervalo definido para realizar a varredura no teor de solvente (xg¢) foi:

0.3 < xz; < 0.8

incremento = 0.05
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O limite inferior e superior foi definido de modo garantir a convergéncia dos balancgos
de massa e energia sujeitas as restricoes de pureza de etanol. A realizacdo de uma anélise de
sensibilidade permite encontrar cendrios proximos ao 6timo global do processo, sem a
necessidade de usar métodos gréficos (que geralmente apresentam resultados qualitativos) ou
técnicas de otimizacdo (que normalmente apresentam problemas de convergéncia) (BRITO,
2014).

No caso das configuragdes TCS e TCS+C, além do teor de solvente, surge uma nova
varidvel que impacta, significativamente, no consumo de energia: a vazao de vapor (FV) que
interliga as colunas C1 e C2 (BRITO, 2014; MEDEIROS, 2019). Através de uma anélise de
sensibilidade e levando em consideracdo as restricdes previamente incluidas no Design
Specification para C1, C2 e C3, a vazdo de vapor foi manipulada de forma a encontrar o minimo
consumo energético do refervedor.

As respostas desejadas para obter o 6timo teor de solvente sdo o consumo de energia
dos reboilers de cada configuracdo e a eficiéncia termodindmica do sistema completo. As

equagoes para cdlculo de eficiéncia termodindmica sdo implementadas em linguagem Fortran.
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Sabe-se que a busca por otimizacdes nos processos de destilacdo é antiga e diversos
trabalhos na literatura mostram metodologias de andlise e otimizacdo de tais processos.
Conforma cita Rocha et al. (2016), trabalhos como Dhole e Linhoff (1993), Zemp et al. (1997),
Chang e Li (2005) e Tarighaleslami et al. (2012) abordaram procedimentos para andlise
termodinamicas de colunas de destilagdo, na busca de otimizac¢do energética do processo de
destilacdo avaliando a melhor combinagdo entre os parametros que influem diretamente sobre
o projeto e operacdo da coluna de destilagdo, como nimero de estdgios, razdo de refluxo,
condic¢do térmica da alimentacdo, estdgio de alimentacdo e a utilizacdo de trocadores de calor
intermedidrios, inclusive com o uso de perfis de perdas de exergia.

Utilizando uma metodologia de andlise e comparacdo de quatro configuracdes
diferentes para o processo de produg¢do de etanol anidro, foram avaliadas respostas dos sistemas
através dos conceitos termodinamicos, obtendo dados a respeito das condi¢des operacionais e,

posteriormente, detalhando e quantificando a ineficiéncia dos processos.

5.1 Desempenho Termodinamico

A andlise de sensibilidade, realizada no teor de solvente, resulta em uma matriz (Figura
17) que € utilizada para analise de consumo energético, eficiéncia termodindmica da segunda
lei (n), trabalho perdido (LW), trabalho equivalente (Weq), variagdo de disponibilidade (AB) e
as varidveis envolvidas no seu cédlculo: fluxo molar (n), entalpia (H) e entropia (S). Parte dos
resultados estd sendo representados na Figura 6, exemplificando a matriz para a configuragao

TCS+C.

Figura 17 - Exemplo da matriz de resultados no Aspen Plus®.

Caso Xe ;%’:ﬂ ENTALPIA ENTROPIA LW n WEQ QRo7aL
(kmol/h)  (kJ/Kmol) (kJ/kmol-K) (10° ki/h) (%) (10°ki/h)  (10°Kki/h)
1 0.3 100 -276984 -310,924 5.79 2.13 5.92 14.5
0.35 100 -276984 -310,924 4.73 2.59 4.86 11.94
3 0.4 100 -276984 -310,924 4.1 2.98 4.23 10.4
10 0.79 100 -276984 -310,924 2.68 4.49 2.8 6.9

A avaliacdo energética € realizada considerando o somatdério dos consumos de todos os

z

refervedores. A eficiéncia termodindmica € avaliada para o sistema global. As eficiéncias

individuais de cada equipamento nao foram consideradas neste trabalho.
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As Figuras 18 a 21 apresentam os resultados das andlises do teor de solvente para
eficiéncia termodindmica e consumo energético total para as quatro configuracdes com
integracdo térmica. Os resultados mostram que, para as quatro configuracdes avaliadas, o ponto
de maior eficiéncia termodindmica da segunda lei equivale ao ponto de menor consumo
energético (indicado pela linha azul).

Com o intuito de avaliar a correlacdo da eficiéncia da segunda lei com o trabalho
perdido, trabalho equivalente e consumo energético e, sobretudo, investigar qual a configuracio
¢ mais eficiente termodinamicamente e energeticamente, construiu-se a Tabela 5, que mostra
os resultados das condi¢des operacionais 6timas das quatro configuracdes. Os dados sobre a
condi¢do operacional 6tima de cada configuracdo estdo apresentados nas Figuras de 09 a 12

(Capitulo 4).
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Figura 18 - Andlise de sensibilidade no teor de solvente para o Figura 19 - Andlise de sensibilidade no teor de solvente para o
sistema convencional com duas colunas (CS): consumo energético e  sistema convencional com trés colunas (CS+C): consumo energético e
eficiéncia termodinamica. eficiéncia termodinamica.
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Figura 20 - Andlise de sensibilidade no teor de solvente para o Figura 21 - Andlise de sensibilidade no teor de solvente para o
sistema termicamente acoplado com duas colunas (TCS): consumo sistema termicamente acoplado com trés colunas (TCS+C): consumo
energético e efici€éncia termodinamica. energético e efici€éncia termodindmica.
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Tabela 5 - Condi¢do operacional 6tima de maior eficiéncia termodinamica.

i . Lw Qrrorar Weq AB
Configuracao xge  N(%) (10 KJ/h) (10°K] /h) (10°KJ /R) (105K] /h)
CS 0,75  4,9878 2,3958 7,1785 2,5215 1,25774
CS+C 0,75  4,9802 2,4054 7,1938 2,5315 1,26079
TCS 0,80  4,4921 2,6724 6,8802 2,7981 1,25694
TCS+C 0,79 4,4916 2,6794 6,9006 2,8054 1,25991

Pode-se observar que as configuracdes convencionais apresentam as maiores efici€éncias
termodindmicas, porém, ndo sdo as de menores consumos energéticos. A fim de investigar tal

fato, avaliou-se com maiores detalhes a Equacdo 54 (n = (Vi—3> * 100 =

eq

AB
ZiQi(l—%)

E importante enfatizar que a eficiéncia termodindmica estd associada a trés varidveis

* 100).

(4B, Q; e Ty ), uma vez que T, € constante. AB estd praticamente fixo para as quatro
configuragdes, conforme observado na Tabela 5. T muda de acordo com a qualidade de vapor
utilizado em cada coluna de separacdo, impactando no célculo da eficiéncia.

Para investigar o porqué as configuragdes convencionais nao obtiveram menor consumo
energético, embora apresentem as maiores eficiéncias termodinamicas, construiu-se a Tabela 6
que mostra os resultados das condi¢des operacionais 6timas se a mesma qualidade de vapor (de

alta pressao) fosse utilizado nos refervedores de todas as colunas nas quatro configuracoes.

Tabela 6 - Condigdo operacional 6tima de maior eficiéncia termodinamica utilizando a

mesma qualidade de vapor nos refervedores.

. = LW QRTotal Weq
Configuragio  xpg N8 qoskym) 0SKIm)  (10°K)/R)
CS 0,75 43102 27922 7,1785 29180
CS+C 0,75 43094 2,7995 7,1938 2,9256
TCS 0,80 44921 2,6724 6,8802 2,7981
TCS+C 0,79 44902 2,6803 6,9006 2,8063

O aumento no valor de Ty impacta em uma menor eficiéncia termodindmica. Por
exemplo, para a CS, ao utilizar MP e HP como utilidade nos refervedores, tem-se uma eficiéncia
de 4,9878, como mostra a Tabela 5. Alterando o vapor para HP e HP nas duas colunas (em

outras palavras, aumentando T;), tem-se uma eficiéncia de 4,3102, conforme mostra a Tabela

6.
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De acordo com a Equacdo 54, agora a tnica varidvel que influencia a eficiéncia é o
consumo de energia, uma vez que Ty tornou-se constante. As configuracdes de maiores
eficiéncias passam a ser as termicamente acopladas, resultado este j4 comentado por Guerra et
al. (2009).

Os resultados da Tabela 6 mostram que a relacdo do bindmio eficiéncia da segunda lei
e consumo energético € satisfatoria, de forma que a configuracao mais eficiente € também a de
menor consumo de energia. Esse resultado ndo foi possivel observar na Tabela 5, quando
diferentes tipos de vapores sao utilizados.

Para comparar configuracdes diferentes em termos de eficiéncia da segunda lei e
consumo energético, € preciso levar em consideragdo a influéncia das utilidades dos
refervedores das colunas e a necessidade de se trabalhar com a mesma variacdo da fungdo de
disponibilidade, sendo este um resultado ndo discutido na literatura.

Tomando como exemplo a configuracdo CS+C, para a coluna extrativa, a temperatura
da base € 439 K. Ao utilizar vapor de média pressao (resultados da Tabela 5) tem-se Tg = 454
K, e quando se utiliza vapor de alta pressdo (resultados da Tabela 6), tem-se 75 = 510 K.
Observa-se que ao se operar com um vapor de temperatura mais elevada (maior Ts), hd um
maior AT entre a temperatura da base da coluna e a temperatura da utilidade, resultando em
maiores for¢cas motrizes de temperatura. Ashrafizadeh et al. (2013) afirmam que ha perdas de
disponibilidade para realizar trabalho onde quer que haja forcas motrizes e, além disso, seus
resultados mostram que a transferéncia de calor no refervedor e no condensador € a fonte mais
significativa de perdas de exergia. Por esse motivo, a CS+C tem maior eficiéncia € menor
trabalho perdido nos resultados da Tabela 5 quando comparados aos resultados da Tabela 6.

Através das Tabelas 5 e 6 € possivel, também, realizar a investigacdo para entender qual
impacto que causa a inclusio da coluna concentradora aos processos. Contraditoriamente ao
que Li e Bai (2012) defendem, a coluna C3 causa nao causa diminui¢do do consumo energético
global para as configuracdes convencionais, mesmo acontecendo diminui¢do da razdo de
refluxo da coluna C2 (Figuras 9 e 10). Para as configura¢des termicamente acopladas analisadas
neste trabalho, a coluna concentradora também néo traz beneficios energéticos.

Através da analise termodinamica e energética da configuracio TCS+C (inédita na
literatura), pode-se concluir que a mesma nado representa a melhor configuracao para a produgdo
de etanol anidro. A ideia de simular sistemas termicamente acoplados a fim de reduzir o
consumo energético (Guerra et al., 2009) foi efetivada tanto para a TCS como para a TCS+C.

No entanto, o conceito de melhoria energética através da inclusdo da coluna C3 (Li and Bi,
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2012) foi posto em contradicdo neste trabalho, revelando que os sistemas apenas com duas
colunas (CS e TCS) sao claramente mais eficientes e consomem menos energia quando
comparados com seus respectivos sistemas com trés colunas (CS+C e TCS+C).

Foi realizada a avaliagdo do trabalho perdido e equivalente para cada configuracdo com
relacdo a variacdo do teor de solvente. Estes resultados levam em conta diferentes tipos de
vapores utilizados nos refervedores. Conforme mostram as Figuras 22 e 23, as configuracdes
convencionais (CS e CS+C) apresentam o menor trabalho perdido e menor trabalho equivalente
ao longo de toda a variacdo do teor de solvente. Este resultado estd de acordo com aqueles
apresentados na Tabela 5, indicando que as configuracdes mais eficientes termodinamicamente
s30 os sistemas convencionais e, portanto, as de menor trabalho perdido e trabalho equivalente.

A fim de avaliar a integracdo térmica entre as correntes, a Tabela 7 apresenta a

[

comparagdo entre 0S processos com e sem integragdo térmica. O sobrescrito significa sem
integracdo térmica.

A retirada da integracdo térmica resulta em menores efici€éncias, maiores trabalhos
perdido e trabalhos equivalente para as quatro configuragdes. Ao comparar apenas as
configuragdes sem integracdo térmica, as sequéncias convencionais apresentam as maiores

eficiéncias e os menores trabalhos perdidos e equivalentes.

Tabela 7 - Condi¢do operacional 6tima de maior eficiéncia termodindmica para 0s processos

com e sem integracao térmica.

- ~ Lw QRTotal Weq

Configuragio — xgg 10 106 ky/my  (105K)7R)  (10°KJ/R)
CS 0,75 49878 23958 7,1785 25215

cs 0,65 40723 29627 8,9155 3,0884
CS+C 0,75 49802 24054 7,1938 2,5315
CS+C 0,65 40711 29707 8,9494 3,0968
TCS 0.8 44921 26724 6,8802 2,7981
TCS 0,75  3,6443 33233 8,4807 3,4490
TCS+C 0,79 44916  2,6794 6,9006 2,8054
TCS+C 0,75  3,6201 33543 8,6209 3.4803

O presente trabalho permite verificar que a eficiéncia termodinamica da segunda lei ndo
€ um parametro capaz de, por si s, revelar a configuracdo mais eficiente e de menor consumo
energético. Ao comparar diferentes configuracdes, ha a necessidade de avaliar outras varidveis

concomitantemente a eficiéncia e ao consumo energético; sao elas: 4B e T.
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Figura 22 - Avaliacdo do trabalho perdido.
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Figura 23 - Avaliacao do trabalho equivalente.
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5.2 Desempenho energético

A Tabela 8 apresenta os resultados deste trabalho para as quatro configuracdes
estudadas em termos de MJ de energia total utilizados nas colunas por kg de etanol produzido
(consumo especifico), onde se percebe que a TCS € a configuracdo que demanda menos energia
para produzir a mesma quantidade de etanol anidro, em concordancia com os resultados da

Tabela 5.
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Tabela 8 - Consumo especifico de energia para diferentes configuracdes visando a obtencao

de etanol anidro.

Configuracdo Concentraciao de etanol no destilado (%2mol)  MJ/kg de etanol

CS 0,9995 1,83
CS+C 0,9995 1,84
TCS 0,9995 1,75
TCS+C 0,9995 1,76

A Tabela 9 apresenta uma comparagdo dos consumos especificos entre os resultados
obtidos no presente trabalho e o resultado de Li e Bai (2012). Este trabalho alcangou um
consumo especifico de 1,84 MJ/kg de etanol para o processo convencional com trés colunas,
ou seja, uma reducdo de aproximadamente 17,86% do consumo energético em relagdo a mesma
configuracdo apresentada por Li e Bai (2012), que foi de 2,24 MJ/kg de etanol. Para a TCS,
configuracdo eleita como a mais eficiente energeticamente, obteve-se uma reducdo de 21,87%

em comparacdo a CS+C de Li e Bai (2012).

Tabela 9 - Comparacio do consumo de energia para desidrata¢do de etanol (utilizando

etilenoglicol como solvente) encontrada na literatura.

MJ/kg d
Referéncia Pureza de etanol no destilado (% mol) eJtal;gol ¢ Configuracao
Lie Bai (2012) 0,9995 2,24 CS+C
Este trabalho 0,9995 1,84 CS+C
Este trabalho 0,9995 1,75 TCS

E importante destacar que as configuracdes simuladas neste trabalho apresentam
integracdo térmica, enquanto Li e Bai (2012) ndo utilizaram este artificio. Além disso, o
presente artigo utilizou um procedimento de Figueirédo et al (2015) para otimizar as
configuragdes propostas. Esta metodologia foi baseada na andlise de sensibilidade do teor de
EG no prato de alimentacdo do solvente na coluna extrativa. A unido da integracio térmica e
da diferente técnica de otimizagdo gerou melhores resultados quando comparados a mesma

configuracdo do trabalho de Li e Bai (2012).

75



Capitulo 5 — Resultados e Discussdes

5.3 Perfil de perda exergética

O estudo do perfil de perdas de exergia para o sistema etanol-dgua com o solvente
etileno glicol foi desenvolvido para as quatro configuracdes: CS, CS+C, TCS e TCS+C. Tal
estudo visou analisar como os sistemas respondiam frente a mudangas no estigio e na
temperatura de alimentacdo de determinadas correntes do processo.

O Aspen Plus® define “exergy loss” como uma medida de irreversibilidade na coluna
devido a perda de momento (forca motriz da pressdo), perda térmica (forca motriz da
temperatura/mistura) e perda de potencial quimico (for¢a motriz da transferéncia de
massa/mistura). Dessa forma, a andlise do perfil da perda exergética representa o estudo estdgio
a estdgio da coluna como uma ferramenta para examinar as irreversibilidades ao longo da
coluna de destilagdo.

As mudancgas realizadas tanto na localizacdo quanto na temperatura das correntes do
processo foram feitas para valores acima e abaixo do caso base. As respostas que nao sao
abordadas nas figuras abaixo representam os casos que nao obtiveram €xito nas simula¢des e/ou

ndo representaram mudancas significativas para fins de estudo da otimizacao.

5.3.1 Mudanca no estagio de alimentacao

A mudanga no estdgio de alimentag@o foi realizada no intuito de identificar desvios
significativos de perda exergética no estdgio relativo ao local de alimentacao no gréfico e, dessa
forma, minimizar as irreversibilidades do processo.

Na Figura 24 observam-se os perfis de exergia para mudancgas no estdgio de alimentacao
da corrente SFEED para a configuracdo CS. Esta corrente € constituida de etanol e 4gua,
alimentando a coluna extrativa com uma vazdo de 100 kmol/h.

No caso base, a alimentacdo de azedtropo foi feita no estigio 22 e, ao se alterar para os
estagios 18, 20 e 23 verificou-se mudangas da perda exergética tanto para a coluna extrativa,
como para a coluna a coluna de recuperacdo. Através da Figura 24a, observa-se um desvio
abrupto na perda de exergia exatamente onde € feita a alimentacdo da corrente SFEED, e onde
acontece a alimentacao do solvente (entre os estagios 6 e 8). A magnitude da perda exergética
ndo € a mesma para os trés casos analisados, tornando-se possivel investigar qual oferece

melhores resultados (menores perdas exergéticas).
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Figura 24 - Perfis de perdas de exergia para mudanga no estagio de alimentacio da

corrente SFEED para a CS: a) Coluna Extrativa; b) Coluna de Recuperacao.
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Analisando o grafico referente a coluna de recuperacdo, Figura 24b, observa-se que ao
se alterar o local da alimentacdo da mistura azeotrépica (corrente SFEED) na coluna extrativa,
ha uma diminui¢do na exergia perdida entre os estdgios 3 e 5 da coluna de recuperacdo (com
excecao do caso SFEED 23), assim como, entre os estagios 28 e 35. Este fato mostra que alterar
alocalizagdo da corrente SFEED gerou uma distribui¢do diferente de perdas de exergia ao longo
das duas secdes da coluna (retificacdo e esgotamento).

A Tabela 10 aborda de forma quantitativa a irreversibilidade associada ao processo

frente as mudancas nos estdgios de alimentag@o da corrente SFEED.

Tabela 10 - Somatoério do perfil de perdas exergéticas referente a mudanga no estdgio de

alimentacdo da corrente SFEED para a configuracdo CS.

Perdas exergéticas (kJ/h)
Estagio de alimentacio da corrente SFEED

22 (caso base) 20 18 23
EXTRATIVA 238.488 311.339 326.802 420.072
RECUPERACAO 74.803 70.226 74.046 118.222
TOTAL 313.291 381.565 400.848 538.294

As menores perdas de exergia na coluna extrativa ocorrem com a alimentagdo da
corrente SFEED acontecendo no estdgio 22, entretanto, para a coluna de recuperacdo, as
menores irreversibilidades acontecem para a alimentacdo SFEED no estdgio 20. Analisando
globalmente o processo, consegue-se concluir que as perdas de exergia sdo menores no caso

base do que nos demais casos analisados.
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A Figura 25 representa os perfis da exergia perdida para mudangas no estigio de
alimentacdo da corrente de solvente (SOLVENT) para a mesma configuracdo (CS). Esta
corrente € constituida unicamente de etileno glicol e alimenta a coluna extrativa no estagio 7
(caso base). Todas as alimentacdes das demais correntes foram mantidas as mesmas (do caso
base).

Através da Figura 25 e da Tabela 11, percebe-se que o caso analisado para a alimentacao
no estdgio 5 mostrou melhores resultados, tanto para a coluna extrativa (Figura 25a) como para
a coluna de recuperacdo (Figura 25b). Ou seja, alimentar a coluna extrativa no estigio 5 reflete
na diminui¢ao da perda exergética em ambas as colunas. Através da mudanca da localizacdo da
alimentacdo da corrente SOLVENT para o estdgio 5, houve redu¢do de 15834 kJ/h nas perdas

de exergia do processo.

Figura 25 - Perfis de perdas de exergia para mudanca no estdgio de alimentacio da

corrente SOLVENT para a CS: a) Coluna Extrativa; b) Coluna de Recuperacao.
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Tabela 11 - Somatdrio do perfil de perdas exergéticas referente a mudanga no estdgio de

alimentacdo da corrente SOLVENT para a configuracio CS.

Perdas exergéticas (kJ/h)
Estagio de alimentacio da corrente SOLVENT

7 (caso base) 5
EXTRATIVA 841.364 827.665
RECUPERACAO 74.803 72.668
TOTAL: 916.167 900.333

Através da Figura 26 é possivel observar os perfis da exergia perdida para mudanca no
estagio de alimentacdo da corrente EG-H20 para a configuracdo CS. A corrente EG-H20 ¢é
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constituida de etileno glicol e 4gua e alimenta a coluna de recuperacdo.Os gréficos da Figura
26 mostram os perfis para o caso base (estdgio 6) e para as mudangas para os estdgios 8, 10 e
4. Estas alteracdes ndo causaram alteracdes significativas nas perdas de exergia para a coluna
extrativa, uma vez que tal corrente alimenta a coluna de recuperagdo. Na Figura 26b observa-
se que o pico de exergia causado pela alimentagcdo da corrente EG-H2O na secdo de retificagao
da coluna de recuperagdo ndo permaneceu com a mesma magnitude apds a mudanca na

localizagdo do estdgio 6 para o 4, mostrando que o maior pico exergético acontece para a

alimentagdo no estagio 4.

Figura 26 - Perfis de perdas de exergia para mudanca no estagio de alimentacdo da

corrente EG-H2O0 para a CS: a) Coluna Extrativa; b) Coluna de Recuperacao.
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Tabela 12 - Somatdrio do perfil de perdas exergéticas referente a mudanga no estigio de

alimentacdo da corrente EG-H2O para a configuracao CS.

Perdas exergéticas (kJ/h)
Estagio de alimentacio da corrente EG-H20

6 (caso base) 8 10 4
EXTRATIVA 841.364 841.390 841.345 841.379
RECUPERACAO 74.803 72.830 72.715 182.018
TOTAL: 916.167 914.240 914.060 1.023.397

A Tabela 12 mostra o somatdrio das perdas de exergia ao longo de cada coluna para as
mudancas no estdgio de alimentacdo da corrente EG-H20, uma vez que graficamente torna-se

dificil identificar qual a melhor localiza¢ao da alimentacg@o para esta corrente. Pode-se observar
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que a melhor alternativa é alimentar a coluna de recuperacao no estdgio 10, garantindo assim
uma reducgdo de 2107 kJ/h nas perdas de exergia do processo quando comparado ao caso base.
Essa avaliacdo foi realizada para as configuracdes CS+C, TCS e TCS+C. Os resultados

encontram-se no Apéndice 2.

5.3.2 Mudanca na temperatura de alimentaciao

As maiores perdas numa coluna de destilacdo sdo aquelas que correspondem as
transferéncias de energia uma vez que a destilacio € o processo pelo qual uma mistura (liquido
ou vapor) € separada em duas correntes de composicdo por fornecimento ou remogao de calor
(GOMES, 2012).

Realizar mudancas na temperatura da alimentacdo representam a busca pela
minimizacdo das perdas de energia no refervedor e condensador, evitando correntes
excessivamente quentes ou excessivamente frias.

A Figura 27 apresenta as modificagdes propostas para o sistema CS na temperatura da
alimentacdo da corrente FEED, constituida da mistura azeotropica que alimenta a coluna
extrativa. A mudanca da temperatura do caso base (40°C) para 30°C aumentou sutilmente as
perdas exergéticas na regido de esgotamento da coluna extrativa, conforme pode ser também
observado na Tabela 13. Os casos simulados para a coluna de recupera¢do ndo mostraram

alteracdes significativas.

Figura 27 - Perfis de perdas de exergia para mudanca na temperatura de alimentacdo da

corrente FEED para a CS: a) Coluna Extrativa; b) Coluna de Recuperagao.
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Ao analisar os resultados expostos na Figura 28 e Tabela 14, que representam as

respostas do processo CS, frente as mudangas na temperatura de alimentacio SOLMKUP,
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conclui-se que o perfil exergético ndo apresenta mudangas relativas para a coluna extrativa. J4
na coluna de recuperacdo, quanto maior a temperatura da corrente, maiores os picos de exergia

global perdida. Para este caso, o caso base (igual a 40) é o melhor resultado.

Tabela 13 - Somatoério do perfil de perdas exergéticas referente 2 mudanga na temperatura de

alimentacdo da corrente FEED para a configuracdo CS.

Perdas exergéticas (kJ/h)
Temperatura de alimentacao da corrente FEED (°C)

40 (caso base) 30
EXTRATIVA 841.364 861.173
RECUPERACAO 74.803 74.868
TOTAL 916.167 036.041

Figura 28 - Perfis de perdas de exergia para mudanca na temperatura de alimentacdo da

corrente SOLMKUP para a CS: a) Coluna Extrativa; b) Coluna de Recuperacao.
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Tabela 14 - Somatdrio do perfil de perdas exergéticas referente 8 mudanga na temperatura de

alimentacao da corrente SOLMKUP para a configuragdo CS.

Perdas Exergéticas (kJ/h)
SOLMKUP SOLMKUP SOLMKUP SOLMKUP

40 (caso base) 50 60 30
EXTRATIVA 841364 838033 838053 841374
RECUPERACAO 74803 469332 500578 74807
TOTAL: 916167 1307365 1338631 916181
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Essa avaliacdo foi realizada para as configuracdes CS+C, TCS e TCS+C. Os resultados

encontram-se no Apéndice 2.

5.3.3 Otimizacao dos resultados do perfil exergético para as configuracées CS, CS+C, TCS
e TCS+C

Como foi mencionado anteriormente, o objetivo de alterar o estigio e a temperatura de
alimentacdo € o de buscar fontes de perdas exergéticas e, assim, diminui-las com o consequente
aumento da efici€ncia termodindmica do processo. A Tabela 15 sumariza os resultados dos
casos bases e do caso em estudo otimizado (aquele que representa o melhor cendrio dentre todos
os casos analisados) para as quatro configuracdes do processo, abordando quantitativamente a
energia consumido pelo refervedor, a eficiéncia global e as perdas exergéticas globais em cada
processo. Nesta tabela constam apenas os resultados para a alterac@o no estdgio de alimentagdo,
ja que ndo se observou melhorias significativas nos resultados das mudangas na temperatura de
alimentacdo.

Na configuracdo CS, ao se alterar a localizag¢do do estagio de alimentacao, verificou-se
uma diminui¢io de 25,83% das perdas de exergia global do sistema, E de salientar que o
consumo energético dos refervedores reduziu (1,12 %) ap6ds tal mudanga, mostrando que se
conseguiu minimizar consumo energético através da minimizacdo de perdas de exergia
mantendo o mesmo grau de pureza dos produtos. Além disso, a eficiéncia global aumentou,
suportando a ideia de que ao minimizar perdas de exergia, por consequéncia, aumenta-se a
eficiéncia do processo, devido a reducao das irreversibilidades evitdveis.

Para a configuracdo CS+C, ao alterar a localizacdo do estdgio de alimentacao verificou-
se uma diminui¢do das perdas de exergia global do processo e a consequente reducao de 5,84%
do consumo energético dos refervedores, apresentando a respectiva mudanga aumento da
eficiéncia global para 5,30%. Esta efici€ncia passa a ser a mais alta dentre os quatro processos
analisados e, também, aquele de menores perdas de exergia.

No caso da configuracdo TCS, verificou-se uma reducdo de 2,62% do consumo
energético global e um aumento de 2,60% da eficiéncia global apds a otimizag@o nos estagios
de alimentagdo de determinadas correntes do processo.

No caso otimizado da configuragao TCS+C, foi observado a minimiza¢do do consumo
energético global de 2,75% e aumento da eficiéncia global de 2,60% quando comparado ao

caso base.
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Tabela 15 - Comparacgao da alteragdo no estagio de alimentacdo dos resultados dos casos base

e em estudo para as configuracdes CS, CS+C, TCS e TCS+C.

Configuracoes CS CS+C TCS TCS+C
SOLVENT/
SOLVENT/ SOLVENT/
SFEED/ SFEED/
Correntes SFEED/ SFEED/
EG-H20/ SFL
EG-H20 SFL
H20-ETOH
Caso base 7/ 22/ 6 7122/ 6/ 16 4/ 16/ 25 16/ 25
Estagio de Caso em
alimentacao estudo 5/22/ 10 5/20/ 8/ 18 4/ 20/ 25 20/ 22
otimizado
Caso base 7,17 7,19 6,88 6,90
Energia total dos
Caso em
refervedores (10°
estudo 7,09 6,77 6,70 6,71
kJ/h)
otimizado
Caso base 4,98 4,98 4,49 4,49
Eficiéncia Global Caso em
(%) estudo 5,07 5,30 4,61 4,61
otimizado
Caso base 0,75 0,75 0,80 0,79
Teor de solvente Caso em
otimo estudo 0,75 0,75 0,80 0,79
otimizado
Caso base 1,20 0,89 1,12 1,14
Perdas de exergia Caso em
(10° kJ/h) estudo 0,89 0,83 1,11 1,13
otimizado

De maneira geral, verifica-se para todos os casos que se conseguiu minimizar perda de
exergia e consumo energético e maximizar eficiéncia, sendo possivel afirmar que o trindmio
perda de exergia/consumo energético/eficiéncia termodindmica tem correlagcdo direta quando a
andlise € feita dentro da mesma configuracdo.

Como se pode observar na Tabela 15, com as modificagdes propostas, a configuracio
CS+C passa a ser a de maior efici€ncia, em outras palavras a que tem menos imperfei¢cdes em
termos termodinamicos e, portanto, a de menores perdas de exergia. Esse novo resultado

(diferente do obtido sem a andlise do perfil de perda exergética) vem a afirmar o que Li e Bai
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(2012) defendem. A configuracdo TCS continua a ser a que demanda menos energia necessdria

para o processo.
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Capitulo 6 — Conclusoes e Sugestoes Para Trabalhos Futuros

6.1 Conclusoes

O objetivo desta tese consistiu na avaliacdo termodindmica e energética de quatro
configuracdes diferentes para o processo de producdo de etanol anidro, visando analisar a
viabilidade de cada configuragdo em seus casos base e otimizados. Para isso, considerou-se a
primeira e segunda leis da termodinimica concomitantemente, abordando uma andlise
termodindmica fundamentada no balanco de disponibilidade (ou de exergia). Na andlise
termodindmica efetuada foram construidos os perfis estdgio-perdas de exergia obtidos em cada
simulacdo para cada configuracdo com o intuito de avaliar o comportamento dos casos em
estudo frente a tentativas de otimizacdes, ou seja, de reducdo de imperfei¢cdes termodinamicas.

A andlise conjunta da primeira e segunda leis da termodinamica forneceu informacgdes
muito uteis quanto a eficiéncia/ineficiéncia de sistemas de conversdo de energia. No entanto,
apesar de estabelecer um critério unico de desempenho avaliativo, o balanco de disponibilidade
(ou exergia) ndo aponta para um Unico caminho com relacdo a mdaxima eficiéncia
termodinamica e o minimo consumo energético, quando se comparam diferentes configuracdes
com variacdes da fun¢do de disponibilidade e temperatura da fonte quente (refervedor).

Um pardmetro recentemente estudado na literatura, o teor de solvente, € utilizado na
andlise de sensibilidade na busca pelo ponto operacional 6timo de casa sequéncia. Neste
sentido, as configuracdes convencionais e termicamente acopladas foram comparadas. A
sequéncia CS apresentou os melhores resultados termodinamicos € a TCS apresentou os
menores consumos energéticos. No entanto, apos realizar a otimizacdo baseada na anélise do
perfil de perdas exergéticas, a configuracio CS+C passou a ser a de maior efici€ncia
termodinamica, mantendo os melhores resultados energéticos para a TCS.

Visando examinar o desempenho das configuragdes, os seguintes questionamentos

foram respondidos:

1) A inclusdo da coluna concentradora garante requisitos minimos de energia?

Apenas para a configuracdo convencional. Para as sequéncias termicamente acopladas, os
requisitos de energia sdo praticamente os mesmos entre as configuracdes TCS e TCS+C.

2) A sequéncia termicamente acoplada da destilagcdo extrativa é mais atrativa que a sequéncia

convencional do ponto de vista energético e termodindmico?
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Do ponto de vista energético sim. Mas as sequéncias convencionais sdo as de maiores
eficiéncias termodinamicas.

3) De que forma os cdlculos de eficiéncia termodindmica da segunda lei ajudam a decidir qual
processo é mais eficiente?

Através da quantificacdo da eficiéncia (1) ou ineficiéncia (LW) do processo e localizacdo das
secOes termodinamicamente ineficientes de uma coluna de destilacdo.

4) Como a andlise do perfil de perdas exergéticas serve como método de otimizagdo?

Através da identificacdo grafica das regides de maiores perdas de exergia ao longo da coluna,
assim como da quantificacao de tais perdas. Mudancas sdo propostas e compara-se a condi¢ao
base com as condicdes em estudo até encontrar o caso otimizado (de menor perda exergética e,

consequentemente, de maior eficiéncia termodindmica e de menor consumo energético).

6.2 Sugestoes para trabalhos futuros
e Investigacdo do comportamento dindmico das configuracdes propostas acima;

e Proposi¢do do sistema de controle das configuracdes propostas acima.
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Apéndice A

Arquivos m-file para cdlculo da eficiéncia termodindmica.
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SEQUENCIA CS

TO =303
C Calculo da eficiencia global

Bmakeup = MAKEUP*(HMAKEUP - TO*SMAKEUP)
Bfeed = FEED*(HFEED - TO*SFEED)
Bin = Bmakeup + Bfeed

Bmix2 = MIX2*(HMIX2 - TO*SMIX?2)
Bc2h6o = C2H60*(HC2H60 - TO*SC2H60)
Bout = Bc2h6o + Bmix2

Db = Bout - Bin

Weql = QR1*(1-TO/TSTEAM1)
Weq2 = QR2*(1-TO/TSTEAM?2)
Weq = Weql + Weq2

LW =Weql + Weq2 - Db

if (Db.LT.0) then
EffG = (Db/Weq)*100
else
EffG = (Db/Weq)*100
end if
DSirr = LW/TO
DbGG = (DbC1 + DbC2)
if (DbGG.LT.0) then
EffGG = (Weq/DbGG)*100
else
EffGG = (DbGG/Weq)*100
end if
LWGG = Weq - DbGG
DSirrtH = LWH/TO

DSirrGG = LWGG/TO
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SEQUENCIA CS+C

TO0 =303

C Calculo da eficiencia global

Bmakeup = MAKEUP*(HMAKEUP - TO*SMAKEUP)
Bfeed = FEED*(HFEED - TO*SFEED)
Bin = Bmakeup + Bfeed

Bc2h6o = C2H60*(HC2H60 - TO*SC2H60)
Bwater = WATER*(HWATER - TO*SWATER)
Bout = Bc2h60o + Bwater

Db = Bout - Bin

Weql = QR1*(1-TO/TSTEAM1)
Weq2 = QR2*(1-TO/TSTEAM2)
Weq3 = QR3*(1-TO/TSTEAM3)
Weq = Weql + Weq2 + Weq3
LW =Weql + Weq2 + Weq3 - Db

if (Db.LT.0) then

EffG = (Db/Weq)*100
else

EffG = (Db/Weq)*100
end if

DSirr = LW/TO

DbGG = (DbC1 + DbC2 + DbC3)

if (DbGG.LT.0) then

EffGG = (Weq/DbGG)*100
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else
EffGG = (DbGG/Weq)*100
end if

LWGG = Weq - DbGG
DSirrH = LWH/TO
DSirrGG = LWGG/TO
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SEQUENCIA TCS

TO0 =303

C Calculo da eficiencia global

Bmakeup = MAKEUP*(HMAKEUP - TO*SMAKEUP)
Bazeo = AZEO*(HAZEO - TO*SAZEO)

Bin = Bmakeup + Bazeo

Betoh = ETOH*(HETOH - TO*SETOH)
Bmix2 = MIX2*(HMIX2 - TO*SMIX2)
Bout = Betoh + Bmix2

Db = Bout - Bin

Weql = QR1*(1-TO/TSTEAMI)
Weq2 = QR2*(1-TO/TSTEAM?2)
Weq = Weql + Weq2

LW =Weql + Weq2 - Db

if (Db.LT.0) then

EffG = (Db/Weq)*100
else

EffG = (Db/Weq)*100
end if

DSirr = LW/TO0

DbGG = (DbC1 + DbC2)

if (DbGG.LT.0) then

EffGG = (Weq/DbGG)*100
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else

EffGG = (DbGG/Weq)*100

end if

LWGG = Weq - DbGG

DSirrH = LWH/TO

DSirrGG = LWGG/TO0
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SEQUENCIA TCS+C

TO =303

C Calculo da eficiencia global

Bmakeup = MAKEUP*(HMAKEUP - TO*SMAKEUP)
Bazeo = AZEO*(HAZEO - TO*SAZEO)

Bin = Bmakeup + Bazeo

Betoh = ETOH*(HETOH - TO*SETOH)
Bwater = WATER*(HWATER - TO*SWATER)
Bout = Betoh + Bwater

Db = Bout - Bin

Weql = QR1*(1-TO/TSTEAM1)
Weq2 = QR2*(1-TO/TSTEAM2)
Weq3 = QR3*(1-TO/TSTEAM3)
Weq = Weql + Weq2 + Weq3
LW =Weql + Weq2 + Weq3 - Db

if (Db.LT.0) then

EffG = (Db/Weq)*100
else

EffG = (Db/Weq)*100
end if

DSirr = LW/TO

DbGG = (DbC1 + DbC2 + DbC3)

if (DbGG.LT.0) then

EffGG = (Weq/DbGG)*100
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else

EffGG = (DbGG/Weq)*100

end if

LWGG = Weq - DbGG

DSirrH = LWH/TO

DSirrGG = LWGG/TO
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Apéndice B

Resultados para a andlise de perdas exergéticas ao longo da coluna
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Avaliacdo de perdas exergéticas para mudanca no estagio de alimentacao -

CONFIGURACAO CS + C

Figura 29 - Perfis de perdas de exergia para mudanga no estagio de alimentacio da

corrente SFEED para a CS+C: a) Coluna Extrativa; b) Coluna de Recuperacio; c¢) Coluna
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Tabela 16 - Somatdrio do perfil de perdas exergéticas referente a mudanga no estigio de

alimentacdo da corrente SFEED para a configuragao CS+C.

Perdas exergéticas (kJ/h)

Estagio de alimentacao da corrente SFEED

22 20 18 23
EXTRATIVA 841.364 782.845 807.141 980.450
RECUPERACAO 74.803 74.392 77.962 116.639
CONCENTRADORA 247 247 247 247
TOTAL 916.414 857.484 885.350 1.097.336
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Figura 30 - Perfis de perdas de exergia para mudanca no estagio de alimentacdo da
corrente SOLVENT para a CS+C: a) Coluna Extrativa; b) Coluna de Recuperagio; c¢)

Coluna Concentradora.
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Tabela 17 - Somatdrio do perfil de perdas exergéticas referente a mudanga no estdgio de

alimentacdo da corrente SOLVENT para a configuracdo CS+C.

Perdas exergéticas (kJ/h)
Estagio de alimentacio da corrente SOLVENT

7 5
EXTRATIVA 841.364 797.549
RECUPERACAO 74.803 76.346
CONCENTRADORA 247 247
TOTAL 916.414 874.142
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Figura 31 - Perfis de perdas de exergia para mudanca no estagio de alimentacdo da

corrente EG-H20 para a CS+C: a) Coluna Extrativa; b) Coluna de Recuperac¢ao; c) Coluna

Concentradora.
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Tabela 18 - Somatoério do perfil de perdas exergéticas referente a mudanga no estdgio de

alimentacao da corrente EG-H2O para a configuracao CS+C.

Perdas exergéticas (kJ/h)

Estagio de alimentacao da corrente EG-H20

6 8 4
EXTRATIVA 841.364 810.912 807.672
RECUPERACAO 74.803 71.903 473.005
CONCENTRADORA 247 247 247
TOTAL 916.414 883.062 1.280.924
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Figura 32 - Perfis de perdas de exergia para mudanca no estagio de alimentacdo da
corrente H20-ETOH para a CS+C: a) Coluna Extrativa; b) Coluna de Recuperagao; c)

Coluna Concentradora.
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Tabela 19 - Somatoério do perfil de perdas exergéticas referente a mudanga no estdgio de

alimentagdo da corrente H20O-ETOH para a configuracdo CS+C.

Perdas exergéticas (kJ/h)
Estagio de alimentacao da corrente H20-ETOH
14 12 10 18 22
EXTRATIVA 841.364 807.653 810.907 810916 810.879  810.910

RECUPERA(;AO 74.803 101.817 78.335 78.335 78.335 78.334
CONCENTRADORA 247 248 252 560 247 247
TOTAL 916.414 909.718 889.494 889.811 889.461 889.491
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Avaliacdo de perdas exergéticas para mudanca no estagio de alimentacio -

CONFIGURACAO TCS

Exergia perdida (kJ/h)

Figura 33 - Perfis de perdas de exergia para mudanca no estdgio de alimentacdo da
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corrente SFEED para a TCS: a) Coluna Extrativa; b) Coluna de Recuperacao.

Tabela 20 - Somatoério do perfil de perdas exergéticas referente a mudancga no estdgio de

alimentacdo da corrente SFEED para a configuracao TCS.

Perdas exergéticas (kJ/h)

Estagio de alimentacao da corrente SFEED

16

18 20

12

8

EXTRATIVA
RECUPERACAO
TOTAL

1.087.990 1.077.009 1074590 1.107.300 1.146.032 3.606.023

39.368
1.127.358

39.373 39355
1.116.382 1113945

39.376

39.410

1.146.669 1.185.408 3.645.433
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Exergia perdida (kJ/h)

Figura 34 - Perfis de perdas de exergia para mudanca no estagio de alimentacdo da

corrente SOLVENT para a TCS: a) Coluna Extrativa; b) Coluna de Recuperacao.
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Tabela 21 - Somatério do perfil de perdas exergéticas referente a mudanga no estigio de

alimentacdo da corrente SOLVENT para a configuracao TCS.

Perdas exergéticas (kJ/h)

Estagio de alimentacio da corrente

SOLVENT
4 3
EXTRATIVA 1.087.990 4.501.116
RECUPERACAO 39.368 52.846
TOTAL 1.127.358 4.553.962
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Figura 35 - Perfis de perdas de exergia para mudanca no estagio de alimentacdo da

corrente SFL para a TCS: a) Coluna Extrativa; b) Coluna de Recuperacao.
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Tabela 22 - Somatério do perfil de perdas exergéticas referente a mudanga no estigio de

alimentacdo da corrente SFL para a configuracido TCS.

Perdas Exergéticas (kJ/h)

Estagio de alimentac¢io da corrente SFL

25 22 18 14 10 30 35

EXTRATIVA  1.087.990 1.087.996 1.088.018 1.092.201 1.109.451 1.088.014 1.087.990
RECUPERACAQ 39368 39370 39369 39371 39368  39.371  39.370
TOTAL 1.127.358  1.127.366 1.127.387 1.131.572 1.148.819 1.127.385 1.127.360
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Avaliacdo de perdas exergéticas para mudanca no estagio de alimentacio -

CONFIGURACAO TCS+C

Figura 36 - Perfis de perdas de exergia para mudanca no estdgio de alimentagdo da

corrente SFEED para a TCS+C: a) Coluna Extrativa; b) Coluna de Recuperacio; ¢) Coluna

Concentradora.
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Tabela 23 - Somatoério do perfil de perdas exergéticas referente a mudancga no estagio de

alimentacao da corrente SFEED para a configuracdo TCS+C.

Perdas exergéticas (kJ/h)

Estagio de alimentacao da corrente SFEED

16 18 20 14 12 8
EXTRATIVA 5.790.769 1.088.429 1.086.547 1.117.109 1.154.454 3.792.106
RECUPERAC AO 44.162 44.400 44.399 44.414 44.426 44.456
CONCENTRADORA 225 228 228 228 228 229
TOTAL 5.835.156  1.133.057 1.131.174 1.161.751 1.199.108 3.836.791

114



Apéndice

Figura 37 - Perfis de perdas de exergia para mudanca no estagio de alimentacdo da

corrente SFL para a TCS+C: a) Coluna Extrativa; b) Coluna de Recuperacao; c) Coluna

Exergia perdida (kJ/h)
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Tabela 24 - Somatdrio do perfil de perdas exergéticas referente a mudanga no estdgio de
alimentagdo da corrente SFL para a configuracao TCS+C.

Perdas Exergéticas (kJ/h)
Estagio de alimentacao da corrente SFL
25 22 18 14 10 30
EXTRATIVA 5790769 1.098.689 1.098.731 1.103.312 1.122.190 1.101.510

RECUPERACAQ #4162 44407 44406 44408 44415 44407

CONCENTRADORA 225 228 228 228 228 228
TOTAL 5.835.156 1.143.324 1.143.365 1.147.948 1.166.833 1.146.145
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Avaliacdo de perdas exergéticas para mudanca na temperatura de alimentacéo -
CONFIGURACAO CS+C

Figura 38 - Perfis de perdas de exergia para mudanca na temperatura de alimentacdo da

corrente FEED para a CS+C: a) Coluna Extrativa; b) Coluna de Recuperacdo; ¢) Coluna

Concentradora.
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Tabela 25 - Somatoério do perfil de perdas exergéticas referente 2 mudanga na temperatura de

alimentacdo da corrente FEED para a configuragdao CS+C.

Perdas exergéticas (kJ/h)
Temperatura de alimentaciao da corrente FEED (°C)

40 30 50 100
EXTRATIVA 810.912 830.688 790.570 595.940
RECUPERACAO 78.334 78.375 78.294 81.621

CONCENTRADORA 247 247 247 247
TOTAL 889.493 909.310 869.111 677.808

116



Apéndice

Figura 39 - Perfis de perdas de exergia para mudanca na temperatura de alimentacdo da
corrente SOLMKUP para a CS+C: a) Coluna Extrativa; b) Coluna de Recuperacgao; c)

Coluna Concentradora.
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Tabela 26 - Somatoério do perfil de perdas exergéticas referente 2 mudanga na temperatura de

alimentac¢do da corrente SOLMKUP para a configuracdo CS+C.

Perdas exergéticas (kJ/h)
Temperatura de alimentaciao da corrente SOLMKUP (°C)

40 50 60 30
EXTRATIVA 810.912 810.909 810.912 810.914
RECUPERACAO 78.334 78.333 78.334 78.332
CONCENTRADORA 247 247 247 247
TOTAL 889.493 889.489 889.493 889.493
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Avaliacdo de perdas exergéticas para mudanca na temperatura de alimentacéo -
CONFIGURACAO TCS

Figura 40 - Perfis de perdas de exergia para mudanca na temperatura de alimentacao da

corrente FEED para a TCS: a) Coluna Extrativa, b) Coluna de Recuperagao.
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Tabela 27 - Somatoério do perfil de perdas exergéticas referente 2 mudanga na temperatura de

alimentacdo da corrente FEED para a configuracdo TCS.

Perdas exergéticas (kJ/h)
Temperatura de alimentaciao da corrente FEED (°C)

40 30 50
EXTRATIVA 1.087.990 1.112.823 1.062.323
RECUPERACAO 39.368 39.371 39.370
TOTAL 1.127.358 1.152.194 1.101.693
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Figura 41 - Perfis de perdas de exergia para mudanca na temperatura de alimentacdo da

corrente SOLMKUP para a TCS: a) Coluna Extrativa, b) Coluna de Recuperacao.
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Tabela 28 - Somatoério do perfil de perdas exergéticas referente 2 mudanga na temperatura de

alimentacao da corrente SOLMKUP para a configuracdo TCS.

Perdas exergéticas (kJ/h)
Temperatura de alimentaciao da corrente SOLMKUP (°C)

40 50 60 30
EXTRATIVA 1.087.990 1.087.988 1.087.988 1.088.004
RECUPERACAO 39.368 39.366 39.368 39.370
TOTAL 1.127.358 1.127.354 1.127.356 1.127.374
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Avaliacdo de perdas exergéticas para mudanca na temperatura de alimentacéo -
CONFIGURACAO TCS+C

Figura 42 - Perfis de perdas de exergia para mudanca na temperatura de alimentacdo da

corrente FEED para a TCS+C: a) Coluna Extrativa; b) Coluna de Recuperagao; c¢) Coluna

Concentradora.
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Tabela 29 - Somatoério do perfil de perdas exergéticas referente 2 mudanga na temperatura de

alimentacdo da corrente FEED para a configuragao TCS+C.

Perdas exergéticas (kJ/h)
Temperatura de alimentacao da corrente FEED (°C)

40 30 50
EXTRATIVA 1.098.698 1.123.657 1.073.075
RECUPERACAO 44.407 44.406 44.406
CONCENTRADORA 228 228 228
TOTAL 1.143.333 1.168.291 1.117.709
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Figura 43 - Perfis de perdas de exergia para mudanca na temperatura de alimentacdo da
corrente SOLMKUP para a TCS+C: a) Coluna Extrativa; b) Coluna de Recuperagao; c)

Coluna Concentradora.
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Tabela 30 - Somatdrio do perfil de perdas exergéticas referente a mudanga na temperatura de

alimentagdo da corrente SOLMKUP para a configuragcdo TCS+C.

Perdas exergéticas (kJ/h)
Temperatura de alimentaciao da corrente SOLMKUP (°C)

40 50 60 30
EXTRATIVA 1.098.698 1.098.710 1.098.708 1.098.707
RECUPERACAO 44.407 44.407 44.407 44.406
CONCENTRADORA 228 228 227 228
TOTAL 1.143.333 1.143.345 1.143.342 1.143.341
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Artigo submetido para publicacdo na revista Chemical Engineering and Processing:

Process Intensification.

122



123

First and Second Law Performance in an Extractive Distillation Process:

Conventional and Alternative Configurations

S. Villar, R. Mabel, L. Carneiro, N. Andrade, R. Brito, K. Brito
Federal University of Campina Grande, Brazil

karoline.dantas @ufcg.edu.br

ABSTRACT

This work investigates and compares four distillation configurations for anhydrous
ethanol production. Two of these configurations are conventional systems and two are
thermally coupled to a side rectifier, the difference between each pair being the addition
of a third separation column (concentrator). To verify which configuration is more
efficient and less energy demanding, the first and second laws of thermodynamics were
applied to carry out the energy and availability balance, respectively; thus, the quantity
and quality of the energy used, as well as the identification of the sources of irreversibility
of the processes, were accounted for. The profiles of the availability balance (lost work,
equivalent work, and thermodynamic efficiency) and energy consumption were
compared. The results suggest that the conventional configuration with two columns and
thermal integration is the most thermodynamically sustainable process for anhydrous
ethanol production; the thermally coupled configuration with two columns presents the
lowest energy consumption. The main conclusion of this work is that it is only correct to
correlate the efficiency according to the second law and the energy consumption of the
global process when also taking into account the variations in the availability function

and the temperature of the hot source.

KEYWORDS: Efficiency, Lost Work, Equivalent Work, Extractive distillation, Solvent

content.

123



124

1. INTRODUCTION

The recovery and separation systems are essential to obtain products with high
purity. When the mixtures present the formation of azeotropes, extractive distillation is
the most appropriate technology to perform the purification. However, this technology
requires a high supply of high-quality energy for the reboilers, while it rejects low-quality
energy in the condensers, at approximately the same amount.

In recent years, researchers have concentrated efforts to overcome the problem of
high-energy consumption associated with distillation processes. Among the most
investigated solutions is the proposal of new configurations.

According to Li and Bai [1], extractive distillation with ethylene glycol is the most
competitive alternative for the production of anhydrous ethanol. The authors propose an
extractive distillation configuration with three columns (extractive, recovery, and
concentrator) to produce anhydrous alcohol. The proposed configuration aims to consume
a smaller amount of energy when compared to the conventional two-column process.

In the context of process intensification, the work of Guerra et al. [2] proposes an
extractive distillation sequence thermally coupled to a side rectifier. The authors
compared the new configuration with conventional extractive distillation regarding
energy consumption and thermodynamic efficiency. According to the study, the new
configuration reduces the total annual cost by up to 30%. Also, the authors found that the
thermally coupled configuration is more thermodynamically efficient.

Another research area focused on obtaining minimum energy requirements is the
identification of sources of thermodynamic inefficiencies.

The first law of thermodynamics (energy analysis) is often expressed in terms of
total energy consumption. Although very widespread, the first law does not account for
the quality of the energy used and does not indicate where irreversibility occurs.
Alternatively, the second law of thermodynamics indicates where energy losses occur and
where modifications can be made to improve energy usage, aiming at increasing the
process performance [3].

The combination of the first and second laws of thermodynamics is known as
thermodynamic availability. According to Kotas [4], availability is a thermodynamic
function defined as the maximum available work. It can be obtained when considering a

system through a reversible process with the environment.
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Irreversibility analyses make it possible to identify and quantify thermodynamic
imperfections in chemical processes. Losses in availability indicate losses in the quality
or utility of energy, either due to waste of work or potential to produce work. In addition,
it determines the causes of these imperfections [5]. For example, the availability
assessment in distillation columns allows one to state that their low thermodynamic
efficiency is mainly due to the work required to supply heat to — and remove heat from —
the column, instead of the separation process itself [6].

Some authors evaluate distillation systems from the perspective of the second law
of thermodynamics. Mehrpooya et al. [7] concluded that an optimization based on the
availability balance of a device can reduce its irreversibility. Beyounes et al. [3] evaluated
the sources of entropy production in an extractive distillation of an azeotropic mixture,
with maximum and minimum boiling points, at each stage of the column. Souto et al. [8]
evaluated the operating conditions of an extractive distillation process that result in a
maximum thermodynamic efficiency according to the second law.

The purpose of this work is to investigate different distillation configurations to
obtain anhydrous ethanol, through first and second thermodynamic laws. Four different
configurations were evaluated: two conventional and two thermally coupled to a side
rectifier. One of these four is a novel configuration; it is a combination of the schemes
proposed by Guerra et al. [2] — thermal coupling — and by Li and Bai [1] — including a

concentrator column.

To assess the performance of these configurations, the following questions are
discussed: 1) Does the inclusion of the concentrator column guarantee minimum energy
requirements? 2) Is the thermally coupled sequence of extractive distillation more
attractive than the conventional sequence from an energy and thermodynamic point of
view? 3) Finally, it is discussed how the calculations of thermodynamic efficiency
according to the second law help to decide which process is the most efficient.

The optimization of each configuration is performed using the solvent content
parameter. Previous works ([9], [8]) have successfully used this parameter to find the
minimum energy requirements. In the present study, the solvent content is also used to
find the lowest thermodynamic efficiency. The evaluation of thermodynamic efficiency
using this parameter for thermally coupled configurations was not found in the literature.

The chemical system used as a case study is the azeotropic ethanol/water mixture

with ethylene glycol as solvent.
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2. THERMODYNAMIC EFFICIENCY ACCORDING TO THE SECOND LAW

The analysis of the thermodynamic efficiency in this paper, as well as its intrinsic
terms, is based on the equations of Seader et al. [10] and Seider et al. [11].

From the first law of thermodynamics for a closed system, all energy exchanged
between the system and the neighborhood is in the form of heat and work; thus, the energy
variation of the neighborhood is equal to the net energy entering or leaving as heat (Q;)
and the total work crossing the boundary (W;). Neglecting variations in kinetic and
potential energy and considering a separation process in steady-state and continuous flow,

the energy conservation is given by:

D H+Q W)~ ) (H+ Qi+ W) =0

Output Input

(1)

where n is the molar flow.

Considering the existence of entropy (S), whose variations are given by the ratio

Q/T, according to the second law of thermodynamics:

Z (nS + %) - Z (nS + %) = AS;r 2)

Output Input

where T; is the temperature of a finite heat source (or heat sink), and AS;,. is the entropy

production due to the irreversibility of the system.

The combination of Eq. (1) and (2) results in the availability balance:

Lw=2[nB+Qi<1—%))+Ws]— Z [nB+Qi<1—;—(;)+Vl/s] (3)

Input Output

where T, is the temperature of a heat source (or heat sink) of an infinite medium.

The lost work (LW') represents, quantitatively, the process inefficiency. In a

reversible process, there is no lost work. Eq. (4) gives the availability function (B):
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B=H-T,S (4)

The availability function represents the mathematical formulation of the first and
second laws of thermodynamics, referring to any state, which addresses what useful work

can be extracted from a material.

Exergy (A) represents the availability between the initial state and the state of

thermal, mechanical, and chemical equilibrium with the environment:

A=H-TyS = (Hy—ToS0) (5)

In the present study, the analysis of thermodynamic efficiency considers the
variation of the availability function (AB). When a process do not involve exchange of
material between the process and the environment, the term (Hy — T(Sy) is null, so the
variation in exergy will be equal to the variation in the availability function ([4], [10]).

This agrees with Seader et al. [10], which states that AA is equal to AB.

The minimum work (W,y,;,,) to promote the separation represents the minimum
amount of work that must be performed to achieve the required separation. It can be
obtained from the variation of the availability function. W,,;, depends only on the

conditions of the input and output streams:

Won= Y (mB)= ) (nB) 6

Output Input

Thermodynamic efficiency is given as a relationship between the minimum work
required and the actual work employed to promote separation (W, ), the latter being given

by the sum of Eq. (3) and (6).

M/eq = LW + Wml’n (73)
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Relating Eq. (3), (6) and (7a), W, is also given by:

= T(-B- T B

Input Output

Finally, the thermodynamic efficiency according to the second law of thermodynamics is

given by:
— Wml’n
T=w . +iw
or (8)
n= Wml’n
Weq

It is worth mentioning that thermodynamic efficiency will be addressed for the
global process; therefore, analogous to the definition of black box in the study of Souto

et al. [8], as shown in Fig. 1.

)

Technology
Used WATER

—

ETHANOL

AZEOTROPE

Fig. 1. Black box considered in this study.

3. METHODOLOGY

The configurations evaluated in this work are presented in Fig. 2, Fig. 3, Fig. 4

and Fig. 5. As one of the goals is to evaluate whether the addition of the concentrator
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column guarantees a lower energy consumption, for the two conventional configurations
(CS and CS+C), the information on the main input and design variables was based on the
work of Li and Bai [1]. The design of the thermally coupled sequence (TCS) was based
on the work of Brito [12] and modified to guarantee the same input conditions,
specifications, and stage equivalence of conventional sequences. In case of the TCS+C
scheme, the concentrator column was included, and the same strategy used for the TCS
was employed to achieve the thermal coupling and the other operating conditions. All the

schemes have a thermal integration between the solvent recovery and azeotropic feed.

Fig. 2 shows the flowsheet of the conventional sequence (CS), which contains the
extractive column (C1) and the recovery column (C2). The main function of the first
column is to separate the ethanol until the desired concentration is met. The recovery
column separates water from solvent, the latter being recovered as the bottom product

and recycled to the extractive column.

@ -1538.26 KW @' TT4.75 kW

31315 K L — L
0.0053 kmol/h . v ETOH R . v H20
EG Pure SOLMKU 7 ) BIASK ) 37145 K
SOLVENT,\ ~ ° 84.95 kmol/h 6 -
122.92 kmol'h 0.9995 Ethanol L7 o 15.04 kmollh
0.0005 Water 0.9940 Water
-— 1.056.07 EG 0.0056 Ethanol
Q : 0.0003 EG
RR1=0.66 o~
P=1atm F— '3 RR2=352
FEED /~ D\ SAZFEED 2 AP=0.2 atm . P=1atm
> " i it AP=0.2 atm
3315 K § HE 43581 K
137.96 kmol/h
455 Ethanct 08503 EG
. 0.1084 Water 47018 K
0.15 Water \. _ 0.0006 Ethanol ~— 122.91 kmolih
1EG
1500.36 K 951.13 kW 6.350-09 Water
2.36e-17 Ethanol
P1
2
EGREC EG

Fig. 2. Two-column flowsheet of the conventional sequence for extractive distillation

(CS).
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The conventional sequence with three columns — extractive, recovery, and
concentrator (CS+C) — is shown in Fig. 3. The concentrator column (C3) is aimed at
concentrating the top stream of the recovery column (C2) — constituted mainly of water
and remaining ethanol and ethylene glycol — in a stream of ethanol and water to be
recycled back and mixed with the fresh azeotrope feed. According to Li and Bai [1], the

purpose of including this column in the process is to minimize the reflux ratios of columns

C1 and C2, which would result in a decrease in the overall energy consumption.

For thermally coupled configurations, as recommended by Guerra et al. [2], the

stripping section of the recovery column is moved to the base of the extractive column.

ETOHREC2 P2 ETOHREC
@ -2 kW
- 1947.62 kW -307.35 kW
T
31345 K 3
0.0007 kmol/h 351,35 K
EG Pure TN ETOH TN 0.01 kmol/h
v
SOLMKUP H20-ETOH 0.8330 Ethanol
E—— SOLVENT. 7 35145 K ,,,,6,,,,4 o 16, ___| 0.1670 Water
> Ao kmom| 85.96 kmol/h 371.93 K 1.23¢-31 EG
- 0.9995 Ethanol 15.03 kmol/h ) |
o 0.0004 Water 0.9950 Water o
-~ RR1=05 1908 EC o~ 0.0049 Ethanol RR3=13.39
LED*.D_’ (2 ) SAZFEED] 2 ' o 4.86e-05 EG P=1atm
,,,,,, -~ p=1atm EG-H20 _ AP=0.01 atm
M3A5K + HE AP=0.1 atm RR2=030
100 kmol/h 921 K P=1atm *
0.85 Ethanol 139.07 kmol/h AP=0.1 atm \ ) 216 kW
- 0.8917 EG
0.15 Water 0.1076 Water 473.40 K 120
\ ) 1488 14 kw | 0.00086 Ethanol \ J 124.03 kmol/h
0.9999 EG 3193 K
0.0001 Water 15.03 kmol/h
907.99 kW 1.04e-028 Ethanol 0.9950 Water
0.0049 Ethanol
4.86¢-05 EG
P1
X
EGREC G

Fig. 3. Three-column flowsheet of the conventional sequence for extractive distillation

(CS+C).

Fig. 4 shows the flowsheet of the thermally coupled sequence (TCS), where a
single reboiler is used for the whole extractive distillation system. This configuration is
obtained by including interconnection streams — one in liquid phase and the other in vapor
phase — between the extractive and recovery columns ([2], [13]). Pure dehydrated ethanol
is obtained at the top of C1, while the heavier product consists of almost pure solvent,
which is recycled to the beginning of the process. The top product of the side rectifier is
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mainly composed of water. According to Guerra et al. [2], TCS presents a lower energy

consumption than that of the conventional two-column sequence of extractive distillation.

The combination of thermal coupling and the concentrator column results in a new
configuration (TCS+C) of extractive distillation, as shown in Fig. 5. There is not any
register in the literature about the TCS+C scheme. Based on the original proposal by
Guerra et al. [2], the concentrator column was included. It has the function of recirculating
the remaining ethanol to be recovered. The condenser of C2 is replaced by a liquid-vapor
interconnection between C1 and C2, and the top of C2 is recycled to the concentrator

column (C3).

-1516.99 kW 351.46 K
84.95 kmol/h
0.9995 Ethanol
M35 K 0.0003 Water
0.009 kmol/h 0.0001 EG

EG Pure \ v ETOH
SOLMKUP SOLVENﬁ s | 2519 kW
" o 1 RR1=064 ;

| 436.85 K H20 >
g| P=Tlam O |2kmolh 348 K

| AP=0.1atm .

P 0.2801 EG RR2=0.66  15.05 kmol/h

16 0.7159 Water
--------(0.0038 Ethanol

P=1atm 0.9940 Water
AP=0.01atm (0055 Ethanol

—_—
SFEED

M35 K Fv 0.0004 EG
A 25
100 kmol/h HE L__ 22 ___} FL
0.85 Ethanol
0.15 Water PUMP1
1942.68 kW
G,
EGREC
47345 K P2

116.76 kmol/h
4.34e-31 Ethanol
2.76e-17 Water
1EG

Fig. 4. Two-column flowsheet of the thermally coupled sequence for extractive

distillation (TCS).
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Fig. 5. Three-column flowsheet of the thermally coupled sequence for extractive

distillation (TCS+C).

By combining two ideas that reduce energy consumption, it is expected that the

lowest possible energy usage is achieved. This will be investigated in Results section.

It is important to highlight that the equivalence in the number of stages of all four

configurations was maintained. Information about the stages of each configuration is

sho

wn in Table 1.

Table 1. Number of stages.

Number of stages

Configuration c1 2 C3 Total
Cs 25 37 ] 02
CS+C 25 12 25 62
TCS 43 19 ] 0
TCS+C 31 6 25 6

3.1. Simulation and Optimization

The flowsheets were implemented using the Aspen Plus® software. The Radfrac

model was used to represent the distillation columns; it includes the equations of mass
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and energy balances, equilibrium relationships, and sum of compositions (MESH
equations). The NRTL thermodynamic model was used to calculate the activity

coefficients of the liquid phase ([1], [14]). The vapor phase was considered ideal.

This study aims to analyze and compare two crucial metrics: energy consumption
and thermodynamic efficiency. For this reason, it is necessary to determine the optimal
operating conditions that minimize energy consumption and maximize the
thermodynamic efficiency of each configuration.

The content of ethylene glycol in the solvent feed stage (xg¢) is used as an analysis
parameter in the search for the optimum operating conditions of each sequence; it
encompasses both the effect of solvent flow rate and reflux ratio. According to Figueirédo
et al. [9], this parameter has been successfully used in the optimization of extractive
distillation systems.

Fig. 6 shows the procedure for obtaining the solvent content and products with the
desired specifications by using the Design Specification tool.

A sensitivity analysis was performed on the solvent content parameter using the

Aspen Plus® Sensitivity Analysis tool, according to the procedure shown in Fig. 7.

SENSITIVITY ANALYSIS
VARY: DEFINE: TARGET:
| Molar flow | 1 ol —
| Solvent content | For each Optimal operating
| Enthalpy | stream point (lowest energy
0.3 <xg; <08 | Entropy | | c0n51111.111;lt10tn and
N righes
| Reflux ratio | For each thermodynamic
| Reboiler duty | ] column efficiency)

Fig. 6. Simulation procedure using Aspen Plus® Design Specification tool.

SENSITIVITY ANALYSIS
VARY: DEFINE: TARGET:
| Molar flow | 1 ol —
| Solvent content | For each Optuna operating
| Enthalpy | stream point (lowest energy
0.3 <xg; <08 | Entropy | consul.nptlon and
i highest
| Reflux ratio | For each thermodynamic
| T ool dmis | ] column efficiency)

Fig. 7. Optimization procedure using Aspen Plus® Sensitivity Analysis tool.
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The mathematical modeling by Henley and Seader [10] was implemented in
Fortran language to calculate thermodynamic efficiency; thus, it is possible to calculate
the lost work, minimum work, and exergy.

When a sensitivity analysis is performed on the solvent content, the outputs are
molar flow, enthalpy, entropy, reflux ratio, and heat duty. The goal is to determine the
best alternative from an energy and efficiency point of view.

Each case of the sensitivity analysis results in a different operating condition. That
enabled the individual assessment of the behavior of each term of the thermodynamic
analysis.

The defined range to perform the solvent content (xg;) parameter sweep was:

0.3 < xg¢ < 0.8

increment = 0.05

The lower and upper limits were defined in order to guarantee the convergence of
the mass and energy balances subject to the ethanol purity restrictions. The sensitivity
analysis allows finding scenarios close to the global optimum without the need to use
graphical methods — which generally present qualitative results — or optimization
techniques — which usually present convergence issues [12].

In addition to the solvent content, another variable significantly impacts the
energy consumption of TCS and TCS+C schemes: the steam flow rate (FV), which links
columns C1 and C2 [12]. Through a sensitivity analysis, and considering the restrictions
previously included in the Design Specification for C1, C2, and C3, the steam flow rate
was manipulated to find the minimum energy consumption.

The optimal result of each configuration is presented in Fig. 2 to Fig. 5

3.2. Efficiency Calculations in Aspen Plus Simulator

It may be found in literature that efficiencies (according to the second law) of up
to 50% are achieved in distillation systems ([15], [16], [17]). Based on the knowledge of
the authors of this study, these efficiencies do not exceed 10%. These values are in
accordance with Seader et al. [10], Kotas [4], Nguyen et al. [18], Kiss et al. [19]. Perhaps,

this divergence is caused by the way the efficiency is calculated. To clarify how the
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calculations were performed in the present work, the TCS+C configuration will be used
as an example.

As shown in Fig. 1, any configuration has four global streams: two inputs — make-
up (SOLMAKE-UP) and azeotropic mixture (FEED) — and two outputs — ethanol (ETOH)
and water (H20).

The availability function (Eq. (4)) is written for each global stream:

Bakeup = Nmakeup * (Hmakeup — To * Smakeup) )
Bazeo = Nazeo * (Hazeo — To * Sazeo) (10)
Beton = Neton * (Heton — To * Seton) (11)

Bwater = Nwater * (Hwater — To * Swater) (12)

Combining the above equations:

Bin = Bmakeup + Bazeo (13)
Bout = Beton + Bwater (14)

Therefore, the variation in availability function between output and input of global

streams is:

AB = Byt — Bin = (Betoh + Bwater) - (Bmakeup + Bazeo) = Whin (15)

According to Eq. 7b, the calculation of equivalent work requires information
about the utilities used in the reboiler and condenser. The energy source of the reboiler is
steam, and its temperature is Ty. In turn, the equivalent work of the condenser was
considered null since temperature Ty was considered equal to temperature T, of the
infinite medium. That is, the equivalent work (I/,,) is given by the sum of work done in

each reboiler:
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W = Zioi (1 —%) 16

As TCS+C has three separation columns, the global equivalent work (W) is

equal to the sum of the work for the three equipment (W, , Weq,, and W,y ):

Weq,=QR; * (1 - &) (17)
Ts1

Weq,=QR> * (1 - E) (18)
Ts,

Weq,=QRs3 * (1 il (19)
Tss

Weq = Weq, + Weq, + Weq, (20)

The temperature T is related to the type of steam used (low, medium, or high
pressure). The utility choice affects the calculation of equivalent work, as it is associated
with different temperatures and pressures. The temperature T, was chosen to be equal to
303 K. For high-pressure steam (HP), the pressure is 450 psi; for medium-pressure steam
(MP), 150 psi; and, for low-pressure steam (LP), 50 psi. The type of utility used in each

reboiler is specified in Table 2.

In thermally coupled configurations, the equivalent work of the recovery column

(Wegq,) 1s zero, due to the absence of the reboiler.

Table 2. Utility type in reboilers.

CS TCS CS+C TCS+C
C1 MP HP MP HP
C2 HP - HP -
C3 - - LP LP

According to Eq. (8), the global lost work is calculated by subtracting AB from
the W,4. Therefore:
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Lw = VVe(h + VVeQz + VVer —AB 21)

Finally, the thermodynamic efficiency (n) is given by:

= < > 100 = T 100
r’ — * _— %
“’eq 2:1 Qi (1 _ _0) (22)

N

This equation shows the relationship between the efficiency, according to the
second law, and energy consumption. The denominator refers to the work done by the
process to promote the separation and is given by the sum of the work done in each
reboiler. As 4B is a state function, which depends solely on the beginning and end of a
process, it must be almost the same for all configurations. To achieve such equivalence,
one must equalize molar flow, temperature, pressure, and composition of all global

streams.

4. RESULTS AND DISCUSSION

4.1. First and Second Law Performance

The sensitivity analysis provides, as a result, a matrix (Fig. 8) that is used for
evaluating energy consumption, thermodynamic efficiency according to the second law
(1), lost work (LW), equivalent work (W), availability variation (4B) and variables
involved in its calculation: molar flow (n), enthalpy (H), and entropy (S). Part of the
results is being represented in Fig. 8, exemplifying the matrix for the TCS+C

configuration.
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MOLAR FLOW
ENTHALPY ENTROPY AY] n Weq
Row/Case ) RATE
(kmol/h)  (k/Kmol} (ki/kmol-K) (10° kI/h) (%) (10° k/h)
0.3 0.001676 -456274 -442 958 5.7938 2.12594 5.9199
2 0.35 0.001933 -456274 -442 958 4.7323 2.55949 4.8584
3 0.4 0.002249 -456274  -442,958 4.1036 2.9798 4,2296
10 0.75 0.009558 -456274 -442 958 27174 4.4309 2.8434

Fig. 8. Example of the results matrix in Aspen Plus.

The energy evaluation is performed considering the sum of the consumption of all
reboilers. The thermodynamic efficiency is assessed for the global system. The individual

efficiencies of each equipment were not considered in this study.

Fig. 9 to

Fig. 12 show the results of the sensitivity analysis on the solvent content for

thermodynamic efficiency and total energy consumption.

For all the evaluated configurations, the point of highest thermodynamic
efficiency was also the point of lowest energy consumption.

Table 3 shows the results of optimal operating conditions for all schemes. More
details are shown in Fig. 2 to Fig. 5.

The conventional configurations presented the highest thermodynamic

efficiencies; however, they did not present the lowest energy consumption. To investigate

AB

this result, Eq. (22) (n = (W

) * 100 = ﬁ * 100) was evaluated in more detail.

Ts.

eq

It is important to emphasize that thermodynamic efficiency is associated with
three variables (4B, Q;, and Ty), since T is constant. AB remains almost unchanged for
all configurations, as observed in Table 3. Ty changes according to the type of steam used
in each column, impacting efficiency calculations.

To investigate why the conventional configurations did not achieve the lowest
energy consumption, although they present the highest thermodynamic efficiencies,

Table 4 was elaborated. It shows the results of the optimal operating conditions if
the same type of steam (high-pressure) was used in all reboilers.

The increase in value of T results in lower thermodynamic efficiency. In the case
of the CS scheme, when using MP and HP as utility, an efficiency of 4.9878 is obtained,
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as shown in Table 3 . Changing the steam for HP in both columns — therefore,
increasing T —, there is an efficiency of 4.3102, as shown in

Table 4.

If the same type of steam is used in all reboilers, T; becomes constant. Therefore,

Eq (22) indicates that the only variable that influences efficiency is energy consumption.

In this case, the most efficient configuration is the TCS. This result has been commented

on by Guerra et al. [2].
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Table 3. Operating conditions for the highest thermodynamic efficiency.

, . Lw Qrrorar Weq AB
Configuration xg; (%) (10°kj/h)  (10%kj/h)  (10SkJ/h)  (10°KJ/R)
CS 0.75 4.9878 2.3958 7.1785 2.5215 1.2577
CS+C 0.75 4.9802 2.4054 7.1938 2.5315 1.2607
TCS 0.80 4.4921 2.6724 6.8802 2.7981 1.2569
TCS+C 0.79 4.4916 2.6794 6.9006 2.8054 1.2599

Table 4. Optimal operating conditions for the highest thermodynamic efficiency using

the same type of steam in reboilers.

. . LW QRTotal Weq
Configuration Xge  M(%) (10°KJ/h)  (105k] /h) (105k] /h)
CS 0.75 4.3102 2.7922 7.1785 2.9180
CS+C 0.75 4.3094 2.7995 7.1938 2.9256
TCS 0.80 4.4921 2.6724 6.8802 2.7981
TCS+C 0.79 4.4902 2.6803 6.9006 2.8063

Table 4 shows that the relationship between efficiency and energy consumption
is satisfactory, so that the most efficient configuration is also the one with the lowest
energy consumption. This result could not be seen in Table 3 due to the use of different

types of steam.

To compare different configurations in terms of efficiency and energy
consumption, it is necessary to take the influence of utilities into account, and the
variation in the availability function must be equal — or approximately equal — for all of

them. The latter has not yet been discussed in the literature.

Taking the CS+C scheme as an example, the bottom temperature of the extractive
column is 439 K. If medium-pressure steam is used, Ty is 454 K. In case of high-pressure
steam, T is 510 K. When a larger T; is used, there is a larger AT, which causes a greater
temperature driving force. Ashrafizadeh et al. [20] state that there are losses of availability
to perform work if driving forces exist. Also, their results show that heat transfer in the
reboiler and condenser is the most significant source of exergy losses. For this reason, the
CS scheme presents the highest efficiency and lowest lost work in the results of Table 3,
when compared to the results in

Table 4.
Through Table 3 and

Table 4 it is also possible to investigate how the addition of the concentrator

column impacts the processes. Contrary to what Li and Bai [1] argue, column C3 does
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not cause a decrease in global energy consumption for conventional configurations, even
if, as stated by the authors, there is a decrease in the reflux ratios of columns C1 and C2
(Fig. 2 and Fig. 3). For the thermally coupled configurations analyzed in this study, the
concentrator column also does not bring energy benefits.

In the case of TCS+C configuration, it can be concluded that it is not the best
configuration for anhydrous ethanol production.

The concept of energy improvement through the introduction of column C3 does
not result in energy savings. In fact, systems with only two columns (CS and TCS) are
clearly more efficient and consume less energy when compared to their respective
systems with three columns (CS+C and TCS+C).

The evaluation of lost work and equivalent work for each configuration was
carried out with respect to the variation in solvent content. These results consider different
types of steam used in reboilers. As shown in Fig. 13 and Fig. 14, the conventional
configurations (CS and CS+C) present the lowest lost work and equivalent work over the
entire range of solvent content. This result is in agreement with those presented in Table
3, indicating that the most efficient thermodynamic configurations are the conventional

sequences and, therefore, those with the lowest lost work and equivalent work.
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Fig. 13. Evaluation of lost work.
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To assess the thermal integration between the solvent and azeotropic feed, Table
5 shows a comparison between the processes with and without it. The superscript “—”

means that is a process without thermal integration.

The absence of thermal integration results in lower efficiency, higher lost work,
and higher equivalent work for the four configurations. When comparing only the
configurations without thermal integration, the conventional sequences present the

highest efficiencies and the lowest lost and equivalent works.

As can be concluded, the efficiency according to the second law of
thermodynamics is not a parameter capable of, by itself, revealing the most efficient and
less energy demanding configuration. When comparing different configurations, there is
aneed to evaluate other variables concomitantly with efficiency and energy consumption,

which are AB and Ts.
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Fig. 14. Evaluation of equivalent work.

Table S. Optimal operating conditions for the highest thermodynamic efficiency for

processes with and without thermal integration.

- . LW QCTotal Weq
Configuration XgG n(%) (10°KkJ/h)  (10°Kj/h)  (10°KJ/R)
CS 0.75 4.9878 2.3958 7.1785 2.5215
CS 0.65 4.0723 2.9627 8.9155 3.0884
CS+C 0.75 4.9802 2.4054 7.1938 2.5315
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CS+C 0.65 4.0711 2.9707 8.9494 3.0968
TCS 0.8 4.4921 2.6724 6.8802 2.7981
TCS 0.75 3.6443 3.3233 8.4807 3.4490

TCS+C 0.79 4.4916 2.6794 6.9006 2.8054

TCS+C 0.75 3.6201 3.3543 8.6209 3.4803

4.2. Comparison of Specific Energy Consumption

Table 6 presents the results for all configurations in terms of MJ of total energy
used in columns per kg of ethanol produced (specific consumption). It may be noticed
that the TCS is the scheme that requires less energy to produce the same amount of

anhydrous ethanol. This result is in agreement with the results of Table 3.

Table 7 presents a comparison of the specific consumptions between the results
obtained in the present study and those obtained by Li and Bai [1].

Table 6. Specific energy consumption.

Configuration . ﬁ:;lt?lrllgtlep(l:;:)tly %) MJ/kg of ethanol
CS 0.9995 1.83
CS+C 0.9995 1.84
TCS 0.9995 1.75
TCS+C 0.9995 1.76

Table 7. Comparison of energy consumption for ethanol dehydration using ethylene

glycol as solvent.

Ethanol purit MJ/kg of
Reference in distillatep(moly%) eélafol Configuration
Li e Bai (2012) 0.9995 2.24 CS+C
This work 0.9995 1.84 CS+C
This work 0.9995 1.75 TCS

In the current study, the conventional three-column process (CS+C) presented a
specific consumption of 1.84 MJ/kg of ethanol. This value is approximately 17.86% less
than the result achieved by Li and Bai [1], which was 2.24 MJ/kg of ethanol. This study’s
results pointed to the TCS as the most energy-efficient configuration, with a decrease of

21.87% in specific consumption when compared to that of the CS+C of Li and Bai [1].
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It is important to highlight that the simulated configurations in this study present
a thermal integration, while that of Li and Bai [1] did not. Also, this study used the
procedure proposed by Figueirédo et al. [9] to optimize configurations. The combination
of thermal integration and a different optimization method generated better results when

compared to the same configuration in the study of Li and Bai [1].

S. CONCLUSION

This study has shown the strong relationship between thermodynamic efficiency,
lost work, and equivalent work, supported by the result that the optimal point of highest
efficiency is also the minimum point of lost and equivalent works.

The main conclusion of this work is that, when different configurations are
compared, it is only correct to correlate efficiency according to the second law and the
energy consumption of the global process when also taking into account the variations in
the availability function and the temperature of the heat source (reboiler).

The inclusion of a concentrator column to conventional and thermally coupled
distillation processes does not guarantee minimum energy requirements, since there is no
decrease in the overall energy consumption of the process.

The thermally coupled sequence with two columns (TCS) performed better than
the others in terms of energy consumption, while the CS configuration was the most
thermodynamic efficient.

Finally, the efficiency according to the second law cannot be used as a single
performance criterion to compare different configurations of a distillation process. Higher
thermodynamic efficiencies results in less energy-demanding when there is an

equivalence between AB and T.
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LIST OF SYMBOLS AND ABBREVIATIONS

Symbol Description Units
n Molar flow kmol/h
h Molar enthalpy MJ/kmol
0 Heat Ml/h
Ws Shaft work Ml/h
s Molar entropy MIJ/kmol-K
Ti Absolute temperature K
AS;ry Production of entropy MlJ/h-K
LW Lost work Ml/h
b Availability function Ml/h
To Reference temperature K
Winin Minimum work MlJ/h
Weq Equivalent work Ml/h
n Second-law efficiency -
Abbreviations Description
CS Conventional Sequence (2 columns)
CS+C Conventional Sequence (3 columns)
TCS Thermally Coupled Sequence (2 columns)
TCS+C Thermally Coupled Sequence (3 columns)
Cl Extractive Column
C2 Recovery Column
C3 Concentrator Column
ETOH Ethanol
H>O Water
EG Ethylene Glycol
TOP Top
BOT Bottom
NRTL Non-random two-liquid model
Material balances, equilibrium relationships,
MESH ) .
summation equations and heat (enthalpy) balances
RR Reflux Ratio
RD Distillate Flow Rate
S Solvent Flow Rate
HP High-Pressure Steam
MP Medium-Pressure Steam
LP Low-Pressure Steam
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