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ABSTRACT

In this work a simulation study was carried out in order to
obtain some parameters from a model to anydrous ethanol
production by extractive distillation. Reflux rate, stage number,
solvent rate and others were studied.

With objective to study competitive level, azeotropic and
low pressure distillation methods data from literature were
compared with simulate result.

The simulate results shown consistency when was compared with
these one, prevail the method UNIFAC with was used to calculate
the vapour-liquid equilibrium. The extractive distillation method
used the ethylene glycol as extractant shown as efficient method
to obtain the ethanol anydrous in terms of energy consumption and

operation.



RESUMO

O presente trabalho visa, através de simulag8o, determinar os
parédmetros de um modelo para produg8o de etanol anidro via
destilag8o extrativa. Foram estudadas as seguintes variaveis;
razdo de refluxo, numero de estéagios, taxa de solvente e
outros. Os resultados obtidos foram comparados com os dados
apresentados na literatura, com o objetivo de estudar o nivel de
competitividade com outros métodos de destilag8o: azeotrdpica e a
pressdo reduzida.

As simulagBes mostraram resultados de grande consisténcia
quando comparados aoe dados encontrados na literatura,
principalmente quanto ao método UNIFAC, utilizado para célculo do
equilibrio 1ligquido-vapor. Em relag8o ao processo, a destilagéo
extrativa utilizando o etileno glicol como agente de extrag@o,
destaca-se como um método eficiente para obtengdo do etanol
anidro com baixo consumo energético, principalmente quando &

utilizado a integrag¢d@o térmica entre as correntes de processo, e

apresentar uma forma simples de operagio.



SIMBOLOGIA

P - Pressgo, Atm
Cn - Coluna de destilago
D - Decantador
v - Frag8o molar na fase vapor
X - Frag8@o molar na fase liquida
Po - Pressdo de vapor, Atm
T - temperatura, C
- Coeficiente de atividade
R° - Parametro de volume para o UNIFAC

Q" - Pardmetro de superficie para o UNIFAC

N - Namero de estéagios
S - Vaz8o de solvente, Kg/H
E - Vaz8o de etanol na alimentag&o "fresh", Kg/H

S/E - Taxa de solvente ( Raz8o entre S e E )

R - Razd8o de refluxo

Fl1 - Alimentac¢do "fresh", Kg/H

F2Z - Alimentac¢8o de solvente, Kg/H

ai,j — Par&metro de interag8oc entre os grupos principais, K

Q@ - Consumo energético, Kj/Kg de etanocl anidro
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1 - INTRODUCEO

A simulag3o é hoje uma das grandes aliadas da area
cientifica. Nada mais conveniente e seguro do que analisar o
comportamento de uma unidade industrial, diante de uma alterac®o
no processo, sem no entanto submeter esta unidade a uma
modificag8o préAtica. Da mesma forma, ¢é muito mais sensato
projetar um sistema utilizando computacBo, visto a grande rapidez
e precisBo nos resultados. E claro que a consisténcia dos
resultados ird depender muito dos métodos de célculo escolhidos
pelo engenheiro.

0O etanol industrial & obtido atualmente por dois processos:
via fermentativa, a partir de matérias primas que contenham
agucares; e por hidratagdo catalitica do etileno. Em gualgquer dos
processos o0 produto obtido € uma mistura de etanol e agua, que
s6 pode ser separada por destilag8o simples até uma concentragdo
de 96% em peso de etanol. Isto ocorre devido a formag8o de um
azedétropo nesta concentragéo.

0O método normalmente empregado nas destilarias nacionais para
obteng8o do etanol anidro é a destilag8o azeotrépica utilizando o
benzeno como agente de arraste. Entretanto, este processo
apresenta alguns inconvenientes, dentre os quais podemos citar a
complexidade operacional, a exigéncia de um apurado controle de
processo e a utilizag¢8o de um produto cancerigeno.

Outro método empregado na obtengdo do etanol anidro é a

destilagdo & pressdo reduzida. Porém, este método apresenta um

elevado consumo energético, além dos equipamentos utilizados

serem de grandes dimensdes. A destilag8o extrativa &€ um método



também usado para a produgdo de etanol anidro. Entretanto este
método tem sido considerado muito desfavordvel devido ao elevado
consumo energético.

Operando um sistema de modo que o condensador de uma
corrente do processo seja o pré-aquecedor de outra, &€ um método
conhecido de conservag8o de energia. Da mesma forma, introduzindo
a alimentag8o de uma coluna como vapor, ao invés de liquido,
conserva-se energia. Combinando estes dois conceitos com a
finalidade de alcangar um sistema em gue o produto final
satisfaga as condigdes de mercado com um custo energético
competitivo, védrias simulagBes foram realizadas utilizando o
simulador de processo CHEMCAD II. O equilibrio liquido-vapor foi
calculado a partir do método UNIFAC.

A escolha do sistema etanol-dgua , deve-se a grande
importéncia para o pais, em especial para a nossa regifio onde &
grande o mimero de destilarias. O méximo conteddo de &gua
permitido no produto final depende das condig¢des climéticas do
pais. No Brasil, este valor corresponde a uma mistura com 899.4%
em peso de etanol. Neste trabalho a pureza do etanol foi fixada

em 99.9% em peso.



2 - REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 - AZEOTROPIA : FUNDAMENTOS TEORICOS

Segundo Perry e Chilton (1980), azedtropo é uma mistura
liquida gque tem um ponto de ebuligdo méximo ou minimo em relag8o
aos pontos de ebuligdo das misturas com composigfes na vizinhanga
da sua. A ocorréncia de temperaturas maximas ou minimas &
provocada por desvios negativos ou positivos, respectivamente, em
relagdo a lei de Raoult. Entretanto, o desvio em relag8o & lei de
Raoult n8o é suficiente para provocar a ocorréncia de um
azedtropo. Os pontos de ebulig8o devem estar préximos o
suficiente para que haja a possibilidade de ocorréncia de uma
temperatura mdxima ou minima. Componentes com pontos de ebuligles
préximos, com pequenos desvios em relag8o a idealidade, podem
formar azedtropos, engquanto outros compostos, gque formam solugdes
muito pouco ideais, n8o podem apresentar azecotropismo em virtude
da grande diferen¢a entre os seus pontos de ebuligéo.

Dois tipos de azebStropos s8o comuns: homogénec e heterogéneo.
Em um azedtropo homogéneo somente uma fase liquida estd em
equilibrio com a fase vapor. Um exemplo € o sistema formado pelo
etanol e a dgua. Umn azedbtropo &€ heterogéneo guando duas ou mais
fases 1liquidas, de liquidos parcialmente misciveis, est3o em
equilibrioc com a fase vapor. Um bom exemplo &€ o sistema benzeno-
dgua, no qual a dgua e o benzeno formam duas fases liguidas e uma
fase vapor. Uma fase liquida é rica em agua e a outra rica em

benzeno.

Uma vez que os vapores produzidos a partir destes sistemas



apresentam a mesma compos2i¢8o do liquido inicial, a separac8o dos
componentes constituintes do azedtropo €& impossivel de ser
realizada por destilag¢8o simples, a nZo ser que se empregue algum

meio especial para desviar o azedtropo.

2.2 - METODOS USUAIS DE SEPARAGAO

2.2.1 - DESTILACAO A PRESSAEO REDUZIDA

0 fato da composig8o dos azedtropos variar em fungfo da
press8o, sugere gque este seja um dos caminhos para promover a
separag8o. No caso do sistema etanol-adgua, a composig8o do
azedtropo, segundo Coates (1960), varia com a press8o de acordo

com a Tabela 0O1.

P, em mmHg Agua no azebtropo, % em peso
““““““ 145236 7.8
1451.3 4.75
1075.4 4.65
760.0 4.40
404.86 3.75
198.4 2.70
128.7 1.30
94.9 0.50
70.0 T 0.00
Tabela 01 - Efeitoc da Pressiao sobre a Concentragéo do

azeétropo Etanol-Agua.



2.2.1.1 - FLUXOGRAMA GERAL PARA DESTILAGAO A PRESSAO REDUZIDA

Neste caso o sistema é constituido apenas de uma coluna de

destilagBo como mostra a Figura 01.

gﬁanol- etanol
agua

Figura 01 - Fluxograma geral para destilagd@o & pressé@o

reduzida.

De acordo com Black (1980), a viabilidade econbmica deste
processo € praticamente descartada devido .as condigdes de projeto
e processo. A coluna teria 60 estédgios tedricos e um consumo
energético de 5408 KJ/Kg de etanol, a uma concentrag8o de 897.99%
em peso.

Ainda segundo o mesmo autor, com 60 estagios tebricos, a



coluna real teria uma altura excessivamente elevada , associada

ao fato de que as vazges internas, de liquido e de vapor, também
bastante elevadas, exigiriam assim um alto valor para o diémetro

da coluna.
2.2.2 - DESTILAGCAO AZEOTROPICA

Segundo Foust (1982), a destila¢Bo azeotrépica refere-se aos
processos em que um componente externo € adicionado ao sistema
com a finalidade de formar wum novo azedtropo com um dos
componentes iniciais. Este novo azedtropo € removido seja como
produto de fundo, seja como produto de topo, dependendo do tipo
do novo azedtropo gque se forme: de mdximo ou de minimo. O
componente que se adiciona &€ chamado de solvente ou agente de
arraste. Normalmente este componente ¢é adicionado na parte
superior da coluna.

Varioe métodos de seleg8o de solvente podem ser encontrados
na literatura. Segundo Stichlmair e Fair (1989) o seguinte

critério pode ser utilizado:

1) Para separar azedtropos de méximo
a — O solvente deve ter um alto ponto de ebuligdo ou;

b - Formar um novo azedtropo de méaximo

2) Para separar azedotropos de minimo «
a — 0 solvente deve ter um baixo ponto de ebuligio ou;

b - Formar um novo azedtropo de minimo.

A separacio de misturas azeotrépicas somente fol possivel a



partir de 1802 quando o professor Sidney Young, citado por
Guinott e Clark (1938), conseguiu obter etancl anidro wutilizando
benzeno como agente de arraste num processo descontinuo.

Em 1923 Backus, Keyes e Stevens nos E.U.A.citado por Guinnot
(1838), e Guinnot (1938) na Franga, desenvolveram -
simultdneamente um processo continuo para a produgdo de etanol

anidro. Este foi o ponto de partida para utilizag¢8o da destilagéo

azeotropica como um proceeso comercial.

2.2.2.1 - FLUXOGRAMA GERAL PARA DESTILACAO AZEOTROPICA

0 fluxograma para a destilag¢8o azeotrdpica €é mostrado na
Figura 02. Pode-se observar a existéncia, entre as colunas de
destilag8o, de um decantador (D) para separar as fase em
equilibrio. A presengca deste decantador deve-se ao fato da
principal exigéncia da destilag8o azeotrdépica: o sistema em
questéo deve ser um azedtropo heterogéneo.

Quando o benzeno é utilizado, Guinnot (1838), como agente de
arraste, hd a formagdo do azedtropo ternério &gua-etanol-benzeno.
0 azedtropo ternédrio passa na cabega da primeira coluna (Cl),
chamada de coluna azeotrdépica, e o Alcool anidro & obtido como
produto de fundo. Os vapores de topo s8c condensados e VAo para O
decantador (D) onde se formam duas camadas liquidas. A camada
superior é rica em benzeno e retorna & coluna azeotrdépica como
refluxo; a camada inferior é injetada na éegunda coluna (C2) onde
se recolhe o azebdtropo terndrio como produto de topo e uma
mistura A&lcool-Agua, 1livre de benzeno, como residuoc de fundo.

Este 1wltimo produto & injetado na terceira coluna (C3), onde se



obtém, por destilag8c comum, um destilado de 96% em peso de
dlcool e um residuo constituido por &gua quase pura. 0 voladtil da
terceira coluna (C3) é reciclado para a coluna azeotrépica ({Cl)

para a remogdo da agua.

5 :
5 etanol-agua 2
_r—l'
¥ :
etanol - C1 solvente -
agua etanol-
l4— solvente- ggua- f '_l.
etanol-
agua \M;
~/ .
it S
it CZ ‘-| >
etanol
.‘_

etanol-agua ¥

Figura 02 - Fluxograma geral para destilag8o azeotrépica.

Nesta situag¢8o, caracteristica da maioria das destilarias



nacionais, o consumo energético & de 3563 KJ/Kg de etanol anidro,
segundo Othmer e Wentworth (1940).

OQutros liquidos podem ser utilizados como agente de arraste
na producg8o de etanol anidro, tais como: ciclohexano, dietil éter
e pentano. O modelo fisico pode até variar, mas o principio de
operagdo sd@o bastante semelhantes.

Black (1982) wutilizando o pentano como agente de arraste
chegou ao valor de 2619 KJ/Kg de etanol anidro, com o numerc de
colunas do sistema reduzido a dois. Neste processo o0 novo
azebtropo também € ternario.

Meirelles (1989) propds o uso de ciclohexano como agente de
arraste com um consumo especifico de 3191 KJ/Kg de etanol anidro,
com um sistema onde o numero de colunas também era dois.

Com o dietil éter, Othmer e Wentworth (1940), o consumo ficou
em 4690 KJ/Kg de etanol anidro com o sistema constituido de duas
colunas.

Seja qual for o agente de arraste, a presengca de um
separador (D) entre as colunas € indispensdvel na destilagéo
azeotrépica. O separador ¢é utilizado de modo a minimizar o
consumo energético, Jé& que se tem uma separag¢8o preliminar do
solvente sem que haja gasto de energia. Entretanto, segundo
Meirelles (1988), o condensador e as colunas (C1,C2 e C3)
encontram-se fortemente interligadas, o que implica que qualguer
pegqueno distuirbio em uma das suas Qartes & diretamente
transmitido & outras por meio das correntes que estabelecem esta
conex8o. Além disto, o refluxo da coluna principal (Cl) é
fortemente dependente da concentrag8o da alimentagéo. Por

exemplo, uma variag¢8o de 0.15 a 0.17 em frag8o molar, exige um



aumento significativo na taxa de refluxo para garantir a

concentragdo do produto de fundo. Assim, qualguer pequena
alterag8o na composicBo da mistura azeotrdépica etanol-é&gua,
obtida na unidade gque antecede a instalag8oc para desidratacBo,
provocarad pertubagfes nesta Gltima. Devido &as dificuldades
citadas, surge a necessidade de um apurado controle de processo e
que muitas vezes, segundo Prokopakis e Seider (1883), leva a uma
baixa recuperag@o do &dlcool na coluna principal (Cl) ou a perdas
significativae do agente de arraste junto com o etanol anidro

produzido.

2.2.3 - DESTILACAO EXTRATIVA

A destilagBo extrativa, de acordo com Smith (1963), refere-se
aos processos em que um solvente € adicionado ao sistema de modo
a alterar as volatilidades relativas dos componentes a separar. A
modificag8o das volatilidades é em virtude, (1) das semelhancas
das pressdes de vapor dos componentes da alimentag8o inicial ou
(2) da presenga de um azedbtropo.

Como no caso da destilag¢Bo azeotrépica, o agente de separagéo
deverd ser n8o corrosivo, facilmente recuperével.,n8io reativo e
relativamente n8o voléadtil em comparag8o acs componentes a serem
geparados (1960). O eolvente , em geral, ferve t8o acima dos
componentes do sistema que a formag8o de novos azebtropos €
impossivel. Por outro lado, quaisquer dos azebtropos
pertubadores e presentes no sistema original desaparecem na
presenga do solvente. A auséncia de azedtropos, combinada com a

facil recuperagdo do solvente, tornam a destilac8o extrativa um

10



processo mais simples e mais amplamente utilizado. Para
alguns autores, Black (1980) e Lee e Pahl (1984), a destilag¢@o
extrativa apesar de se apresentar como um método adequado A&
produgdo de etanol anidro, €& considerada muito desfavoravel com

respeito ao consumo energético.

2.2.3.1 - FLUXOGRAMA GERAL PARA DESTILACAO EXTRATIVA

A Figura 03 mostra o fluxograma geral para um processo de
destilag8o extrativa. Alimenta-se a mistura a ser eeparada na
primeira coluna, chamada coluna de extrag¢so (Cl), da qual o
componente mais afetado pela presenga do solvente sai pelo topo.
0O solvente é alimentado préximo ao topo dessa coluna e “arrasta”
o componente menos afetado para a base, de onde a mistura segue
para o stripper de solvente (CZ2), que promove a separagio.

Lee e Pahl (1984) mostraram que os glicdis em geral podem ser
utilizados como agentes de arraste na produg8o de etanol anidro.
No entanto, o etileno glicol € o que apresenta mais vantagem por
alterar mais favoravelmente o equilibrio de fases do sistema
etanol-dgua, além de ter, em comparag8o a outroes, ponto de
ebuligBo relativamente baixo, 197 C a 1 ATM.

Black (1980) utilizando a equa¢8o de Van Laar modificada para
predizer o equilibrio liquido-vapor do sistema etanol-agua-
etileno glicol, chegou a 10785 KJ/Kg de eganol anidro. Lee e Pahl
(1984) questionaram este resultado em fungéo do sistema
considerado ser altamente polar. Mas apesar deste questionamento
continuaram a considerar a destilag8o extrativa muito pouco

atrativa. Lind e Grethlein (1984), com o auxilio de bombas de

: s 4



calor, demonstraram que este processo pode também apresentar um
consumo enegético mais conveniente. A mesma conclus3o foi
referida por Linn e Hanson (1986), utilizando destilagdo
extrativa com miltiplo efeito. Porém nestes estudos a
alimenta¢8o inicial era muito pobre em etancl e o objetivo era a

produgdo exclusivamente de etanol anidro.

. etanol

gtanol-

agua
ol
A L
> L .‘lr—-———b'
agua - solvente agua

s
s =
solvente

Figura 03 - Fluxograma geral para destilag¢3o extrativa.
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Meirelles (1992) utilizando o método NRTL para célculo do
equilibrio 1liquido-vapor, chegou a 1764 KJ/Kg de etanocl a uma
concentracéo de 99.8% em peso.

Uma outra alternativa para o agente de arraste € a gasolina (
fragBes de petrdleo ). O consumo energético, segundo Scheller,
citado por Leeper e Wankat (1882), é de 13771.23 KJ/Kg de etanol.
Para Black (1980) este valor é de 2706 KJ/Kg de etanol.
Entretanto, o© produto obtido apresenta grande concentrag¢io de

fragBes de petrdleo passando a ser chamado de gasochol.

13



3 - MATERIAIS E METODOS

3.1 - MATERIAL UTILIZADO

Para o desenvolvimento do presente trabalho, foi utilizado um
simulador de processo, o CHEMCAD II - V. 2.2 desenvolvido pela
Chemstation Inc.. O CHEMCAD II permite ao engenheiro calcular e
projetar diversos equipamentos presentes em uma unidade
industrial, inclusive todos os tipos de colunas de destilagé&o.

0 equipamento utilizado para executar o programa foi um
computador tipo PC - XT com drive, winchester com 35 Mb de

meméria e co-processador matemdtico INTEL 8087.

3.2 METODOS UTILIZADOS

Para a especificagdo de uma coluna de destilag8o, o CHEMCAD
II utiliza um método rigoroso de célculo, o Thiele-Geddes (1982)
e a equagdo do UNIFAC (1975) para a descrigdo do eguilibrio de
fases.

A sequéncia de céalculo doe equipamentos, colunas e
trocadores, ¢é feita de acordo com aquela determinada pelo
usudrio. Quando é alcangada a convergéncia de um equipamento, o

programa automaticamente passa a executar o equipamento seguinte.

3.2.1 - CALCULOS RELATIVOS A COLUNA DE DESTILACAO

Diversos métodos foram desenvolvidos para os cdlculos estégio

a estédgio com as composigSes terminais desconhecidas. O método de
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cadlculo aqui utilizado estd baseado no método original de Thiele-
Geddes, mas foi ampliado e modificado por diversos autores. Este
método exige a especificag@o do numero de estédgios de equilibrio.
0 procedimento de cdlculo principia com a escolha de uma raz8o de
refluxo, fixag¢B8o da presBo de operag8o e a estimativa de um
perfil de temperatura ao longo da coluna. O perfil de temperatura
é determinado pelo ponto de ebulig8o do liquido em cada estégio
da coluna. Entretanto, o ponto de ebuligioc & dependente da
composig¢do do liquido que ainda n8o é conhecida. Por esta razio,
& necessdrio admitir um perfil de temperatura inicial e depois
calcular as composi¢Bes e finalmente calcular um novo perfil de
temperatura. Este novo perfil é usado, outra vez, para calcular
as composigdes: o procedimento repete-se até gque n3o ocorram
modificagdes de temperatura ou de compoeigdo entre as tentativas.

0 ponto de bolha do destilado deve ser mais ou menos préximo
do ponto de bolha do componente mais volatil presente na
alimentag¢8o “fresh"; por isso, este ponto de ebulig8o pode ser
usado como primeira estimativa conveniente da temperatura de
topo. Anédlogamente, o ponto de ebuligdo do componente menos
volatil da alimentag8o "fresh” é mais conveniente para estimativa
da temperatura de fundo. O perfil inicial de temperatura, pode
ser considerado como sendo linear. Este procedimento leva a
estimativas grosseiras do perfil de temperatura, mas € adequado
para uma primeira tentativa; nas tentativas seguintes, ele ¢é
aperfeigoado.

Antes do calculo principiaf, é preciso eespecificar de certa
forma as composi¢Bes terminais. E mais conveniente especificar a

quantidade de destilado. Esta guantidade , juntamente com a raz&o

15



de refluxo, pressdo e numero de estédgios, torna possivel
determinar as composig¢@es terminais.

Os cédlculos s8o feitos de estédgio a estédgio, partindo de cada
extremidade da coluna, avangando no sentido da injeg8@o da
alimentag8o “fresh”. Vale salientar que, no caso da coluna de
extragdc, partindo do topo para baixo, ao chegar no prato de
alimentag8io do solvente,o balango material ird se modificar, isto
é, deve-se levar em considerag8o a vaz8o de solvente gque alimenta
a coluna.

Em virtude dos erros feitos nas estimativas iniciais da
temperatura e das condigfes terminais, as composigdes no estégio
da alimentag¢8o "fresh'", calculadas a partir de cada extremidade,
ndo coincidirdo uma com a outra. E ent8o preciso ajustar as
temperaturas de estdgio e repetir os célculos até gque as
composi¢Bes se ajustem no estédgio de alimentagdo "fresh".

0O método descrito acima & considerado rigoroso por levar em
conta os balangos de entalpia no cédlculo das vazdes de liquido e

vapor em cada estdgio, para cada tentativa.

3.2.1.1 - COLUNA DE EXTRACRO

No presente trabalho, a vaz8o de alimentag8o "fresh"” foi
fixada em 1000 Kg/h a uma concentrag8o de 96 % em peso de etanol.

Para a coluna de extragdo, a vazéo do‘destilado foi fixada em
960 Kg/h e, as temperaturas de topo e fundo estimadas em 78 C e
197 C, respectivamente, que s8o as temperaturas de ebuligdo do
etanol e do etileno glicol.

Para a fixac8o da vaz8o de fundo foi necessédrio antes fixar a
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vaz80 de solvente a ser utilizada na extrag8o. A wvazd@o de
solvente variou de acordo com item apresentado no capitulo
referente a Resultados e Discussfes. A seguir o numero de
estdgios, a localizag™ao das alimentagles e a pressdo de
operacBo foram especificadas. De posse destes dados, o programa
agora 86 precisava de uma razd8o de refluxo, de modo gue pudesse

estabelecer os trés balangos materiais ao longo das secgdes da
coluna: topo, intermediaria e fundo; para principiar o célculo
estégio a estagio.

Vadrios wvalores foram atribuidos para a raz8o de refluxo,
conforme serd mostrado posteriormente, com o cbjetivo de alcangar
um produto de topo com a especificagdo desejada. Isto por que,
apesar da vaz8o de destilado ser conhecida, a sua composigédo
ndo estava fixada.

A press8o de operag8o foi fixada em 1 ATM e, como nado se
pretendia fazer um estudo hidrodin&mico da coluna, a perda de
carga ao longo desta ndo foi levada em consideragd&o. Entretanto,
isto n8o ocasiona maiores danos aos resultados obtidos wuma vez
que a perda de carga em uma coluna de destilagBo é bastante
reduzida, tanto que, os diagramas de equilibrio normalmente
encontrados s8o construidos a press8o constante.

De acordo com o modelo em quest80, o0 condensador de topo era

especificado como sendo total ou parcial.

3.2.1.2 - COLUNA DE RECUPERACAO

Para a coluna de recuperag¢do, os procedimentos foram os

mesmos que utilizou-se na coluna de extragdo. A vazdo de

17



destilado fol fixada em 40 Kg/h e, as temperaturas de topo e
fundo em 100 C e 197 C, respectivamente, gue s3p as temperaturas
de ebuli¢do da dgua e do etileno glicol.

Devido ao fato de a temperatura de ebulig8o do etileno glicol
ser razoavelmente elevada, foi necessidrio uma redugdo na pressio
de operag8o desta coluna. Este procedimento, nidc 86 economiza
energia como também reduz a probabilidade de degradagdo do
produto de fundo, o que poderad causar problemas de entupimento no
reboiler desta coluna.

A vaz8o de fundo da coluna de recuperag8o era fixada tomando
como base a vaz8o de solvente utilizada na coluna de extragéo,
valores estes que variaram conforme serd descrito no proéximo

capitulo.

3.2.2 - CALCULO DAS FRACOES VAPORIZADAS

De acordo com o modelo utilizado, era necessdrio a introdugéo
de trocadores, visando o aproveitamento das calorias das
correntes mais aquecidas. Estas calorias eram utilizadas para
vaporizar parte de algumas correntes do processo. Varios modelos
fieicos foram propostos para alcangar uma diminuig8&o do consumo
de energia. Todos, variantes do modelo padr8o, mostrado na Figura
21. Uma vez que nd8o era objetivo do trabalho, os detalhes
concernentes ao cdlculo dos trocadores ndo foram levados em
consideragdo.

0 calculo da fragdo vaporizada era feito, dependendo do

trocador, da seguinte maneira:
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1 - Aproveitamento das calorias da corrente de topo da coluna de

extracgao.

Este trocador era utilizada para promover a vaporizagdo
parcial da alimentag8o “fresh"”, utilizando as calorias da
corrente de topo da coluna de extragBo, etanol anidro sob a forma
de vapor. Neste caso, era fixado gque a corrente de topo,

deveria na saida, se apresentar como um liguido saturado. Feito

isto, & exceg8o da corrente de alimentag8o “fresh” na saida,
todas as correntes estavam especificadas, consequentemente as
suas entalpias também.

O cdlculo da frag8o vaporizada era feito da seguinte forma:

a - Calcular a gquantidade de energia envolvida na condensa¢do do
vapor de etanol anidro.

b - Supor uma frag8o vaporizada.

c - Calcular a quantidade de calor necessdria para alcangar tal
fracgo. Este valor deve coincidir com o calculado no item 1. Caso

contrdrio novo valor para a frag8o vaporizada €& suposto.

2 — Aproveitamento das calorias da corrente de topo da coluna de

recuperagao.

Este trocador era utilizado para completar a vaporizagéo da
corrente de alimentag8o "fresh', aproveitando as calorias da
corrente de topo da coluna de recuperagdo. O procedimento era
exatamente o mesmo ao utilizado no aproveitamento das calorias da

corrente de topo da cocluna de extragéo.
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3 - Aproveitamento das calorias da corrente de fundo da coluna de

recuperag¢go.

Neste caso, a condig8@o requerida para os cédlculos € que a
corrente ‘“fresh'", parcialmente vaporizada, apdés passagem pelo
trocador, deve obrigatoriamente estar sob a forma de wvapor.

Nesta situagdo, a frag8o de vapor a ser vaporizada é
conhecida, uma vez que é s6 fazer a diferenga entre o valor
final, 100 % vapor, e o valor inicial. A varidvel a ser calculada
€ a temperatura final da corrente de etileno glicol, fundo da

coluna de recuperagdo. O programa calcula esta temperatura da

seguinte forma:

a - Cacular a gquantidade de energia envolvida para completar a
vaporizag¢8o da alimentagdo "fresh".

b - Supor uma temperatura final para a corrente de etileno
glicol.

¢ - Calcular a energia envolvida na variag8o de temperatura do
etileno glicol. Este valor deve ser igual ao calculado no item 1.

Caso contrario, novo valor para a temperatura €& suposto.

3.2.3 - CALCULOS DO EQUILIBRIO DE FASES

Para o projeto preciso de uma coluna de destilagBo, s&o
indispensdveis dados termodinémicos de boa qualidade sobre o
equilibrio ligquido-vapor. Muitas vezes, estes dados podem ser
diretamente medidos, porém, mesmo com sistemas binarios, séo
dificeis e Be tornam crescentemente tediosos &4 medida que o

nimero de componentes aumenta.
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0O +tratamento do equilibrio ligquido-vapor seria simples se
todos os sistemas obedecessem &4 lei de Raout, o que nd3o é o caso
do sistema do presente trabalho, pois, nestas circunstéancias, n@o
seria necessadria qualgquer informag&o a respeito das misturas
contituintes das fases. O fracasso da lei de Raout se deve,
fundamentalmente, as diferengas entre as dimensBes das moléculas
e &s interagfes entre as moléculas dos componentes. Estas

considerag®es n&o s8o usualmente importantes em relag8o A faee
vapor a baixa press8o. Devido as consideragfes acima, a lei de
Raout deve ser modificada, aparecendo o termo que leva em conta

os desvios da fase liguida:

7 I SO — [ 1] onde:

x - frag8o molar da fase liquida do componente i
v - frag8o molar da fase vapor do componente i
Po - Press8o de vapor do componente i

P - pressdo total

- coeficiente de atividade do componente i

Varios métodos podem ser utilizados para célculo de . No
presente trabalho optou-se por um método que leva em consideragéo
ag contribui¢des dos grupos das molégulas constituintes do
sistema, o UNIFAC. No método UNIFAC, o coeficiente de
atividade € separado em duas partes: uma parte para as
contribui¢des devido as diferengas de tamanho das moléculas, e a

outra para as contribui¢des devido &s interacfes entre as
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moléculas. A equagdo do UNIFAC é-:

LnYi = Ln¥ic + Lnfir [ 2]

0 ¢ quer dizer combinatorial e o r residual. A parte
combinatorial leva em consideragd@o o tamanho das moléculas. Desta
forma, €& necessario o conhecimento dos par&metros de volume e
adrea superficial para cada grupo constituinte das moléculas.
Neste trabalho, estes dados forma extraidos de tabelas do Reid

(1988).

Etanol(1) CHz 1 1 0.9011 0.8480
CHo 1 74 0.6744 0.5400
OH 5 15 1.0000 1.2000
Agua(2) - Ho20 7 17 0.9200 1.4000
Et. G1.(3) (CH20H) 2 31 83 2.4088 2.2480
Tabela 02 - Parametros de superficie (Q°) e volume (R’) para
o UNIFAC.
A parte residual leva em conesiderag8o as interagtes

energéticas entre o8 grupos principais das moléculas. Estes

valores também foram tirados do Reid (1888).
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al,b = 986.5 al,31 = 3025.0 ab,31 = -318.9
ab;1 = 158.4 a3l,1l = 140.0 a3l,b = 287.6
atl., T = 1318.0 ab,7 = 353.56 a7,31 = 13.53
a7,1 = 300.0 a7:;8 = —229.1 a3l,7 = -142.1
Tabela 03 - Parametros de interagd3o energética entre os

grupos principais, temperatura em K.

Vale salientar que os pardmetros de interagdo entre grupos

principais iguais sd3o nulos.

23



4 - RESULTADOS E DISCUSSCOES

4.1 - COLUNA DE EXTRACRO

Para determinar qual a melhor condig8o de operag8o da coluna
principal, a de extragd@o, vdrios paré&metros foram analisados bem
como a influéncia destes no consumo energético, conforme sera
mostrado a seguir. Antes porém, foi feito um comparativo entre os
resultados apresentados pelo programa e os dados encontrados na

literatura.

4.1.1 - REAL VERSUS TECRICO: COMPARATIVO

4.1.1.1 - PERFIL DE CONCENTRACAO

Para verificar a consisténcia dos resultados apresentados
pelo programa, fol feito um comparativo entre estes e os dados
encontrados na literatura.

De acordo com o trabalho de Meirelles (1989), o perfil de
concentragdo, para uma coluna de planta piloto contendo 60
estédgios reais, tem a forma da Figura 04. O perfil mostrado pelo
programa, tendo como base de calculo do equilibrio ligquido-vapor
o método UNIFAC (1975), se apresenta conforme a Figura 05. Pode-
se observar uma boa concorddncia entre os dois resultados. Isto
indica que o método UNIFAC (1975) se mostra bastante eficiente
nos cédlculos do equilibrio liquido-vapor do sistema etanol-agua-

etileno glicol.
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Figura 04 - Perfil de concentrac¢8o real do sistema etanol-&a-

gua-etileno glicol

A concentragBo do etanol sofre variagfes acentuadas no prato
de alimentag¢8o do solvente, devido ao aumento da concentrag8o
deste tltimo; bem como uma modificagéo meﬁos acentuada no prato
de alimentac8o "fresh", em consequéncia do aumento da vazdoc de

etanol. A partir do prato de alimentag¢8o "fresh", a concentragéo

tem uma quedsa suave na direg¢Bo do fundo da coluna. J& a 4gua tem
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um aumento gradativo desde concentra¢des muito baixas

com um maximo
etileno

introdugdo.

proximo ao fundo da coluna. A

glicol € praticamente constante abaixo do ponto

Este comportamento deve-se ao fato deste

no

concentragdo

de

topo,

de

sua

rermanecer

praticamente sob a forma liquida em toda coluna, por causa do seu

elevado ponto de ebuligdo.
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Figura 05 Perfil de concentracg&o tedérico do sistema etanol-
dgua-etileno glicol.
Os valores das concentracdes de cada componente depende
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taxa de solvente S/E e da raz8o de refluxo R. Entretanto, a forma

do perfil serd sempre a das Figuras 04 e 05.

4.1.1.2 - PERFIL DE TEMPERATURA

Os perfis de temperatura obtidos, apresentam comportamento

distinto em relag3o as colunas de destilag8o comum.

%
Li—q_ [l R=1.29;5/E=1.14;F1=14;F2=3

6

15

18

NUMERDO DE ESRAGIO

24 e S
75 85 d5 s 15 15 .15 w45 155 163
TEMPERATURA, C

Figura 08 - Perfil de temperatura tedrico do sistema etanol-

dgua-etileno glicol.
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No estigio de numero trés, onde & introduzido o solvente, hé&
um eubito aumento de temperatura, a qual permanece praticamente
constante até o estdgio de ntmero quatorze; localizac8Bo da
alimentag8oc "fresh". A partir deste ponto a temperatura diminui
para em seguida aumentar novamente.

Este comportamento, mostrado na Figura 06, & provocado pela
maior concentrag8o de solvente nestas regifes, uma vez gque a

press8o constante a temperatura & fung¢8o apenas da concentragdo.

’:jzr—vE

18,

21

NUMERO DE ESRAGIO

24 e ———ee a
73 83 55 1&5 115 1£5 155 1&5 . 1%5 165
TEMPERATURA, C

Figura 07 - Perfil de temperatura real do sistema etanol-a-

gua—etileno glicol.
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Resultados semelhantes foram encontrados por Meirelles

(1989), conforme mostra a Figura 07.

4.1.2 - PARAMETROS ESTUDADOS

4.1.2.1 - TAXA DE SOLVENTE ( S/E )

A taxa de solvente representa a vazio de solvente sobre a
vaz8o de etanol na alimentaz8o "fresh". A sua influéncia sobre a
pureza do etanol produzido é mostrado na Figura 08. A uma razdo
de refluxo R constante, observa-se qued medida que a taxa de
solvente §S/E aumenta, a concentragdo do etanol no topo também
aumenta. Este comportamento deve-se a maior ag8o do solvente
sobre as volatilidades do etancl e da &dgua. Entretanto, atingido
um certo valor de S/E, a pureza do etanol no tépo comega a decair
& medida gque aumenta a taxa S/E. Isto é, enquanto a contaminagédo
do topo com &gua diminui, aumenta a contaminag@o com o solvente,
em maiores propogdes. Para se utilizar maiores taxas de

solvente é necessgério aumentar a raz8o de refluxo.

4.1.2.2 - RAZARO DE REFLUXO

Na Figura 09, observa-se que também existe um wvalor méximo
para a raz8o de refluxo R quando se mantém constante a taxa ©S/E.
Isto porgque, se a raz8o de refluxo cresce muito, esta tende a
diluir o solvente, fazendo com que a sua agdo sobre as
volatilidades dos componentes da alimentag¢do "fresh" diminua. GSe

faz necessdrio escolher uma raz8o de refluxo R adequada bem como
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uma bLaxa de solvente S/E, de modo que &a carga termica do

reboiler nao seja elevada. O efeito da raz8o de refluxo e da taxa

de solvente sobre a carga térmica do reboiler serd avaliado mais

adiante.
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Figura 08 - Efeito da taxa de solvente S/E sobre a pureza do

-

etanol.
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Figura 09 - Influéncia da raz8o de refluxo R sobre a pureza

do etanol.

4.1.2.3 - PRATO DE ALIMENTACEO DO SOLVENTE

0 prato de alimentagdc do solvente & de fundamental
importéncia para obtengdo do etanol anidro. Na Figura 10 podemos
observar que se a alimentagZo é feita logo nos pratos superiores,

a pureza do etanol come¢a a diminuir. No caso extremo de se
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alimentar o solvente no estagio ntmero 1, Juntamente com o
refluxo, a pureza & bastante afetada, chegando mesmo a ser menor
( aproximadamente 79 % ) do que na alimentag@o "fresh”.

Este comportamento, deve-se ao fato de que, além do solvente
contaminar o produto final, ele é diluido pelo refluxo da cbluna

o gque faz com gue sua ag¢lBo sobre os componentes da alimentacgéo

"fresh" diminua.
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Figura 10 - Influéncia da localizag8o do prato de carga do

solvente.
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Quando o solvente é alimentado muito abaixo do topo da coluna
a pureza do etanol comeg¢a a baixar. Uma vez que o solvente ndo
enbra em cbullg8o, a tendgncia € escorrer ao longe da coluna,
abaixo do prato de alimentag¢8o. Dessa forma, as baixas
concentrag¢®es de solvente acima do prato de carga, sdo as

responsadveis pela queda na pureza do etanol.
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Figura 11 - Influéncia da localizag8o do prato de carga da

alimentac&o "fresh".
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4.1.2.4 - PRATO DE ALIMENTACEO “FRESH"

A Figura 11 mostra a influéncia da localizag8o do prato da
alimentagdo '"fresh" sobre a pureza do etanol obtido. O maximo de
pureza fol conseguido gquando se alimentou a coluna no prato #14,
contados a partir do topo. Acima deste prato, a pureza do etanol
foi prejudicada pelo numero insuficiente de bandejas para efetuar
a separag¢8o. Abaixo do prato #14, a concentragio de &gua € mais
elevada o que faz com que a ag¢do do solvente ndo seja suficiente,
ou seja, para se alimentar mais abaixo, uma taxa de solvente

maior deve ser utilizada.

4.1.2.5 - FRACAO DE VAPOR NA ALIMENTAGCAO "FRESH"

Sabe-se que o aumento da frag¢8o de vapor na alimentag@o de
uma coluna de destilag8o extrativa faz com que a carga térmica do
reboiler diminua. Visando a utliza¢@o deste conceito, foi feito o
estudo sobre a influéncia deste par@metro sobre a pureza do
etanol obtido. A Figura 12 mostra que o aumento da frag@o de
vapor da alimentagBio "fresh"” altera muito pouco a pureza do
etanol. A variag8o decrescente deve-se ao fato de que, quando se
aumenta a frag8o de vapor na alimentag8o "fresh"”, aumenta também
a vaz8o de vapor no interior da coluna. Assim, para gque a pureza
do etanol fosse mantida no valor encontrado para quando a

alimentag8o “fresh" estava sob a forma liguida, uma maior taxa de

refluxo deveria ser utilizada, conforme serd visto no item 4.3.2.
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Figura 12 - Influéncia da frag@o de vapor na alimentacgéo

“fresh" sobre a pureza do etanol.

4.1.2.6 - TEMPERATURA DO SOLVENTE

0O efeito da temperatura do solvente na pureza do produto

final foi estudado em fung&o das modificagBes de modelos fisicos
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propostos. ModificagBes estas que alteram a temperatura do
solvente. Pela Figura 13, pode-se ver que a temperatura do
solvente praticamente n8o influencia na pureza do produto final.
Isto porque, na faixa de temperatura estudada, o solvente
permaneceu sempre sob a forma liguida. Desta forma gualguer
modelo fisico poderéd ser utilizado sem acarretar problemas para

especificag¢8o desejada do etanol anidro.
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Figura 13 - Influéncia da temperatura do solvente sobre a

pureza do etanol.
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4.1.2.7 - NUMERO DE ESTAGIOS

A Figura 14 mostra o efeito causado pela variag@o do numero
de pratos na pureza do etanol. Como se pode observar acima de 24
pratos, o aumento da pureza & muito reduzido, o que inviabiliza
tal investimento. Abaixo de 24 pratos é necessario a utilizacgéo
de uma taxa de refluxo maior, o que implica em uma maior carga

térmica para o reboiler.
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Figura 14 - Influéncia do nimero de estdgios sobre a pureza

do etanol.
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4.1.2.8 - PUREZA DO SOLVENTE

Os resultados obtidos anteriormente foram realizados
considerando o solvente como puro. O efeito da variac3o da
concentragdo do solvente, em termos de &gua, pode ser observado
na Figura 15.
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Figura 15 - Influéncia da concentragdo do solvente, em

termos de agua,
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Concentragdes de &gua no etileno glicol t8c baixas quanto
0.3% Jj& prejudicam a pureza do produto final. Isto porque o
solvente ¢é alimentado bem préximo do topo. Entretanto, isto n3o
gera um problema maior porque a separag8o do etileno glicol da
dgua, na coluna de recuperagdo, & facilmente alcangado, dado a
grande diferengca entre os pontos de ebuligdo deste dois

compostos.

58

¥ EmM

0 N=24; S/E=1.2; Fi=14; F¥2=3

»

96

TFRESH"*"

34 “B.

82

94 i

DE ETANOL NA ALIMENTACAD

COMNC.

28
1.45 1.|75 2.105 2‘.135 2.83 2.83

RAZAD DE REFLUXO R
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sobre a razdo de refluxo R.
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4.1.2.9 - CONCENTRACEO DA ALIMENTAGCAO "FRESH"

Os cadlculos realizados até agora foram para alimentagdo
"fresh"” como o azebtfoPQ etanol-agua. A Figura 16 mostra que,
mesmo para concentragSes de etanol inferior ao azedtropo o
processo se mostra versdtil. Para uma pureza de 99.89% em peso de
etanol, basta alterar a raz8o de refluxo R, para se alcangcar tal
objetivo. E claro gque com o aumento da raz8o de refluxo R,
aumenta também a carga térmica do reboiler. Desta forma & mais

conveniente tentar modificar a taxa de solvente S/E.

4.1.3 - CONSUMO ENERGETICO

Dentre os pardmetros estudados anteriormente os 1Unicos que
causaram modifica¢Bes significativas na carga térmica do reboiler
foram a raz8o de refluxo R, a frag8o de vapor na alimentacgdo
"fresh" e a temperatura do solvente. Semelhante as colunas de
destilag8o comuns, a razdo de refluxo e o consumo energético s&o
diretamente proporcionais, conforme mostra a Figura 17. O aumento
da razd3c de refulxo R implica no aumento da vazdc interna de
ligquido. Como as retiradas de topo e fundo s&o constantes, entdo
hd necessariamente um aumento na vaz8o de vapor, ©O que &

acompanhado pelo aumento da carga térmica do reboiler.
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energético.

Contrdrio & raz8o de refluxo, a taxa de solvente GS/E
praticamente ndo causou alteragdes no consumo de energia, Figura
18. Com base nestes resultados, é preferivel promover alteragles

na taxa de solvente para conseguir uma especificac8o desejada.
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de energia.

A alimentag¢8oc “fresh" feita sob a forma de vapor diminui
sensivelmente o gasto de energia no reboiler, em virtude dos
componentes a serem separados Jja estarem vaporizados, como pode
ser visto na Figura 19. Associado ao fato de causar pouco dano a
pureza do etanol final, conforme item 4.1.2.5, o8 arranjos

fisicos para tornarem a alimentag&o "fresh" vapor, podem

seguramente serem empregados.
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Figura 19 - Efeito da fragd&o de vapor na alimentagfo "fresh”

sobre o consumo energético.

A medida que o solvente era resfriado a carga térmicé do
reboiler foi aumentando, Figura 20, o que é facilmente
explicdvel. Apesar do so;vente néo en@rav em ebuligdo, ele
contribui no aquecimento do etanol no interior da coluna. Assim,
guanto mais frio estiver, menos contribuicdo daréa para

vaporizag¢8o do etanol, sendo ent8o necessadrio o aumento da carga

térmica do reboiler.
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Figura 20 - Efeito da temperatura do solvente sobre o consumo

energético.

4.2 — COLUNA DE RECUPERACAO

A coluna usada para recuperar o etileno glicol tem doze
estigios teéricos incluindo o condensador e reboiler. A

alimentagdo é feita no terceiro estédgio contado a partir do topo.

Por se tratar de uma coluna de destilagd8c comum, a sua
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especificacd@o é bastante simpleg. E em fung8o da grande diferenga
entre as volatilidades da dgua e do etileno glicol, uma boa
separag@o ¢ conseguida mesmo com baixas razfes de refluxo. Um
problema grave na operagdo desta coluna é a temperatura de fundo,
197 C a 1 ATM, que & a temperatura de ebuligdo do etileno glicol.
Por esta razdo a coluna & operada a uma pressd@o de 0.5 ATM dando

uma temperatura de fundo prdéxima de 170 C.

4.3 - MODELOS F1SICOS PROPOSTOS

Com base nos resultados obtidos anteriormente, as duas
colunas foram especificadas e interligadas de modo a operarem com
um baixo consumo energético, estando a pureza do etanol fixada em
99.9% em peso. Duas hipdéteses foram consideradas para alimenta-
¢80 "fresh": (la) liguido frio a 40 C e (2a) ligquido saturado.

Estas duas hipdotese para a condig8o da alimentag¢8oc "fresh"
estéo baseadas no fato de gque, normalmente nas unidades
industriais a coluna de obtengdo do azedtropo etanol-&4gua opera
com um trocador de topo que funciona apenas. como condensador,
visto que se for condensador-resfriador, a carga térmica do
reboiler desta coluna irad aumentar bastante. Assim, o azebtropo
86 é resfriado antes de ir para a estocagem e, desta forma basta
desviar o fluxo direto para a unidade de desidratagdo.
Entretanto, havendo algum problema na unidade de obtengdo do
azedtropo, a alimentag8o da unidade de desidratag8o seria oriunda
da estocagem de modo a ndo parar esta ultima. A temperatura de 40
C é uma aproximag8o razodvel para o azedbtropo estocado.

Varioe modelos foram arranjados e os reepectivos consumos
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energéticos calculados. Em todo os modelos, a taxa de solvente

foi fixada em 1.5

4.3.1 - MODELO PADRAO

O modelo padrdo é composto de duas colunas com os respectivos
condensadores e reboilers, como mostra a figura 21. Vale
salientar que, neste modelo,os dois condensadores sdo totais, ou

seja, o fluxo de t6po das duas colunas s3o ligquidos saturados.

) ASTY
1
B e Cl 3
-‘-———-

el

Figura 21 - Modelo padré&o para a destilag8o extrativa

Utilizando a alimentacg@o "fresh” como um ligquido frio & 40 C,
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0 consumo especifico foi de 2571 KJ/Kg de etanol, com uma raz3o
de refluxo R de 1.42. Como ligquido saturado, 2466 KJ/Kg de etanol
e a razédo de refluxo R em 1.42. Observa-se que a difeenga entre
os consumos h&8o € muito significativa. Isto porque de 1liquido
frio a liquido saturado somente calor sensivel estéd envolvido

Com relagdo ao consumo de 1760 KJ/Kg de etanol encontrado por
Meirelles (1989), apesar da taxa de solvente concordar de perto
com o resultado experimental( 0.64 p/ exp.; 0.6 tedrico ), a
raz8o de refluxo R difere grandemente. Enquanto o experimental
foi de 1.5 o tedrico ficou em 0.5. Isto indica que na realidade o
consumo energético serd maior do que o valor citado acima, uma

vez que a carga térmica do reboiler & diretamente proporcional a

raz8o de refluxo.

£ 1 DU B R I R S B ]
¢ No P 0L f 02 03 o4 [ 03 [ 06 [ 07 | 08 [ 0% 10 |
S S——— 3 sy e o I BN | S S R mearen ey as? _ S B i i l' _______ : _______ :
i FRACAD | 0.0 | 00 { 0.0 § 0.0 § 00 { -~ } - § = 1§ = 1 = |
5. AL N T R T DR B T y 4
TR R P b iiiiailiees e | P AR | PRI s N i i i D e s B i W e i i IO 1
(COMPONENTE, KB/H { KB/H | KB/H | KB/H | KB/H | KB/H | KB/H | KB/H | KB/H | KE/H |
i I At e M S e e e
i ETARBL ['950.0 ¢ 0.0 190907 400085 § - & =~ 4§ = & = & = i
i ABUA (800 } 0,2 § 0B 325390 F - b o= 4 0= ¢ = & < 1
iET. BLICOL: 0,0 ;1439.8) 0.2 /1439.8 ;.04 ;| - | - | - § - § - 4

Tabela 04 - Caracteristicas das correntes para o modelo da
Figura 21. Aimentag8o "fresh" no estado de

liquido frio.

47



+ CORRENTE | : ‘ H : : : H : "-“:-"—““;
¢ Moo D00 D02 03 04 } 05 1 0 ;07 0B 09 ) o100 !
+ FRACAD 1§ 0.0 © 0.0 § 0.0 | 0.0 E 0.0 ; = .: - ; = 1' = ;“:“-.:
v VAPOR G ¢ : : i H i i i H ‘
(COMPONENTE: KB/H [ KB/H | KB/H | KS/H ) KB/H ! KE/H | KB/H E KE/H E KE/H ; KG/H E
¢ ETANOL [ %60,0 ¢ 0.0 § 959.0 [ 0.95 :' 0.93 : = ; % :l = i‘ = !‘“ = ll
: ABUA 40,0 T 0.2 ) 0.77 ) 39.22 0 39.0 7 - ' = : - :. & ; - ;
ET. BLICOL: 0.0 [1439.8  0.18 11439.8 ; .04 | - :I - E = ; ¥ I' & ;

Tabela 05 - Caracteristicas das correntes para o modelo da
Figura 21. Aimentagdo "fresh" no estado de

liguido saturado.
4.3.2 - MODELOS COM INTEGRACAO TERMICA

Com a integrac¢®o térmica varios modelos podem ser arranjados
visando a diminuig¢8o do consumo especifico de energia. No modelo
da Figura 22 observamos a introdug¢8o de um trocador de calor cujo
objetivo & aproveitar as calorias da corrente de topo da coluna
de extragd3o, gque neste caso se encontra sob a forma de vapor,
isto &, o trocador de topo desta coluna é parcial. As calorias
s8o utilizadas para vaporizar parte da alimentag&o "fresh” No
caso da alimentagBo “"fresh" se encontrar sob a forma de liguido
frio, o consumo energético foi de 1766 KJ/Kg de etanol. A razdo
de refluxo R ficou em 1.48. Como liquido saturado 1682 KJ/Kg de
etanol para R igual 1.52. Mesmo com o aumento da taxa de refluxo,
o consumo energético foi sensivelmente menor, em relag8o ao

modelo padrd8o. Isto indica que a frag8o de vapor na alimentagéo

48



“"fresh" influencia muito mais a carga térmica do reboiler do qgque

a raz8o de refluxo R.

& T
Ll

Figura 22 - Modelo 01 para integragd@o térmica

Se observarmos a corrente de alimentagdo da coluna de
extragdo, vVeremos que ela ainda néo estéa completamente
vaporizada: 90% para ligquido saturado e ?8% para liguido frio.
Isto que dizer que o consumo especifico de energia podera ser

melhorado ainda mais. E este o objetivo do modelo da Figura Z23.
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Nesta figura, 23, notamos a presenga de mais um trocador
visando o aproveitamento das calorias da corrente de fundo da
coluna de recuperag8o, etileno glicol praticamente puro. Com esta
modificagédo, a corrente de alimentag8o "fresh” apbs ser
parcialmente vaporizada pela corrente de etanol anidro, segue
para o novo trocador onde termina de ser vaporizada, ou seja,
apos a passagem ela se encontra totalmente sob a forma de vapor.
Estando inicialmente como um ligquido frio, o consumo energetico
ficou em 1616 KJ/Kg de etanol com R fixada em 1.31. Como

liquido saturado, 1817 KJ/Kg de etanol com a razdo de refluxo R

em 1.44.

F )

-

Figura 23 - Modelo 02 para integrag8o térmica.
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Mesmo com a razdo de refluxo menor no caso da alimentagdo
“"fresh" como ligquido frio, os consumos energéticos foram
praticamente iguais. Isto porque, nesta situag¢8o a temperatura do
solvente € bem menor, o gque representa uma menor vazdo interna de
vapor. Nesta circunsténcia, uma menor razfo de refluxo é exigida.
Por outro lado, estando o solvente com uma temperatura mais
baixa, menos contribuig8o ele darad para vaporizag8o do etanol a

ser destilado, exigindoc assim uma maior carga térmica do

reboiler.
emene:  : ¢ ¢ i 1 % 1 11 1
' Ko a1 02 7 03 6% § 0% 4 08 OO 08 ! 4% [ M
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Tabela 08 - Caracteristicas das correntes para o modelo da
Figura 23. Alimentag8o '"fresh" no estado de

liquido frio.

0 modelo da Figura 24 é uma variante do modelor anterior. O
novo trocador continua servindo para ter@inar a vaporizag¢do da
alimentag8o "fresh"”. No entanto, as calorias s8o provenientes da
corrente de topo da coluna de recuperagdo, que neste caso se
encontra totalmente sob a forma de vapor, isto é, o condensador

desta coluna é parcial.
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i CORRENTE
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Tabela 09 - Caracteristicas das correntes para o modelo da
Figura 23. Alimentagdo '"fresh”" no estado de

liquido saturado.

Neste arranjo, considerando a alimentagdo '"fresh" como
ligquide frio o consumo energético ficou em 1695 KJ/Kg de etanol
com uma R de 1.51. Como liquido saturado 1615 KJ/Kg de etancl e R
em 1.52. A diferenga entre os consumos energéticos foi devido ao
fato da vaporizag¢do apenas parcial, 88%, no caso da alimentagéo

“fresh" como liquido frio.
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Figura 24 - Modelo 03 para integrag@@o térmica.
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5 - CONCLUSQOES

A destilag8o extrativa, mostrou-se como sendo um método
vidvel para a obtengdo do etanol anidro, dentro das
especificag¢fes exigidas em nosso pais, com um consumo energético
bastante favordvel. Para isso & necessédrio uma escolha adequada
das condi¢Bes operacionais, principalmente da raz8o de refluxo a
ser utilizada, uma vez gque o consumo energético mostrou-se mais
dependente deste parametro do que qualgquer outro.

Com tais condigBes, além de se obter um produto dentro dos
padrdes exigidos, a perda de etanol pelo fundo da coluna de
extragdo, bem como a perda de solvente que sai através da
corrente de produto final, foram muito reduzidas, o que favorece
mais ainda o processo.

Com a utilizag8o da integrag8o térmica entre as correntes do
processo, o consumc de energia pode ser bastante reduzido, A
redug8o no consumo energético, serd tanto maior, quanto maior for
a frag¢do vaporizada da corrente da alimentag8o "fresh".

0O equilibrio de fase é& de fundamental importéncia em um
processo de destilagcdo, porque além de influeciar no nimero de
estdgios de uma coluna, causa modificagdbes no céalculo do
consumo energético. Entretanto, a equag8c do método UNIFAC, se
apresenta bastante eficiente para o cdlculo doe coeficientes de
atividades, visto que os resultados obtidos, mostraram grande
coneisténcia em relag8o ao dados encontrados na literatura.

Por fim, vale enfatizar a esimplicidade e flexibilidade
operacional que a destilag&o extrativa oferece, em compara¢8o com

a destilag8o azeotrépica, mesmo nos trabalhos de simulagéo.
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6 — SUGESTOES PARA PESQUISAS FUTURAS

Como ndo era objetivo do presente trabalho, o8 calculos

relativos
envolvidos
forma que
consolidar

obtengdo do

a4 hidrodiné&mica das colunas e aos trocadores de calor

nos processo, ndo foram levados em considerag8o, de
este seria um trabalho de grande importancia para
mais ainda o processo de destilagBio extrativa para

etanol anidro.

De posse destes resultados, poderia se pensar na montagem de

uma planta

priloto, mesmo que o modelo montado fosse o padréo,

para levantamento das varidveis reais do processo.

Uma outra sugestdo, seria a utilizag8o de outro agente de

extragéo,

uma vez gque, o8 glicdis em geral podem ser usados na

destilagdo extrativa do etanol.
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