e
UNIVERSIDADE FEDERAL DA PARAIBA

CENTRO DE CIENCIAS E TECNOLOGIA

POS - GRADUACAO EM ENGENHARIA QUIMICA

SIMULACAO E OTIMIZACAQO DO PROCESSO DE
"DESTILACAQ [EXTRATIVA COM INTEGRACAO

ENERGETICA PARA PRODUCAO DO ETANOL ANIDRO.

Delba Nisi Cosme Melo

i AMPINA GRANDE - PARAIBA
MARCO - 1998



SIMULACAO E OTIMIZACAO DO PROCESSO DE
DESTILACAQO EXTRATIVA COM INTEGRACAO

ENERGETICA PARA PRODUCAO DO ETANOL ANIDRO.

DISSERTACAQ APRESENTADA AO CURSO DE POS - GRADUACAO
EM ENGENHARIA QUIMICA DA UNIVERSIDADE FEDERAL DA

PARAIBA, COMO REQUISITO A OBTENCAOQ DO TITULO DE MESTRE.

AREA DE CONCENTRACAO : OPERACOES E PROCESSOS
PROFESSOR ORIENTADOR : . DR. MICHEL FRANCOIS FOSSY
PROFESSOR CO - ORIENTADOR : ) MsC NAGEL ALVES COSTA

CAMPINA GRANDE - PARAIBA
MARCO - 1998




M528s Melo, Delba Nisi Cosme.
Simulacac e otimizacaoc do processo de destilacao
extrativa com integracac energetica para producao do etancl
anidro / Delba Nisi Cosme Melo. - Campina Grande, 1998.
131 f. : il.

Dissertacaoc (Mestrado em Engenharia Quimica) -
Universidade Federal da Paraiba, Centro de Ciencias e
Tecnologia.

1. Etanol Anidro. 2. Destilacao - Processo. 3.
Dissertacao. I. Fossy, Michel Francois. Dr. II. Costa,
Magel Alves. Msc. III. Universidade Federal da Paraiba -
Campina Grande (PB). IV. Titulo

CDU 661.722(843)




SIMULAGAO E OTIMIZACAO DO PROCESSO DE

DESTILACAO EXTRATIVA COM INTEGRACAO

ENERGETICA PARA PRODUCAO DO ETANOL ANIDRO.

Delba Nisi Cosme Melo

DISSERTACAO APROVADAEM : 2o /o3 /1998

BANCA EXAMINADORA

Prof. Dr. Ay ngois Fossy

ientador

Prof. Dr. Antoni¢ André Chivanga B:ﬁll'ros

Examinador

)

Prof. ildo Pereira Brito
fixaminador

CAMPINA GRANDE - PB

MARGO - 1998




DEDICATORIA

A Deus, “por ter me dito sempre : instruir-te-ei e ensinar-
te-ei 0 caminho que deves seguir, guiar-te-ei com 0s meu
olhos™.

Aos meus pais, Maria Inés e José Cosme, pelo incentivo e
apoio de inestimavel compreensao.

Aos meus familiares, em especial, meus irmdos: Denise e
Antdnio; meus sobrinhos Marcos e Aninha; e ao meu cunhando
Anisio, todos de sublime existéncia para mim..

Ao meu av0 José Vieira (in memorian) por toda sua
afeigdo e empenho na minha educag@o.

Ao meu namorado Neto pelo carinho e afeto.



AGRADECIMENTOS

Aos professores : Michel F. Fossy pela orientagdo e disponibilidade sempre
que solicitado, contribuindo de forma decisiva para a elaboragio deste trabalho; Nagel
A. Costa, como Co - Orientador, pelas contribui¢tes bastante valiosas no momento
oportuno.

Registro os meus agradecimentos ao prof. Eudésio O. Vilar - Coordenador
do Laboratorio de Simulagio e Modelagem do Departamento de Engenharia
Quimica-UFPB - ¢ a Tereza M. Araljo pelo apoio dispensado.

A coordenagdo de Pos - Graduagdo em Engenharia Quimica, nas pessoas do
prof. Kepler B. Fran¢a (Coordenador), de Maria José Bezerra e de Maricé P. Silva
(Secretarias) pelo carinho, atengdo e amizade.

Ao membros participantes da banca examinadora: Prof Antonio A. C.
Barros e Prof. Romildo P. Brito, pela disposigdo e paciéncia em colaborar na
avaliagdo e sugestdes sempre bem oportunas.

A CAPES pelo suporte financeiro.

A nossa turma de mestrado, Lily, Carmem, Claudia e Paulo pela unido nessa
ardua jornada. E em especial aos amigos : Stélvia, Magna, Cibele, Wilton, Carlos, €
Oswaldo pelos momentos dz descontragdo e incentivo em alguns momentos dificeis.

Agradego em especial a minha amiga Lily que nos momentos de afligdes,
dificuldades e desatinos soube nos confortar, sem nos deixar abater. Aprendendo
juntas que : “a experiéncia que ndo doi, pouco se aproveita dela”. Portanto, o trabalho
incessante nos edificou levando a nossa realizagdo profissional.

Ao prof Severino R. de Farias Neto, do qual, ouvi criticas justas e
perspicazes, ajudando de forma grandiosa na elaboragio deste trabatho.

A professora Elvia A. V. Miranda pela orientag@o, ensinando sempre a luz da
verdade espiritual.

As professoras Libia de S. Conrado e Meiry Glaucia pelo apoio material e
moral durante a realizag3o dessa ¢caminhada.

E, finalmente, a todos que de alguma forma contribuiram direta ou

indiretamente para o desenvolvimento da minha dissertagdo.




SUMARIO

NOMENCLATURA

RESUMO

ABSTRACT

INTRODUGAQ.....c.cccnernnns revres s s e s s e e rR R e R Rt 1
OBUETIVOS. c.cvvvreemenesmmassssesissssarmsssssssstsssmsssssessassssssasssssssnisssssssnsenssssssssassesssastos 4
2. REVISAO BIBLIOGRAFICA. ...c.io it i s s sbsrssesbssasssssasnsazsssssssasessns 6
2. INTROBDUGCAD . ..ottt ettt ettt en et 6

2.1 Caracteristica da Destilag@o Extrativa.......ccooooviiin 7
2.1.1 Azeotropia .............. PSP PP 7
2.1.2 Destilacao ExXtrativa.. ... ..., 9
2.1.3 Coluna de Recuperegao de Solvente.........cocciiini 10
2.1.4 Sclecao do agente extrativo.......cccciii 10
2.2 Conservacdo de ENergid......cccovieei et 12
2.2.1 Alternativas de ecoromia de energia e de integragdo energetica........... 13
2.2.2 Particularidades da 'ntegragao termica multiplo efeito................ 20




3. FUNDAMENTOS DA SIMULACAOQ

.............................................................. 24
3. SIMUIAGAD. . ...ttt ettt et e ees e e e te s et s st s e e et e ereees 24
3.1 Procedimentos de partida para a simulagdo  ......ooocoiviveeeieiiieeeee 24
3.2 Simulador de Processos- HYSIM...........ccccoovieiie e 26
3.2.1 Introdug80 € FIlOSOfi@.......ciiviirreiii ittt e s 26
3.2.2 Estrutura operacional do HYSIM........ccoroiie e 26
3.2.3 Operagdes Unitarias especificas.......c...ccicvvvmirienireenriimeviineceneeeeeennnns 27

Coluna de Destilag8o Extrativa............coooiiiei i 27

Trocadores de Calor SIMPIES.....ccvvviiriiiie e eerirr et 29
3.3 Modelagem matematiCa...........ooooviiie e 30
3.3.1 Modelagem simplificada de uma coluna de destilagdo...........cccveveveeeenn. 30
3.3.2 Andlise operacional da coluna de destilagdo..........cccoevveeiiiienvennivcieeneennens 30
3.3.3 Procedimento de calculo na coluna de destilagdo.........cccccevveevein e, 32
3.3.4 Selegio do método para as propriedades termodindmicas.................... 33
A. METODOLOGIA DA SIMULAGCAD.....ccoisrncnsssssnniecnisensn s e snsnzaszass 36
O [ (oo [N o> o PO OO PP [PPSR 36
4.1Simulagéo e Otimizagao do Caso estudado............cccciiininiicncn, 36
4.2 SIMUlagao Prefiminar. .. ..o 38
4.2.1Destilacdo EXtrativa........ccccccvivieiriiinn e 38
4.2.2 Destilacd0 Convencional..........ccciini 39
4.3 Melhorias operacionais de cada Coluna..........ccccooiivveiennn . 40
4.4 Melhorias operacionais do €aso Padrao............cccveverncnninen s 43
4.5 Melhorias operacionais do caso proposto..........ccoerveinni 44
4.5.1 Integragdo energéliCa. ... s 44

4.6 Parametros estudados durante a otimizagao.......cceevevrierimreericnnnernnneinnnn, 48




5. RESULTADOS DA SIMULACAO......cc.eeecreeeeeereeeeereereeieceeansesaseseaseessesasesae 53

5.1 Simulagao preliminar..... ..o 54
5.1.1 Coluna de Destilag8o EXtrativa...........ccceviivicceccnin e 54
5.1.2 Coluna de Destilacdo Convencional........cccoccveieinmiiiiciiiinin e 61
5.2 Otimizagdo NAo Seqiencial......coeeev e e 63
5.2.1 Destilag@o ExXtrativa.......ccoccveeerenieeiiii i 63
5.2.2 Destilagdo Convencional- parametros otimizados........ccccccviiniviininnnnn, 66
5.3 Otimizagao SeqUENCIZL........uccveeeiiieree e rcces e cnre s snbe et eiee e 68
5.3.1 Melhorias operacionais do ¢aso padra.........ccccciviiiinimnniiiniea £8
5.3.2 Melhorias operacionais do caso propostO.......ceiiei i, 70
5.4 Calculo de economia e energia.. ..o eeercecnicininee e 77
5.5 Influéncia dos perfis - efeito comparativo............cco 78
5.5.1 Efeitos da integragdo energética no perfil de temperatura  ................ 78

5.5.2 Efeitos da integra¢o energética nos perfis de fluxo total de liquido e de

V7 oo | OO OSSR R R OPP PSPPI PP 80
5.5.3 Efeitos da integragdo energética nos perfis de composigdo dos

COMPONEINEES. .ot eieerieecririe sttt bbb en s 81
6. CONCLUSAD. ... ceceerimresssassinsrssvessesssmsesssnsssasssassissanssansasasasasssssssanasssensessans 87
7. SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS.....coiceicvminrmunmnrsssissnansensecsans 89
8. REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS......ocoocvsricssisrisssssmsssssssssnsansasssssssssasnsen 91
BIBLIOGRAFIA ADICIONAL....cctirreeercssnasiassscntereaesssssnassssassassrssrassassennsasssssanens 97
APENDICE A : .
APENDICE B

APENDICE C 1




NOMENCLATURA b
Componentes : (1) etanol; (2) égua . (3) etileno giicol;

F = vazao de alimentagaoe original, kg/h;

FA = posigao da alimentagao original;

FS = posicao da alimentac¢ao do solvente;

N = numero de estagios das colunas;

Qc = carga térmica do condensador, GJ/H;
Qr = cargatérmica do refervedor, GJ/H;

Q =consumo de energia no ‘rebaoiler” ,GJ/H,

R = razao de refluxo externa,
Rux = razao de refluxo minima;
S = vazao de solvente, ko/h;

SIF = taxa de solvente: vazido de solvente/ vazdo alimentacao original;

T = temperatura operacional da coluna,
Ts = temperatura da base, °C;

T¢ = temperatura do topo, ° C;

T, = temperatura do ponto de orvalho, ° C;
D = vaz&o de destilado, kg/h;

B = vazao do residuo, kg/h;.

P, = press&o do topo, kpa,




Ps = pressao da base, kpa;

P = pressdo operacional da coluna, kpa;

P; S = pressao de vapor do componente i

f |L = fugacidade do compcnente i na fase liquida,
AP  =diferen¢a de pressao,

AT  =diferenga de temperatura;

K; = constante de equilibrio do componente i;

UA = produto do coeficiente global de transferéncia de calor e area de troca

térmica;

« Composigdes dos componentes :

e i;j :1,2e3;

Xi = frag&o do componente i na fase liquida,

Yj = fragdo do componente j na fase vapor,

me = Composigdo do componente i na corrente liquida da alimentagéo, %

(massica),

X )D = composigdo do componente i na corrente liquida do destilado, %

(massica);

X )R = composicdo do componente i no liquido residual, % (massica);




e Variaveis Operacionais Otimas: ¥
Nomm =numero de estagio 6timo;

Rotm =razéo de refluxo étima;

Qcorm = Carga térmica o6tima do condensador, gj/h;
Qrom = Cafga térmica 6tima do refervedor, gjth:

Somm = vazdo de solvente Stima, kg/h;-

FAomm = estagio da alimentagao original;

FSomm = estagio do solvente;

S/Form = taxa de solvente 6tima;

e Calculo multicomponente na coluna de destilagao:
Ln = fluxo total de liquido;

Vn  =fluxo total de vapor;

Kn i =constante de equilibric do componente i, no estagio n;
Tn  =temperatura do estagio n;'

o Letras Gregas:

7;" = coeficiente de atividade do componente i, na fase liquida;

¢iv =coeficiente de fugacidade do componente i, na fase vapor.




"UFPB/CCT/DEQ
DISSERTAGAO DE MESTRADO- MARGO/98

TITULO: Simulagio e Otimizagdo Do Processo De Destilagéo
Extrativa Com Integragao Energética Para Producido do
Etano! Anidro.

RESUMO

Etanol-agua é uma das misturas azeotropicas de maior interesse
comercial. Assim, a destilagdo extrativa destaca-se como meétodo de
separagdo dessa mistura, haja vista sua facilidade operacional com um bom
agente extrativo. Q consurno excessivo de energia numa coluna de destilagao
gera esfargos para buscar alternativas de economia. A proposta deste trabalho
de simulagdo, baseada no simulador HYSIM, é otimizar a unidade de
producdo do etanol anidrc considerando o caso padr@o (colunas interligadas)
e 0 caso proposto (integracdo energética) fazendo uma avaliagdo das
varigveis relevantes e a otimizagdo das mesmas, para cada coluna, com o
objetivo de minimizar o consumo energeético, Avaliou-se a sensibilidade de
alguns parametros como: concentragdo do etanol na alimentagéo, taxa de
solvente, posi¢cdes das alimentagdes, e pureza do produto final, bem como a
sua influéncia no consumo energético. Analisou-se também a viabilidade da
técnica de integragdo energética, comparando os perfis de temperatura, vazao
tota! de liquido e de vapor, e de composi¢&o para os casos padréo e proposto.
Com os resultados obtidos, constaiou-se que a otimizagdo da unidade reduziu
o consumo de energia em torno de 20% em relagdo as condigbes de
instalagdo e que o arranjo obtido pela integragdo energética, como proposta de
trabalho, apresentou uma economia no consumo de energia no refervedor de

33% em relacdo ao consumo da unidade padréo otimizada.

PALAVRAS-CHAVES: Destilagio Extrativa, Integragio Energética,
Simulago.




ABSTRACT -

| One of the greatest commercial interests of azeotropic mixtures is
ethanol-water. Consequently, extractive distillation appears as a method of
separation for this kind of mixture, regarding its simple operation with a good
extractive agent. The excessive use of energy in a distillation column points
forward the investigation alternative ways of economy. The purpose of this
simulation work, using Hysim, is to optimize an anhidrous ethanol production
unit regarding a model case (sequencial columns) and a suggested case
(energetical integration), establishing an evaluation and optimization of the
most significants parameters for each column, trying to minimize the energy
consumption. Sensitivity of some parameters as: concentration of ethanol in the
feed, solvent ratio, positions double of the feeding and purity of the final
product, as also its influences in the energy consumption was evaluated. The
viability of the technique of energy integration was also analyzed comparing
the temperature, total outflow of liquid and vapor and composition profiles for
the mode! and suggest cases. The results show that an optmized unity can
reduce the use of energy in about 20% regarding instalation conditions. With
an energetic integration scheme, an economy of 33% is obtained comparing to

the energy required by the optimized unity without termical integration,

KEY WORDS: Extractive Distillation, Energetical Integration, Simulation.




CAPITULO |

INTRODUGAO

A destilagdo € um dos processos de fracionamento mais utilizado nas
industrias quimicas e petroquimicas e se baseia em diferengas de pontos de
ebulicdo cuja interacdo entre as fases nos diversos estagios da coluna
proporciona vaporizagbes e condensagbes parciais que consomem grande
quantidade de energia. Mais de 95% da energia fornecida a coluna através do
refervedor & removida pelo condensador (LEE & PAHL, 1985).

Quando nos confrcntamos com o problema de conservagdo de energia
nos processos de destilagdo, exige-se melhorias operacionais, modificagdes
extensas em equipamentos ja existentes, ou atée mesmo, se recorre a outras
alternativas de separagdo que auxiliardo na diminuigdo do consumo
energetico.

Uma das técnicas mais antigas para produgdo do etanol anidro, € a
fermentagcdo do agucar proveniente da cana. O &lcool presente no mosto de
fermentagdo com baixa concentragdo € recuperado por destilagédo
convencional até aproximar-se de sua concentragio azeotrépica com a agua.
A desidratacdo final do alcoot para a produgdo do etanol de alta pureza, requer
0 emprego de mélodos especiais de destilagéo, como por exemplo, a
destilacdo azeotropica explorada por LAROCHE ET AL.(1992) que tem
mostrado estudos sobre colunas de destilagdo azeotropica homogénea, bem
como KNAPP & DOHERTY (1990) que avaliaram a destilagdo azeotropica
heterogénea e artigos atuais como os de WIDAGDOQ & SEIDER (1996) e de
BAUER & STICHLMAIR (1995) que exploraram também a destilagao
azeotropica. A destilagio extrativa é explorada por LEE & PAHL (1985), LYNN
& HANSON (1986), MEIRELLES (1992), KNAPP & DOHERTY (1994), e
finalmente, BATISTA & MEIRELLES (1997) que fizeram o estudo da




+ .

simulagdo e integragdo energética de refluxo secunaério e vab&izagéo ( SRV)
na coluna de destilagdo extrativa.

Dependendo do componente adicionado, o processo de destilagdo
sera denominado de azeotropico ou extrativo, ambos de emprego industrial ja
testados e de plena viabilidade operacional, ndo apenas na desidratacdo do
etanol mas também na separagdo de outras misturas azeotropicas. Na
destilagao extrativa, para que haja uma modificagdo no equilibrio de fases do
sistema azeotropico etanol-agua, é necessaria a adigdo de um terceiro
componente cujo ponto de ebuligdo & elevado. Com o auxilio do solvente se
altera a volatilidade relativa dos constituintes da mistura original, afastando o
seu valor da unidade, permitindo assim que o ponto azeotropico seja
quebrado.

A destilagdo extrativa se destaca frente a outros métodos especiais de
separacao devido a sua simplicidade e flexibilidade operacional, necessitando
de um numeroc de estagios menor e, consequentemente, um menor
dimensionamento de suas unidades. Nesta técnica, o solvente interage com os
componentes da mistura original, permitindo a quebra do azeodtropo sem
formar qualquer cutro pontd azeotrépico.

No processo de destilagdo extrativa para a fabricagdo do alcool
desidratado, com a adigéo por exemplo do etileno glicol, o binario azeotropico
etanol-agua pode ser rompido permitindo obter etanol anidro como produto de
topo da coluna extrativa a mistura solvente-agua como produto de base, que,
por sua vez, é separada em seguida na coluna de recuperagao do solvente. O
solvente assim recuperado é reciclado para a coluna extrativa.

A integragao energética entre equipamentos ou entre correntes de uma
unidade & bastante utilizada em processos industriais, como forma de
conservacdo de energia. A técnica de integragdo de calor entre as correntes
do processo se torna possivel devido ao gradiente de temperatura entre as
correntes que trocardo calor. Deste modo, ¢ vapor de topo de ambas as
colunas pode ser aproveitado no pré-aquecimento da alimentagdo original,

diminuindo assim, de maneira significativa, o consumo de energia.




A técnica de integracdo térmica entre as colunas com o
aproveitamento do calor das correntes de topo ou de fundo das colunas
possibilitara uma redugdo significativa no fornecimento total de energia para o
sistema.

Para o conhecimento amplo destas técnicas, a simulagdo vem sendo
uma grande aliada em processos industriais como uma ferramenta de
manipulagdo da unidade para uma avaliagdo previa do comportamento
operacional da planta, como por exemplo, a produgdo do etanol sem a
necessidade de modificagdes efetivas no processo. A simulagdo de
processos &€ um meio de representar um processo real através de modelos
matematicos elaborados para predizer a sua performance mediante
incorporagdo de equagdes de balango material e de energia nas operagdes
unitarias, tais como: trocadores de calor, resfriadores, compresscres,
expansores, bombas, valvulas, separadores, reatores ou colunas de colunas
de destilagao (NETO & MORI, 1995).

Mediante a simulagdo busca-se a otimizagdo de um sistema, e
portanto, otimizar um processo, significa encontrar um meio de opera-lo mais
consistente possivel em fungao do objetivo que se quer alcangar, requerendo
que o mesmo seja modificado do seu estadoc existente para um estado
considerado mais proveitoso que o anterior. Portanto, a otimizagdo realiza um
ajuste das varidveis manipuladas na operag&o. Na maioria dos processos de

separacgdo se busca condigdes btimas operacionais.




OBJETIVOS

Este trabalho tem como objetivo a otimizagdo de uma unidade de
processamento do sistema azeotrdpico etanol (1)-agua (2) mediante destilacdo
extrativa com auxilio da integragéo energética, como alternativa de economia
de energia. A minimizagdo do consumo energetico consiste na determinagéo
das variaveis de decisdo para a otimizag&o da unidade de produgdo do etanol
anidro integrada energéticamente, a partir das especificagbes do produto
desejado. _

A andlise do caso estudado, sera restrita a aspectos meramente
energeticos. Nao ser@o levados em consideragdo aspectos inerentes a
investimento ou a viabilidade econdmica e sim a otimizagao feita buscando
condigdes otimas operacionais e a minimizagdo do consumo de energia.
A unidade de produgdo do etanol anidro pode ser representada no simulador
de processos HYSIM envolvendo as vérias etapas dessa unidade. O modelo
termodinanico empregado para descrever a ndo-idealidade da fase liquida da
mistura etanol (1)-agua (2)-etileno glicol (3) é o modelo UNIQUAC.
O procedimento da simulagdo engloba a otimizagao das principais variaveis
operacionais (taxa de solvente, nimero de estagios, localizagbes do estagio
de carga e outras) do processo padrdo, e também do caso com a integragao
térmica (caso proposto) .

No final da simulacdo poder-se-a explorar os resultados da seguinte

|
forma: z

s Comprovar a viabilidade da técnica de integragdo térmica na
destila¢ao extrativa de misturas azeotropicas;

e Comparar o caso padrdo com o caso proposto (integragao
energética), com ou sem otimizag30o através do calculo de

economia obtida;

¢ Analisar a influéncia desta técnica sobre os perfis de temperatura,




de concentragdo, vazdo total de liquido e de vapor, na pureza dos
produtos, bem como, na economia de energia.
o Verificar a sensibilidade paramétrica das variaveis envolvidas no

processo.



CAPITULO 1l

REVISAO BIBLIOGRAFICA

2. Introdugdo

Um dos métodoes convencionais para recuperagio do etanol anidro dos
mostos de fermentag&o esta na destilagdo de etanol em diluigdo aquosa no
azedtropo. Todos os métodos de destilagdo, sejam eles, especiais ou simples,
consomem cerca de 50 a 8B0% da energia usada no processo tipico de
produgao do etanol {(LADISCH & DYCK, 1979). A maioria do consumo de
energia acontece na destilagdo numa concentragado acima de 85% em mol de
etanol (LEE & PAHL, 1985).

Na busca de purezas elevadas de etanol, a quantidade de pratos
tedricos aumenta. No entanto, para minimizar esta quantidade, uma maior
razao de refluxo é requerida, consequentemente o consumo de energia tende
a aumentar {(LEE & PAHL, 1985). Quando da aproximagdo do ponto
azeotropico esta se aproximando, a energia requerida para a destilagao se
aproxima da quantidade de energia necessaria para a produgdo do etanol
anidro. Assim, uma energia adicional é requerida para a destilagdo, na busca
da quebra do azettropo {LEE & PAHL, 1985). Entdo, além de desenvolver
uma alternativa de economia de energia € necessdario encontrar uma técnica
especial de destilagao a fim de produzir o etanol anidro.

Tendencialmente, misturas azeotropicas sdo muitas vezes separadas
pela destilagéo extrativa. Em muitas aplicagbes da destilagéo extrativa, sao
destacadas algumas desvantagens devido a uma combinagao de aito consumo
de energia e um alto nivel de temperatura, cujo calor é fornecido para o
processo para efetivar a separagdo desejada. No entanto, esses fatores sao

compensados pelas alternativas de economia de energia disponiveis,




tornando o processo vidvel tanto operacionalmente qua‘nto‘e'm termos de
viabilidade econdmica.

A desidratagdo do etanol aquoso pelo método de destilagio extrativa
foi previamente testado e comparado com o de destilagédo azeotropica por
BLACK & DITSLER (1972). Os resultados obtidos mostraram que a destilagdo
extrativa com etileno glicol @ mais dispendioso que a destilagio azeotropica
com n-pentano. Eles acreditaram que o método de destilagdo extrativa
melhorado operacionalmente resultaria numa melhor economia que outros

processos apresentados comercialmente.

DOUGLAS & FEINBERG(1983) estudaram o processc de separagdo
do etanol via ndo destilativo. Dentro da perspectiva de economia e de
consumo de energia, estes autores relataram que a mais competitiva
tecnologia convencional seria o sistema de destilagdo azeotropica com
integracdo de energia, utilizando o sistema dietil éter que proporcionou um
consumo especifico de 6000 Kg/Kj de etanol como produto (KNAPP &
DOHERTY, 1990).

2.1 Caracteristicas da Destilagdo Extrativa

2.1.1 Azeotropia

A palavra azeétropo foi traduzida por um ancido grego, como sendo
“ponto inalterado”, meio em que, o vapor emitido tem a mesma composi¢ao
que o liquido (SWIETOSLAWSKI, 1963).

De acordo com AHON & MEDEIROS (1996), um azettropo é definido
como uma mistura na qual as composigdes da fase liquida e da fase vapor em
equilibrio sao iguais, 0 que imblica que qualquer que seja a quantidade de
energia fornecida havera vaporizagdo sem mudanga de composigbes das

fases em oposi¢io ao que ocorre com uma mistura ideal. Esse comportamento




azeotropico pode ser gerado pelas interagdes ndo ideais entre as moléculas
de dois ou mais componentes da mistura.

Para classificar as misturas azeotropicas do ponto de vista
termodinamico, LECAT (1918) examinou seus desvios em relago a lei de
Raoult (AHON & MEDEIROS , 1996).

Para um equilibrio liquido-vapor (ELV) de um sistema

multicomponente, a constante de equilibrio K para a espécies i, & definida por:

1
I R (2.1)

onde: Y, e X sdo as fragdes molares das espécies i nas fases vapor e liquido,
respectivamente em equilibrio. O grau de naoc-idealidade é expressado pelos

desvios do coeficiente de atividade v da unidade para a fase liquida e o
coeficiente de fugacidade(d}iV ) para a fase vapor; fiL ¢ a fugacidade do liquido

puro da espécie i. Em pressdes baixas, ¢, =1 e f| =P’ e a Equagio (2.1) se

reduz a:
S
e Yo h ,

onde: P’ é a pressédo de vapor da espécie i.

Um azedtropo de ponto de ebulicdo maximo ocorre para desvios
negativos da lei de Raoult (yf(1). Desvios positivos ( y,> 1), caracterizam
azeotropos de ponto de ebuligdo minimo. Em um ponto azeotropico, a
constante de equilibrio para todos os componentes € unitaria.

O desvic em relagao & I8 de Raoult ndo é suficiente para caracterizar

a ccorréncia de um azedlropo. Os pontos de ebuligdo dos componentes puros

devem estar suficientemente proximos para que haja a ocorréncia de uma




temperatura maxima ou minima. Os componentes que tem ebulicées proximas,
com pequenos desvios em relagdo a idealidade podem formar azedtropo,
enquanto outros que formam solugdes poucos ideais, ndo podem apresentar
azeotropismo em virtude da grande diferenga entre os seus pontos de
ebuligdes.

Um azedtropo binario 6 homogéneo quando apenas uma fase liquida

estd presente, como por exemplo o sistema etanol-agua.

2.1.2 Destilagdo Extrativa

A simplicidade opgracional do processo de destilagéo extrativa para
producdo do etanol anidro, mais simples que o processo de destilagdo
azeotrdpica, é um processo atrativo para a separagaéo de misturas fortemente
ndo-ideais. A idéia basica desse processo & adicionar um solvente extrativo
somente na porgdo mais rica em etano! no fracionador , onde a curva de
equilibrio liquido-vapor (VLE) @ muito desfavoravel para a destilagao simples.
A adicdo do solvente tais como os glicdis ndo sé elimina o azedtropo etanol-
agua, como também modifica a aparéncia da curva VLE da porgéo mais rica
em etanol, que agora se lorna favoravel para ocorrer a destilagdo. O solvente
atua alterando as volatilidades relativas dos componentes. Essa mudanga das
volatilidades se torna necessaria em virtude das semelhangas das pressdes de
vapor dos componentes da alimentagdo original e da presenga do azeotropo.
Como o ponto de ebuili¢do do solvente é elevado torna-se dificil a formagao de
novos azedtropos e ocorre a eliminagdo total dos azeodtropos presentes na
mistura original. A taxa de transferéncia do solvente liquido de estagio para
estagio é relativamente constante, em virtude da sua baixa volatilidade.

No processo de destilagdo extrativa para a fabricagdo do alcool
desidratado, o etileno glicol ‘é adicionado na se¢dc superior da coluna,
enquanto que o sistema azeotrépico etanol-dgua é alimentado proximo da

regiZo central da mesma.




2.1.3 Coluna de Recuperag¢do do Solvente

Na coluna de recuperagéo do solvente, separa-se a mistura solvente-
agua, onde a agua sai cormo produto de topo e o agente extrativo (solvente)
como produto de base , que por sua vez e reciclado para a coluna extrativa. A
recuperagdo do solvente é efetuada de maneira simples é normalmente
separado pela destilagdo convencional, de modo que as taxas de solvente, de
refluxo e as condigdes térmicas da alimentagao sejam escolhidos para formar o
perfil de concentragdo do solvente nesta coluna. A coluna de recuperagdo do
solvente deve ser operada em uma pressdo reduzida, por causa da grande
diferenga na volatilidade relativa entre a agua e o etileno glicol. Com as duas

colunas interligadas se formaliza o processo de destilagio extrativa padrao.

2.1.4 Selegdo do Agente Extrativo

A maioria das misturas azeotrépicas homogéneas & geralmente
separada com o auxilio de um agente de separagdo que & totalmente
recirculado dentro do processo destilativo. A selegao do agente extrativo & de
fundamental importancia, bem como as condi¢es otimizadas de alimentagéo,

que podem conduzir & um processo otimo de separagao.

STICHLMAIR & HERGUIJUELA (1992) ilustraram uma visdo geral
sobre solventes e destilacdo adequada de pratos. Estes autores mostraram
que para selecionar um agente de separagdo se faz necessario avaliar e
otimizar alguns parametros do processoc bem como simultaneamente avaliar
algumas caracteristicas do solvente.

|
! )
!
1
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A escolha do melhor agente extrativo para a separa¢do de uma mistura
binaria ¢ feita através da analise do mapa de composigao residual (MCR)'
na mistura resuliante ternéria (KNAPP & DOHERTY, 1990). Uma estrutura
simples destes mapas pods ser obtida com o conhecimento das composices
dos azeltropos presentes, de suas temperaturas e das temperaturas de
ebulicdo dos componentes puros presentes.

FOUCHER ET AL. {1991) fizeram um estudo sobre a busca dos
meihores agentes extrativos para a separagdo por destilagdo azeotrépica
homogénea da mistura etanol-agua com estes mapas simplificados. Os
resultados destes autores podem ser estendidos a destilagdo extrativa com o
seu agente de arraste correspondente. Os bons candidatos s&o aqueles com
alto ponto de ebuligdo e que ndo formam fronteiras de destilagdo e nem
adicionam novos azedtropos a mistura. Fazem parte deste grupo o acido
acético, o etileno glicol, 2-amino-stanocl, o meso-2-3-butancdiol e a morfolina.
Segundo estes autores, somente o acido acetico e o etileno glicol séo
utilizados em escala industrial, sendo que o etilenc glicol é mais vantajoso que
o acido acético, no gue diz respeito a separagdo na coluna de recuperagio do
agente extrativo, pois apresenta um alto ponto de ebuligdo em relagao a agua.

GUIMARAES (1936a) desenvolveu um algoritmo, utilizando uma
mistura etanol-agua-etileno glicol numa faixa de pressdo de 1 a 12 atm para
verificar e confirmar se realmente o etileno glicol continuava sendo um bom
agente extrativo, sem a formagéc de novos azedtropos e nem limites de
destilagdo, mesmo com a integragdo energética instalada. Os resuitados
confirmaram somente a presenga do azedtropo etanol-agua com a variagdo da

composigao com a pressao. Mesmo com o aumento das pressdes operacionais

1 Mapa de Composi¢ao resicual apresenta-se como ferramenta para a selegdo inicial de *
entrainers” ( agentes de separacdo), pois permite identificar os “entrainers™ que podem gerar
azeltropos, suas separatrizes e regides de confinamento dos produtos (AHON &

MEDEIROS, 1896).
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pela integracfo energética adotada, GUIMARAES (1996a)} mostrou que o

etileno glicol continua sendo o methor agente extrativo.

LEE & PAHL (1985) indicaram, através de um estudo seletivo de
solventes, que glicbdois sdo, em geral, solventes bastante seletivos para a
produgao do etanol anidro a partir do caldo presente nos mostos de
fermentacédo, aliado a destilagédo extrativa. Assim, desenvolveu-se um
processo de destilagio extrativa melhorado, baseado na analise de dados
experimentais, para a separagdo do etano!l desidratado com candidatcs a
solventes. A idéia basica deste processo é adicionar um solvente extrativo na
por¢ao rica em etanol do fracionador, para eliminar o azedtropo etanol-agua,
mudando a aparéncia indesejavel da curva do equilibrio liquido-vapor (ELV)
para uma condicdo mais favoravel para a destilagdo. LEE & PAHL (1985)
concluiram que os solventes mais promissores sdo glicerina, etileno glicol,

tetraetileno glicol e trietileno glicol.

2.2 Conservagdo de Energia

O consumo excessivo de energia transforma as colunas de destilagac
na primeira area de esforgos na busca de economia de energia (SHINSKEY,
1977). Diversos autores, véem se dedicando ao desenvolvimento de métodos
para a conservacgdo de energia em processos de destilagdo, por exemplo,
ROBINSON & GILLILAND, 1950. A maioria destes estudos tem sido limitado
para misturas de volatilidades constantes que requerem procedimentos
simples para o calculo short-cut de projeto (KNAPP & DOHERTY, 1990). Viu-
se a necessidade de separagdo e purificagdc de misturas ndo-ideais e
azeotropicas, associando a integragéo térmica de separagbes dessas misturas
com diferentes unidades de operacdo, tais como: destilagdo e destilagdo
extrativa, como éreas de pesquisas vitais para ‘redugbes substanciais” no

consumo de energia, e, portanto, novas combinagdes de processos foram
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explorados, a comegar pelos trabalhos de KANTZEN ET AL.(1980), MESSICK
ET AL.{1983), e de LYNN & HANSON(1986) (KNAPP & DOHERTY, 1990).

2.2.1 Alternativas de Economia de Energia e de Integragao
Energética

Para solucionar o problema de como economizar a energia utilizada
nos processos de destilagdo, dentre as alternativas de melhorias operacionais
e meios nao-destilativos, existem outros, que sdo o0s métodos de
aproveitamento de energia na propria coluna de destilagdo como a
recompressao mecanica de vapor e sistemas de multiplo efeito. A destilagéo
extrativa multiplo efeito pzara sistemas azeotropicos € bastante utilizada em
processos industriais, a qual engloba uma operagao com duas ou mais
colunas de destilagado em paralelo, com o refervedor de uma coluna servindo
como o condensador da proxima coluna (PINTO & PEREIRA, 1988). De
maneira similar, introduzindo a alimentagdo da mistura original numa coluna de
destilagdo extrativa na forma de vapor, ao invés de liquido saturado,
consegue-se uma economia de energia, principalimente quando o componente
de maior proporgdo da mistura original € um chave leve. Estes dois efeitos
combinados oferecem um método atrativo para a separagdo do chave leve.

Numerosos compostos organicos formam azeotropos aquosos cuja
separagdo da agua € comumente um problema industrial. Quando a
volatilidade relativa dos componentes se aproxima de um, o produto de uma
destilagdo simples é entdo limitado devido a composi¢do do azeotropo da
mistura original, requerendo um grande nimero de estagios teoricos e um alto
refluxo. Consequentemente se torna necessario um tratamento especial para a
mistura inicial com técnicas de separagao exclusivas, para que possa obter
compostos organicos como produtos anidras desejados. Vale ressaltar que em
muitas vezes o tratamento se torna dispendioso com investimento de capital e

geracdo de custos operacionais.

13




Nos ultimos quinze anos, o etanol produzido pela fermentagdo tem
ganho enorme importancia como uma octana, se destacando como aditivo
para a gasolina e como combustivel, particularmente no Brasil, pelo incentivo
do proalcool até entdo um pouco adormecido e que sd agora vem sendo
resgatado, com respaldos governamentais.

Na década atual, a destilagdo extrativa com etileno glicol é usada para
desidratar etanol azeotropico. Com isso surgiram varios trabalhos para
andlises de diferentes possibilidades de conservagio de energia. Alguns
estudos recentes mostram que a destilagao extrativa seria mais favoravel que
a tradicional destilagéo azeotrépica com benzeno (MEIRELLES ET AL., 1992).

LYND & GRETHLEIN (1884) usaram recompress&o mecanica de
vapor para reduzir o consumo de energia e utilizaram acetato de potassic
como agente de separacgdo ou extrativo.

KNIGHT & DOHERTY(1989) mostraram que economias substanciais
de energia e de capital podem ser conseguidas pela otimizag&o da seqléncia
de separagdo. Adicional economia de energia crescente de 65% sobre a
sequéncia otimizada é atingida pela integragao térmica multiplo efeito. Eles
adotaram como exemplo a produgdo do etanol com 99.8% mol de pureza de
uma fermentagdo do caldo de cana através da sequéncia de destilagdo
extrativa classica com o etilenc glicol como solvente. Mostraram um
procedimento short-cut de otimizagao baseado no trabalho de FISHER ET AL.
(1985), sO que o procedimento adotado por eles foi incompleto no que se
refere as variaveis de otimizagdo. Portanto, KNIGHT & DOHERTY (1989)
concluiram que apenas uma variavel de otimizagdo era significativa para o
processo: a razo entre as alimentagdes da coluna extrativa. Mais tarde foi
comprovado por KNAPP & DOHERTY(1990) a existéncia de mais variaveis de
decisdo na otimizagao.

COLLURA & LUYBEN (1988) analisaram diversas opgdes para a
conservagdo de energia na destilagdo de solugdes diluidas de etanol até a

proximidade da composigao azeotropica, recorrendo a técnicas convencionais
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como a integragdo de colunas em multiplos efeitos e a recompressio de
vapor. i

KNAPP & DOHERTY (1990) desenvolveram uma metodologia para a
integrag&o térmica de sequéncias de colunas para a separagido de azedbtropos
homogéneos empregande como sistemas de interesse comercial metanol-
acetona-propileno glicol e etanol-agua-etileno glicol. Eles calcularam as
pressdes de bifurcagdo’ e manipularam os mapas de composi¢des residuais
em diferentes pressbes, com pressOes de operagac entre 1 e 10 atm com ©
objetivo de verificar:

e Quais as seqléncias séro possiveis na pressao atmosférica;

o Que processo de separagao, se ha algum, torna-se impossivel em altas
pressoes; ' '

» Que composigdo do produto da coluna deve ser alcangada, se ha alguma,
que necessita ser gjustada quando a press&o € mudada.

Entdc para as pressbes de interesse, o mapa de composicio
residual (MCR)® estd mostrado na Figura 2.1 para o sistema setanol-agua-
etileno glicol, conforme os itens a e b. KNAPP & DOHERTY (1990)
observaram com a Figura 2.1a que ndo havia limites de destilaggdo para o
sistema estudado na pressdo atmosférica e que aparecia plausivelmente com
argumentos simétricos que um ou outro, etanol puro ou agua pura ,seria
recuperado na coluna de extragdo, calculos exaustivos, no entanto, indica que

somente etanol puro pode ser obtido como destilado. A Figura 2.1b mostra

2pressdes de Bifurcagdes sao aquelas pressées em que novos azedlropos aparecem ou em
que, azeotropos ja existenies desaparecem da mistura (GUIMARAES ET AL., 1996b) .

3 Mapa de Composi¢do residual ¢ a geragdo de_um conjunto de curvas residuais que
representam o perfil de composicdo dos componentes na fase liquida em fungdo das suas
temperaturas de ebuligdo para uma determinada pressdo. Serve para caractenzar o
comportamento de misturas azeotropicas binarias, e para medir a sensibilidade dos azeotropos
com a pressio, indicando se a separagio é possivel sobre qual exiensdo de pressao e quais
os limites de destilagéo.
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que nao ha formagdo de novos azedtropos ou nem limites de destilagdoc em
elevadas pressdes. Os autores concluiram que para os arranjos testados e
para as condigbes operacionais exploradas, a separagdo se torna possivel em

altas pressdes e a andlise da integragdo energética pode ser procedida.

Etileno Glicol Etileno Glicol
197.3°C 287.4°C

1.0+ 14
T

0.8+ on-

Pressiio= 1 utm
= azcotropoe

Pressio= 10 atm
= uzcdtropo
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X X

0.4 oa.l

ﬂzwk 0.2

0g ‘:Hh—""," : 0o , ‘

0.? a2 Q.9 x1 K] 1.0 :;D 02 0A EI‘.O !
Agua f Etanol guy - unv
100°C NIC Lujec  180.5°C T 152 1°C

a. 1 atm b. 10 atm i

Figura 2.1- Mapa de Composigdo Residual para o Sistema Etanol-agua-
etileno glicol para as pressdes de operagdo de 1 e 10 atm
respectivamente

HERFURTH ET AL. (1987) otimizaram os pardmetros de operagéo
para a destilagdo azeotrdpica do sistema etanol-agua-ciclohexano.
MEIRELLES ET AL. (1992) também trabalharam com a otimizagdo das
variaveis operacionais para a destilagdo extrativa do sistema etanol-agua-
etileno glicol, reduzindo de forma significativa o consumo de energia.

De acordo com KNAPP & DOHERTY (1992), uma nova técnica de
destilagdo por balango de pressdo para a separag&o de misturas azeotrdpicas
homogéneas foi desenvolvida. A técnica é baseada em misturas em gue os
limites de destilagéo estéio em fungio da sensibilidade da pressao azeotrépica.

Ambaos azedtropos bindrios insensiveis e sensiveis com a pressao podem ser
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separados em componentes puros através de duas colunas usando novos
solventes, como por exemglo, acetona para a mistura etanol-agua e o metil etil
cetona (MEK) separando a acetona do metanol, formando condigbes de
destilagdo sensiveis com a pressdo, entre os dois compeonentes puros para
ser isolados. Examinando as misturas etanol-agua e acetona-metanol,
KNAPP & DOHERTY (1992) puderam observar comportamentos do tipo:

o Uma regido de multiplicidade no numero de pratos requeridos para
encontrar a separagao desejada, dada uma razéo de refluxo fixa,

¢ Um refluxo maximo sobre ¢ qual a coluna se torna inoperavel,

e A separagdo onde o componente inesperado é o destilado, devido a
reversdo da voiatilidade relativa que muda com a presséo,

e Quando a pressdo é aumentada, numa separagao naoc-azeotrépica torna-se
possivel a separacgao.

o Muitos sistemas contém limites de destilagdo muitiplas, onde somente uma
destas condi¢cbes separa 0 produto desejado, isto é, ha somente um caminho
possivel de destilagdo, tornando-se mais complexo se todas as possibilidades
variar com a pressao. Os autores concluiram para o método por balango de
pressdo (variagdo da pressdo), que, com a introdugdo do solvente gera
condigdes de destilagdo que leva 4 um dos trés caminhos opcionais, podendo
selecionar melhor os solventes em fun¢éo do produto que se quer obter e em
funcdo das composigdes que realmente mudam de forma apreciavel com a
pressdo. Os caminhos opcionais sao:

(i} O solvente nao forma novos azedtropos na pressdo ambiente, mas
quando a pressdo € aumentada ou diminuida, novos azeotropos aparecem, €
se movem rapidamente com a mudanga da pressdo, como € 0 caso da
desidratagdo do etanol com acetona,

(i) O solvente forma um ou mais novos azeoétropos, onde composigdes
mudam rapidamente com a pregséo;

(i) O solvente forma um ou mais novos azeotropos na pressao

atmosférica. No entanto, eles desaparecem quando a pressdo € aumentada
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(ou decrescida), caso por exemplo da separagdo da acetona e metano! usando
metil etil cetona.

LYNN & HANSON (1986) propuseram o usc de uma alimentagio
vapor saturado de uma mistura azeotropica para economizar energia na
destilagdo extrativa. Eles se valeram de caracteristicas especificas da
destilag@o extrativa aplicada ao sistema etancl\agualetileno glicol para
sugerirem possibilidades de conservagdo de energia. A idéia principal
consiste em empregar, comoc alimentagdo para a coluna de destilagéo
extrativa, uma mistura azeotropica etanol-agua na forma de vapor saturado.
Esta tecnica reduz de forma substancial a energia consumida desta unidade,
j& que o componente principal da fase vapor € o etanol. Outros estudos de
integracao térmica feitos por KNAPP & DOHERTY (1990) confirmaram a
significativa redugao do consumo de energia neste tipo de destilagao.
MEIRELLES (1991) se valeu da mesma idéia de LYNN & HANSON (1986}, e
apds otimizar parametros operacionais chegou a uma redugdo de 17% do
consumo de energia.

A teoria de bifurcago® desenvolvida por KNAPP & DOHERTY(1994)
mostra que existe um fluxe minimo de solvente (expressado como a razao das
duas correntes de alimentac@o) e uma razdo de refluxo maxima para a
destilagdo extrativa que geram perturbagdes ao sistema. Esta técnica diz que,
na adigao de uma razdo de refluxo minimo, cada destilagdo extrativa exibe
uma razéo de refluxo maxima e uma taxa de fluxo de solvente minima, onde a
separacdo desejada se torna impossivel. Ambas estas quantidades
correspondem aos pontos fixados para a bifurcagdo de equagdes de

diferengas finitas® que descrevem a segfo central da coluna. Dado um

4 a teoria de bifurcagio é essencial para o conhecimento dos azeotropos que podem estar

presenies na mistura a ser separada, de suas composiges e de suas temperaturas de
ebuligoes. ‘

s Equagbes de diferengas finitas sdo introduzidas no algoritmo formalizado para serem
resolvidas, representando uma mistura azeotropica com a previsdo da com))osig:éo e da
temperatura de ebuligdo dos azeotropos presentes.
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modelo do ELV (equilibrio liquido-vapor), os dados desta segdo podem ser
facilmente calculados, conhecendo somente informagdes sobre a alimentagao
da mistura e as composigdes do produto desejado, que servem para iniciar o
calculo de projeto de qualquer coluna.

KNAPP & DOHERTY(1994) observaram que ambos refluxe maximo e
fluxo minimo de solvente tem implicagbes importantes para o projeto e
operagéo da destilag&o extrativa. O fluxo minimo de solvente corresponde a
um ponto de bifurcagdo onde os trés pontos da se¢do central estdo reunidos, e
a razio de refluxc maxima a um dos dois pontos fixos restantes dessa segéo.
Os pontos fixos, razdo de refluxo maxima e fluxo minimo de solvente
presentes no mapa da segdo central da coluna, representam duas
perturbacdes para o sistema. Pela limitagdo da extensao de taxas de refluxos
possiveis, o0 refluxo maximo afeta a flexibilidade, operabilidade e
controlabilidade da coluna. Ambas as quantidades sao facilmente calculadas
usandc comerciaimente pacotes de software com a elaboragdo de algoritmos.
Em fungdo do fluxo minimo de solvente, eles buscaram valores otimos de fluxo
de solvente que s&o apresentados durante o seu trabalho e adquiridos atraves
da elaboragdo de um algoritmo para esquematizar o grupo de solventes
possiveis pela identificagdo e eliminagdo destes “entrainers’, claramente
invidveis economicamente com razdes de alimentagdo minima amplas.

STICHLMAIR & BAUER (1995) estudaram a sintese e otimizagdo de
seqiéncias de destilagdo para a separagdo de misturas azeotropicas, e
propuseram um novo método de otimizagdo para célculo do fluxo minimo de
solvente, razéo de refluxo e localizagdo dos pontos “pinchs” na coluna. Estes
valores sdo requeridos para a destilag@o extrativa. O método consiste em
aprofundar a selegdo de candidatos a solventes. Os valores encontrados sac
usados como ponto de partida para a otimizagao pelo algoritmo desenvolvido

por estes autores.
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2.2.2 Particularidades da Integracao Térmica Miultiplo Efeito.

ANDRECOVICH & WESTERBERG (1985) basearam-se no conceito
de destilagdo multiplo efeito, onde a separagido de uma mistura é executada
em duas ou mais colunas com suas pressoes de operacdo modificadas de
forma a integrar termicamente os condensadores com os refervedores.
Segundo GUIMARAES ET AL. (1996a), a aplicago deste método possibilita
uma rapida determinagdo das pressdes de operacdo das colunas e a
estimativa do consumo de utilidades dos arranjos integrados energeticamente
da unidade. |

KNAPP & DOHERTY(1990) preocupados com o surgimento de novos
azedtropos na mistura e geracao de condig¢des limitadas de destilagio, quando
as pressdes de operagdo das colunas eram aumentadas pelo método de
ANDRECOVICH & WESTERBERG (1985) para a destilagdo integrada
termicamente, apresentaram um novo procedimento de integra¢ac energética
multiplo efeito, combinando-se as analises dos mapas de composigéo residual
(MCR), que indicam em que pressdes de operagdo aparecem novos pontos de
azeotropia, com o método de ANDRECOVICH & WESTERBERG (1985),
dando mais seguranga para a técnica ser aplicada. O procedimento foi
demonstrado para duas importantes misturas comerciais etanol-agua-etileno
glicol e metanol-acetona-agua gerando uma economia de energia de 65% e
40%, respectivamente scbre as seguéncias otimizadas sem integragao
térmica.

BRITO (1992) analisou varios arranjos de integragdo energética
mdltiplo efeito e, dentre os arranjos estudados, o que demonstrou methor
desempenho energético fci 0 que utilizou a energia da corrente de topo da
coluna de destilacdo extrativa para vaporizar parte da alimentagéo original.
Para completar a vaporizagéo déssa alimentac@o azeotrdpica, aproveitou-se a
energia da corrente de topo da coluna de regeneragdo do solvente. O metodo

proposto por BRITO (1992) consiste em introduzir um trocador de calor com o
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objetivo de aproveitar o calor existente ainda na fase vapor que apés a sua
passagem pelo condensador parcial da coluna era desperdicado, esta energia
utilizada serve para vaporizar parcialmente a alimentacdo original. Para a
vaporizagdo total, um novo trocador de calor € introduzido aproveitando a

energia proveniente da coluna de recuperacac que também se encontra na

forma de vapor, com o condensador de topo da mesma, que opere

parcialmente.

BRITO (1992) se baseou na jungdo dos métodos de
ANDRECOVICH & WESTERBERG(1285) com a manipulac2o das pressdes de
operagdo de ambas as colunas e no método de LYNN & HANSON{1986) na
destilagdo multiplo efeitoc. LYNN & HANSON(1986) utilizaram um aguecedor e
um resfriador parcial para ajudar na economia de energia para a produgdo do
etanol e a alimentagdo original na forma de vapor como férmula também
geradora de economia. BRITO (1992} preocupou-se apenas em estudar as
seqUéncias que dariam © menor consumo energético, sugerindo a otimizagao
das condicbes operacionais da unidade e a otimizagdo da sequéncia de
integracdo energética para efeito comparativo de quanto de energia
consumida seria economizada com este procedimento.

GUIMARAES ET AL. {1996c) apresentaram um estudo realizado em
uma unidade de produgdo da Rhodia $. A. com a introdugdo de uma tecnica
de integracio energética para colunas azeotrépicas, visando a minimizagao de
seu consumo de utilidades. O método de integrag@o apresentado por estes
autores foi 0 de ANDRECOVICH & WESTERBERG (1985). A comparagao dos

resultados obtidos diretamente na unidade com os resultados alcangados com
os novos arranjos obtidos de integragdo, apresentou uma economia no
consumo de utilidades que variou de 7 a 46% em relagao ao consumo atual. A
sugestdo proposta por GUIMARAES (1996¢c), para os representantes da
Rhodia §. A., foi uma avaligcdo econdmica da unidade, com 0s Casos
propostos de integraglo, a fim de decidir com maior seguranga qual arranjo
ofereceria a melhor relago entre o investimento necessario e a economia
obtida.
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PINTO & PEREIRA (1988) realizaram uma analise de diversos
arranjos de integrag&o energética multiplo efeito, levando em consideragdo o
invesltimento inicial , os problemas de controle e as possibilidades de
economia de energia. O estudo foi aplicado a destilag@o do sistema etanol-
agua sendo apresentadas comparagdes técnicas entre arranjos de mudiltiplo
efeito e a destilagdo tida como convencional, voltadas para a minimizagao da
energia consumida pelos sistemas.

GUIMARAES ET AL. (1996a) trabalharam com a ofimizagdo e
integrac@o energetica de uma unidade de destilagdo azeotrépica de agua e
etancl, o trabalho de simulagdo consistiu na sintese dessa unidade que
operasse proxima do minimo de utilidades. O procedimento de otimizagdo
adotado por eles englobou a determinaggo do melhor agente extrativo
(entrainer), a otimizac@o das principais variaveis de processo & a posterior
integracdo energetica com os seus refinamentos na busca obsessiva de uma
economia menor ainda de energia. Os resuitados obtidos mostraram a
viabilidade da otimizagdo da unidade que pode levar a redugdo no consumo
em torno de 20% em relagdo as condigbes industriais utilizadas normaimente
numa planta. Dos arranjos propostos, o escolhido para as colunas de
destilagdo integradas termicamente, apresentou uma economia de energia de
44% em relagdo ac consumo de utilidades da unidade otimizada sem
integracac energética.

BATISTA & MEIRELLES (1997) estudaram a aplicag&o da técnica de
integracdo térmica de Refluxo Secundéario e Vaporizagao (SRV) na
destilagao extrativa. Esta técnica é baseada no calor trocado entre as segdes
de retificacdo e esgotamento, usando a diferenga natural de temperatura
destas duas segbes da coluna de destilag@o exirativa para a mistura etanol-
agua-etileno glicol. Os resultados encontrados foram comparados ao sistema
de destilagdo extrativa para a mistura acetona-metanoi-agua. Uma substancial
redugado no conéumo de energia foi observada guando compararam colunas
integradas com colunas convencionais. BATISTA & MEIRELLES (1997)

verificaram os efeitos da integragdo energética nos perfis de temperatura de
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ambos os sistemas, nos perfis de fluxo total de liquido e de vapor, na pureza
dos produtos e finalmente na avaliagdo das possibilidades de redugao do

consumo de energia.
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CAPITULO 11

FUNDAMENTOS DA SIMULAGAO

3. Simulagao

Simulagdo é utilizar a modelagem para representar o
comportamento real do sistema (SATYRO ET AL., 1986). A simulagédo de
processos nada mais @ do que um meio de representar um processo atraves
de modelos matematicos projetados para predizer a performance desse
processo, pela incorporagdo de equagdes de balango material e de energia
das operagbes unitarias, fais como: trocadores de calor, resfriadores,
compressores, expansores, bombas, valvulas, separadores, reatores ou
colunas de destilagdo (NETO & MORI, 1995).

3.1 Procedimentos de como iniciar uma Simulagdo

I- Identificar a dimens&o do problema
Ser consciente dos objetivos que se quer atingir, tais como: mistura
a ser separada, as especificagdes do produto final e configuragao basica e

especificagcéo da operagdo.

Identificar os modelos que melhor vao representar seu problema em
estudo, sejam eles, modelos termodinamicos, entalpicos, de atividades e
outros. Verificando a sua faixa de aplicabilidade e operabilidade para o
sistema base, em fungdo da ‘influéncia que os mesmos podem trazer na

validade e veracidade dos resultados obtidos.
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II- Localizar os dados necessarios g i
Fazer um levantamento bibliogréfico, no sentido de buscar dados
experimentais na literatura, gerando elementos para iniciar a simulagédo e
também para efeito comparativo da veracidade dos resultados da simulagéo e,
finalmente, atingir o embasamento tedrico necessério para a continuagdo da

simutag¢ado e poder interpretar os resuitados.

lil- Seiecionar o pacote de software correto
Procurar simuladores comerciais disponiveis no mercado, que sejam
robustos e de elevada precis&o e que possam atender as necessidades do seu

caso em estudo.

IV- Adquirir recursos computacionais apropriados
Utilizar computadores munidos de memdria viva (ou RAM) e
dispositivos de seguranga, capazes de executar softlwares com um tempo

computacional reduzido.

V- Pratica no manuseio do software

Estudar o manual do simulador que vai trabalhar minuciosamente,
verificando todos os recursos disponiveis do software: operacdes contidas e
utilitarios, o gque ajudara bastante no manuseio e melhor aproveitamento para
0 caso a ser estudado.

De preferéncia haver um curso basico de pratica e manuseio do
simulador, ministrado pdr pessoas capacitadas vindas de quem fabricou o
software. E, finalmente, um curso avangado do simulador ministrado por

pessoas com visdo de Engerharia e técnica.

V- Verificagdo e validade dos resultados
Mesmo usando métodos computacionais sofisticados, este item se
torna extremamente importante, visto que por conta dos softwares usados

utilizarem modelos tipo "CAIXA PRETA”, onde o modelo matematico se torna
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invisivel no seu manuseio. Fica evidenciada a validade dos resultados quando
comparados com o0s dados experimentais expostos na literatura para efeito
comparativo e também em fungdo do embasamento tedrico adquirido durante a

revisao especifica, através das referéncias bibliograficas.

3.2 Simulador de Processos -Hysim (Versdo C2.54, 1994-
Hyprotech Ltda)

3.21 Introducdo e Filosofia

O Hysim € um simulador de processos interativo que realiza
balangos de massa e de energia em estado estacionario, projetado
comercialmente para o processamento de uma planta de gas, refinagdo de
oleos, quimica e petroquimica e industrias de combustiveis sinteticos. Este
simulador possui uma estrutura seqiiencial modular aproximada (moduios ou
unidades de operagdo que representam a quase totalidade dos processos das
industrias quimicas) e de propagacdo bidirecional, com esta filosofia, cada
operagao pode ser usada separadamente dando condigbes de se obter
informagbes de qualquer unidade operacional, permitindo especificar, por
exemplo, uma corrente de saida ou intermedidria e encontrar a correrite de

entrada.

3.2.2 Estrutura Operacional do Hysim:

A Figura 3.1 apresenta o diagrama de blocos com todas as fungGes

que o Hysim dispde.
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3.2.3 Operagées'Unitérias Especificas * |

3.2.3.1 Coluna de Destilagdo Extrativa

Um exemplo de coluna utilizado como caso pratico, consiste em
simular uma torre de destilagdo extrativa para a separacdo do sistema
azeotropico etanol-agua para produgdo do etanol anidro. Foi escolhido este
tipc de operagdo visto as dificuldades enconitradas na operabilidade da
mesma, ja que se trata de uma coluna mais complexa de se operar, com

grandes problemas de convergéncias.

Estrutura Operacional

HYSIM
o 7o |
! Nevo Caso I
| “ re ':
(8 PN
I HA
g Lo
[ ) I !
| deia o caso velho | . Anicializacde |
: P
. Modelo Termodindmico |

/‘—-—_\\
‘—<I Comandy Principal D~_" rScleq'du dos Componentes
"‘-a.._______‘__/

L

! buupendtr !
i Continuar

l Cspecificay iRemuvc; I Iguorar
lwpmﬁc.agﬁes‘l /Restavrar

Figura 3.1 Diagrama de Blocos com todas as operagdes necessarias para o

N |
| Workshewt - )i Operaglo Utilitario |

manuseio do simulador
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Para que a convergéncia da coluna seja atingida sdo necessarios e

indispensaveis os seguintes parametros:
i) Pardmetros Basicos da Coluna;

Os parametros basicos da coluna devem ser obrigatoriamente
especiiicados, j& que o hysim nao procede o calculo para a convergéncia da
coluna , sem os mesmos. Os elementos que fazem parte da configuragdo
basica da coluna sao:

- Pressao do topo e da base da coluna;

-Nuamero de estdgios da coluna, o qual deve ser especificado
incluindo o condensador e o refervedar .

- Caracteristicas das alimenta¢des, localizagbes, condigdes e
composigdes das correntes devem ser introduzidas na configuragao da coluna
pela worksheet. Por exemplo:

- Alimentag¢io e prato da mistura originat;

- Alimentagdo e prato do solvente.
ii) Especificagdes Substituiveis;
Estas sdo as varidveis que o algoritmo precisa para iniciar a
convergéncia, tais como :
- Taxa de fluxo cle vapor de topo {vazado de destilado),
- Razdo de refluxo
ili) Estimativas Iniciais;
O hysim utiliza as estimativas iniciais como ponto de partida para a

convergéncia do algoritmo e forma os perfis de temperatura e de composi¢ao

na busca da solugdo. Quando moedifica-se o “default” das especificagdes
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originais, estes valores se tornam também estimativas. As temperaturas de

topo e de base devem ser cbrigatoriamente estimadas.

3.2.3.2 Trocadores de Calor Simples

Este tipo de trocador traz a informagéo necesséria para determinar o
equilibrio termodinamico. As caracteristicas fisicas do trocador ndo sao
consideradas, provém as informagdes necessarias e o HYSIM calculara as
condi¢gdes desconhecidas.

Quando selecioria-se a instalagdo de um trocador de calor simples,
vocé estara requerendo informacdo enorme para o HYSIM calcular os
desconhecidos. Como condicionado anteriormente, se faz necessario fornecer
0s nomes das correntes de entrada e de saida de ambos lados do trocador,
fornecendo as quedas de pressac diretamente na forma. Existe a opgdo de
especificar ou calcular pelo HYSIM o valor de UA. Especificando-se um valor
para UA, o Hysim sera hatil para calcular as varidveis desconhecidas (alguma
combinagdo de temperatura efou fluxos ligados para o trocador). A operagao
que esta instalada no flowsheet, neste caso, concordara unicamente com o
equilibrio termodinamico entre as correntes ligadas. A ilustragdo para a

instalagéo da operagao trocador de calor simples estd mostrada na Figura 3.2:

—_——IUI'P RACAG S HROGCAROH R CA) UW

Lide do easeo
budo do b corrente de
comente de enira lu-re-ee

entrmda-—— =ﬂ“ ﬂ:l—‘l

(4P easeor 09}
L =l

=1

lacko do casco-

adko tlar tubso- corrente de saida--——
conenis do sanlkas
A uxprcﬁmuIo‘a——----:lilu".i-'-h, Tipa de hocador sunples
VA caleullo em-———— Btull-h, Pussen no casco. U

(U n\ﬂuxn oumntra-anreniie?

Figura 3.2 - instalagio da Operacgéo Trocador de Calor Simples
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3.3 Modelagem Matematica

A modelagem matematica é a reprodug&o de uma realidade fisica de

um determinado sistema através de ferramentas matematicas adequadas.

3.3.1 Modelagem Simplificada de uma Coluna de Destilacio

O modelc matematico de uma coluna de destilago em estado
estaciondrio consiste basicamente de um conjunto de equagdes algébricas ndo
lineares. O modelo utilizado pelo HYSIM € baseado no conceito de estagio de
equilibrio, pressdo constante ac longo da coluna e equilibrio térmico entre as
correntes qus deixam o estagio. As equagdes sdo balango de massa por
componente nas fases liquida e vapor, balango de energia nas fases liquida e
vapor e as relagdes de equilibrio por componente.

NAPHTALI E SANDHOLM (1971) desenvolveram uma técnica
bastante flexivel para os calculos de colunas de destilagdo, em estado
estacionario. As equagbes de conservagdo de massa, de energia e de
relagdes de equilibrio que regem a modelagem da coluna, s&o fixadas para
cada componente e para cada numero de estagios. Esta técnica forma uma
fungdo discrepancia de estrutura de blocos tridiagonal que € resolvida
utilizando o método iterativo de Newton Raphson por corregdes simultaneas e

de réapida solugao.

3.3.2 Andlise Operacional da Coluna de Destilagdo

Multicomponente

Para a solugdo multicomponente de uma coluna, a quantidade de
variaveis de projeto é de fundamental importancia, no sentido de estabelecer

corretamente as especificagdes necessarias para o calculo dos perfis de
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temperatura e de composigbes para a convergéncia numérica da coluna. O
Apéndice B explica melhor como se determinar as variaveis de projeto numa

coluna, elaborado por COSTA (1993).

# ESPECIFICAGOES
Devem ser definidas as seguintes variaveis:
a) Numero de estagios;
b) Eficiéncias de estagios,
c) Localizagdo da alimentacgao e correntes laterais,
d) Composi¢es das alimentagdes, taxas de fluxos, e estados térmicos;
e) Pressao da coluna
f) Condicdes das fases das correntes laterais e taxas de fluxos;
g) Razao de refluxo e
h) Vazao do destilado.
Estas especificagcbes sdo validas para a configuragdo da coluna

descrita na Figura 3.3 apresentada a seguir:

; CONDENSADOR
PARCIAL

@ destilado
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Figura 3.3 - Configurag&o da Coluna Multicomponente
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Onde: F, = Filuxo total da alimentagao do estagio n;
n = Estagio genérico, n=1,2,...N;
i=> Componente, i=1,2,....M;
fn,i = Fluxo do componente i, no estagio n;

SX — Corrente lateral de vapor no estégio n;

SL = Corrente lateral de liquido no estagio n;

3.3.3 Procedimentos de Célculo na Coluna de Destilagdo

O procedimento dos calculos esta descrito esquematicamente pelo

diagrama de blocos que se segue:

Definir a mistura a ser
scparada ¢ o modelo
termodindmico

I(‘untigurngﬂo ds coluna |

+ )

Céleculo de fluxo total de
liquido ¢ de vapor em cada
entdgio: Lo ¢ ¥V, .Estimativa

inicial da temperalura ¢
perfis de concentragio.

Especificar ¢ problema:
Nimero de estagios,razdo
de refluxo.proando da
coeluna ,correnten laterais ¢
oulros.

3 rY
Ciéleulo pt cada estdgio ¢ cada componente usando o
modelo da constante de equillbrio, K, p' estimativa
inicial de T o composigdes ¢ finalmente determinar

as dertvadas de Ko =1(To by M)

3z

Resolver os balangos materiais por componente p' cada estigio com
os novos valores do Fator de comegdo(FATOR STRIPPING): 8,
= Vn Kn.i "Ln

%

MNio 038 novos valores de fluxos dos
componenics ¢stdo previamenie proximos
dos valores estimados?

Sim.dentra dos
limites

Ysecreva o«enuliado das composigdes dos
produtos de base ¢ destilado ¢ os perlin de
conceniragdo ¢ de temperatura da coluna

Figura 3.4 - Procedimentos de Calculos de uma Coluna Multicomponente
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3.3.4 Selecdo do Método para o Calculo aaé Propriedades

Termodinamicas '
i

A escolha dos modelos termodindmicos adequados é uma etapa
importante no projeto e na sintese de um sistema de separagao, levando em
consideracgdo a faixa de aplicabilidade de cada um.,

O conjunto de propriedades disponivel no HYSIM engloba misturas
desde sistemas de hidrocarbonetos leves até misturas complexas de oOleos e
sistemas quimicos fortemente nao-ideais. Este conjunto reune equagdes de
estado para o tratamento rigoroso de sistemas de hidrocarbonetos; modelos
semi-empiricos e de pressdo de vapor para sistemas de hidrocarbonetos
pesados; correlagbes de energia para predicdo exata de propriedades e

modelos de coeficientes de atividades de sistemas quimicos.

3.3.4.1 Modelo de Atividades

Para as solugdes ideais, o coeficiente de atividade é unitario. Para a
maioria dos sistemas quimicos (ndo ideais) esta aproximagdo e incorreta.
Diferentes solugdes gquimicas normalmente exibem grandes desvios em
relacdo a solugao ideal. '

Para considerar esta nio idealidade, modelos de atividade s&o
desenvolvidos para predizer os coeficientes de atividades dos componentes na
fase liquida. As correlagbes derivadas estdo baseadas na fungéo Energia de
Gibbs, que é definida como sendo uma grandeza em excesso que mede a
diferenga entre o valor da grandeza numa solugéo real e o valor da grandeza
que seria calculado para uma dada presséo, temperatura e composigéo, pelas
equagdes de uma solugdo ideal (SMITH & VAN NESS, 1980).

Os coeficientes de atividades individuais para qualguer sistema
podem ser obtidos de uma expressdo derivada para fungéo energia de Gibbs

em excesso ligada com a equagéo de Gibbs-Duhem.
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3.3.4.2 Cortregdo da Fase Liquida-Modelo de Atividades:
UNIQUAC

O modelo termodinamico definido para representar o afastamento
da fase liquida da idealidade, foi 0 modelc UNIQUAC estendido, pdr ter se
tornado um método adequado para as misturas utilizadas, Ja que se trata de

uma mistura fortemente n&o-ideal. A aplicabilidade do método é justificada
pela tabela seguinte:

Tabela 3.1 Aplicabilidade do modelo de Atividade para Diferentes Sistemas

APLICAGAQ MARGULES | VAN LAAR {WILSON| NRTL [UNIQUAC
Sistemas Binarios A A A A A
Sistemas
Multicomponentes LA LA A A A
Sistemas Azeotrdpicos A A A A A
Equilibrio Liquido-Liquido A A N\A A A
Sistemas Diluidos | ? ? A A A
Sistemas Autc-associantes ? ? A A A
Polimeros N\A N\A NA N\ A
Extrapolacdo ? ? G G G

A=aplicavel: N\A= ndo aplicavel: 7= questionavel: G=bom: LA= aplicag¢&o limitada

O método UNIQUAC é aplicado para uma variedade de substancias
ndo-ionizantes de misturas liquidas contendo fluidos polares e nao-polares
como os hidrocarbonetos, aicoois, nitrilos, cetonas, agua, com somente dois
parametros ajustaveis representando dados de alta qualidade e precis&c ou
exatiddo. A equagdo UNIQUAC (UNIVERSAL QUASI QUIMICA) proposta por
ABRAMS E PRAUSNITZ (1975) usa mecanica estatistica e a teoria quasi-

quimica de Guggenhiem para representar a estrutura liquida. O modelo
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considera moleculas de diferentes grupos de tame;nho & formas utilizando o
conceito de composigdo local definido pdr Wiison.

A equacido é capaz de representar o equilibrio (liquido-liquido (LLE),
liguido-vapor (VLE), liquido-iquido-vapor (VLLE)) com exatiddo. A equagao
UNIQUAC é significativamente mais detalhada e, portanto bastante utilizada

para representar os coeficientes de atividade da fase liquida.

3.3.4.3 Vantagens do Método UNIQUAC

A principal vantagem deste método é que uma boa representagdo de
ambos VLE (equilibrio liquido-vapor) e LLE (equilibrio liquido-liquido) pode ser
obtido para uma larga extensido de misturas de nao-eletrdlitos usando apenas
dois parametros ajustaveis para cada par de binario. Os parametros embutidos
usualmente exibem uma pequena dependéncia com a temperatura, que faz

deles mais conveniente para esta extrapolagao.

A -
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CAPITULO IV

METODOLOGIA DA SIMULAGAO

4. Introdugdo

Antes de iniciar a simulagdo e a otimiza¢do propriamente dita, se fez
necessdrio realizar uma simulagdes preliminares com a finalidade de auxiliar
na escolha das variaveis de processo, tais como: a pureza do produto final, a
taxa de solvente, posigbes das cargas, entre outras relevantes ao processo.
Este estudo serviu para estabelecer as estimativas inicias para a simulagio
rigorosa do processo, com a selecdo de algumas configuragbes basicas. Em
seguida, efetuou-se a simulagao e otimizag&o nao seglencial modular de cada
coluna, avaliando todas as variaveis de decisdo em busca do ponto étimo.
Finalmente, realizou-se a simulagio sequencial padrdo (colunas interligadas) e

posterior integragdo termica (caso proposto).

4.1 Simulagdo e Otimizac¢do do Caso Estudado

QO caso estudado por BRITO (1992) serviu como base para a
realizagéo deste trabalho. O autor analisou varios arranjos de integragao
energética multiplo efeito e, dentre os arranjos estudados, ¢ que demonstrou
melhor desempenho energético foi o que utilizou a energia da corrente de topo
da coluna de destilag&0 extrativa para vaporizar parte da alimentag&o original,
que consiste na introdugéo de um trocador de calor (troca 1 - Figura 4.6) com
o objetivo de aproveitar o calor'remanescente da fase vapor que anteriormente
era desperdicado logo apds a sua passagem pelo condensador parcial da

coluna. Para completar a vaporizagdo da alimentagao, aproveitou-se a energia
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da corrente de topo da coluna de regeneragdo dc; soh;ente,mgnde um novo
trocador de calor foi introduzido (troca 2 - Figura 4.6), coluna esta que opera
também com um condensador parcial. BRITO (1992) se baseou na jungdo dos
métodos de ANDRECOVICH & WESTERBERG (1985), e LYNN &
HANSON (1986) para a destilagdo multiplo efeito que utilizando a alimentagao
original na forma de vapor como férmula também geradora de economia.
Acatou-se a sugestio de BRITO (1992) de otimizagdo das condigdes
operacionais da unidade, seguida da otimizagdo de uma de suas sequéncias
de integragdo energética que apresentou © menor consumo energético.

O diagrama apresentado a seguir, ilustra as principais etapas

empregadas na descrigdo da metodologia usada na simulagao:

S‘mUIagao PROCESSO DE DESTILACAO PROCESSO DE
EXTRATIVA DESTILACAQ
imi (CONDICOES OPERACIONAIS CONVENCIONAL
Preliminar BASICAS) (ANALISE SHORT CUT)
MELHORIAS OPERACIONAIS DA MELHORIAS OPERACIUI:E’A_I(S)'
F COLUNA DE DEST. EXTRATIVA DA COLUNA DE DESTILAGCA
Otimizagao nao 1G. 43) SIMPLES
(FIG. 4.4)
Seqilencial

[ MELHORIAS OPERACIONAILS
' , DO CASO PADRAO
(FIG. 4.5)

Otimizagao

Seqiiencial

MELHORIAS OPERACIONAIS
DO CASQ PROPOSTO
(INTEGRACAQ ENERGETICA)
FIG. 4.6

Figura 4.1 Diagrama Metodologico da otimizag&o global do sistema
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4.2 Simulagao Preliminar

A metodologia adotada para a simulagdo preliminar da unidade
consiste na identificagdo das varidveis mais relevantes para a otimizagéo.
Através da simulagdo da unidade de produgdc com o simulador comercial
HYSIM, & feita uma andlise da influéncia destas variaveis no processo,
auxiliando na busca do ponto otimo e dos seus valores iniciais para o inicio da
otimizagdo das colunas individuaimente.

»

i

4.2.1 Destilagado Extrativa

i i

1

As variaveis manipuladas no decorrer da otimizagao foram: a pureza
do produto desejado (Xp'"), prato de alimentagéo principal e do solvente(FA e
FS) , nimero de estagios (N), taxa de sclvente (S/F), vaz&o de solvente (S) ou
vaz&o de reciclo (S) para que na otimizagao final se buscar a razéo de refluxo
6tima (Retm), cargas térmicas (Q. e Qg), € numero de estagios (Norwm) Otimos
de operagao. '

Avaliou-se a pureza do produto final, tendo-se estabelecido um valor
minimo de 99.4% em peso de etanol no topo € um valor maximo de 99,8%
(MEIRELES ET AL. 1992). Com o estudo preliminar dessa grandeza,
associada as demais variaveis, como taxa de solvente, numero de estagios e
cargas térmicas, determina-se a grandeza de maior relevancia ao processo.

Partiu-se sempre de uma razdo: vazdo de solvente/vazéo de
alimentacio (S/F) um pouco acima da razdo unitaria. Foi adotado para este
trabalho como estimativa inicial de S/F um valor de 1.35 e incrementado de 0.1
até a sua convergéncia. O intervalo de variagéo das varidveis (S/F) e da razéo
de refluxo externo (R) foi de 1.35 a 1.65 e 0.5 a 2.5, respectivamente, para
analise do comportamento da coluna de destilag&o extrativa isoladamente.

\
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4.2.2 Destilagio convencional

Como ponto de partida para a otimizagado da coluna de Destilaggo
convencional (Separagcdc do Solvente), faz-se uma analise short cut para

calcular o numero minimo de estagios, o refluxo minimo correspondente e a

localizag&o do prato de alimentagao.

A Figura 4.2 ilustra a configuragdc do utilitério short cut com os

dados necessarios para a implantagdo do método.

SHORT-CUT DESTILAGAO

Alimentagdo—alim
Chave leve=H,; O
Chave pesado=EGLICOL

Estigio de

vazdo de vapor
tipo de condensador
PARCIAL
Pressio: 50.65 KPa

Destilado

-
>

Base® molar
Frag@omolsr do chave
pesado no topo 0.00003
®—= molar\massica

Refervedor\estigio de
funde

Fragdo do chave
leve na base 0.00034
Pressdo 50.65 kPa

Residuo buse

Figura 4.2- Configuragao Bésica do Utilitario Short-Cut
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4.3 Melhorias Operacionais de cada Coluna

A partir da simulagdo preliminar, que consistiu na identificagdo das
varidveis mais relevantes, visando a busca das condigbes operacionais
basicas das colunas, como por exemplo numero de estagios, estagios de
cargas, taxa de solvente e razdo de refiuxo, identificou-se tais variaveis

permitindo a otimizag@o das colunas isoladamente.

A otimizagdo ndo sequencial consistiu em otimizar cada coluna
individualmente em fungdo das especificagdes usadas e das variaveis
operacionais, de forma a se localizar as posigdes otimas das alimentagoes. |
Determina-se simultaneamente o refluxo minimo e o refluxo étimo, bem como
o0 numero de estagios e as cargas térmicas 6timos. Apds otimizar a primeira

coluna, faz-se o mesmo procedimento com o outra.

Coluna de destilacdo extrativa: A operagdo tem como finalidade

produzir o etanol anidro, como produto de topo, numa composigdo massica de
99.8%, em funcado da mistura original etanol-agua que apresenta composi¢ao
massica de 96% de etanol hidratado. A vazao de alimentagdo usada foi de
1000 kg/h.

A configuragdo basica da coluna, com as informagdes necessarias
para completar os dados para o “start up” da coluna, esta ilustrada nas

Figuras 4.3 ¢ 4.5 representada pela coiuna 01 do caso padrao.
0O caso padlréo consistiu da interligagdo das colunas de destilagdo

extrativa e de recuperacio do solvente, a partir dos dados étimos operacionais

obtidos das colunas isoladamente.
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CONFIGURACAO BASICA DA
DESTILACAO EXTRATIVA

Condensador total- Fluxoe de vapor
nulo no estagio de topo
Pressilo do Topo 101.3 kPa
Estimaliva da Temperatura 78°C

/ C-01 Vazdo de destilado
Estagio de T 960 kg/h- ETANOL na [omma de
Alimenta¢do : “ R liquido saturado
(FS)=4 8 AR
; I Estimativa de refluxo
Estagio da mistura| | » 1.6
azeotrdpica ctanal-
agua (FA)
=COLUNA-01
‘ (Destilagao Extrativa)
N=24
Especificagdes na base
Estimativa da ternperatura
197°C
Estimativa da Pressio
1013 kPa
i Solvente-agua que scrve de
dlimentagdo p/ coluna
convencional

Figura 4.3 Configurag@o Basica da Coluna

Coluna de recuperacdo do solvente (destilacdo convencional): as

Figuras 4.4 e 4.5 (coluna 2) representam a configuragdo basica da coluna

convencional com os dados iniciais obtidos pelo método Short cut.
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CONFIGURACAO BASICA DA
DESTILACAO CONVENCIONAL

| /\I\‘
Fluxo de vapor nulo no 1 estagio
Condensador total
Pressiio do Topo 50.65 kPa

Estirnativa do Temperatura 100°C

Carga:
mistura de Cm Vazio de destilado

40 kg/h-Agua na forma de liguido

eglicol-dgua N
j - saturado
" » |Agua
T ] —
T ; = Estunativa de refluxo
Lstdgio de . l__ , 14
Aluentagio 6 '

<COLUNA-02
(Destilagdo Simples)

N de estigios 8

Especilicugdes na base

b Lstimativa da temperatura
197°C
Estimativa da Pressio
8 50.65 kPa

e — . —

— | Solvente para ser

Eglicol recirculado

Figura 4.4 Configuragao Basica da Coluna de destilagéo Simples
A Tabela A1 do Apéndice A mostra um resumo das variaveis

estudadas e as especificagdes usadas no decorrer da simulago e otimizagao

das duas colunas individuaimente. .
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4.4 Otimizacdo Seqliencial- Melhorias Operacionais do Caso
Padrdo

Nesta etapa faz-se a interligagdo das duas colunas através de suas
correntes e consequente otimizagdo. Séao feitas as melhorias operacionais, a
partir das especificagbes 6timas determinadas pelo método ndo sequencial de

cada coluna. A Figura 4.5 ilustra a técnica de destilagdo extrativa padréao
usada neste trabalho.

Condenisador — Condensador
1j\
Base-Missica I
Vazio de Vapor =0 Condensador
Vazdo de Liquido,D= v ;";"ld .
560 ,}l A730 4€ Aes]
ke D= 40 kgh
C01 C-02
I destilado{atanol)=9%60 i
. h .
. ke i I destilado{dgua)
1 R " . >
k’.{’ ) refluxo SUOUFL refluxe
[Fa] o o R=14
o LR [Etileno glicol-agua | ‘—‘] * N-38
IQ.. ilenio gh 4 : m B Py = 50.65 kpa
- R=16 | —— I Tr=100°C
I Tr=T8C [ FA. ,
I___J Pre 1013 KPA ]
N=-24 _._ll
. : : Te=197°C
i i ; Pp= 50.65 kpa
j Refervedor { : Refervedor
N N
\I/ Residuo
<COLUNAD1 Ty =197 C —=COLUNAOZ
{DestilugdoExtrativa) Pa=l013kps  (Destilagho Simples)
vazio de solvente(ctilano glicol)

Figura 4.5 Fluxograma Geral para o Caso Padrao
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4.5 Otimizagdo Seqliencial- Melhorias Operacionais do Caso
Proposto com Int_egra{;ao Energética

Nesta etapa, é feita a otimizagdo seqiencial mediante integracéo
energética entre as correntes. A partir das especificagbes &timas,
determinadas pelo metodo padrao foi estabelecida a integragdo de energia
introduzindo-se dois trocadores de calor entre as colunas que operam em
diferentes pressées. Este arranjo de integragdo de energia é chamado de caso
proposto representando portanto a proposta deste trabalho. A sequéncia
referenciada se apresenta na Figura 4.6, ilustrando as configuragdes basicas
trocat e troca 2 estabeiecidas pelo método proposto, definindo-se as
correntes de entrada e de saida que serviréao como base para a redugao da
carga térmica do refervedor e auxiliados simultaneamente pelo pré-
aquecimento da corrente de alimentacdo. O efeito comparativo pode ser
evidenciado pela economia gerada entre o caso padrdo e 0 caso proposto
otimizados. O fluxograma para a configuragdo integrada energéticamente esta
representado na Figura 4.6.

A Tabela A.2 do Apéndice A ilustra as especificagbes @ os dados
das varidveis operacionais da unidade de destilagdo extrativa com as
modificagbes necessarias que ¢ caso proposto exige.

'! '

4.5.1 Integragdo Energética

O tipo de arranjo de integragao energética adotado utiliza a energia da
corrente de topo da coluna de destilagio extrativa para vaporizar parte da
alimentacdo original. E para completar a vaporizagdo dessa alimentagio,
aproveita-se da energia da corrente de topo da coluna de recuperagao do
solvente, vaporizando totalmente a alimentag&o da mistura.
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dgua-vapor

alim l-quente

v

alim l-aque *

etanol-frio

ctanol- vapor | .
i dgua-vapor

v

alim da mistura-alim 1 *

b4

I—. .1
]

Vazdo do solvente(elileno glicol)

L

Figura 4.6 Fluxograma Geral para o Caso de Integragéo Energética
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4.5.1.1 Trocador de calor |- Energia proveniente do
Condensador de Topo da Coluna Extrativa

O principio de funcionamento do condensador-trocador consiste na
condensagdo do vapor de topo da coluna de destilagdo de forma que o
condensado retorne a coluna como refluxo liquido. A energia do condensador
pode ser facilmente cedida, mas, devido a temperatura de condensagdo dos
vapores ser inferior & da base da coluna para o caso da destilagdo extrativa,
essa energia néo pode ser conduzida diretamente para o refervedor, portanto,
a idéia do muitiplo efeito 6 entdo sanar este problema, utilizando este potencial
de energia em outra poluna, mediante a integracao energetica.

A integracdo € realizada atraves de um trocador que funciona
simultaneamente como refervedor (da coluna de menor pressio) e como
condensador (da coluna de maior pressdo). A partir desse ponto, muitos
arranjos podem ser formados, nos quais variam o estado térmico da
alimentag@o original, ¢ numero de colunas existentes, ou ainda, efetuam
alguma forma de integra¢do de material. Como € o caso de colunas que
efetuam a mesma separacéo, 0 nivel de temperatura entre a base e o topo da
coluna ser compativel para a integragdo energética, a segunda coluna deve
operar numa press&o inferior a da primeira.

A Figura 4.7 ilustra a configuragéo bésica do trocador de calor simples
e as especificacdes necessarias para as correntes de entrada e de saida de

forma que a operagao seja completada.
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OPERACAQ: Troca 1=TROCADOR DE CALOR
%
; Iado do casco
lado do tubo comenic de entrada:
corrente de == = r—— Etanol-vapor
cnirada Alim 1
AP tubo.
0.0
AP casco: 0.0
— =
§ lado do casco-
; lado do ““b‘(’_" _ corrente de saida:
_: corrcplc de saida: Etanol-frio
: Aliml-aque
UA cspecificado ————Btu\F-h, Tipo de trocador: slimplcs
UA calculado————— BiutF-h, Passcs no casco: §
(0 p\Mluxo contra-correnie)

Figura 4.7 Configurag&o Bésica do Trocador de Calor Simples-Troca-01

4.5.1.2 Trocador de Calor llI- Energia Proveniente do

Condensador de Topo da Coluna de Recuperagao do Solvente

A Figura 4.8 representa a configuragdo basica necessdria para a
elaboragéo da operagadc trocador de calor simples que, ao especificar duas

corrrentes de entrada, determina-se as caracteristicas das correntes de saida

e a efetiva troca térmica.
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lado do casco-
corrente de saida:
Apgua-fria

Tipo de trocador: simples
Passes no casco: 0

OPE RACAO:Trocu 2=TROCADOR DE CALOR
i lado do casco
corrente de entrada:
lado do tubo Agua-vapor
corrcnic de entrada =— =
Aliml-agque
AP tubo:
0.0
| AP casco: 0.0
== =
: — ,
i , lado do tubo-
’ ' cofrenie de saida:
! Alim1-gquente
UA especificado:————Blu\F-h,
UA calculado————— Btu\F-h,

(0 p\Mluxo contra-corrente)

Figura 4.8 Configuracdo Béasica da Operagéo Troca 2

4.6 Parametros Estudados durante a Otimizagao

Para determinar a melhor condigdo de operagdo das colunas em
estudo e do sistema de integragdo térmica proposto, varios parametros foram
analisados, bem como a sua influéncia sobre o consumo de energia. Os

parametros estudados no decorrer da otimizagao sao:

a) pureza do produto final

b) taxa de solvente

c) localizagao do prato da alimentagao

d) localizagdo do prato do solvente
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e) razao de refiuxo - " \

f) nimero de estagios.

4.6.1 RAZAO DE REFLUXO MINIMO

A filosofia de operar as colunas de destilagdo de forma a se obter a
maxima eficiéncia de separagdo, com altas razdes de refluxo, onde o valor dos
custos dos produtos se sobressaem sobre os custos de energia provocados
pela maior razéo de refluxo torna-se, hoje em dia, obsoleta.

A redugdo da razdo de refluxo diminui 0 consumo de energia e
portanto a sua otimiza¢ao é essencial na minimizagao dos custos de operagao
garantindo as especificagbes do produto. A razéo de refluxo minima € definida
como sendo aquela que, quando diminuida infinitamente exige um numero de

estagios infinito para efetivar uma dada separagéo.

4.6.2 RAZAO DE REFLUXO OTIMA {Rotm)

Q ideal é conhecer a razéo de refluxo 6tima para diferentes condigbes
de alimentagdes da coluna. A literatura recomenda uma faixa de operagdo
para a razdo de refluxo otima, baseado sempre na razdo de refiuxo minimo.
PERRY E CHILTON (1980) recomendam para a destilagdo simples a faixa de
aplicagdo de Rotw= 1.1 @ 1.3Rmn .

O efeito global da razdo de refluxo sobre os custos fixos, os custos
operacionais e o custo tolal, &€ que o minimo na curva de custo total localiza-
se numa faixa de raz&o de refluxo de 1.25 a 1.3Run , regido considerada de
refluxo &timo para a destilagdo simples. Na pratica, a maioria dos autores
consideram ¢ refluxo de operac;;éo 30% acima do minimo.

J& nas destilagBes especiais (extrativa e/ou azeotrépica ) a faixa de

operagdo se torna mais ampla, devido a raz&o de refluxo ser aumentada.
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KNAPP & DOHERTY (1994) utilizaram para a destilagdo extrativa uma faixa
de operagéo de refluxo 6timo de Rem = 1.2 a 1.5Ryn que foi adotada para

este trabalho, cujo refluxo 6timo representa 36% do R,

4.6.3 NUMERO DE ESTAGIOS TEORICOS OTIMOS (Norwm)

Para uma dada razéo de refluxo 6tima , a relag&o entre o nimero de
estagios e a razdo de refluxo fornece o nimero 6timo de estagios de operagéo
da coluna. A Figura 4.9 mostra as regides inadequadas para a determinagéo

do numero de estagios 6timos e a regido limitante deste parametro.

3%
I ;Numero de Estagios Maximo
gl
-4 .
L o !
20 |- ]
£
8 123
— =
£l 3]
- S || \Regido Otima
w
10 | 3\0\
! - Raz&o de Refluxo Maxima
5 1 I i 1 i 'l 4 ..... 41 ------- A - l -.“_.
OL 2 4 6 8 10 12
Razédo de Refluxo Minima Razdo de Refluxo

Figura 4.9 Variagéo do Numero de Estagios com a Razéo de Refluxo

Avaliando-se a Figura 4.9, o numero de estagios requeridos aumenta
com a razado de refluxo e, consequentimente com as cargas térmicas. O
aumento da RR (Figura 4.9) diminui o nimero de estagios na coluna e

consequentimente aumenta o consumo de energia. Portanto, para otimizar um
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projeto de destilagdo visando a anélise detalhada do processo e da viabilidade

econdmica € necessario considerar os custos de operagdo envolvidos. A
estrategia a adotar baseada na Figura 4.9 é de relacionar os custos utilitarios
(de energia) com os custos de capital, afim de procurar o ponto 6timo para o
projeto econdmico. O projeto 6timo, através de um levantamento econdmico é
baseado na otimizagdo da razéo de refluxo definida na literatura como aguela

situada entre 10 e 50% do refluxo minimo aceitavel.

4.6.4 LOCALIZAQAO OTIMA DO PRATO DE ALIMENTAGAO

(FAorm) |
i

A localizagao 6tima da posigéo da alimentagao principal é determinada
em fungdo das especificagbes apropriadas para a operagdo, tornando-se a
separagdo mais ampla possivel entre Xp e Xa, para um dado namero de
estdgios especificado. Caso ndo seja especificado o numero de estagios
tedricos, € a localizagdo da alimentagdo quem vai determinar o numero de
estagios para que a separagido entre Xp e Xg seja realizada (PERRY &
CHILTON, 1980).

O critério adotado por GILLILAND (1950) combina a simplificagé&o de
que a localizagdo étima do prato independe da razdo de refluxo dando uma
idéia aproximada do ponto étimo de alimentagdo (ROBINSON & GILLILAND,
1950). Assim é importante que se faga testes sequéncias do prato de
alimentagdo da mistura percorrendo prato-a-prato ao longo da coluna de
destilagdo. Com o nuUmero de estagios fixos, variando-se a posig@o de
alimentagdo, é considerada 6tima quando a separagdo méxima € alcangada
com o grau de separagao atingido tendo com fungéo objetiva a carga térmica

do refervedar o estagio 6timo é aquele cuja cargas térmicas s&o minimas.
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4.6.5 TAXA DE SOLVENTE OTIMA (S/F)gm

A taxa de solvente € uma variavel de fundamental importancia para a
a coluna de destilagdo extrativa. E ela quem vai determinar o grau de
separag¢ao da mistura e sua eficiéncia. E definida como a razéo entre a vazdo
de solvente requerida e a vazdo de alimentagdc da mistura original (S/F).
Pode-se manipular esta variavel, bem como explorar sua influéncia - em

termos da vaz&o de solvente (S) preestabelecida para separagao.

No entanto, existe um fluxo minimo de solvente admissivel para ocorrer
a separagdo, que deve ser questionado bem como verificar o seu valor
maximo. Por isso que & importante se determinar um valor étimo de operagéo.

A avaliagdo da infludncia da taxa de solvente em relagéo as demais
variaveis é de fundamental importancia para o desempenho de uma coluna de
destilacdo extrativa. Preliminarmente, se torna perceptive! pelo projeto da
coluna que elevadas razdes de alimentagdo requerem maiores diametros e
altas taxas de troca de energia tanto para a coluna extrativa quanto para a de
recuperacdo do solvente, contribuindo para altos custos de capital e custos

operacionais.
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CAPITULO V

RESULTADOS DA SIMULAGAOQO

|

1

5. Introducgdo

A discussdc e apresentagac dos resultados da simulagdo sera
fundamentada através da analise das condigdes operacionais bdasicas das
colunas individuais, seguida da otimizagdo dos casos padrdo e proposto.
Sendo evidenciada também a sensibilidade paramétrica de parametros como:
concentragdo de solvente na mistura, e consumo energetico no refervedor,
exaltando, portanto, ¢ calculo de economia de energia obtida com o auxilio da
integragao energética.

O resumo de alguns resultados do caso estudado no Apéndice C
estdo subdivididos de acordo com a metodologia adotada para aquisigdo dos
dados de saida, ou seja, no caso padrac e no caso proposto, com e sem
otimizagdo. Os dados sdo mostrados no resumo da otimizagéo n&o sequencial
das colunas de extragdo e de recuperagao do solvente, seguido dos dados do
sistema interligado otimizado, tido como caso padrao e do caso proposto,
cujo efeito comparativo € evidenciado . Contudo, com a comparagao efetuada
entre os dois casos, pode-se decidir o caso com o consumo de energia do
sistema minimizado.

Os resultados serao apresentados adotando os seguintes procedimentos:

* Simulagdo Preliminar => Coluna Extrativa/Coluna Convencional;

« Caso ndo seqilencial —> Melhorias Operacionais da coluna de Extragao;
e Caso n#o seqlencial — Melhorias Operacionais da coluna de

recuperagdo do solvente;
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o Caso seqiencial = Caso Padr3o com otimizagao;

» Caso seqilencial = Caso Proposto com otimizagao.

5.1 Simulagao Preliminar

I

A simulagdo preliminar com os dados de saida consiste em identificar
as variaveis mais relevantes para a busca das condigées basicas operacionais
da coluna, tais como: localizagdes dos estagios de carga, razdo entre os fluxos
de alimentag&o (S/F), razdo de refluxo (R), escolha do modelo termodinamico
e o poder de atuag&o do solvente na coluna de destilag&o extrativa.

P | :

d
*

5.1.1 Coluna De Destilagdo Extrativa

Na simulagdo da coluna de destilagdo extrativa foram encontradas
dificuldades basicas; convergéncia, devido as estimativas iniciais, e de
otimizagdo simultanea dos estagios de alimenta¢do (dupla alimentag&o), em
decorréncia da forte dependéncia de sua localizagao.

A variagdo do numero de estagios na coluna de destilagio extrativa
depende da raz3o de refluxo, envalvendo uma extensac de parametros como:
taxa de solvente, variagdo da localizagdo da alimentagdo original quanto do
estagio de solvente, cujas simulagdes foram conduzidas com S/F testados de
1.35a1.65eR variandoentre 0.5 2.0.

5111 Construgdo da Curva de Equilibrio Pseudo-binario
para o Sistema Ternério Etanol (1)-dgua (2)-etileno glicol (3);

Q binério azeotropico 6 composto pelo etanol (1), Ty, =78.2 °C,ea
agua (2), T,=100 °C. O etileno glico! (3} possui ponto de ebuligio muito maior,

T,=197 0C, do que os dos componentes originais. Para este sistema, a curva




de equilibrio foi construida, utilizando o modelo termodinamico uniquac, a
temperatura calculada para o azettropo foi de 78.2°C com 89% de etanol em
base molar, confirmando a veracidade e exatiddo do método com os valores
encontrados na literatura cuja T=78.15 0C e composicdo molar de 0.89%
( PERRA & CHILENO, 1980 ). |

A Figura 5.1 mostra a curva de equilibrio liquido-vapor (ELV) para o
sistema azeotropico etanol (1)-agua (2) (curva 1), e também o comportamento
adverso das curvas 2 ,3 e 4 quando o azedtropo € quebrado tornando
favoravel & destilagdo. Como a taxa de transferéncia do solvente liquido de
estagio para estagio € constante, em virtude da sua baixa volatilidade, a sua
concentragao na fase vapor pode ser negligenciada. Isto torna possivel reduzir
o sistema ternario a um pseudo-bindrio. Essa aproximagdo & confirmada por
VAN WINKLE (1967) para a destilagdo extrativa com solventes pouco
volateis. No método pseudo-binario as composigdes s&o calculadas em base
livre solvente. Com um solvente aceitavel, como por exemplo, o etileno glicol, o

etanol anidro pode ser produzido.
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Figura 5.1 - Curva de Equilibrio Pseudo-binario para o sistema etanol

(1)- agua (2)-etileno glicol (3) *
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De acordo com a figura 5.1, o efeito da concentragéo de etileno glicol
na curva de equilibrio pseudo-bindria da mistura etanol-agua, modifica a
volatilidade relativa dos componentes originais da mistura azeotrépica,
fazendo desaparecer o ponto de azeotropia. Observando as curvas 3 e 4 para
as concentragbes de etileno glicol acima de 0.4, o efeito da concentragao
sobre a volatilidade relativa da mistura pseudo-binria j& n3o & tdo
significativa, enquanto que para a mistura com base livre de solvente, esse
valor se torna expressivo. Para concentragbes mais elevadas de etilerno glicol
presentes na mistura, a fase vapor tem um valor de concentragdo relevante de
solvente, ndo podendo ser tratada como uma mistura pseudo-binaria. Este
comportamento foi observado também por BATISTA & MEIRELLES (1995)
sobre o efeito da concentragdo do solvente. O solvente tem uma forte
tendéncia de atuar na regido de concentragdo de etanol da coluna
fracionadora, para eliminar o azeétropo etanol-dgua, mudando o©
comportamento da curva de equilibrio liquido-vapor (ELV) indicado pela curva
1 da Figura 5.1, para uma condigdo de favorecimento a destilagao. Portanto, o
poder de atuagdo do solvente permite o aumento da volatilidade relativa dos
componentes, melhorando a aparéncia da curva de equilibrio da mistura

etanol-agua.

5.1.1.2 Comportamento do Numero de Estagios em Relagdo a

Razdo de Refluxo;

Qs dados coletados para diversas purezas do produto final
demonstrando sua influéncia com as taxas de solvente, numero de estagios e
estagios de alimentagao, estdo projetados nas Figuras 5.2, 5.3, e 5.4.

i
' '
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Figura 5.2- Comportamento do Numero de estagios com a razdo de refluxo

para uma pureza de 99,4% em peso de etanol.

Razido (S!Ff:Podemos observar na Figura 5.2, que para a pureza de
89.4% baixas taxas de solvente sdo usadas e conseqUentemente vazdes
pequenas do agente extrativo. Assim, a melhor vazéo de solvente encontrada
foi de Sorm=1350 Kgfh ou S/Form = 1.35, pois esta apresentou as menores
taxas de razdo de refluxo e conseqientemente menores cargas termicas.

Estagio de alimentagdo do solvente (FS): Usou-se o segundo
estagio para a alimentagdo do solvente, o mesmo estagio de alimentagéo do
refluxo externo sendo possivel obter a convergéncia numérica da coluna, e

finaimente atingir a pureza de 99.4% (massica). Pode-se concluir que esse
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comportamento tornou-se vidvel perque ndo se tratava de uma convergéncia

com purezas elevadas. Para a razdo minima de refluxo, o quinto estagio

mostrou-se ideal para a entrada do solvente na coluna, FSoru= 5.

i
i
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Figura 5.3 - Comportamento do numero de estagios versus a razéo de refluxo,

com uma pureza de 99,6% em peso de etanol.

Vazdo 4tima de solvente: Semelhante ac caso onde a composi¢ao do
destilado era de 98,4% em peso, a vazéo otima de solvente para esta pureza
foi de Sorw=1350 Kg/h em relagdo a razdo de refluxo minima (Figura 5.3).

Localizagao do estagio de alimentagdo do solvente: O estagio de
alimentacdo do solvente em fungdo do grau de pureza especificado foi o
quarto estagio, correspondente a uma razdo minima de refluxo, FSotm= 4.

Pureza do etanol no destilado (Xp): Essa grandeza afeta a razdo de
refluxo maxima admissivel e a quantidade minima de solvente necessaria para
ocorrer a separacdo desejada. Quando a pureza do destilado aumenta,
aumenta proporcionalmente o fluxo minimo de solvente. Contudo, para uma
razdo de alimentagao fixa (§/F), a razao de refluxo maxima decresce.
Finalmente, quanto maior a pureza do destilado aumenta a dificuidade de

separagao e uma quantidade maior de solvente & requerida.
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Figura 5.4 - Comportamento do Numero de estagios versus Raz&o de refluxo,

com uma pureza de 99,8% de etanol anidro e vazdes adicionais de
S$=1550 kg/h e S=1650 kg/h

Vazio de solvente (S), ou taxa de solvente (S/F) étima: Observa-se
na Figura 5.4, que ao se trabalhar com purezas mais elevadas (99,8% em
peso), aumentou-se as taxas de solventes para poder efetivar o grau de
separagio desejada. A vazdo de solvente de 1350 kg/h considerada otima
para as purezas anteriores, tornou-se inadequada para este caso, o que levou
a busca de taxas de solventes mais amplas verificando-se a tendéncia da

vazéo otima de solvente encontrar-se entre 1440 e 1500 kg/h.
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Localizagdo do estagio de alimentagdo do solvente; Os estagios de
alimentagéo do solvente examinados neste item sd3o: 3, 4, e 5, sendo o
segundo estagio com efeito desprezivel devido o efeito diluidor do refluxo
externo ter prevalecido. O poder de atuagdo do solvente diminuiu
proporcionalmente a eficiéncia de separagéo para o alcance da especificagéo
da pureza de 99.8% em peso. Observou-se igualmente que o estagio de

alimentagdo muito proximo da posigéo da alimentagdo original e do topo da

coluna propiciam uma redugdo na eficiéncia de separagéo.

Vazdes de topo e de fundo da coluna, em fungdo dos produtos da
coluna: Nesta fase avaliou-se a vazdo de destilado especificada mediante
variagdo das vazdes de solvente. O balango de massa apresentou algumas
diferengas, como era de se esperar, com vazdes elevadas de solventes,
geravam-se vazdes de fundo ou de base maiores e, consequentemente vazdes
de topo menores. Assim, tomando como critério a vazdo de destilado
especificada, procurou-se como ponto de partida, por vazao de solvente otima,

aquela que mais se aproximasse do valor requerido de destilado.

CONCLUSOES PRELIMINARES:

A pureza do produto final escolhida foi de 89.8% em peso de etanol
no topo (99.5% em mol) que corresponde & minima aceitavel como pureza
elevada (pureza minima permissivel requerida pela literatura, dependendo das
condigbes climaticas MEIRELLES ET AL.(1992).

Verificou-se a importancia da quantidade de solvente adicionada ao
processo. Quanto & razdo S/F observou-se que a capacidade de separagao
depende fortemente desta relagéo, assim para que se possa atingir grau de
pureza elevado o efeito desta grandeza & diretamente proporcional a razao
S/F. Observou-se no decorrer da simulagdo que houve um intervalo de ndo
convergéncia para SiF infe‘rior a 135 e, as vezes, acima de 1.65,
principalmente, para purezas mais elevadas. Finalmente foi evidenciada a

importancia da concentragdo do etanol na alimentagdo original e a sua
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influéncia no processo de separacdo. Na Tabela 5.1 abaixo ilustra-se um

resumo das principais variaveis para cada pureza avaliada.

Tabela 5.1 - Resumo das variaveis avaliadas em fungéo da pureza

PUREZA (Xo'") | VAZAODE |ALIMENTAGAO | ALIMENTAGAO DO
SOLVENTE (S) | ORIGINAL (FA) | SOLVENTE (FS)

0,994 , 1350 10<13 5
0,996 1350 10 <13 4
0,998 ' 1440 < 1500 12<16 3<5

5.1.2 Coluna de Destilagdo Convencional

O conhecimento do comportamento da coluna de destilagéo
convencional tornou-se mais simples do que da coluna de destilagdo extrativa,
dificultando assim a convergéncia numérica do problema proposto. A andlise
Short Cut serviu como base para a solugdo aproximada de algumas

estimativas iniciais da configuragdo basica da coluna.

A Tabela 5.2 mostra resumidamente os resultados obtidos com ©
auxilio do utilitario short-cut. Estes resultados permitiram a escolha dos
para@metros iniciais para a simulagdc tais como numero de estagios (8) e o

prato de alimentagao sendo o sexto.
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Tabela 5.2 - Resultado da analise 'short cut

CORRENTE de | ALIMENTAGAO COMPOSICOES MOLARES
ALIMENTAGCAO ‘
FLUXO 25.3772 ESPECIFICADAS ATUAIS
(KGMOL/H)
RAZAO DE 1.4 TOPO BASE | TOPO | BASE
REFLUXO
CHAVE LEVE AGUA - 0.00034 | 0.97073 | 0.00034
CHAVE EGLICOL 0.00003 - 0.00003 | 0.99966
PESADO
VARIAVE!S TEMPERATURA - - 80.987 | 175.51
MANIPULADAS
PRESSAQC(KPa) | 50.65 50.65 5065 | 5085
FLUXO DE 2.1695 - 2.1685 -
DEST(KGMOL/H)
FLUXO DE - - . 23.207
RES.(KGMOL/H)
TAXAS FLUXO DE FLUXO LIQUIDO CALOR
INTERNAS VAPOR TROCADO(GJ/H)
(KGMOL\H) (KGMOL/H)
0.2052 0.1197 0.1281
VARIAVEIS ESTAGIO REFLUXO MINIMO | N2 DE ESTAGIOS
PROCURADAS MINIMC DE DE UNDERWOOD TEORICOS:
FENSKE PRATO DE
CARGA
53 0.3744 7.93/6.96
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52 OTIMIZAGAQO NAO SEQUENCIAL

5.2.1 Destilagdo Extrativa

A discussdo dos resultados estd fundamentada na andlise da
otimizag&o das condigbes operacionais basicas da coluna. Levando-se em
consideracdo as observagdes feitas no decorrer da simulagdo preliminar, é
fundamental interpretar os dados para a pureza de 92.8% em peso para
buscar a otimizag@o da coluna de destilagdo extrativa. Apds ter-se decidido
pela pureza maxima a ser atingida, encontra-se as variaveis Otimas, de
importancia fundamental para o processo. Baseando-se nas consideragdes
acima, avaliou-se os resultados obtidos considerando:

Vazdo otima de solvente (Sorm) - Ao ilustrar os resultados das
simulagbes através de graficos do comportamento da raz&o de refluxo, em
fungdo do numerc de estagios (Figuras 5.2, 5.3 e 5.4). Com uma taxa de
solvente 1.44 correspondente a vazao de 1440 kg/h, obteve-se uma meihor
razéo de refluxo, comparada com as demais taxas de solventes. A vazio de
solvente foi determinada necessariamente em fungdo do efeito desta sobre a
eficiéncia do processo extrativo. Por isso, o parametro S/F é uma variavel de
otimizagdo do processo, pois é usada para extragdo maxima da quantidade de
etanol da solugio de alirmentagéo, consumindo o minimo de energia possivel

na coluna de destilagdo extrativa.

Localizagao do estagio da alimentagdo da mistura original e do
estagio de carga do solvente 6timos - Foi adotado como critério de
localizagdo do estagio 6timo de alimentagdo se fixar o estagio de alimentagao
da mistura originai variarndo-se a localizagéo do estagio de entrada do solvente
cujo parametro de avaliagdo é a razéo de reftuxo.

Os itens a, b e ¢ da Figura 5.5 representam o comportamento da
razdo de refluxo em fungdo das posigdes de alimentag&o ao longo da coluna

para diversos estagios.
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Figura 5.5 - Posigao das alimentagdes em fungdo da Razao de Refluxo para

a pureza de 99,8% em peso de etanol

Observando o comportamento da posigao de alimentagdo do solvente
em fungdo da razdo de refluxo (Figuras 5.2, 5.3 e 5.4, 5.5a, 5.5b e 5.5¢),
pode-se concluir que entre as posigdes de alimentagdes 3, 4 e 5, 0 estagio 4
é a que apresentou menor razdo de refluxo para a razéo de 1440 kg/h,
portanto FSorw= 4. Para VAN WINKLE (1967) o ponto de introdugdc ou
adicdo do solvente na coluna fracionadora influéncia no gradiente de
concentragdo ao lengo da coluna. Geralmente quando o agente extrativo
(solvente) tem a mesma volatilidade que a alimentag&o original, ambas podem

ser adicionadas no mesmo estagio de alimentagdo . Quando o solvente &
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menos volatil que alimentag&o principal é adicionado acima da alimentagéo
(préximo do topo da coluna).Finalmente, quando o sclvente é mais volatil que
a mistura original &€ adicionado abaixo do ponto de introdugio da alimentagao.

Neste caso estudo, a mistura etanol - agua € mais volatil que o
solvente, as posigbes de alimentagio estdo de acordo com as conclusdes de
BENEDICT & RUBIN {1945). Estes autores realizaram um estudo matematico
visando a localizagdo do ponto 6timo de adigdo do solvente, utilizando
algumas suposi¢Oes simplificadas. Concluiram que a adig&o do solvente na
segao superior da coluna (na proximidade do topo) € mais desejavel que a
alimentagao combinada. Portanto, diante desses fatos, pode-se constatar que
o0 estagio de alimentagdo do solvente (numero 4) € compativel com as
consideragdes literarias, e finalmente o estagio da alimentagdo original @ 0 15
(FAGom) que corresponde ao par ordenado conseguido pela otimizagéo.

Nas Figuras 5.5a, 5.5b e 5.5¢, pode-se observar com o aumento do
numero de estagios ocorre uma estabilidade na razéo de refluxo. Diminuindo-
se 0 numerc de estagios aumenta-se a razao de refluxo tornando o processo
desfavoravel devido ao consumo excessivo de energia. Portanto, a regio
compreendida entre 2.1 e 2.6 de razdo de refluxo que corresponde ao
resultado da faixa 6tima operacional de 1.2 a 1.5Rwn utilizada por KNAPP &
DOHERTY (1994) é a escolhida. O consumo de energia & diretamente
proporcional & raz&o de refluxo. Para minimizar a quantidade de energia, deve
ser escothida uma posigdo de alimentagao do solvente que produza a menor
razdo de refluxo, mas instabilidade nos fluxos internos de liquido e de vapor
podem reduzir a eficiéncia do processo.

Raz3o de refluxo 6tima (Royw) e Numero de Estagio 6timo
correspondente (Norm) - Com os dados plotados, baseados na especificagao
do destilado com pureza de 99,8% de etanol e do numero de estagios em
fungdo da razdo de refluxo correspondente, fez-se a avaliagdo dos demais
parametros de operagdo. pode-se calcuiar a razéo de refluxo ¢tima (Rom) que
levara, consequentemente, a um numero de estagios otimo para a taxa de

solvente escolhida.
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A s‘i'mﬁafé"géo da coluna com 60 estagios ge;ou um refluxo minimo( Rein}
de 1,76224. Com o resultado obtido, pode-se determinar os limites de
operagéo baseados na raz&o de refluxo minima e na faixa operacional desta
especificada por KNAPP & DOHERTY (1994) para a destilag&o extrativa.
¢ Limite Inferior = 1.2 x 1,76224=2 11
¢ Limite Superior = 1.5 x 1,76224=2,64

Portanto, o estagio otimo situou-se na regiac entre os estagios 23 e 28
ao longo da coluna, admitindo 36% de Rmin como refluxo 6timo tem-se Romu =
2.39 2.4 0 que resulta um numerc de 24 estagios teéricos (Notwm).

A Tabela 5.3 mostra um resumo das condi¢gdes 6timas de operacéo
para a simutagio da coluna de Destilagao Extrativa.

13

Tabela 5.3 - Resumo da otimizag¢do das variaveis para a configuragao da coluna.

Variaveis Condigdes Condigdes
Manipuladas Estimadas Otimizadas
Taxa de Solvente (S/F) 1.35a 165 1.44
Vazéo de Solvente (S) 1350 a 1650 kg/h 1440 kg/h
Alimentacdo original (FA) 14 15
Alimentacgdo do Solvente (FS) 3 4
Razao de Refluxo (R) 1.6 24
N? de Estagios tedricos (N) 20a60 24
Compaosigdo massica do etanol
no topo ( Xo" ) 0.998 0.998
Fluxo da alimentagao original (F) 1000 kg/h 1000 kg/h

'

5.2.2 Destilagdo Conveqcional - parametros otimizados

Razio de Refluxe Otima (Rom) - Como a razdo de refluxo é uma fungéo do

ndmero de estagios o seu comportarnento foi avaliado na Figura 3.6.
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Figura 5.6 - Razao de refluxo em fungéo do nimero de estagios para a coluna

convencional.

Na Figura 5.6, para um numero de estagios fixo (30), 6 Run (razéo de
refluxo minima) corresponde a 0.42032. A razdo de refluxo 6timo (Rorm)
calculada na faixa definida na literatura para a destilagio simples como Reym =
1.1 a 1.5Rwn{PERRY & GREEN, 1984) situa-se entre 0.46235 e 0.63048.
Portanto, a partir desta regido o numero de estagios otimos correspondente
encontra-se entre 10 e 12 estégios. O limite inferior de aplicabilidade de Remm
=0.46 corresponde ao estagio 12. Determina-se o estagio de alimentagéo da
coluna como o estagio de numero 8. A Tabela 5.4 ilustra resumidamente o
resultado da simulagdo de alguns parametros para a otimizagdo nao

sequencial das duas coiunas.

T
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Tabela 5.4 - Dados operacionais 6timos - sistema convencional

Sistema Convencional Colunas de Destilagdo
Variaveis Manipuladas Destilagdo Destilagdo
Extrativa Simples
Notm 24 12
Qcomm (Kj\h) 2,765 0,135
Qrome (KJAD) 2,524 0,265
FSorm 4 ' 8
FAotm 15 8
Sotm( KG\H) 1440 1440
Rotm 2,45668 0,46658
T rorv(o C) 78,15 75,52
Teomm (0 C) 146,22 175,51

5.3 Otimizagdo Seqiiencial

5.3.1 Melhorias Operacionais do Caso Padrao

S&o apresentados agora e analisados os resultados de simulagbes e
otimizag&o do caso padréio. As variaveis especificadas foram mencionadas na
metodologia seqiencial. Assim, com o conhecimento das condigbes Gtimas de
operagdo das duas colunas simuladas individualmente e utilizando o
procedimento de sua otimizag&o descrito anteriormente. Calculou-se os dados
de operacéo 6étimos para a simulagdo seqlencial detalhados na Tabela 5.5
para o sistema padrdo. .

Os dados gerais de otimizagdo para o caso padrdo, em fungdo das

posicdes de alimentagdo, razdo de refluxo, cargas térmicas e vazédo de
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solvente sdo apresentados na Tabela A-3 do Apéndice KP

O comportamento do estagio de alimentagdo em relagdo a razéo de
refluxo, para diversas vazdes de soivente, é mostrado na Figura 5.7.

2% .

06 L w—o—F 523 I ' l * 2T L —a—FSa3
Ir_ 1M | —a—FS=4 X ] 3 —e— FSx4
§anf! o Fses ), : / é an b —aF5es
PRLTS RN . :
€ 2| \.’/' 15
2 200 ) | § )
£ 2} ) / Foul \._,__./
280 & L
b Pmu;:n da alume::acio ongi:al. FA ! ? Posl:ao da allrne:;zcﬂo Drlgm‘:h FA !
(a) S= 1440 kg/h (b) S= 1550 kg/h
® 1% r —a—FS5e3
g w 24 ~—+—Fa=d g
s 24 5 \\;--Fs.g, /
¥ B
. 3 g
B T
wr = \\—-——-/
a uk
a0 - L 1 e b r L A
N P:sioﬂo da :iirnlmgés ongiral, ‘F'A " ? P;ﬂdo da :llmcmci: original, ;A !
(c) S= 1650 kg/h (d) S=1750 kg/h

Figura 5.7 - Influéncia dos estagios de alimentagdo na da razdo de refluxo

para o casc padréo com N=24 e pureza maxima de 99,8% em

peso de etanol.

A localizagdo das alimentagdes da mistura original e do solvente s&o
15/4 para a vazao correspondente de 1440 kg/h. A Figura 5.7 mostra que as
localizag@o destas alimentagbes apresentaram a menor razdo de refiuxo e

cargas térmicas tambem.




Quanto a vazdo de solvente (figura 5.7), pode-se observar gque mesmo
com taxas de solventes elevadas e baixas razbes de refluxo, néo foi possivel
decidir a vaz8o oOtima para ¢ caso padrdo. Avaliou-se assim as vazdes
internas de liquido e de vapor ao longo da coluna. Para taxas de solventes
mais elevadas a vazado de destilado no topo da coluna foi comprometida, ja
que as vazdes de liquido na base da coluna aumentaram com o aumento da
vazao de solvente. Optou-se pela vazao de solvente que mais caracterizou a

vazao do destilado, determinada pelo balango material de S = 1440 kg/h.

i

Tabela 5.5 - Resumo dos dados operacionais 6timos para o caso padréo

Variaveis otimizadas Valores operacionais 6timos
Not 24
SiFomm 1.44
Sorm=KG/H 1440
FAorm 15
FSorm 4
Romm 2.3720
Qcomm (GJ/H) 2,69
Qromm (GJ/H) 2,56

5.3.2 Melhorias Operacionais do Caso Proposto
'

Neste topico serZo apresentados e discutidos os resultados das
simulagbes de colunas de destilagdo para o caso proposto para o sistema
etanol (1) - agua (2) - etileno glicol (3).

Os dados necessarios para as especificagbes da operagdo trocal

(Figura 4.7) encontram-se na Tabela 5.6. ‘
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Tabela 5.6 - Resumo das correntes do trocador de calor-1

A

CORRENTES ENTRADAS SAIDAS
VARIAVEIS ALIM1  ETANOL-  ALIM1-  ETANOL-
| VAPOR AQUE FRIO
FRACAQ DE 0* 1* 0.8968 0*
VAPOR .

PRESSAO(KPa) 101.3* 101.3* 101.3 101.3*
FLUXO (KG/H) 1000*  958.9879* 1000 958.9615"

ETANOL(1)% MOL 0.9037* 0.9949* 0.9037 0.9949*

AGUA(2)% MOL 0.0963*  0.0051* 0.0963 0.0051*

EGLICOL% MOL 0.0000*  0.0000* 0.000 0.000*

Os dados da Tabela 5-7 sao as especificagbes das correntes do

trocador de calor- troca 2 (Figura 4.8)- vaporizagdo completa da alimentagao

original (vapor saturado).

T

Tabela 5.7 - Resumo das correntes do trocador de calor-2

CORRENTES ENTRADAS SAIDAS

; ALIM1- | AGUA- | ALIM1- | AGUA-

VARIAVEIS AQUE | VAPOR | QUENTE | FRIA

FRACAO DE VAPOR | 0.8968 | 1° 0.9892 o
TEMPERATURA(®C) | 78.0308 | 80.9771 | 78.0308 | 78.0308"
PRESSAO(KPa) 101.3 | 5065 | 1013 | 50.65
FLUXO (KGMH) 1000 |41.0139*| 1000 | 41.0075
ETANOL(1)% MOL | 0.9037 | 0.0292* | 0.9037 | 0.0292
AGUA(2)% MOL 0.0963 | 0.9708* | 00963 | 0.9708
EGLICOL % MOL 0.000 | 00000" | 0000 | 0.000
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A apresentagao e discussfo dos resultados serdo evidenciados pela
otimizagdo das condigbes operacionais basicas para o caso proposto. Em
seguida, a discussdo se concentrara nos impactos em termos de economia de
energia que a técnica de integrag3o energética pode proporcionar. Finalmente,
serdo avaliados os efeitos da integragdc térmica sobre os perfis de
temperatura, composigéo e vazao comparandc-0s com 0 processo padrao.
5.3.2.1 Otimizagdo do Caso Proposto.

i .
; 3

Em fung&o dos dados operacionais otimos do caso padrao e do mesmo
procedimento metoc;lolégit:o, foram estabelecidas as condi¢fes da simulagao
para este casc e melhorias operacionais foram obtidas. Os dados gerais de
otimizagdo para o caso proposto, em fungdo das posigdes de alimentagao,
razado de refluxo, cargas térmicas e vazéo de solvente sao apresentados na
Tabela A-4 do Apéndice A,

Comportamento da Localizagdo 6tima das alimentag¢odes;

Observando a Figura 5.8, para cada vazdo de solvente, existe uma
localizagdo otima na coluna para o prato de alimentag@o. De acordo com
(KING, 1971), o ponto 6timo de alimentagdo, que requer um numero total de
- estagios de equilibrio para um dado refluxo, depende da cunipuiyau GO
liquido no estagio da alimentagdo. Se a alimentagéo € liquido saturado, a sua
localizag3o 6tima situa-se no estagio onde a composigéo do liquido de entrada
sg aproxima da composicdo da alimentagdo principal; no entanto, para outras
fases da alimentacéo, a localizagéo do ponto étimo de alimentagdo é bastante
variada. No casoc de uma coluna com dupla alimentagéo, o projeto otimo e
fungdo ndo apenas da condit;éo térmica da alimentagdo, mas da composigao
do liquido para diferentes pontos de alimentagdo (KING, 1971}). Portanto, o

autor referenciado concluiu que, para um mesmo grau de separagdo, a
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desvantagéfﬁ de introduzir a alimentacdo em vérios péh’i&gﬁhhma coluna sem
antes verificar a sua combinagdo acarreta dificuldades no processc de
separagdo. Destas observacoes e analisando a Figura 5.8, para a vazé&o de
solvente escolhida, a ordem da localizagdo da alimentacado principal e do

solvente sdo os estagios 15 e 3 respectivamente.
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Figura 5.8 - Posicdo dos Estagios de Carga em Relagéo a Razao de Refluxo
para o caso Proposto com N=24 e 0,998 em peso de etanol no
topo.

A Tabela 5.8 mostrada a segUir, resume os valores operacionais

otimos para o caso proposto. \
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Tabela §.8 - Resumo dos dados operacionais étimos para o caso proposto

Variaveis Valores operacionais
otimizadas ' étimos
NOTM 24
SIFomm 1.44
Som(KG/H) 1440
FAom 15
FSom 3
Romm 2.4034
Qcorm(GJ/H) . 1.92
Qrotm(GJ/H) 1.709
5.3.2.2 Sensibilidade Paramétrica:

Neste tapico é explorada a sensibilidade dos resultados da simulagio

- com a variagdo dos parametros de operagdo tais como: taxas de solvente,
consumo energético, razéo de refluxo, e cargas térmicas. O objetivo e explorar
os efeitos desses parametros sobre a razéo de refluxo e o fluxo minimo de
solvente. Dos parametros remanescentes, somente os efeitos da razéo entre
as alimentagdes (S/F) e das cargas térmicas (consumo energético - Qg) tem

sido examinados.

Consumo Energético - Q (GJ/H): Neste topico s&o apresentados os
resultados da simulag8c relacionados com o consumo de energia. O
efeito comparativo ¢ evidenciado em relagdo ao consumo de energia no

“refervedor” tanto para o ¢aso padrdo como para o caso proposto.

Na Figura 5.9 destaca-se a influéncia da vazao de solvente (S) e da

razio de Refiuxo externa (R) no consumo de energia no "Reboiler”.
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Figura 5.9 - Consumo de Energia no “reboiler” de etanol, Q{GJ/H) e Raz&o de

Refluxo Externa com a Vazao de Solvente (S5) para o Caso Padréo.

Observa-se na Figura 5.9, que a raz&o de refluxo externa ¢é
proporcional ao consumo energetico no refervedor, ou seja, a medida que o
consumo de energia aumenta, também aumenta os valores da razdo de
refluxo. Ja com a vazdo de solvente, um comportamento inverso € observado,
isto €, quanto maiores as cargas térmicas e a razdo de refluxc menores seréo
as vazdes de solvente requeridas para a separagdo. Este conceito € valido
para o caso proposto de integragéo energética conforme mostra a Figura 5.10.

O aumento da vazao de vapor é proporcionado pela qualidade da
alimentagdo principal ou estado térmico da mesma. Observa-se na Figura
5.10, que a razéo de refluxo tem influéncia mais acentuada sobre o consumo
de energia, ndo produzindo efeito significativo na pureza do produto final.. Ja
para a razao entre as alimentagdes, sua influéncia é significativa sobre a razéo
de refluxo, que por sua vez, proporciona um aumento do consumo energeético
(KNAPP & DOHERTY, 1894).
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Figura 5.10 - Consumo de Energia no “reboiler” (Q) com a Razio de Refluxo

Externa (R) e a Vaz&o de Solvente ( S} para ¢ caso Proposto.
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Figura 5.11 - Variagdo do Consumo de Energia no “rebotler” (Q) com a Razdo

de Refluxo Externa (R) para os dois casos estudados.

Na Figura 5.11 compara-se 0 consumo de energia no “reboiler” para
as colunas interligadas € para o sistema integrado energeticamente. Observa-
se que, o sistema integrado termicamente pode ser operado com razbes de
refluxo razoavelmente baixas, sem comprometer o grau de pureza minimo do
produto de topo, diminuindo de maneira considerada o consumo excessivo de

energia do caso padrao.
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Figura 5.12 - Consumo de Energia no “Reboiler” (Q) com a Vazdo de Salvente

{(S) para os dois casos estudados.

Na Figura 5.12, para o caso proposto, pode-se observar que houve
uma significativa redugdo do consumo energetico evidenciando apenas gue
na medida que a vaz&o de solvente (S) aumentava a carga térmica do

“reboiler” apresentava uma queda, para cada vaz&o correspondente.

5.4 Calculo de Economia de Energia:

A economia conseguida com a integragdo energética &€ avaliada pela

equacao (Pinto & Pereira, 1988) :

K
£, = lOO*(QRT;QR}- (5.1)

et e ———

onde: t

- Egr = Economia conseguida, medida de economia em porcentagem no
refervedor,
~ Qr = Energia requerida pelo refervedor,

“ (¥ = Energia requerida no refervedor - modelo proposto.




Assim, a economia obtida entre 0 caso padrdo e o caso proposto
otimizados foi de aproximadamente 30% conforme a Tabela 6.9 apresentada a
seguir. Finalmente, com as mesmas especificagées de pureza e numero de
estagios, o caso padr&o otimizado aprasentou um consumo na vazao de etanol
de 2812,90 KJ/KG e o sistema proposto um consumo especifico de 2007,29
KJ/KG também mostrados na Tabela 5.9.

Tabela 5.9 - Sumario da avaliagdo energética

CONSUMO DE SEQUENCIA ECONOMIA DE ECONOMIA DE

VAPOR (KJ/KG VAPOR (KJ/JKG  VAPOR-Eg (%)
ETANOL) ETANOL)
Caso padrao
2812,90 otimizado - | 20
2142.85 Caso proposto 670,05 28,31

Caso proposto
2007,29 otimizado 805,61 33,41

5.5 -Influéncia dos Perfis-Efeito Comparativo:

5.5.1 Efeitos da integracdo energética no perfil de temperatura:
Caso Padrao e Caso Proposto;

A Figura 5.13 mostra o perfil de temperatura do sistema etanol (1)-

agua (2)-etileno glicol (3).
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Figura 5.13 - Perfil de Temperatura para o sistema etanol (1)-agua (2)-Etileno

glicol (3)para ambos 0s casos otimizados.

Tanto na destilagao convencional (caso padrdo) quanto na destilagao
com a integracdo energética (Figura 5.13), a concentragdo de solvente em
cada uma das se¢des da coluna é constante, levando ao perfil de temperatura
entre os estagios de alimentagdo também a valores relativamente constantes
ao longo da segio de enriquecimento, com uma leve tendéncia decrescimento
no ponto de inje¢dc da mistura (estagio de numerc 15. Por outro lado, a
técnica de integragdo energética multiplo efeito (caso proposto), apresenta
forte tendéncia de diluicdo do solvente, especialmente na regido proxima da
alimentacdo da mistura. Com a integracdo energética, o comportamento
manteve-se 0 mesmo até a secgdo de enriguecimento. A partir do ponto do
estagio de alimentagdo, os valores de temperatura sdo mais acentuados na
segdo de esgotamento, justificado pela maior concentragao do solvente nesta
regido.

O perfil de temperatura no caso padrdo, mostrou-se similar ao perfil
encontrado por MEIRELLES ET AL. (1992) e BATISTA & MEIRELLES (1997),




concordande com o perfil experimental e simulado para a destilagéo extrativa
de MEIRELLES ET AL. (1992). Portanto, a diferenga de temperatura entre as
duas segfes da coluna depende da taxa de solvente (S/F) e da razdo de
refluxo (R), apresentando comportamento idéntico ao da concentragdo de

etileno glicol, que diminuiu com o aumento de R e aumenta com a elevacgao da
taxa de solvente (S/F).

5.5.2 Efeitos da integragdo energética nos Perfis de fluxo total
de liquido e de vapor: Caso Padrédo e Caso Proposto;

A Figura 5.14 mostra os perfis de fluxo total de liquido e de vapor para

0 sistema etanol-agua-etileno glicol.

— - Llqukio-Caso Fadréo
4000 |- —@-=vapor-Caso Padrio ""-..
—a— | gudo-Case Proposio »

, L —&— Vapor-Caso Propasto
i T 2 T -
2000 L ~S-8-8 .4 "*L‘\ \
5 10P0 s A
[T X A\
g 'y ™ Aat
€ hY

Numero de estdgios, N

Figura 5.14 - Perfis de Vaz&o Total de liquido e de vapor para o Sistema

etanol/agua/etileno glicol.

Para a fase liquida: observa-se na Figura 5.14 pontos de

descontinuidade para o case padrdo. A inje¢éo do solvente e da alimentagao
principal provocam mudangas bruscas de fluxos nesses pontos, devido ao

aumento da concentragdo de solvente na coluna. A vazédo de liquido é
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aumentada, mantendo-se constante entre os estagios de alimentagao, apoés o
estagio da alimentag&o principal em diregio a se¢io de exaustdo da coluna
vaz&o de liquido continua aumentando consideravelmente. Com a integragao
energética, o comportamento foi invertido em relagdo ao caso padrdo. Embora
a vazdo de liquido tenha aumentado consideravelmente na segado de
retificacdo da coluna, sua vazao em dire¢do a sec¢ao de esgotamento da
coluna foi diminuindo gradativamente até atingir o estagio do refervedor,
provocada pelo aquecimento da alimentagao principal.

Para a fase Vapor:_ Pela Figura 5.14, o comportamento foi analogo ac

da fase liquida para ambos 0s casos quanto a20s pontos de descontinuidades
que continuaram existindo entre estagios de alimenta¢des. Com 0 aumentc da
concentragdo do solvente na coluna para a caso padrdo, houve uma
diminuigdo relativa no fluxa de vapor, mantendo-se constante entre os estagios
de alimentagbes e na diregdo da segao de esgotamento tornou a decrescer
gradativamente. Ja para 0 caso proposto de integracéo energética, obteve-se
um comportamento adverso para esta fase, ou seja, Embora os pontos de
descontinuidades ainda continuem existindo, comparado com o caso padréo,
houve um aumento consideravel no fluxo de vapor na segdo de retificagao da
coluna, mantendo-se constante entre os estagios de alimenta¢gdes e diminui

gradativamente ao longo da segdo de exaustéo da coluna.

5.5.3 Efeitos da integracdo energética nos perfis de
Composi¢bées para cada componente: Caso Padrdo e Caso

Proposto.

Nas figuras que se seguem sdo apresentados separadamente os
perfis de concentragdes dos componentes da mistura etanol/agua/etileno glicol
na fase liquida e na fase vapor.

!
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5.5.3.1 Perfil de Concentracdo para o etanol:

t

A Figura 5.15 mostra o comportafnento da composi¢do massica do

etanol ao longo da coluna de destilagao.
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Figura 5.15 - Perfil de Composicdo do etanol ao longo da coluna nas fases

liquida e vapor

Na Fase Liquida: had uma mudanga brusca nas posigbes de

alimentacdo do solvente e da alimentag&o principal para o caso padrdo
(Figura 5.15). Com a injegdo do solvente, houve uma diminuigdo da
concentragdo do etanol nessa fase, permanecendo constante entre os
estagios de carga e aumentando em seguida logo apds a alimentagao principal
para no final continuar em declinio ao longo da segdo de esgotamento. Para a
integracio energética, a concentra¢do do etanol na fase liquida na segéo de
retificacdo e por toda a segdo de esgotamento permaneceu decrescente,
justificado pelo poder de interagdo do tiquido com o vapor apés o aguecimento
da alimentag&o, aumentando os coeficiente de transferéncia de massa e de
calor e, consequentimente a eficiéncia de separagdo, gerando economia de
energia. ’ )

Na fase Vapor: a concentragdo do etanotl ao longo da coluna de

destilagdo extrativa diminui em direg&o a segdo de esgotamento para ambos




; i FTouka
os casos ( figura 5.15). No entanto, a secdo de enri't]uecimento € mais rica
nesse componente. Ja com a técnica de integragdo energética, ocorreu um
ligeiro decréscimo da composigao do etanol na segfo de exaustio, ocasionada
pela baixa vazao de vapor nesta regido reduzindo a intensidade de mistura e
consequentimente a capacidade de separagdo do mesmo na base da coluna.
Portanto, 0 poder de separagdo do etanol € intensificado na se¢io de

retificacdo justificada pela alta vazéo de vapor.

5.5.3.2 Perfil de Concentracio da Aqua:

Na Fase Ligquida: A Figura 5.16 mostra o comportamento desse

constituinte em toda a coluna para os casos padrdo e proposto. A
concentragdc da agua a partir da se¢do de retificagdo vem crescendo e
atingindo o seu apice na se¢do de esgotamento tanto para o caso padrao
quanto para o proposto, no entanto, para o caso padrdo atinge patamares
menores de sua concentragdo. Com a integragdo energética (caso Proposto),
a agua tendo seu ponto de ebulicdo maior que o etanol aumentando
consideravelmente sua composigdo na segdo de esgotamento da coluna e,
consequentemente tende para um valor minimo na se¢éo de retificagdo da

coluna.
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Na _Fase Vapor : Pode-se observar na Figura 5.16, que o

comportamento da fase vapor se torna praticamente andlogo ac da fase
liquida, no entanto, a composig&o da agua ao longo da segdo de esgotamento
foi ligeiramente aumentada com a integragao energética. De modo geral, o
fato da concentragdo da agua atingir valores elevados no caso proposto tanto
para a fase liquida quanto para a fase vapor é justificado pela intensidade de
transferéncia de massa e de calor entre o liquido e o vapor aumentar, em
virtude do aquecimento da alimentacgao principal.

5.5.3.3 Perfil de Concentracdo do Etileno glicol:

Na_Fase Lliquida: Existem pontos de descontinuidades mais

acentuados para ¢ caso padrac representados na Figura 5.17. Entre os
estagios de alimentagdo a concentragdo do etileno glicol € praticamente
constante, com uma gqueda no ponto de entrada da alimentagao principal e
cresce na segao de esgotamento da coluna, alcangando o seu valor maximo
no estagio do refervedor. Com a introdu¢do da integragdo energética, para a
fase liquida, a concentracdo do etileno glicol mantém-se praticamente
constante na seg¢ac de enriguecimento da coluna, aumentando gradativamente
a partir da parte superior da segdo de exaustdo, até alcangar o estagio do

refervedor , em funcdo do efeito de mistura ser maior para este caso.
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Na Fase Vapor :(Fiqura 5.17), os per:fis dé cbﬁcéntrac;éo para 0

etileno glicol praticamente se igualam para 0s dois casos estudados cuja
concentragdo do solvente € praticamente desprezivel na fase vapor. O etileno
glicol com baixa volatilidade, praticamente ndo se vaporiza e a fase vapor é
constituida na sua totalidade por agua/etano! devido o seu ponto de ebuligio
ser elevado e os pontos de ebuligdo da agua e do etanol serem proximos um
do outrc favorecendo a vaporizagdo dos mesmos, aoc mesmo tempo que a
fase liquida na segdo de esgotamento é enriquecida pelo etileno glicol.

As Figuras 5.18a e 5.18b, 5.19a e 5.19b mostram respectivamente, 0
comportamento dos perfis de composigdes de todos os componentes para a
fase liquida e para a fase vapor para 0s casos padrdo e proposto.
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Os perfis apresehtados nas Figuras 5.15, 5.16, 5.17, 5.8 ae b e 5.19
a e b, mostram as composigdes dos componentes da mistura terndria para o
caso padrao na fase liquida e vapor e evidenciam as similaridades do caso
padréo com dados obtidos por MEIRELLES ET AL. {1992) e comportamento
adverso dos perfis para o caso proposto que se assemelham aos encontrados
por BATISTA & MEIRELLES (1997). Esses perfis concordam plenamente com
0s encontradeos tanto experimentaimente quanto através da simulagio obtidos
por MEIRELLES ET AL. (1992).

Nas Figuras 5.18 a e 5.19 b é apresentado o perfil de concentrag&o
para o etanol ao longo da coluna, que sofre abruptas mudangas nos dois
estagios de alimentagéc superior e inferior, e diminui bastante na segao de
esgotamento da coluna. No caso da agua, a sua concentragdo vem
gradativamente se elevando, a partir de concentragdes muito baixas no topo,
com um apice proximo ac fundo da coluna. A concentragdo do etileno glicol
aproximadamente constante tanto entre os dois estagios com alimentacao,
quanto na maior parte da segdc de exaustdo da coluna.

Para o caso da integragdo térmica ilustrada nas Figuras 5.18 b e 5.19
b, a mudanga brusca no comportamento das curvas em relagao ao caso
padrdo, também foi notado e plenamente justificade por BATISTA &
MEIRELLES (1997), Embora sua constatagdo tenha sido com o auxilio de
outra alternativa de economia de energia, 0 que deve-se ressaltar é que com
0 aumento da troca térmica aumenta o fluxo de vapor na segao de retificagao
da coluna e consequentemente também uma elevagdo no fluxo de liquido na
secdo de esgotamento ca mesma. Estes efeitos perturbaram o comportamento
das curvas para o caso proposto. O aumento observado no fluxo de vapor
permite a redugdo do mesmo na base da coluna, contribuindo apenas para
melhorar a pureza do destilado. Portanto, a magnitude dessas modificagdes
gera um vapor no refervedor significativamente menor que o fluxo gerado para
o caso padrdo, contribuindo para uma redugdo no consumo de energia.

i
i
i







mesmas especificagbes. Isto decorre pelo fato de que o condensador parcial

participa como um estagic de equilibrio na coluna.

e) Os resultados mostraram que a otimizagdo da unidade reduziu o
consumo de energia em torno de 20% em relagdo ao caso padrdao sem
otimizagdo e o arranjo obtido pela integragdo energética, como proposta de
trabalho, apresentou uma economia de energia de 33% em relagdo ao caso

padrao otimizado.
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CAPITULO VIi

SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

7.1- Haja vista a importancia da concentragdo do etanol na mistura principat,
observada na simulagdc e constatada pelos problemas apresentados na
convergéncia numerica na coluna extrativa, ao se trabalhar com uma
concentragdo igualmente azeotfropica (onde para fins académicos essa
compoesigao é viavel teoricamente se distanciando apenas daquela utilizada na
realidade pratica). Sugere-se, para trabalhos posteriores, utilizar uma
concentragao de etanol para a alimentag&o original bem abaixo do ponto de

azeotropia, como por exemplo, 85% _molar de etanol.

7.2- Fazer um estudo rigoroso levando em consideragédo a viabilidade
econdmica da integragdo energetica proposta, a fim de definir com maior
seguranga a relagdo entre o investimenio necessario e a economia a ser
obtida sobre © custo total anual, investigando a viabilidade desta

economicamente, tendo em vista que o presente trabalho deteve-se apenas na

viabilidade energética.

7.3- Mesmo com o0s estudos de MEIRELLES ET AL. {1992) & LYNN
& HANSON (1986) mostrando e comprovando que a destilagio extrativa é
mais favoravel energeticamente comparado com a tradicional destilagéo
azeotrdpica com benzeno, & importante realizar um estudo comparativo da
viabilizagdo econdmica envolvendo © custo total anual, tempo e taxa de
retorno do caso proposto. Como também, comparar com a destilagao
azeotropica, verificando se realmente a destilagdo extrativa multiplo efeito é

mais favoravel economicamente.
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7.4- Apesar da otimizacao da razéo de refluxo e do nimero de estagio ter sido

feita utilizando a faixa operacional otima preestabelecida pela literatura, €
interessante fazer um levantamento econdmico para cada numero de estagios,
afim de definir com maior clareza, quais seriam os valores operacionais 6timos

das grandezas em questéo.

7.5- Com o auxilio dc utilitario “TRAYCALC” ou O “ HYPROP”,
complementos do simulader HYSIM, propde-se elaborar um programa pratico e
rigoroso de otimizagéo do numero de estagios e principaimente dos pontos de
alimentac¢des da coluna de produgac do etanol anidro, que gerem facilidades e
superem as dificuldades e o trabalho exaustivo encontrados na busca de
melhorias operacionais dessas grandezas, ou recorrer a outros simuladores
como o “PROSIM”, “PRCCESS” (PRO II) e “ASPEN".

7.6- Fazer uma avaliagio da diferenga de temperatura entre o topo e a base
da coluna e verificar a viabilizag&o do ponto de vista econdmico e energético,
para a implantacéo de bombas de calor (recompressac mecanica de vapor) no

sistema de destilaga@o extrativa.

7.7- Fazer uma analise do sistema de integra¢do energética proposto,
utilizando a tecnologia “pinch™, no sentido de melhorar a recuperagao de

energia no processo, fornando-o energeticamente mais eficiente.
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Apéndice A

Tabela A.1 Estimativas iniciais das varidveis operacionais e especificacdes
usadas na simulagdo da unidade de destilagdo extrativa para a
otimizagdo do sistema etanol(1)-agua(2)-etileno glicol(3).

Varidvels Operacionals
Varbivels Referéncla Valores Operacionals
Colunu de Dest. C'oluna de Recup. do
Extrativa solvente
F(RKGAH) alimentagio liq.saturndo 1G0Q 1480
IXKGAH) vaziio do Destilado 960 40
S(RGH) vazilo do solvenie 1440 1440
R(KCGREH) Residuo da base 1480 1440
XAETOH) frag mdss. na shiment. 0,96
Xo{ETOH) frag.mass. no destilado 0,998
THOC) temperatura do Lopo 78,0 100
Ta(OC) temperatura da hase 197 197
DELTA T(OC) diferénga de temperatura 0 0
Pr{KPA) pressio do topo 101,3 50,63
Pa(kPA) pressdo da base 01,3 50,65
DELTA P(KPA) diferénga de pressio 0 0
R razlo de Refluxo 1.6 1.4
N numero de estdigios 24 12
FA prato da alim.da pustura 14 3
F§ prato da alim.do solvente 3
QoK) carga do condensador
Qr(KJH) carga do refervedor
eficiéncia de Murphree dos estagios | 1
razio da fray. mis.de ctanol (1) e
dgua (2) da mistura
=X(ETOHM 0,96\0,04
X/ (H20)
Ec estiglo do condensador total i 1
Er estiagio do refervedor 24 2
(8\) razlo ntre as alimentagdes 1.44
Fo “fator Damping{azeotropia) 0.5 1
Especilengdes COLUNA DE DESTILACAOQ EXTRATIVA
V(KG\H) vaziio de vapor{cond.total) ¢
Xl MASSICA) vomposigio de (1) topo 0,998
Nu(®oMASSICA) vomposigiio de (3) base (19723
Eapecificagdes COLUNA DE RECUPERACAOQ DO
SOLYENTE
V(KGUD) vazio de vapor{cond.total) 0
Nu(26MASSICA) composiglo de (2) base 0,0001
No{%sMASSICA) 0,0001

wumposigiio de (3) topo




+

Tabela A.2 Modificagdes das variaveis operacionais e das especificacdes para
0 caso de integrag&o energética muitiplo efeito (caso proposto).

Varidvels Operacionais
Varlivels Referéncin Valores Operacionais
Coluna de Dest Coluna de Recup. du
Fxtrativa solvente
F(RGAIT) alimentacho.vapor seturade HOHH) 14810}
IXKGAT)Y vasiv do Destilado 961 40
S(KGAH) vardo do solvente 1440 1440
R(KGU) residuo da base 1480 1444
XHETOH) frag. mass. na aliment, 0,96
Xn(ETOI) frag.mass. no destilado 0,998
THOC) temperatura do topo 73,0 100
Ta(OC) tenyeralura da base 197 197
DELTA THX) diferénga do temperatura 0 0
Pr(KFPA) pressio do topo 1013 50,65
Pr(KPA) pressito da baose 101,3 50,65
DELTA P(KPA) difeénga de pressio 0 0
R razdo de Refluxo 1.6 14
N numero de estégjos 24 12
FA prato da alim.da mistura 15 4
I's prato da alim.do solvente 4
QKN carga do condensador
Qr{KIHD carpa do refervedor
elicinaa de Murphree dos estagios 1 1
razdo da fra¢.mads.de danol (1) ¢
igua (2) Ja misturn nzeotropica
=X TOHNM 0,96\0,04
XRI2)
I entiaglo do condenaadorparcial 1 1
[N estagio do refervedor 24 | P
(SF) razo entre as alimentagdes 1,44
Fp fator Damping (azeolropia) 0,5 1
Fapecifleagies COLUNA DE DESTILAGCAQ EXTRATIVA
V(KGAM) vuzAv de vapor(cond. parcial) Y64}
N %o MASSICA) composigho de (1) topo 0,998
Xu(®oMASSICA) conmposiyiio de {3) base 0,972
Especiflcagoes COLUNA DF RECUPERACAO DO
SOLVENTE
V(KGATD) vazdo de vapor(cond. parclal) 40
Xi(*eMASSICA} conyposigio de (2) base 0.0u¢1
Kil®oMASSICA) vonposiyo de (3) Lopo 00001
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Tabela A.3 - Dados gerais de otimizagdo das varidveis operacionais para o
caso padrao, pureza do etanol anidro de 99,8% em peso e
numero de estagios: 24.

Alimentagdes Razdo de Q¢ (GJ\h) Qr{(GJ\h Vazido de
{FA/FS) Refluxo, R Solvente(Kg\h)

130 2 2796 2,669 1440
143 2,409 2,728 2508 -
1613 24008 2,721 2,681 -
163 245323 2771 2.64 -
173 260083 2,881 27 -
13 253759 2,83 27 .
144 2,40346 2723 26 -
16M 2,37209 2.698 2,668 -
16 243235 2.746 2616 -
174 257284 2859 2729 -
145 27345 2968 2858 "
1615 2,63004 2,904 2,775 *
165 2 68558 2551 2.821 -
175 2,874 3,009 2,969 "
133 ? 37821 2 94 7558 165K0
1433 2,3023 2,634 2,495 "
16\3 227311 2,81 2472 -
163 22043 2627 2.480 "
173 237114 2,689 2551 "
12w 23633 2882 2546 "
144 2,26805 3 2,466 "
16U 222727 2,574 2,436 -
16w 2.25344 2505 2.456 "
174 233669 2,661 2523 "
135 268723 294 2804 "
145 247352 2,77 2,632 -
1515 2,33867 2,702 2,564 .
165 2.3:287 2,706 2.568 -
17 2.47877 2,774 2,637 .
18\5 265619 2916 2,779 "
133 23476 2 662 2516 1660
1413 226662 2597 2,452 "
1513 2,23208 2,571 2426 -
16%3 224177 2578 2.433 -
173 220757 2,622 2477 .
183 2,40901 2,711 2,566 "
13 231414 2,635 2,401 -
143 221967 2,56 2415 "
154 2,18167 2.63 2,386 .
164 219146 25338 230 "
174 225424 2587 2.443 .
135 254892 2822 2670 .
145 238137 2,680 2543 -
155 230413 2627 2482

1618 2,29868 2623 3,478

105 235631 2671 2527

133 7 X364 7 A43 7 4N 1780
143 225751 25583 2,43 "
1513 222154 2,554 2 402 -
163 222276 2555 2.403 "
173 2,26856 2569 2,438 "
14v 2 19983 2537 2387 "
154 2,18318 2,608 2,366 -
1694 216613 251 2350 -
17 221538 2540 2,38 -
145 2.33858 2,647 2,455 .
155 226678 + 280 2438 -
16\5 2,25628 2,581 2,439 -
175 230088 2617 2.466 ‘

185 241068 2704 2553 "

M L s, ks e ne % e
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Tabela A.4 - Dados gerais de otimizagdo das varidveis operacionais para o

£asgo propostoe. ¢

(continua)

Pureza do Etanol_Anidro de 99,8% em Peso e Niimero de Estagios: 24

OTIMIZACAO DO ARRANJO DE INTEGRACAO TERMICA

Alimentagbes Razdo de Refluxo Qc (G Qr(GJth Vazdo de
(FA/FS) : Solvente(Kg\h)

133 '3 2019 1,805 1440
143 243114 1,946 1,731 .
163 2,40804 1,927 1,712 -
163 2,44321 1,956 1,742 -
173 256 2,048 1.8% .
13 281283 225 2,036 .
144 2,6389 2,111 1,896 -
1544 2,5763 2,08 1,846 -
16\ 25619 2076 1,862

17v 27256 2,18 1.966 -
145 304713 2,437 2,224 -
155 28891 2311 2,006 -
166 2,8836 2,307 2,002 "
175 302245 2,418 2,204

138 2,42348 1,933 1,727 1660
143 2.33647 1,864 1,657 "
1613 2,29769 1,833 1,626 -
163 2,30508 1,830 1,633

173 2,36823 1,889 1683 .
13v 2.62068 2,007 1,801 .
144 248813 2 1,775 .
154 241583 1926 1.718 .
1644 241085 1,922 1,716 -
17w 2,46072 1,969 1,763

135 305854 2,430 2,233 .
145 274233 2186 1,979 -
155 2,60429 2076 1,869 .
1616 2,57221 2,061 1,844 -
176 2,62401 2,002 1,866

185 27871 2222 2016

133 2,38637 1,808 1,705 1650
143 230313 1,832 1,638 .
153 2,26109 1,700 1,605 -
1613 2,26808 1,796 1,603 -
173 2,205 1829 1,636 .
183 2,30085 1,909 1,716 .
134 255808 2,034 1,84 "
144 242825 . 163 1,736 "
154 2,35958 1,876 1,682 -
16\ 2,34356 1,863 1,669 "
174 2,3806 1,892 1,699 "
18v 2.48618 1976 1,783 .
136 286655 2,279 2,086 .
145 -

26284 200 1,806

!




(concluséao

OTIMIZAGAO DO ARRANJO DE INTEGRACAO TERMICA
Pureza do Etanol Anidro de 99,8% em Peso e Numero de Estagios: 24

156 2,60826 1,994 18 -
165 246893 1,963 1,768 -
175 2,49606 1,065 1,792 "
1303 1882 1,606 1760
143 2,2935 1819 1,633 -
153 224063 1,784 1508 "
161 2,2403 1777 1,691 ;
173 2,26083 18 1.615

144 2,40182 1,904 1,718 .
15 233634 1,852 1,666 "
16w 2,31482 1,838 1,848 "
17w 2,333 1,854 1,669 ¢
18v4 242126 1,919 1.734 -
145 257163 2038 18523 .
195 2,46457 1958 1,767 .
16\ 242121 1,919 1,733 -
7% 2.43653 1,801 1,746 "

185 252075 1,998 1813 "
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APENDICE B

Métodos Rigorosos de Destilagdo

O projeto final de equipamentos multicomponentes, multiestagios
requer determinagbes rigorosas das temperaturas, pressdes, vazdes,
composigoes e taxa de transferéncia de calor em cada estagio. Estas

determinagfes sdo feitas resolvendo simultaneamente as equacgdes de
balango material, balango de energia e relagdes de equilibrio para cada

estagio.

Estrutura do Problema - Equagdo MESH

As equagGes que aparecem no modelo de estagio de equilibrio,
conforme Figura B.1, s&o:
TIPC | - Equagio M - Balango material para cada componente (C'” equagées

para cada estagios)

M. .=L.

i j-1 +F. .z

AN TR ORNETE CRNARTRTIN A

TIPO Il - Equagéo E - Relagdes de equilibrio para cada componente (C

Xig-1tY

equacdes para cada estagio).

TIPO |l - Equagdo S - Somatdrio das fragbes molares (uma equagdo para
cada estagio)
C
(85}, =2 yiy=1=0 (B.3)
i=1
’ [
(Sx), “Z"’U'1=° (B.4)

TIPO IV - Equagao H - Balango de energia (uma equagéo para cada estagio).

,+1+Fj‘-HFj—(L,-+UJ-)-H,_j ~(\ij+vj)-ﬂvj -Q;=0 (B.5)

HJ = HLj—l . LJ-‘ + }{,Vj+l - V

M C - & o numero de componentes do sistema.




A equacao de balango material total pode seir usada no lugar de (B.3)
ou (B.4). Entao, escrevendo o balango global do estagio 1 até j,

J
Lj= Vi + ) (Fu-Up~Wo)-V, (B.6)
m~l

Para um unico estagio de equilibrio pode-se escrever (2-C+3)equacdes
MESH. Portanto, a cascata contracorrente com N estagios de equilibrio (Figura

B.1), é representada por N.(2.C+3) equagdes MESH.

Iv‘

F, —» ESTAGIO1 [—— Q,

W o v Uy
Ly
F, — o ESTAGIOo2 |, &
F
k)
w, —— L 5 U,
L,
VY
w, ¢ Ly, * U,
——y ESTAGIOJS }——
F, Q
v
Wiy ] ‘*' — U,
L,
VN-I
Wiy ———i L " Uua
*N.2 o
Frs ESTAGION-1 | Qua
JRVN
wN . Ly [ UN-I

Fv __ JESTAGION | — & g,

L.

Figura B.1 - Esguema Geral de uma Cascata Contracorrente

Varidveis de Projeto

Segundo PERRY & GREEN (1985), o numero total de varidveis de

projeto para a cascata contracorrente representada na Figura B.1é dado por:




APENDICE B

Métodos Rigorosos de Destilagdo

O projeto final de equipamentos muiticomponentes, multiestagios
requer determinagbes rigorosas das temperaturas, pressdes, vazdes,
composigées e taxa de transferéncia de calor em cada estagio. Estas
determinagdes sdo feitas resolvendo simultaneamente as equagdes de

balango material, balango de energia e relagbos de equilibrio para cada
estagio.

Estrutura do Problema - Equagdo MESH

As equagtes que aparecem no modelo de estagio de equilibrio,
conforme Figura B.1, s&o:
TIPO { - Equagdo M - Balango material para cada componente (C'" equagies

para cada estagios)
M5 =Ly % g Vien Vi ger + g (L U)o = (Wi V) v gm0 B)
TIPO Il - Equacgio E - Relagbes de equilibrio para cada componente (C

equagbes para cada estagio).

EU = yLJ _k'd -xi_j = () (82)
TIPO 1l - Equagdo S - Somatorio das fragdes molares (uma equagao para
cada estagio)

Y

(Sy), = Zy.”.—1= 0 (B.3)
i}
’ o]

(Sx)-i ==in.j—l=0 (B.4)

il |
TIPO IV - Equacio H - Balango de energia (uma equagao para cada estagio).

Hy=Hygy Ly +Hyjyy Vi + By Hey = (L 4 Ug) Hy = (W + Vi)-Hy;-Q; =0 (B.5)

™ ¢ - é o nurnero de componentes do sistema.




Ny =Ng + 2N} ‘ (B.7)

onde N, é 0 nimero total de variaveis de projeto da unidade; N, ¢ o grau de
liberdade que o engenheirc de projeto utiliza quando especifica 0 numero de
vezes que um elemento particular sera repetido em uma unidade; por exemplo,
uma cascata contracorrente possui uma unica segdo (N, =1), enquanto que
uma coluna de destilagéo possui duas segbes: retificacdo e esgotamento
(Nr=2); ZN,? € o somatdrio das variaveis de projeto dos estagios de equilibrio
com correntes laterais. !
As variaveis de projeto para um estagio de equilibrio s&o dadas por:

‘N =N{ -Ng (B.8)
onde N! sdo as variaveis de projeto de um estégio de equilibrio; N5, € o numero
total de varidveis do estagio; Ni. sdo relagdes de restricdo para o estagio de
equilibrio (equagdes independentes).

A Figura B.2 abaixo mostra as correntes de massa e de energia que sao

utilizadas para contagem do numero total de variaveis de projeto:

4V,
L+

W, ——

F, — ESTAGIO J — Q
H > UJ
| I !

VJ-I l-"J

Figura B.2- Esquemé de um Prato Tedrico com Correntes Laterais

Portanto, © e!ementé possui sete correntes homogéneas de massa cada
uma contribuindo com (C+2) variaveis, e uma corrente térmica que contribui
com uma variavel. Entao:

N =7-(C+2)+1-» N}, =7-C+15 (B.9)

As relagtes de restricdes sdo mostradas na Tabela B.1:

t




L 4
Tabela B.1- Relagbes de Restrigies para a Cascata Contracorrente

intrinsecas
ldentidadede TePentre Ve W,
ldentidadede TePentreL, e U,.
Identidade de Concentragéo entre V, e W,.
Identidade de Concentragdo entre U, e L.
As correntes V, e L, estdo em equilibrio, T'=T" e PY=P".
Balanco Material.
Balango de energia
Distribuicdo entre Fases

Qlol=lod PPN
—_—

e Fonte: PERRY &GREEN, (1985)

O numero de variaveis de projeto do elemento & obtido da Equagédo
(B.8), '

NI =(7-C+15)-(4:C+5) - Nf =3.C+10 (B.10)
como a cascata contracorrente possui N estagios, o numero total de variaveis
de projeto € dado por,

D ON{ =N-(3-C+10) (B.11)
substituindo a Equagao (B.11) na Equagédo (B.7), temos o ndmero total de
variaveis para a cascata contracorrente,

) NY =1+N-(3-C+10) (B.12)
O modelo & representado por N.(2-C+3) Equagdes MESH em
[N-G3-C+10)+]] varidveis. A diferenca entre o numero total de variaveis e ©

namero de equagdes MESH fornece a quantidade de variaveis que devem ser
especificadas para a solugao do projeto,

Especificagdes = [N.(3.C+10)+1]-[N.(2.C+3)]
rearranjando,

Especificagdes =N.C+ 7.N + 1

Entdo, se N e todos Fj z, Tr, Pr P, Uje W, séo especificados, o

modelo & representado por N.(2.C+3) equagdes algébricas simultaneas em
N.(2.C+3) varidveis desconhecidas. Estas especificagbes estdo resumidas na
Tabela B.2:




Tabela B.2 - Especificagbes para o Projeto de uma Cascata Contracorrente

Entrada Saida
Variaveis Quantidade Variaveis Quantidades
N 3 1 Xy N.C
Fj _ N Y N.C
Ziy _ N.C L] N
P ‘ N Vi N
P N T; N
Tr N
Y, N 2.N.C+3.N=N.(2.C+3)
W, N
Q N
N.C+7 N+1

As especificagbes consistem de. todas as condigbes e localizagbes
das alimentagdes, pressdo para cada estagio, fluxo total de todas as correntes
laterais, taxa de calor para todos os estagios exceto o estagio 1 (condensador)
e estagio N (refervedor), numero total de estagios, taxa de refluxoc externc e
taxa de vapor destilado.

Para inicio dos célculos, o perfil de temperatura e as vazdes de vapor
ao longo da torre devem ser previamente admitidos, pois sdo necessarios para
o calculo das constantes da equacgéac tipo M modificada. As temperaturas em

cada estagio 7, s&o consideradas como uma variag@o linear em relagao ao

ponto de bolha do componente mais leve no topo e o ponto de bolha do
componente mais pesado no fundo. Para a vazéo de vapor admite-se um perfil

constante ao longo da torre.
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APENDICE C1 - CASO NAO SEQUENCIAL

MELHORIAS OPERACIONAIS DA COLUNA

DE PRODUCAO DO ETANOL
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Hyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to UFPB
Date 98/03/06 Version c2.54 Case Name DDELBA.SIM
Time 15:00:40 Prop Pkg UNIQUAC-PR/POY Column Name coluna

k%% Products **%xx%x

i Leaving from stage : :

| Product Phase - Liquid . Liquid
] ] ]

] ] ]

1

——————————————————————————— — ——— ————— —————————————————————

]

]

]

i

]

Assigned to Stream Name etanol etglicol :

]

i i e | e e 1 I Sy = T T i
| Temperature - C 1 78.15 | 146.22 |
| Pressure - atm : 1.0060 1.00 1}
| Ethanol - Mole Frac ' 0.994940 | 0.002493 |
! H20 - Mole Frac H 0.005042 | 0.083343 |
i EGlycol - Mole Frac ' 0.000018 | 0.914164 E
i )
] ]



Stream
Vapour frac.
Temperature C

Pressure atm
Molar Flow kgmole/h
Mass Flow kg/h

LigVol Flow m3/h
Enthalpy kW

Ethanol mole frac.

H20 mole frac,
EGlycol mole frac,
Stream

Vapour frac.
Temperature C

Pressure atm
Molar Flow kgmole/h
Mass Flow kg/h

LigVol Flow m3/h
Enthalpy kW
Ethanol mole frac.
H20 mole frac.
EGlycol mole frac,

aliml
0.0000%
78.0305
. 0.,9998%*
23.0583
1000.0000%*
1.2461
-153,9296
0.9037x
0.0963=*
0.0000%

etglicol
0.0000
146.2193
0.9998
25.3780
1480.9956
1.3383
-246,9940
0.0025
0.0833
0.9142

alim2
0.0000%
197.3619
0,9998*
23.2000
1440.0000%*
1.2%65
-161.5861
0.0000%
0.0000%*
1.0000%

condensador
2.0000%
0.0000%
0.0000%*
0.0000%
0.0000%
0.0000=*

768.1063
0.0000%
0.0000%*
0.0000%

etancl
0.0000
78.1519
0.9998
20.8803
959.0045
1.2043
-135.4108
0.9949
0.00590
0.0000

refervedor
2.0000%
0,0000%
L0000
.0000%*
,0000%*
,0000%
.092¢9
.0000%*
.0000x
.0000*

~J
(=]
COORPOCOoOOO

1
78
0
0

OO0 OO0

vapor
.0000
.151%
.9998
.0000
L0000
.0000
L0000
.9944
.0056
0000
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APENDICE C2 - CASO NAO SEQUENCIAL

MELHORIAS OPERACIONAIS DA COLUNA

DE RECUPERACAO DO SOLVENTE



Hyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to UFPB

Date 98/03/05 Version c2.

54 Case Name REDELBA.SIM

Time 16:36:00 Prop Pkg UNIQUAC-PR/POY Column Name coluna

*%%%x Column Input *#*%xx%

Number of Ideal Stages 12
Stage 1 Pressure

Stage 12 Pressure

Stage 1 Temperature Estimate

Stage 12 Temperature Estimate
Feed stream feed enters on stage
Estimated top stage reflux ratio
Side Ligquid draw from stage 1
Estimated Flow 40.0000
Side Exchanger on stage 1
Side Exchanger on stage 12

0.500 atm

0.500 atm
100.000 C
197.000 C

38
is 1.4000
to stream agua
kg/h
is energy stream condensador
is energy stream refervedor

Overhead vapour product goes to stream vapor
Bottom liquid product goes to stream eglicol

xxx*x Specifications *#*%

1: Flow of the stage 1 Vapour
2: Mass Fraction of EGlycol

is to be 0.0000E+00 kg/h

in the stage 1 Liquid is to be 0.000100

3: Mass Fraction of H20

in the stage 12 Liquid is to be 0.000100



Hyprotech's Process Simulator HYSIM -~ Licensed to UFPB
Date 98/03/05 Version C2.54 Case Name REDELBA.SIM
Time 16:36:55 Prop Pkg UNIQUAC-PR/POY Column Name coluna

*%x% Products #*x#x

et ot et St e SOl et e
| Leaving from stage ! :

| Product Phase : Liquid : Liquid
] ] ]

L} I I

]

————— ——— i — ——————— ——— — S ————————————— T ——— ——— i ——

- - ——

Assigned to Stream Name agua eglicol

o i e et et et et et e Sttt o o i
| Temperature - C ; 75.52 | 175.50
| Pressure - atm : 0.5%0 | 0.50
i\ Ethanol - Mole Frac | 0.029229 | 1.52E-06
i H20 ~ Mole Frac ] 0.970739 | 0.000349
i EGlycol - Mole Frac H 0.000032 | 0.999650
]

!

1

1



Stream
Vapour frac,
Temperature C
Praessure atm
Molar Flow kgmole/h
Mass Flow kg/h
LigVol Flow m3/h
Enthalpy KW

Ethanol necle frac.

HZ20 mole frac,

EGlycol mole frac,
Stream

Vapour frac.
Temperature C
Pressure atm
Molar Flow kgmole/h
Mass Flow kg/h
LigVol Flow m3/h

Enthalpy kW
Ethanol mole frac.
H20 mole frac.

EGlycol mole frac.

feed
0.0000%*
146.2291
0.9998x%
25.3772
1480.9941%*
1.3383
-246.9757
0.0025%
0.0833%
0.9142%

condengador

.0000%
.0000%*
0000
.0000=*
.0000«
.0000=*
.6509

.0000%*
.0000%
.0000*

w
COOC~NNODOOCOOoON

~J

[-N

1
=
COOCPMOONOOO

agua

. 0000
.5182
.4999
.1693
.8622
.0417
.4507
.0292
.9707
.0000

refervedor

-t
COOQOWOCoCOoOOOoON

.0000%*
.0000=*
. 0000
.0000*
.0000%*
.0000%*
.7508

.0000%*
.0000x
.0000%*

COOCOODOoOOOULE

vapor
. 00040
. 5182
.4999
.0000
L0000
. 0000
.0000
. 2417
.7583
.0000

eglicol
0.0000
175.5004
0.4999
23.2079
1440.1320
1.2966
-192.4924
0.0000
6.0003
0.5996
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APENDICE C3 - CASO SEQUENCIAL

OTIMIZACAO DO CASO PADRAO



Hyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to UFPB
Dqte 98/03/05 Version C2.54 Case Name TESE3.SIM
Time 16:20:44 Prop Pkg UNIQUAC-PR/POY Column Name C.Extrativa

*%%*% Column Input ***x%

Number of Ideal Stages 24
Stage 1 Pressure 1.000 atm
Stage 24 Pressure 1.000 atm
Stage 1 Temperature Estimate 78.000 C
Stage 24 Temperature Estimate 197.000 C
Feed stream aliml enters on stage 15
Feed stream residuol enters on stage 4
Estimated top stage reflux ratio is 1.6000
Side Liquid draw from stage 1 to stream Etanol
Estimated Flow 960.0000 kg/h
Side Exchanger on stage 1 is energy stream condensador
Side Exchanger on stage 24 is energy stream refervedor

Overhead vapour product goes to stream vapor ,
Bottom liquid product goes to stream Eglycol/h2o
Damping Factor is -0.50000

xx%x* Specifications #*x*x%
Flow of the stage 1 Vapour 1is to bhe 0.0000E+00 kg/h
: Mass Fraction of Ethanol
in the stage 1 Liquid is to be 0.9980
3: Mass Fraction of EGlycol
in the stage 24 Liquid is to be 0.9723

[




Hyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to UFPB
Dgte 98/03/05 Version C2.54 Case Name TESE3.SIM
Time 16:26:12 Prop Pkg UNIQUAC-PR/POY Column Name C.Extrativa

k%% Products **%xx%

———— —————— ——— ——————————————————————————— —————————————————_—

Leaving from stage - :

Product Phase : Liquid H Liquid
1 ]
[} I

Assigned to Stream Name Etanol Eglycol/h2o0
Temperature - C i 7815 146.19
Pressure - atm ! ¥

-Ethanol - Mass Frac : 0.998000 0.001871
H20 - Mass Frac : 0.001976 0.025829
EGlycol - Mass Frac : 0.000024 | 0.972300

——————————————————————————————— — ——— ——————————————— — —

-

——————————————————— ——————————————— ————————————————————————

i

i

i

)

i

)

i

i

i

| |
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|

i

i

i



Stream
Vapour frac.
Tamperature
Pressure
Molar Flow
Mass Flow
LigVol Flow
Enthalpy
Ethanol
H20
EGlycol

Stream
Vapour frac.
Temperature
Pressure
Molar Flow
Mass Flow
LigVol Flow
Enthalpy
Ethanol
H20
EGlycol

Stream
Vapour frac.
Temperature
Pressure
Molar Flow
Mass Flow
LigVol Flow
Enthalpy
Ethanocl
H20
EGlycol

Stream
Vapour frac.
Temperature
Pressure
Molar Flow
Masgs Flow
LiqVol Flow
Enthalpy
Ethanol
H20
EGlycol

C

atm
kgmole/h
kg/h
m3/h
kW

mole
mole
mole

frac.
frac.
frac.

C

atm
kgmole/h
kg/h
m3/h
kW

mole
mole
mole

frac.
frac.
frac.

C

atm
kgmole/h
kg/nh
m3/h
kw

mole
mole
mole

frac,.
frac.
frac.

C

atm
kgmole/h
kg/h
m3/h
kW

mole
mole
mole

frac.
frac.
frac.

alimil
0.0000*
78.0305
0.9998%*
23.0583
1000.0000*
1.2461
-153.9296
0.9037=*
0.0963x
0.0000%

Eglycol/h20
0.0000
146.1903
0.9998
25.3805
1480.8506
1.3381
-247.0565
0.0024
0.0837
0.9140

vapour

1.0000
75.7678
.4999
.0000
.0000
.0000
.0000
.2328
7672
.0000

OCOOCOoO0OCOoCC

refervedor-q

.0000%
.0000*
.0000%*
.0000%*
.0000x
.0000*
.8207

LQ000%*
.0000%*
.0000%*

-3
COoOCWOCOOOoOOMN

alim2
0.0000%
197.3619
0.9998%
23,2000
1440.0000%*
1.2965
-161.5861
0.0000%
0.0000%
1.0000%

condensador
2.0000x«
0.0000=*
0,.0000%
0.0000*
0.0000%
0.0000%

749.6011
0.0000%*
0.0000%
0.0000%

destilado
0.0000
75.7678
0.4999
2.1753
40.8778
0.0417
-18.4969
0.0276
0.9723
0.0000

residuoc2

0.0000
175.5057%
0.4999%*

23.2057

1440.0000x*

1.2965
-192.4682
0.0000=*

0.0003*

0.9997*

Etanol vapor
0.0000 1.0000
78.1519 78.1519
0.9998 0.9998
20.8834 0.0000
959.1494 0.0000
1.2045 0.0000
-135.4307 0.0000
0.9949 0.9944
0.0050 0.0056
0.0000 0.0000
refervedor solvente/h20
2.0000% 0.0471
0.0000* 135.5381
0.0000x 0.4999%
0.0000% 25,3805
0.0000=* 1480.8506
0.0000* 1.3381
713.4674 -247.0565
0.0000* 0.0024
0.0000%* 0.0837
0.0000% 0.9140
residuo condensador-
0.0000 2,.0000*
175.5058 0.0000%*
0.4999 0.0000%
23,2052 0.0000*
1439.9728 0.0000%*
1.2965 0.0000%*
-192.4637 37.7254
0.0000 0.0000%
0.0003 0.0000%*
0.9997 0.0000*
residuo3 g-bomba
0.0000 2.0000%
175.5257 0.0000%
0.9998%* 0.0000%
23.2057 00,0000
1440.0000 0.0000%*
1.2965 0.,0000%
-192.4409 0.0273
0.0000 0.0000%
0.0003 0.0000x%
0.9997 0.0000%*



Hyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to UFPB

Date
Time

11:24:28

97/05/13 Version C2.54
Prop Pkg UNIQUAC-PR/POY

Unit Operations
Colu C.Extrativa: aliml

Valv

Colu

Recy

Pump

~-Etanol

cv-1: Eglycol/h2o0

residuo3

-condensador

-solvente/h20

C.recup: solvente/h20 -vapour

-condensador-

reciclo: residuo

Max Numb Iter:
Wegstein Cnt:
VapFr Sens:
Press Sens:
Rel Flow Sens:

bomba: residuo2
Efficiency:

refervedor-q

-residuo2

9

3
10.0000
10.0000
10.0000

-residuo3
75.00%

Case Name TESE3.SIM

-vapor
refervedor

-residuo

Type:

Temp Sens:
Enth Sens:
Comp Sens:

g-bomba

-Eglycol/h20

-destilado

Nested

10.0000
10.0000
10.0000



Hyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to

Date 97/05/13
Time 11:24:27
Stream

Vapour frac.

Temperature C

Pressure
Mass Flow
Ethanol
H20
EGlycol

kPa
kg/h

mole frac.
mole frac.
mole frac.

Version
Prop Pkg UNIQUAC-PR/POY

C2.54

PROCESS FLOWSHEET

Default Units:
Equilibrium Package:
Enthalpy Package:

residuo2

175,5057%
50.6500%
1440.0000%*
0.0000%*
0.0003*
0.9997%

UFPB

Case Name TESE3.SIM

SPECIFICATIONS
SI
UNIQUAC-PR/POY
Cavett
alim2 aliml
0.0000%* 0.0000%*
101.3000%* 101.3000%
1440.0000%* 1000.0000%*
0.0000%* 0.9037=*
0.0000%* 0.0963%*
1.0000% 0.0000%



" Hyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to
Version
Prop Pkg UNIQUAC-PR/POY

Date
- Time

97/05/13
11:24:27

Component Energy Parameters

e T T P ke i e dbds e ey o . . o oy T R T S S M S NS SRS St M M S —— T ——— A S L T ok e o s

e e T T T T T W ——— = = = . T T T TE= T T P = b oy b o o e o o e

ot . P o T = . . = T W W W T T T T . o m T o Tt o bk e A Ak (il e AN e i Al . i ———

——— T T —r T i ik gl ik e o T S S A B P A N D GRS A GER P G S —— ———————— " — oty Al Py ot Sy S —— -

—— T — S S T v e T v M N S T TR W S S e S G S S —

—— e e A i B S S e — . M S A ——————— i A S_ S s ——

o A ————— — T T T W T e e ik S ey T T T o — ol Al S WS o s e et WA T "

o P . i ——— — T — e S AL S L A - —— — —— T T W P — o il Bk S48 U S o MM W M M T WY W Y P e ek S S

Component i ID |
i t :
Ethanol . 451 |
Component y  ID |}
| | :

b } :

H20 ' 19 |
EGlycol ' 30 |
Component i ID |
i 1 !

H20 : 19 |
Component i ID |
] ¥

1 ]

j i i
Ethanol i1 4581 |
EGlycol i 30
Component V" ID
i / !
EGlycol ! 30 |
Component { ID |
1 ]

I 1

3 H :
Ethanol | 451
H20 | 19 |

C2.54

a(i,j) =

50,8846 |
818.0930

232.0090]
-186.2471;

~200.1566,

563.1809)

UFPB
Case Name TESE3.SIM

= Alj + Bij * t page - 1
Q i
i
[}
t
1.97200}
]
§
Aji ! Bij ! Bji '
1 1 ]
1 1 H
cal/gmol }jcal/gmolK |cal/gmolK |
]
]
232,0090! 0.0000! 0.0000!
-200.1566! 0.0000! 0.0000}
t
I
Q |
1
1
|
1.39970}
1
]
Aji 1 Bij ! Bji l
] | {
1 | I
cal/gmol !cal/gmolK |cal/gmolK |
]
50.8846) 0.0000! 0.0000%
563.1809] 0.0000} 0.0000}
]
]
1
1
Q i
[}
1
!
2.24790) '
1
Aji ] Bij ' Bii a
I ]
] I ]
cal/gmol !cal/gmolK }cal/gmolK |
]
i
818.0930} 0.0000; 0.0000}
-186.2471} 0.0000!
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APENDICE C4 - CAso SEQUENCIAL

OTIMIZACAO DO CASO PROPOSTO




Hyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to UFPB

Dgte 98/03/05 Version C2.54 Case Name TESEFINA.SIM
Time 15:59:39 Prop Pkg UNIQUAC-PR/POY Column Name C.Extrativa

kx%% Column Input **xx

Number ¢f Ideal Stages 24

Stage 1 Pressure 1.000 atm

Stage 24 Pressure 1.000 atm

Stage 1 Temperature Estimate 78.000 C

Stage 24 Temperature Estimate 187.000 ¢C

Feed stream aliml-quente enters on stage 15

Feed stream eglycol3 enters on stage 3

Overhead Vapour Estimated Flow 960.0000 kg/h

Estimated top stage reflux ratio is 1.6000

Side Exchanger on stage 1 is energy stream condensador-
Side Exchanger on stage 24 1s energy stream refervedor-g

Overhead vapour product goes to stream etanol
Bottom ligquid product goes to stream eglycol/hZo
Damping Factor is -0.50000

**xx*x Specificationg ****
1: Mass Fraction of Ethanol
in the stage 1 vapour is to be 0.9980
2: Mass Fraction of EGlycol
in the stage 24 Liquid is to be 0.9723



Hyprotech's Process Simulator HYSIM - Livensed to UFPB
Date 98/23/05 Version Cc2.54 Case Name TESEFINA.SIM
Time 16:00:39 Prop Pkg UNIQUAC-PR/POY Column Name C.Extrativa

x**x% Stage Variables *x%xx%

Reflux Ratio 2.40713

| e e e
y Stg | Press | Temp | Flow Rates ( kg/h ) : Duty

5 No | atm ' C i Liquid Vapour Feed Draws | GJ/h

T e e e e e e e e e e e e e e e e e e e e e e e e e e e e e e e ‘I
' 1} 1.0 } 78.2 ! 2309.4 959.0 Vv -1.927
! 2 | 1.0 | 78.3 | 2274.17 3268.5 : !
' 34 i.0 ]} 83.5 | 3247.4 3233.7 1440.0 I
H 4 ! 1.0 | 83.6 | 3240.8 2766.4 i
! 5 | 1.0 | 83.6 | 3233.2 2759.8 {
! 6 | 1.0 | 83.7 | 3224.5 2752.3 I
H 7 i 1.0 | 83.8 | 3214.3 2743.5 !
' 8 | 1.0 83.9 | 3202.4 2733.3 H
! g | 1.0 | 84.0 | 3188.8 2721.4 '
i 10 | 1.0 | 84.1 | 3173.2 27Q07.8 !
P11 ¢ 1.0 | 84.2 | 3155.6 2692.2 i
V12 ) 1.0 ) 84.4 | 3135.9 2674.6 )
13 | 1.0 | 84.5 | 3114.2 2654.9 !
T 14 1.0 | 84.7 | 30681.1 2633.2 )
i 15 | 1.0 | 84.8 | 3088.0 2610.1 1000.0 !
i 16 | 1.0 } 85.2 | 3049.8 1607.0 !
H Y 1.0 | 85.7 | 2986.6 1568.8 !
118 | 1.0} 86.8 | 2886.4 1505.6 !
119 | 1.0 | 88.7 | 2739.8 1405.4 ;
V20 1.0 | 91.9 | 2555,7 1258.9 ]
v 21 1.0 | 96.5 | 2379.7 1074.7 !
V22 ) 1.0 § 101.3 } 2266.3 898.7 !
boo23 | 1.0 ! 106.7 ! 2352.5 785.3 ;
i 24 ) 1.0V 146.2 | 871.5 1481.0 L 1.7121
]

I

1 ol o i P BV oo i e B e e o Ty S T ————————— i ot — . T . S0 P e e bk hdk el Jm P = P TET T T T ET= - ——— ——



Hyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to UFPB
D@te 98/03/05 Version C2.54 Case Name TESEFINA.SIM
Time 16:02:46 Prop Pkg UNIQUAC-PE/POY Column Name C.Extrativa

*%x% Products ***x%

Leaving from stage :

Product Phase : Vapour : Liquid
] I
] ]

Assigned to Stream Name etanol eglycol/h2o0
Temperature - C : 78.16 146.22
| 1.00 ! .
Ethanol - Mass Frac ] 0.997997 | 0.001963
H20 - Mass Frac H 0.001979 | 0.025731
EGlycol - Mass Frac ! 0.000024 | 0.972306

——————————————————— i —— ————— —————— ——————— —————— ——————— — — —

————————————————— ————— ————————————————————————————— ———— 1

|
|
]
)
]
|
1
)
]
I
|
| Pressure - atm
[}
1
]
]
]
]
]
]
]
]
]
]



Hyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to UFPB
Date 98/03/05 Version C2.54 Case Name TESEFINA.SIM
Time 16:02:46 Prop Pkg UNIQUAC-PER/POY Column Name C.Extrativa

k%%*% Products ***xx%

Leaving from stage ' !

Product Phase ' Vapour : Liquid
I i
] )

Assigned to Stream Name etanol eglycol/h2o0
Temperature - C : 78.16 ) i46.22
Pressure - atm ' 1:00 | .

Ethanol - Mass Frac ; 0.997997 | 0.001963
H20 - Mass Frac ; 0.001979 | 0.025731
EGlycol - Mass Frac i 0.000024 | 0.972306

——————————————————— S ————————————————— ———————————— ———— e o



Hyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to UFPB
Date 98/03/05 Version C2.54 Case Name TESEFINA.SIM
Time 16:05:13 Prop Pkg UNIQUAC-PR/POY Column Name Rec.Solvente

kkk% Products **xx%

o ————————————————————————— - ———— —— i ——————————————————————

Leaving from stage H - 12 :
Product Phase ' Vapour H Liquid :
| i  eglycol i

]

i

———————————— ————— ———————————————————————————————————————— —

———————————————————————————————————— — ———————————— — —— —{———

Assigned to Stream Name aqua

Temperature - C ! 80.98 | 175.83 §

Pressure - atm ' 0.50 ) 0.50 }

Ethanol - Mass Frac : 0.071284 | 1.71E-08 |

H20 - Mass Frac ' 0.928709 | 2.31E-06 |

EGlycol - Mass Frac H 7.20E-06 | 0.999998 |
1
',
I
]



Stream

Vapour frac.

Temperature
Pressure
Molar Flow
Mass Flow
Ligvol Flow
Enthalpy
Ethanol

H20

EGlycol

Stream

Vapour frac.

Temperature
Pressure
Molar Flow
Mass Flow
LigVol Flow
Enthalpy
Ethanol

HZ20

EGlycol

Stream

Vapour frac.

Temperature
Pregsure
Molar Flow
Mass Flow
LiqVeol Flow
Enthalpy
Ethanol

C

atm
kgmole/h
kg/h

m3/h

kJ/h

mole frac.
mole frac.
mole frac.

Cc

atm
kgmole/h
kg/h

m3/h

kJ/h

mole frac.
mole frac.
mole frac.

C

atm
kgmole/h
kg/h

m3/h

kJ/h

mole frac.

aliml
0.0000%*
78.0305
0.9998%
23.0584
1000.0000%
1.2461

~-554150.2856

0.5037*
0.0963*
0.0000%

aqua
1.0000%

80.9771
0.4999%*
2.1773

41.0139%
0.0418

25808.8162

0.0292%*
0.9708*
0.0000%

eglycol
0.0000%
175.9398
0.4999%
23.2008
1439.9999%
1.2965

-690632.1555 -889177,

0.0000%

aliml-aque
0.8968
78.0308
0.9998
23.0584
1000.0000
1.2461
245787.8343
0.9037
0.0963
0.0000

aqua-fria
0.1061
78.0308%
0.4999
2.1773
41.0075
0.0418
-56603.0993
0.0292
0.9708
0.0000

eglycol/h2o0
0.0000
146.2220
0.9998
25.3780
1481.0443
1.3383

0.0025%

aliml-gquente alim2
0.9892 0.0000*
78.0308 1%7.3619
0.9998 0.9998%
23,0584 23.2000
1000.00Q00 1440.0000%*
1.2461 1.2965
328200.0244 -581710.1859
0.9037 0.0000%
0.0963 0.0000*
0.0000 1.0000%*
condensador condensador-
2.0000% 2.0000%
0.0000* 0.0000=
0.0000% 0.0000%
0.0000% 0.0000%*
0.0000% 0.0000%
0.0000%* 0.0000*
73998.8203 1.92668E+06
0.0000* 0.0000%*
0.0000* 0.0000%*
0.00600%* 0.0000%
eglycol?2 etanol
0.0000%* 1.0000%
175.9301 78.1626
0.4999%* 0.9998%*
23.2001=* 20.8805
1440.0016 958.9879x*
1.2965 1.2043

4325 -690660.1250 312461.3196
0.0000% 0.9949~



H20
EGlycol

Stream

Vapour frac,

Temperature
Pressure
Yolar Flow
Mass Flow
LigVol Flow
Enthalpy
sthanol

120

iGlycol

Stream

lapour frac.

femperature
>rassure
{iolar Flow
{1ass Flow
Jigvel Flow
inthalpy
ithanol

120

iGlycol

mole frac.
mole frac.

C

atm
kgmole/h
kg/h
m3/h
kJ/h

mole frac.
mole frac.
mole frac.

cC

atm
kgmole/h
kg/h
m3/h
kI/h

mole frac.
mole frac.
mole frac.

0.0000x
1.00004

etanol-frio

0.0000%*

78.1506
0.9998
20.8802
958.9615
1.2043
-487480.7737
0.9949
0.0051
0.0000

eglycol3
0.0000
175.9501

0.9998%*

23,2001
1440.0016
1.2965
-690561.7510
0.0000

- 0.0000
1.0000

0.0833% ¢.0000%* 0.0051%
0.9142«% 1.0000%* 0.0000x=
refervedor refervedor-q solvente/h2o
2.0000=% 2. 0.0470
0.0000% 0. 135.5895
0.0000x 0. 0.4999x
0.0000* 0. 25.3780
0.0000% 0. 1481.0443
0.0000%* 0. 1.3383
298305.9063 1.71196E+06 -889177.4325

0.0000% 0.0000%* 0.0025
0.0000%* 0.0000% 0.0833
0.0000% 0.0000%* 0.9142
g-bomba

2.0000%*

0.0000%

0.0000%

0.0000%

0.0000*

0.0000%

98,3740

0.0000%*

0.0000%*

0.0000%*




. protech's Process Simulator HYSIM - Licensed to UFPB
’3te 7/05/13 Version C2.54 Case Name TESEFINA.SIM
I'ime 14:05:48 Prop Pkg UNIQUAC-PR/POY

PROCESS FLOWSHEET SPECIFICATIGNS

Default Units: SI
Equilibrium Package: UNIQUAC-PR/POY
Enthalpy Package: Cavett

Stream aqua etanol alim2 eglycol
.apour frac. 1.0000% 1.0000%* 0.0000% 0.0000%
" ressure kPa 50.6500% 101.3000% 101.3000= 50.6500%*
Mass Flow kg/h 41.0139* 958.9879% 1440.0000% 1439.9999%
wchanol mole frac. 0.0292% 0.9949% 0.0000%* 0.0000%
.10 mole frac. 0.9708%* 0.0051% ¢.0000% 0.0000*
mralycol mole frac. 0.0000%* 0.0000% 1.0000% 1.0000*

Jtream aliml eglycol2 eglycel/hZo
‘"apour frac. 0.0000%* 0.0000%*
rressure kPa 101,3000%* 50.6500%*

. »lar Flow kgmole/h 23.,2001%*

'"15s Flow kag/h 1000.0000%

kEthanol mole frac. - 0.9037% 0.0000%* 0.0025x
220 mocle frac. : 0.0963% 0.0000%* 0.0833*

3lycol mole frac. 0.0000%* 1.0000% 0.9142%



== HYSIM HEAT EXCHANGER SPECIFICATION

HYSIM Version C2.54 Date 98/03/05%

]
1
|
E Case Name: C:\HYSIM\TESEFINA.SIM Time 16:12:16
]
{ Operation Name: trocal
i Note:
:: Performance e e e e e Y e e e S T T S P PP P P r T Y T
: Duty 799945.2500 kJ/h LMTD 0.1259 ¢C
; weighted LMTD 0.1211 ¢ UA 6.35561E+06 kJ/C-h
; welghted UA 6.60630E+06 kJ/C-h FT Factor 1.0000
i _ Shell Passes 0.
‘= Duties kJ/h zz=zmz========= Hot $ide ========z==z======= (Co0ld Side ======
| Vapour H 0.0028 ' 0.0000
Two Phase ! 799940.5000 1 799948.3125
! Liquid i 4.7368 ! 0.0060
= Inlet ==s========socoozz=zo=z=== Hot 8ide ================ Cold Side ==z=z===
, Stream Name | etanol faliml
From Operation l C.Extrativa ) -—
. Mass frac vap ' 1.0000 H 0.0000
Temperature C H 78.1626 H 78.0305
. Pressure atm ! 0.9998 ! 0.9998
Mass flow kg/h ' 958.9879 ! 1000.0000
. Molar flow kgmole/h | 20.8803 ' 23.0584
= Qutlet =s=====z=z=zzzzscss======x Hot Side s=s===cz=z======= (C0ld Side ======
. Stream Name | etanol-frio ! aliml-aque
To Operation ! —— | troca2
Mass frac vap ) 0.0000 ! 0.8968
Temperature C ! 78.1506 ! 78.0308
Pressure atm ! 0.9998 ! 0.9998
Fluid Properties Hot Side Cold Side
TS CEEESEESEEEEEREE=S=S Liquid =z==== Vapour ===== Ligquid ===== Vapour =
Ref Temp 1 C d 78.1506 | 78.1506 | 78.0305 | 78.0305
Ref Pres 1 atm - 1 0.9998 | 0.9998 | 0.9998 | 0.9998
Heat Cap kJ/kg-C H 3.5569 | 1.6273 3.5805 | 1.6369
Viscosity cP ; 0.4264 | 0.0072 | 0.4333 | 7.080E+06
Therm Cond W/m-K ! 0.1390 | 0.0169 | 0.1671 | 324.4028
Density kg/m3 ' 736.3901 | 1.6289 | 751.1669 | 2409.3369
Mole Wt H 45,9268 | 45,9116 | 43.3682 | 43.3681
Z Factor H ; 0.9776 | a 0.0006
' | i .
Ref Temp 2 C H 78.1528 | 78.1626 | 76.0308 | 78.0308
Ref Pres 2 atm ! 0.9998 | 0.9998 | 0.9998 | 0.9998
Heat Cap kJ/kg-C ' 3.5568 | 1.6272 | 3.5805 | 1.6369
Viscosity cP ' 0.9764 | 0.0072 | 0.4333 | 0.0073
Therm Cond W/m-K ! 0.1388 | 0.0169 | 0.1671 | 0.0173
Density kg/m3 i 2552.2563 | 1.6294 | 751.1715 | 1.5371
Mole Wt H 45.9406 |} 45.9268 | 43.3674 | 43.3691
Z Factor ! 4 0.9775 |} H 0.9789
Heat Curve Hot ESide ! Heat Curve Cold Side
Duty Temp Mass Fct Vap | Duty Temp Mass Fct Vap
kJ/h C ! kJ/h C
799940.3750 ! 78.15 ! 1.0000 | 799949.1250 | 78.03 | 0.8968
589955,1250 | 78.15 | 0.7499 | 599961.3750 | 78.03 | 0.6726
399969.6563 | 78.15 | 0.4999 ) 399975.5313 | 78.03 | 0.4484
199984.1875 | 78.15 |} 0.2499 | 199986.8750 | 78.03 | 0.2242
-0.0001 | 78.15 | 0.0000 | 0.9777 ; 78.03 | 0.0000

e o T -y T o R N o o e o = i e T T T e T A T TR

—— -



C2.54

HYSIM Version
C C:\HYSIM\TESEFINA.SIM

ase Name:

Operation Name:
Note:
Ferformance

trocaz

=RY¥3IM=HEAD=EXCHANGER=SPRCIRICATION=FHREREY
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Date 98/03/05
Time 16:12:16

l

:

i

:

i

II

|

i

| Duty 82412.1250 kJ/h LMTD 0.2567 C

! weighted LMTD 0.5635 C UA , 321053.1563 kJ/C-h

! weighted UA 146251.5938 kJ/C-h FT Factor 1.0000

" Shell Passes 0.

|= Duties kJ/h ====s========== HOt Side ================ Cold Side ======
| Vapour H 0.0006 i 0.0000

i Two Phase ! 82412.1250 ' 82411.9219

i Liquid H 0.0000 H 0.0000

:: Inlet ===z=========zz=z===z====== Hot Side =z======z======== (Cold Side ======
| Stream Name ! aqua i aliml-aque ¢
| From Operation i Rec.Solvente | trocal H
! Mass frac vap ! 1.0000 ! 0.8968 t
 Temperature C ! 80.9771 H 78.0308 4
i Pressure atm ! 0.4999 ! 0.9998 !
| Mass flow kg/h H 41.0139 ! 1000.0000 }
! Molar flow kgmole/h | 2.1773 1 23.0584 !
:: Outlet ===z=================== Hot Side ======s===z===z===== (Cold Side =======
| Stream Name v aqua-fria i aliml-gquente !
i To Operation ' - | C.Extrativa !
, Mass frac vap ; . 0.1249 | 0.9892 |
! Temperature C : 78.0308 ' '78.0308 }
! Pressure atm : 0.45999 : 0.9998 :
| o o i o s s e - o s o . A o S - D St P P SR WP A e o e e e P G P S S T VY Y S Sy S g ETR T = e = e e o e o Ak i oS s i i i
| e T T T T T T T T T T R R R S e e EEEE T EE T EeEE e —_— 1
H Fluid Properties Hot Side Cold Side ;
{===:======================= quU.id ==== Vapour =s=== Liqud ===== Vapour =
{ Ref Temp 1 C H 78.0308 | 78.0308 | 78,0308 | 78.0308

! Ref Pres 1 atm ! 0.4999 | 0.4999 | 0.9998 | 0.9998

! Heat Cap kJ/kg~C / 4.1702 | 1.8058 | 3.5805 | 1.6369

! Viscosity cP ! 0.3838 | 0.0086 | 0.4333 0.0073

! Therm Cond W/m~K ! 0.6570 | 0.0211 | 0.1671 | 0.0173

! Density kg/m3 H 961.0100 | 0.3870 | 751.1715 | 1.5371

1 Mole Wt } 18.4374 | 22.1787 | 43.3674 | 43.3691

| Z Factor ! i 0.9943 | E 0.9789

: = ] : \

! Ref Temp 2 C H 80.9750 | 80.9771 78.0308 | 78.0308

! Ref Pres 2 atm ! 0.4999 | 0.4999 | 0.9998 | 0.9998

i Heat Cap kJ/kg-C ' 4.1906 | 1.8731 | 3.5805 |} 1.6369

| Viscosity cP 4 0.3622 | 0.0087 i 0.4333 | 0.0073

| Therm Cond W/m-K H 0.6695 | 0.0222 | 0.1671 | 0.0173

! Density kg/m3 ' 962.8099 | 0.3256 | 751.1715 | 1.5371

{ Mole Wt : 18.0843 | 18.8343 | 43.3674 | 43.3691

, Z Factor ; | 0.9950 | : 0.9789
::::::::::::::::::==========:=:===================:==:==:=========:==::::=:=
H Heat Curve Hot Side ' Heat Curve Cold Side _

' Duty Temp Mass Fct Vap | Duty Temp Mass Fet Var
i kJ/h c I kJ/h c

: ========================'—'=======::::—'-‘.::'—':::::::::::::::::::================
! 82411.9609 | 80.97 1.0000 | 82412.2344 | 78.03 | 0.9892

| 61808.9688 | 80.80 |} 0.7844 |} 61809.3672 | 78.03 | 0.9661

! 41206.0000 | 80.49 | 0.5682 )} 41207.8281 | 78.03 | 0.9430

t 20603.1484 | 79.87 | 0.3504 | 20603.6914 | 78.03 | 0.9199

H -0.0409 78.03 |} 0.1249 | 0.8424 | 78.03 | 0.8968



Unit Operations

Colu C.Extrativa:

Colu Rec.Scolvente:

Valv

Recy

Heat

Heat

Pump

cv-1:

reciclo:

trocal:

trocal:

bomba:

aliml~-quente eglycol3 -etanol -eglycol/hZ2o
-condensador- refervedor-q

solvente/n20 -aqua -aglycol -condensador

refervedor

eglycol/h20 -solvente/h2o

eglycol -eglycol?2
Max Numb Iter: 5 Type: Nested
Wegstelin Cnt: 3
VapFr Sens: 10.0000 Temp Sens: 10.0000
Press Sens: 10,0000 Enth Sens: 10.0000
Rel Flow Sens: 10.0000 Comp Sens: 10.0000
etanol -etanol-frio aliml -aliml-aque
DP1: 0.0000 atm DP2: 0.0000 atm
UA Clc: 6354970.50 kJ/C-h Shell Passes: 0
UA Spc: - kJ/C-h Type: Simple
agua -aqua-fria aliml-aque -aliml-quente
DP1: 0.0000 atm DP2; 0.0000 atm
UA Clc: 321056.59 kJ/C-h Shell Passes: 0
UA Spc: —— kJ/C-h Type: Simple
eglycol? -eglycol3 g-bomba

Efficiency: 75.00%
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