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Resumo

Nesta dissertacdo serdo apresentados resultados de simulagées de uma coluna
de destilacao de bioetanol com tecnologias de recheios e pratos visando obter
uma configuracdo otimizada que possa reduzir as dimensdes das colunas, tanto
na altura quanto no diametro. Uma analise técnica e comparativa das tecnologias
de pratos calotados, pratos valvulados, recheios estruturados e recheios
randémicos serdo apresentadas neste trabalho, bem como a comparagdo com a
configuragdo de uma coluna de destilacdo convencional de pratos calotados com
producdo de bioetanol de 600 m®d. As colunas B e B1 de destilarias

convencionais serao consideradas.

Palavras-chave: Bioetanol, Destilacdo, Recheios, Pratos, Nao Equilibrio,

Simulagao
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Abstract

In this work, many simulations results of bioethanol distillation columns with
packings and trays technologies are presented in order to obtain an optimal
configuration that can reduce the size of the columns, both in height and in
diameter. A technical and comparative analysis of bubble cap trays, valve trays,
structured packing and random packing will be presented, as well the comparison
with the configuration of a conventional distillation column of bubble cap trays with
bioethanol production of 600 m%d. The columns B and B1 of conventional

distilleries will be considered.

Keywords: Bioethanol, Distillation, Packings, Trays, Nonequilibrium, Simulation
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Nomenclatura

Letras Latinas:

a, Area efetiva (m™)

ap Area do recheio da superficie (m™)

ap Area superficial especifica do recheio (m™)

a, Area interfacial molhada (m? de area interfacial/ m? de volume de
recheio)

a Area interfacial (m? de area interfacial/ m?de area ativa da torre)

a Area interfacial (m? area interfacial / m?torre da area ativa)

Cg Fator de correcao para a renovacao da superficie

D, Coeficiente de difusdo na fase gasosa (m>.s™)

Dy, Coeficiente de difusao na fase liquida

d Diametro (m)

Parametro geométrico da unidade de comprimento (m)
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Capitulo 1

Introducao e Objetivos

1.1. Introducao

Atualmente, o Brasil € o maior exportador mundial de bioetanol e o
segundo maior produtor, atrds apenas dos Estados Unidos. Neste contexto, com a
introducdo dos motores bicombustiveis no Brasil, o consumo de bioetanol
aumentou nos ultimos anos devido a demanda do mercado interno. Assim, para
atender ao crescente aumento na demanda do mercado interno e mundial, o
Brasil necessita aumentar a producao, diminuir os custos de produg¢ao e aumentar
investimentos no setor sucroenergético.

As plantas de producdo de bioetanol hidratado desenvolvidas na década
de 70 sdao muito parecidas com as plantas projetadas atualmente, isto €, as
tecnologias de transferéncia de massa aplicadas no processo de destilacdo para
obtencao do bioetanol hidratado sao praticamente as mesmas, pratos calotados e
valvulados. Assim, o desafio do aumento de producao requisitado pela crescente
demanda de mercado tem movido a area de pesquisa e desenvolvimento do setor

sucroenergético por busca de novas tecnologias.

1.2. Objetivos

Este trabalho tem como principal objetivo simular as colunas de destilacao
de obtencdo do bioetanol hidratado com diferentes tecnologias de pratos e
recheios, considerando como parametro uma coluna convencional com produgéo
de 600 m*/d. Assim, é realizada uma anédlise comparativa das dimensdes das
colunas obtidas nas simulagdes, baseadas principalmente no parametro de
porcentagem de inundagéo e posi¢éo de alimentagao carga.

Para tornar as simulagcées mais proximas da realidade, o simulador Aspen
Plus® foi utilizado e a modelagem de estagios de nao equilibrio foi empregada.

Como objetivos especificos deste trabalho, sdo realizadas simulagdes
com as seguintes tecnologias de pratos e recheios:



e Simulagdo com pratos calotados;
e Simulacdo com pratos valvulados;
e Simulagdo com recheios randémicos;

e Simulagcdo com recheios estruturados;

Dessa forma, uma comparacdo dos resultados, tanto no didmetro da
coluna quanto no numero de pratos ou altura de recheios, é realizada com uma

coluna convencional de producdo de 600 m®/d



Capitulo 2

Revisao da Literatura

2.1. Introducao

Este capitulo visa revisar os conceitos teodricos que servirdo de
embasamento para o entendimento das consideragdes que serdo adotadas neste
trabalho, bem como demonstrar a importancia da otimizacdo de processos na

producéao de bioetanol.

2.2. Perspectivas da Producao de Bioetanol

Um crescente interesse em combustiveis alternativos tem sido observado
nos ultimos anos, como resultado do aumento da demanda energética e da
tendéncia de esgotamento dos recursos fésseis. O aquecimento global e a
consequente necessidade de diminuir as emissfes de gases estufa tem
incentivado o uso de combustiveis produzidos através da biomassa, que é a Unica
fonte de carbono renovavel que pode ser eficientemente convertida em
combustiveis soélidos, liquidos ou gasosos (Dias, 2010).

O bioetanol é o biocombustivel mais importante no mercado mundial. No
Brasil ele é usado para substituir parcialmente a gasolina para produzir misturas
de gasolina-bioetanol que variam de 15 a 25% de bioetanol. O bioetanol é
produzido principalmente a partir da cana-de-agucar e milho, dependendo das
condi¢des climaticas e locais de produgdo. Em éareas tropicais, como no Brasil e
na Colombia, o bioetanol é produzido principalmente da cana-de-agucar.
Entretanto, em outras areas como nos Estados Unidos, Unidao Européia e China, a
predominancia da produc¢ao de bioetanol é a partir do milho. (Jay et al., 2010)

As projecdes do bioetanol, referentes a producdo, consumo e exportacéo
refletem grande dinamismo desse produto devido especialmente ao crescimento
do consumo interno. No Brasil, a produg¢ao de bioetanol projetada para 2019/2020
é de 62,91 bilhdes de litros, mais que o dobro da producao de 2008/09, de 27,76
bilhdes de litros. A UNICA — Unido da Industria de Cana-de-agucar projeta para



2020/21, uma producao de bioetanol de 65,3 bilhdes de litros, consumo de 49,6
bilhdes de litros e exportagdes de 15,7 bilhdes de litros (Age, 2009).

O consumo interno para 2020, representado da Tabela 2.1, esta projetado
para 47,79 bilndes de litros e as exportagbes para 15,12 bilhdes de litros. A
Empresa de Pesquisa Energética —projeta para 2017 que 73,6% dos veiculos
vendidos no Brasil serdo do tipo flex fuel. A expansao do setor automobilistico, e o
uso crescente dos carros flex fuel sao atualmente os principais fatores

responsaveis pelo crescimento da producéo de bioetanol no Brasil (Age, 2009).

Tabela 2.1. Valores de producéo, consumo e exportacao de bioetanol em bilhdes
de litros

Ano Producdo Consumo Exportacdo

2008/09 27,67 18,52 468
2009/10 25,56 20.19 5.37
2010/11 28,16 22,00 6,15
2011712 30,75 23,98 6.77
2012/13 33,90 26,14 7,76
201314 37,03 28,49 854
2014/15 4045 31,06 9.39
2015/16 4418 3385 10,33
2016/17 48,26 36,90 11,36
2017118 52,72 40,22 12,50
2018/19 57,59 4384 13.75
2019720 62.91 47.79 15.12

Fonte: Elaboragcdo da AGE/MAPA com dados do MAPA/SPAE/DCAA e Camara Setorial.
Nota: O Bioetanol se refere ao alcool anidro e hidratado. Para a realizagao destas projecdes, utilizou-se a
taxa de crescimento de 7,2% a.a para o consumo, para exportagao foi de 14,63% a.a até a safra de 2010/11,
a partir de 2011/12 foi de 10% a.a

2.3. Descricao do Processo de Producao do Bioetanol.

A producdo de bioetanol anidro proveniente da cana-de-agucar €
composta basicamente pelas seguintes etapas principais: Recebimento e limpeza
da cana-de-agucar, extracdo do acucar, tratamento do caldo, concentracédo e
esterilizagéo, fermentacdo, destilacdo e desidratagdo. A Figura 2.1 representa um
fluxograma de processo contemplando as etapas principais supracitadas:
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Figura 2.1- Fluxograma do processo convencional de producao de bioetanol a
partir de cana-de-agucar (Figueroa, 2011)

A destilagdo convencional consiste de uma coluna de destilagdo composta
pelas colunas A, A1 e D, e a coluna de retificacdo é composta pelas colunas B e
B1. O vinho obtido na fermentacado é aquecido e alimentado na coluna A1, que
esta localizada acima da coluna A e abaixo da coluna. (Dias, 2010) explica que
pressao nas colunas de destilacao (A, A1 e D) estd em uma faixa de 133,8 a
152,5 kPa. A pressao nas colunas de retificacdo (B e B1) possuem uma faixa de
pressdo na coluna em torno de 116 kPa no topo e 135,7 kPa no fundo. Na saida
das colunas de destilacdo de bioetanol, sdo obtidas as correntes chamadas de
“flegma”, que contém cerca de 40% em massa de bioetanol, bem como a vinhaca.
Na saida das colunas de retificacao, bioetanol hidratado, “flegmassa” e éleo fusil
sao obtidos. Bioetanol hidratado é produzido no topo da coluna B. Devido ao fato

da mistura bioetanol-agua formar um azedtropo na concentracdo massica 95,6%
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de bioetanol a 1 atm, por destilagdo convencional, ndo é possivel obter uma
mistura mais rica em bioetanol (superior a azeotrdpica informada anteriormente).
Portanto, existem varios processos para a producao de bioetanol anidro, que vem
sendo otimizados devido a crescente demanda de quantidade e qualidade do
produto. Entre os mais conhecidos e comumente utilizados estdo: desidratagéo
quimica, desidratagcdo por destilacdo a vacuo, destilacdo com variagdo de
pressao, destilagdo azeotrdpica, destilacdo extrativa, pervaporacédo, adsorgao,

dentre outros (Figueroa, 2011).

2.3.1 Destilacao para obtencao do bioetanol hidratado

A destilagdo € uma das tecnologias em separacdo mais utilizada nos
processos industriais. No entanto, quando a volatilidade relativa das substancias
consideradas diminui, o tamanho e a energia requerida para a coluna tendem a
aumentar e a eficiéncia do processo de separacao tende a diminuir. Na verdade, o
ponto fraco da destilagdo, como operagdo unitaria, € sua eficiéncia energética
relativamente baixa. Devido a este fato, e em resposta as necessidades mundiais
de desenvolvimento de processos industriais mais sustentaveis, a destilacao se
tornou um alvo nos esforcos para o aumento de eficiéncia, através da melhoria de
equipamentos ou combinagdao de uma forma mais eficaz com outras separagoes
ou reacgdes (Olujic, 2009).

Uma mistura azeotrdpica existe quando os componentes do sistema
considerado possuem a mesma concentracdo nas fases liquida e vapor, o que
impossibilita a separacao dos mesmos por destilacdo convencional. Portanto, nas
usinas de acucar e alcool é possivel atingir uma concentracdo massica de
bioetanol no topo da coluna valores que variam entre 92,6 e 93,8%, isto é, em
valores um pouco abaixo da concentracéo de 95,6% do azedtropo.

A configuracdo convencional da destilagdo na produgdo do bioetanol
hidratado de uma usina compreende basicamente em 05 colunas: A, A1, D, B e
B1, conforme indicado na Figura 2.2 e cada uma delas possuem as respectivas
funcoes:



Coluna A: Coluna de esgotamento do vinho.
Coluna A1: Coluna de epuracéo do vinho
Coluna D: Concentracao de alcool de segunda
Coluna B: Retificagcdo do Flegma

Coluna B1: Esgotamento do Flegma

Agua Agua ::
. D > - Bioetanol
. hidratado
;.
A1l
B/B1
Flegma
A g
<
<
Flegmaca
e \ Vapor de escape
E Vapor de escape ou vegetal

v ou vegetal

Figura 2.2 - Configuracao convencional da destilagdo para obtengao bioetanol
hidratado - adaptacdo (MECATRONICA, 2011)

As colunas B e B1, que sédo o foco desta dissertagdo, formam o conjunto
de retificacdo, onde o flegma é alimentado. Estas colunas sao tipicamente
nomeadas de B e B1, mas fisicamente € apenas uma coluna e possuem 0 mesmo
didmetro. A composi¢cao da alimentacdo desta coluna possui, em média, uma
fracdo massica de 0,45 de etanol e 0,55 de 4gua. No fundo da coluna B é obtida a
“flegmacga”, uma mistura com alto teor de agua e no topo é obtido o bioetanol
hidratado, com uma fragdo massica média de 0,983 de bioetanol. Nesta
dissertacao nao foi considerada a existéncia de alcodis pesados de cadeia longa
na alimentagao da coluna por compor menos que 0,1% em massa da composi¢cao
do flegma



2.3.2. Vapor na Destilacao

Na destilacao do bioetanol de usinas convencionais, a fonte provedora de
calor é o vapor de escape que € injetado diretamente nas colunas de destilacao
(A) e retificacdo (B). Pode-se estimar a necessidade de vapor em funcao da
massa de vinho a ser aquecida, do teor de bioetanol requerido e das condicbes
térmicas do vapor de escape saturado (normalmente com temperatura préxima de
127 °C e 1.26 Kgf/cm?(g),

As taxas médias de uso de vapor sao:

e Taxa de vapor de escape (injecao direta na coluna A): 2 a 3,0 kg/L de
bioetanol produzido.

e Taxa de vapor de escape (injecao direta na coluna B): 1 a 1,5 kg/L de
bioetanol produzido.

Assim, para a producéo de bioetanol hidratatado, a taxa de vapor varia de 3 a
4.5 Kg por litro de bioetanol produzido. (Neto et al, 2009)

2.4. Modelagem de Colunas de Destilacao

Simulacao de processos é uma ferramenta muito importante para prever e
avaliar o comportamento de colunas de destilacdo. Com a evolugdo dos métodos
computacionais, houve um grande avan¢co na aplicagdo de modelagem
matematica para predicado de processos industriais devido aos baixos custos e
agilidade na avaliacdo de um sistema, justamente pelo fato de métodos empiricos
e projetos pilotos serem geralmente mais caros e demandarem mais tempo para
serem desenvolvidos e aplicados.

Os primeiros métodos desenvolvidos na modelagem de colunas de
destilacao foram baseados em estagios de equilibrio, isto &, considera-se que o
prato esta em equilibrio termodindmico entre as correntes de saida deste estagio.
Sabe-se que na pratica este equilibrio ndo ocorreria, pois seria necessaria uma

area de contato infinita ou até mesmo um tempo de contato infinito entre as fases.



Como os numeros de pratos calculados pelos primeiros métodos de estagios de
equilibrio eram sempre menores que 0s necessarios, foram introduzidos conceitos
de eficiéncia e correlagbes de eficiéncia, empiricas e semi-empiricas, para
melhorar a confiabilidade dos calculos. Algumas destas correlagdes
desenvolvidas levam em consideragcdo a geometria do prato, viscosidade das
fases, vazbes de liquido e vapor. Todavia, devido a muitas imprecisées nos
céalculos utilizando a modelagem de equilibrio, foram desenvolvidos métodos
muito mais complexos e realistas capazes de prever com precisdo confiavel
comportamento de colunas de destilagdo. A modelagem de nao equilibrio ndo
utiliza o conceito de eficiéncia nos calculos e considera o equilibrio liquido e vapor
apenas na interface. A modelagem de nao equilibrio foi o método escolhido para
os calculos das colunas de destilagdo nesta dissertacao por ser um método mais

realista e confiavel.

2.4.1. Modelagem de Estagios de Nao Equilibrio

Os modelos de nao equilibrio, originalmente desenvolvidos por
(Krishnamurthy et al., 1985), fornecem excelentes resultados de simulacao para
problemas de processo de separagdo envolvendo sistemas vapor-liquido que
foram confirmados por (Fair, 1977; Seader, 1970; Sivasubramanian et al., 1990;
Ryans, 1986; Taylor et al., 1987). Os modelos de nao equilibrio ou rate based
models consideram que a taxa de transferéncia de massa governa 0 processo
realmente como elas é e evitam totalmente o conceito de eficiéncia relacionada
aos modelos de estagios de equilibrio. A modelagem de estagio de equilibrio
considera que o equilibrio entre as fases ocorre apenas na interface e evita
problemas de predicéo incorreta da direcdo da transferéncia de massa devido ao
fato das interagdes de transferéncia de massa multicomponentes sdo expressas
de forma implicita. Comparadas com os modelos de estagios de equilibrio, os
modelos rate-based sao muito mais precisos, porém também mais complicados.
No modelo proposto por (Krishnamurthy et al., 1985) as equacgdes sao escritas
separadamente para cada fase e cada interface, onde considera-se que a
temperatura, pressao e potencial quimico também sao iguais em toda interface.
(Liang et al, 2006)



Apesar do conceito de estagio de nao equilibrio ser muito superior e mais
preciso que o conceito de estadgio de equilibrio, uma desvantagem seria a
quantiidade de parametros necessarios no célculo, como por exemplo: diametro
da coluna, altura do vertedor, comprimento do vertedor, area ativa do prato, tipo
de prato. Nao s6 apenas os parametros mecanicos da coluna afetam o calculo,
outros fatores que influenciam e afetam os coeficientes de transferéncia de massa
sao as vazobes de gas e de liquido. Sabe-se que se a vazao de gas ou de liquido
na coluna for inapropriada, fenébmenos de inundagdo excessiva ocorrem e

prejudicam a performance do sistema (Lee et al., 1998).

2.5. Relacoes de Transferéncia de Massa e Calor

Os modelos de estagio de nao equilibrio consistem basicamente em
balancos de massa e energia para cada fase e para cada componente, em
equagdes de transferéncia de massa e energia na fase liquida e vapor. Segue
abaixo as principais equagdes de transferéncia de massa e calor que estdo
envolvidas nos modelos de estagios de ndo equiilibrio.

2.5.1 Fluxo e coeficientes de Transferéncia de Massa

A transferéncia de massa € um processo direcionado pelo potencial
quimico ou gradiente de concentracao, assim, o fluxo de transferéncia de massa
na fase vapor dependera da diferenga de composigao no seio da fase vapor (y; ;)
e na interface (VI;;). O mesmo principio se aplica para a fase liquida (Barros,
1997).

A determinagdo do fluxo de transferéncia de massa na interface é
discutida de maneira geral, pois modelos para estimar as taxas de transferéncia
de massa em cada possivel regime de fluxo ndo séo disponiveis.

Os fatores que influenciam o fluxo de transferéncia de massa, além do
gradiente de concentracdo, seriam: Temperatura, propriedades fisicas dos
componentes, geometria do sistema, hidrodindmica e os préprios fluxos de
transferéncia de massa. Normalmente, os efeitos dessas variaveis sao incluidos

nos coeficientes de transferéncia de massa.
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Para realizar o célculo do fluxo de transferéncia de massa (N;;) é
necessaria a integragao das taxas pontuais (n; ;). Para simplificar as integragées,

assume-se que a interface é uniforme e considera-se o coeficiente de
transferéncia de massa constante no estagio i. As composicoes e temperaturas
das fases também sdo consideradas constantes no interior de cada estagio e
iguais as composicoes e temperaturas de saida de cada estagio. A integral € igual

a taxa pontual média multiplicada pela area interfacial.

|4 |4 |4
Ni,j - fnl'] .dai - ni’j.al‘ (24)

N} = [nij.da; = ni; (2.5)

Ly*

A transferéncia de massa em misturas multicomponentes na fase vapor é
descrita pelas equacdes de Maxwell-Stefan baseadas no modelo do filme no
estado estacionario unidimensional. A transferéncia de massa multicomponente,
na fase liquida é representada por uma solucdo analitica aproximada das

equacoes generalizadas de Maxwell-Stefan.

n{-{j = ynelt k}{j,k (yl-,k — yl-l,k) + yi’j.Nl-T ondej = 1anc-1 (2.6)
nfi = YRkl (xle—xix) + x; ;. NI ondej =1anc- (2.7)

n; - Y75 ni,j (2.8)

Portanto:

n}fj = (K ij k,yw,y”,nlk,k =1a nc,) (2.9)

nij=n l]( i)k X l],XU,nlk,k=1anc,) (2.10)
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Substituindo-se as equacdes (2.6) e (2.7) nas equacdes (2.4) e (2.5),

respectivamente:

= Y0 k-0 (Vie — vik) + yiy NI ondej=tanct (211)

= i ki peai(xl —xip) + vij N/ ondej=1anct (2.12)

N/ Y75 Ni,j (2.13)
Portanto,
V. — vV ol _
Ni,j_ ](K,]k:alyL];yL];T T le,k—lanc,) (2.14)
Nil,lj = (K ijkr Qi x”,xiJ,TL TI le,k =1la nc,) (2.15)
KV e K-L sao os coeficientes de transferéncia de massa

LJ, LJ,
multicomponentes e @; € a area interfacial para transferéncia de massa e energia.
Os coeficientes de transferéncia de massa, na sua grande maioria, sao
determinados por correlagdes obtidas experimentalmente, em determinadas
condicoes. Posteriormente, estas correlagcbes sado aplicadas no projeto, e
evidentemente que, quanto mais proximas estiverem das condi¢des laboratério-
projeto, tanto mais confiavel sera a utilizagdo destes coeficientes. Algumas
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correlacdes para o calculo de coeficientes de transferéncia de massa envolvendo
situacdes simples sdo apresentadas na literatura e ndo tem grande interesse para
destilacédo e absorcao (Caldas, 2007).

Nesta dissertagdo, s&o realizadas simulagdes com pratos calotados,
pratos valvulados, recheios randémicos e recheios estruturados. As equacgdes
referentes aos coeficientes de transferéncia de massa desenvolvidos para cada
tecnologia sédo descritas no Capitulo 4.

2.5.1.1. Coeficiente de transferéncia de massa binario na fase

vapor
_ (0,776+0,04657.HW-0,2377.10" /2 FF+ 87,319.107¢.1F ).V
kb} Lidai = . oF (2.16)
10~2 ymistV
p1inlst WV DIFY] "
Vv mist,V mist,V
pF o= LM P (2.17)
L pZmStVAREA )
L mist,L
Fl".PM]
F _
Li = i oy, (2.18)
Sendo:
i - Z] 1-Yi,j- (2.19)
mist,L __ nc
PM; = Yi=1 % jPM; (2.20)

2.5.1.2 Coeficiente de transferéncia de massa binario na fase
liquida
13



Kbk . .ai = (4,124.10*DIF%,)"°(0,21313.10"Y/2FF + 0,15)t'FF  (2.21)
ijk ijk i iti

Onde DIFf;, ¢ a difusividade binaria, FF é o fator F e FL ¢ o fluxo de

liguido no prato, respectivamente.

O tempo de contato médio do liquido é dado por:

th = 1,2002. HU. 2% (2.22)

l

Onde HUi é o “Holdup” do liquido no prato e é dado por:

HU; = 0,0254(1,65 + 7,4803HW + 80,478.L — 0,5328F] (2.23)

2.5.2. Fluxo e coeficientes de Transferéncia de Calor

De forma analoga ao fluxo molar, o fluxo de calor (¢;) é igual a integracao

das taxas pontuais (e;):

& = fei‘f.dai = e}f.ai (2.24)

L L L
§ = [e;.da; = e;.q (2.25)

A taxa pontual de calor é constituida pela taxa condutiva e convectiva
devido ao transporte de entalpia na interface.
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Fase Vapor:

vV __ 74 nc -V
e = fCIi, + Xjeimj-Hij

(2.26)

A taxa condutiva (qg) € dependente do gradiente de temperatura no fluido:

V _ 3,V |4 I
q;, = he; . (I; —T;)
Introduzindo as equacdes (2.26) e (2.27) na equacéo (2.24)

vV _ |4 Vv I nc -V

Fase Liquida:

L _ L nc —-L
e; = Jaqi+ XiSimi; Hij

o~

L _ L I L
q; = hey . (T; —T;)
Introduzindo as equacdes (2.28) e (2.29) na equacéo (2.25)

L _ L I L nc —L
L€ = hCi.ai.(Ti’ —Ti’)‘l‘ j=1ni’j.Hl”j

Portanto:

L _ zL/y L I L _
$i =& (hey,ay,x;,T;,Ti',Nix, k = 1anc
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glV — flV (hClVl ai, xi,j’ TiI,’ Ti‘,/’ Ni.k’ k= lanc (2.32)

hClV e hCiL S&o os coeficientes de transferéncia de calor na fase vapor e liquida,

respectivamente, e podem ser estimados por uma correlagdo, analogia ou

expressao teorica.

2.5.2.1. Coeficientes de transferéncia de calor na fase Vapor

A sub rotina RateFrac® Aspen Plus® calcula os coeficientes de

transferéncia de calor, usando a analogia de Chilton-Colburn, que relaciona a

média dos coeficientes de transferéncia de massa binarios com hc;

O coeficiente de transferéncia de calor € dado por:
hel = (kb{; (cp™""). (Le)) (2.33)

Inserindo a area interfacial (;) na equagéo (2.33), tem-se:

hel.a; = (kb MO (CpmistVY (LeV)?/? (2.34)

Onde Le; é nimero de Lewis, determinado assim

ctmiSt'V_PM.miSt'V_
Le/ = l l (2.35)

i , . médio
mist,V mist,V 174
PtV oY (DIFY )

stV - . : L
Onde Ctzms é a condutividade térmica da mistura no estagio it € p

densidade da mistura no mesmo estagio.

mist .
i ea
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L qs nc nc |74
médio  Xj=qXk=1KDjjr-Qi-VijVik

kbY. .. a; 2.36
( Lik ) 11 Lke1YijVik (&:36)
onde kK # J
y \médio E?ﬁlzﬁilDlF?ﬁ,k%’,j-J’i,k
(DIFY, = T T—— (2.37)
j=12k=1yl,]'yl,k
onde kK # J

Onde PMZmSt'V é calculado pela equacéo (2.19):

2.5.2.2. Coeficientes de transferéncia de calor na fase liquida

O calculo dos coeficientes de transferéncia de calor na fase liquida hc;

é realizado pela seguinte equagéo:

L _ L \meédio ., mist,L a
hep.= (kbi,j k) Cp; : /(DIFL médio (2.38)
ijk

Da mesma maneira que na fase vapor, introduz-se a area interfacial:

L, _ L médio , mist,L a
het.a; = (kbf . a;) Cp™t". (ot )médio (2.39)
ijk

Onde ¢; ¢ a difusividade térmica, determinada pela equagao:

Ct-mlSt’L PM_mLst,L

1 ) 1
o= S P (2.40)
pZ”l’llS ) .sz’nls )
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o nc nc L
médio  Xjzq Yk=1KDjj-Qi-Xij-Xik

(kbf; . a;) RS (2.41)

(DIFL- médio _ Z}lﬁl Y ke DIF} X jXi k 2.42)
Lik Yis1 Lke1 XijXik

Onde PMl-miSt'L é calculado pela equacéo (2.20):

PM™H = Y€ xi, j . PM; (2.43)

2.6. Internos de torres de destilacao: Pratos e recheios

2.6.1 Introducao

Os internos de torres sao todos os dispositivos instalados no interior de
torres de separacao responsaveis pelas trocas de massa e calor. Na destilacao, a
variedade de dispositivos de contato liquido-gas utilizados é muito grande. Assim,
neste item, sdo descritas as principais tecnologias de internos: pratos calotados,
pratos valvulados, recheios randémicos e recheios estruturados, bem como um
descritivo das caracteristicas especificas de cada tecnologia e os principais
fenbmenos de hidraulica.

2.6.2 Torres com Pratos

Os pratos sdo os mais comuns dispositivos de transferéncia de massa
utilizados na destilacdo. Os pratos sdo basicamente chapas com furos. Esses
furos podem estar descobertos (pratos perfurados), podem estar cobertos com
uma calota (pratos calotados) ou dispositivos méveis que se movimentam de
acordo com a vazao de vapor (pratos valvulados). Existem diversos tipos de
valvulas (tanto moveis quanto fixas) e calotas desenvolvidas por diversos
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fabricantes. Segue abaixo o descritivo da configuracdo basica de torres com

pratos.

2.6.2.1. Definicao da configuracao

A configuracdo normalmente encontrada para os pratos, independentemente
do tipo de dispositivo para borbulhamento da fase vapor na fase liquida, é

composta por:
e Area ativa ou de borbulhamento;
e Downcomer;
e Zonas de acalmacéo;
e Zonas mortas;

A area ativa ou de borbulhamento é a area do prato na qual o liquido e o gas
entram em contato. Nesta regido é onde a maioria da troca de massa e calor
ocorre e é onde ficam os dispositivos (valvulas, borbulhadores ou orificios) que
promovem o borbulhamento da fase vapor na fase liquida.

A regido de downcomers € composta pela area de entrada de liquido que
chega ao prato e pela area de saida de liquido do prato. Estas areas podem ser
iguais ou nao, ja que dependem do tipo de prato empregado.

As zonas de acalmagéo se localizam entre o downcomer de entrada e a
primeira fileira de dispositivos de borbulhamento e entre a ultima fileira destes
dispositivos e o vertedor de saida do prato.

A regido do prato que fica diretamente sobre os anéis de suportacao,
onde sao colocados os atracadores para fixagcdo das bandejas ao costado pode-
se denominar de zona morta. Nesta regido n&o existe dispositivos que promovem
o contato liquido-vapor (Caldas, 2007). A figura 2.3 representa as zonas e regides
do prato supracitadas e a configuracdo dos anéis de suporte pode ser visto na
Figura 2.4.
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Figura 2.3.- Configuracao tipica de uma coluna com pratos — visao lateral

Anel de suporte

Zona de acalmagao

Area do “downcomer”
Metade do
Comprimento do
‘ N vertedouro
Area ativa
Largura do
vertedouro
Diametro do prato E— >

Figura 2.4. - Configuracao tipica dos pratos — viséo superior

Segue abaixo na Figura 2.5 as principais caracteristicas mecanicas e construtivas
de um prato.

20



Alturado ~1°

“downcomer”|
“downcomer

clearance” i
Fluxo de liquidO i P

f T downcomer l

Espagamento entre pratos apron”

Figura 2.5. — Caracteristicas mecénicas de um prato

Existem basicamente quatro tipos de configuracao de prato: um passe,
dois passes, trés passes e quatro passes. As Figuras 2.6 e 2.7 demonstram a
configuracao basica destes tipos de pratos

“Um passe” “Dois passes”

Lh e g it en =T da
I L_l_> L | L M
o ] » €
s -"L‘ iy PRTILIE I | B b Wt
“iy 5
< N L .'Jl L
|: "\ ..' )
o - o, -"!. s . o, 3 ’ o
psiiles 1% 22 ¥ A 4'-.‘};'.-14" .';i'.-'»f-l;i‘_.
"~'.l ¢ N
' . - 20 s
A= s i P o P el e PIRS shcsa]

Figura 2.6- Configuracao dos pratos de um passe e dois passes
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Figura 2.7- Configuracao dos pratos de trés passes e quatro passes

2.6.2.2. Consideracoes basicas sobre hidraulica

2.6.2.2.1. Regime de operacao de torre com pratos

Considerando uma operacado estavel de um prato, trés regides sao
formadas com caracteristicas distintas.
Regiao 01: Esta regido € caracterizada pela formacdo de espuma
(dependendo do processo) e altura variavel. E a regido que representa o
escoamento do liquido no vertedor de saida.

Regiao 02: Esta regidao é formada por grandes gotas, resultado da forte
transferéncia de quantidade de movimento da fase vapor para a fase liquida. A

maioria destas gotas coalescem e retornam para a regiao 01.

Regiao 03: Esta regido possui apenas gotas pequenas que sao geralmente
arrastadas pelo vapor para o prato de cima. Caso este arraste de goticulas for
muito intenso, o liquido transportado pelo vapor se juntara com o liquido do prato

superior causando um fendémeno chamado de dispersao axial (back-mixing).

A Figura 2.8 detalha as trés regibes de uma coluna de destilacéo,

considerando uma operagao estavel.
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Figura 2.8 - Regime de operacéao de torres com pratos

As alturas das regides supracitas variam de acordo com a as condi¢des
de operacao da coluna e com o tipo de fluido envolvido na separacdo. Nesta
dissertacdo, o fenbmeno da inundagcdo sera descrito devido a importancia na

caracterizacao deste conceito nos resultados deste trabalho.

Inundacdo em colunas

O fendmeno da inundacao pode ser considerado como o principal
limitante da capacidade maxima de um prato de destilagdo. O didmetro de uma
coluna é geralmente determinado de modo que a coluna atinja a maximo
rendimento requerido sem inundar. As torres de destilagdo geralmente s&o
projetadas para operar com o limite de inundagdo maximo de 80 a 90% (Perry et
al, 2008).

A inundagao é definida como o acumulo excessivo de liquido dentro de
uma coluna. Sintomas da inundagéo podem ser verificados por aumento repentino
da perda de carga, isto é, uma quantidade excessiva de liquido pode ser
verificada no topo da coluna e o0 mesmo nao consegue alcancar o fundo da
coluna. O acumulo de liquido pode ser induzido, principalmente, pela inundacao

por arraste.
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O Jet flooding ou inundacao por arraste ocorre quando o liquido €,
literalmente, projetado para o prato superior. Esta projecdo se deve
principalmente ao aumento da velocidade do gas pelo prato. Quando esta
velocidade aumenta substancialmente, o liquido no prato comega a operar em
regime de spray, o que pode causar até formacdo de espuma, assim, o prato
quando opera continuamente neste regime, uma quantidade enorme de liquido é

projetada e acumulada no prato superior.

2.6.2.2.2. Perda de carga em torres com pratos

Devido ao fato do vapor fluir através da zona de contato em um dado
prato, o vapor deve superar duas resisténcias em série. A primeira é a perda de

carga seca hdry e a segunda resisténcia a altura de liquido hliq- A perda de

carga total no prato h; é a soma hgyy,+ hy;q. A perda de carga no prato € um

assunto critico em dimensionamentos de pratos, principalmente em sistemas a
vacuo onde uma minima perda de carga € requerida.

A perda de carga seca hg., representa a energia gasta para o vapor
atravessar o dispositivo de contato (valvula, calota, furo etc.) quando nao ha
liquido presente. Para aumentar a perda de carga seca, o tamanho do furo no
prato deve diminuir. Para diminuir a perda de carga seca, deve-se aumentar o
tamanho do furo. A perda de carga seca deve ser alta o bastante para promover
um 6timo contato entre o liquido e o vapor, entretanto, deve ser baixa o suficiente
para nao causar arraste excessivo, regime em spray ou elevada carga de liquido
no dowcomer.

A altura de liquido h;;, é a segunda resisténcia que o vapor deve
enfrentar para passar pelo prato. A altura de liquido é uma fung&do da taxa de
liquido e a altura do vertedouro. A altura de liquido deve ser alta o suficiente para

promover a transferéncia de massa, entretanto, alturas de liquido excessivas

devem ser evitadas pois podem causar inundacao no downcomer e weeping.
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2.6.2.3. Pratos calotados

Os pratos com borbulhadores sdo conhecidos como pratos calotados,
representados na Figura 2.9. Estes modelos s&o basicamente pratos perfurados
com tampas em formato de copo invertido ao redor dos furos. Os caps podem ter
formato redondo ou retangular e geralmente possuem ranhuras ao seu redor onde
0 gas pode passar. O liquido e a espuma sao aprisionados no prato a uma
profundidade de pelo menos até a altura do vertedouro, o que fornece aos pratos
calotados um alto turndown, isto é, os pratos calotados possuem a habilidade de
operar também em vazdes muito baixas de gés e de liquido (Bird al.,1960).

Figura 2.9- Pratos calotados (Koch-Glistch, 2003)

2.6.2.4. Pratos Valvulados

Os pratos valvulados podem ser considerados como a juncao entre os
pratos calotados e pratos perfurados. A construcdo é semelhante aos tipos
calotados, entretanto, ndo existem ranhuras. Os pratos valvulados podem ser
divididos basicamente em duas categorias: Pratos com valvulas fixas e pratos
com valvulas méveis (Coulson et al., 2002).

Pratos com valvulas fixas: As perfuracbes no prato sdo cobertas por uma

valvula fixa que pode ser de muitos formatos diferentes. O desempenho deste tipo
de prato é semelhante aos pratos perfurados. A Figura 2.10 demonstra um prato

com valvula fixa.
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Figura 2.10 — Prato com vélvula fixa (Koch-Glistch, 2003)

Pratos com valvulas moéveis: Estes pratos possuem as perfuragbes cobertas

por dispositivo em formato de disco (valvulas méveis), representados na Figura
2.11. A movimentacdo da valvula é controlada através de uma restrigao inferior
(pernas de travamento) no préprio corpo da valvula ou pode ser controlada por
uma estrutura fixa no prato (“‘cage”) que controla o limite de movimentagédo da
valvula. Se a velocidade do gas descresce, algumas valvulas fecham-se
completamente, prevenindo o “weeping”. Esta caracteristica promove um 6timo
“turndown” (Bird et al., 1960).

Figura 2.11-Pratos com vélvulas V1 e valvulas T, “Caged Valve”, (Koch-Glistch,
2003)
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2.6.3. Torres com Recheios

Em torres recheadas, a fase liquida € dispersa através da secdo de um
distribuidor liquido, escoando na forma de um filme liquido na superficie dos
elementos de recheio. A secao transversal da torre € completamente ocupada por
estes elementos, formando um leito poroso no qual o liquido e 0 gas escoam em
contracorrente. O contato entre o liquido e o gas é feito de forma continua. O
recheio tem a funcéo de sustentar o filme da fase liquida da mesma forma que
permite um adequado contato entre as fases (Caldas, 2007).

Os recheios mais utilizados sdo os recheios randémicos e os recheios
estruturados. A Figura 2.12 representa uma torre com recheios randémicos,
recheios estruturados e distribuidores. Segue abaixo a descricdo destes
equipamentos.

Figura 2.12- Configuracdo de uma torre contendo recheios estruturados e
recheios randdémicos. (Perry et al., 2008)
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2.6.3.1. Definicao da configuracao

Devido a grande importancia da distribuicdo do liquido e do gas pelos
recheios, alguns internos que compde a configuragdo de torres recheadas sao de
extrema importancia para promover a transferéncia de calor e massa entre
correntes de liquido e vapor associadas aos recheios. Assim seguem 0s principais

equipamentos que compdem uma torre recheada.

Distribuidores de liquido

Os distribuidores de liquido sdao de grande importancia para o
funcionamento de uma torre recheada. Pode-se dizer que o0 sucesso ou o
fracasso da implantagdo de uma torre recheada dependente do bom
funcionamento do sistema de distribuicao de liquido. Existem diversos tipos de
distribuidores especificos para cada aplicacao, entretanto, todos eles devem ser
dimensionados para uma distribuicdo homogénea de liquido. As Figuras 2.13 e
2.14 representam distribuidores de liquido:

Figura 2.13 - Modelo 186 INTALOX Trough Distributor with Drip Tubes (Koch-
Glistch, 2003)
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Figura 2.14 - Modelo 943 Spray Nozzle Distributor (Koch-Glistch, 2003)

Distribuidores de vapor

Os problemas associados a ma distribuicdo do vapor nao séo frequentes,
entretanto, as consequéncias da ma distribuicdo do vapor podem ser téo
problematicas quanto aos efeitos da méa distribuicdo do liquido. (Strigle et al.,
1982) associa os problemas da ma distribuicdo como uma fungdo da energia
cinética do gas no bocal de entrada, sempre que o gas for introduzido radialmente
e perpendicular ao eixo vertical da torre. O problema da ma distribuicdo é ainda
pior em torres pressurizadas onde a densidade do gas € mais alta. Existem varios
tipos de distribuidores especificos para cada aplicacdo. As Figuras 2.14 e 2.15

sdo exemplos de distribuidores de vapor:
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Figura 2.15 — Modelo 746-Lateral Arm Vapor Distributor (Koch-Glistch, 2003)

Figura 2.16 - Modelo 768 EVENFLOW ™ Vane Type Vapor Distributor (Koch-
Glistch, 2003)

Suportadores de leitos

A principal funcdo dos suportadores de leito é sustentar o leito recheado
sem impedir a passagem de liquido e de gas. Os primeiros projetos de torres
recheadas utilizavam pratos perfurados para sustentar o leito. Estes pratos néo
podiam ser muito perfurados para ndo perderem a resisténcia mecénica,
entretanto, em muitos casos ocorria a inundagdo prematura da torre devido a
porcentagem de area livre ser muito baixa. Com o desenvolvimento de recheios
com tecnologias mais eficientes, houve necessidade de desenvolvimento de
suportes com maior resisténcia mecanica e maior porcentagem de area aberta. As

Figuras 2.17 e 2.18 sado exemplos de suportadores de leitos:
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Figura 2.17 — Modelo 804 Random Packing Gas Injection Support Plate (Koch-
Glistch, 2003)

Figura 2.18 — Modelo 802 Structured Packing Support Grid (Koch-Glistch,
2003)

Limitadores de leitos e redistribuidores de liquido

A principal fungao destes equipamentos é evitar a suspensao do leito ou 0
arraste de alguma pega individualmente. Em torres onde s&o utilizam recheios
plasticos, durante a operagdo, pode ocorrer o amolecimento do material
polimérico. Assim, os limitadores geralmente sdo equipamentos leves e fixos ao
costado da torre. A Figura 2.19 representa um limitador de leito:
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Figura 2.19 — Modelo 805 Random Packing Bed Limiter (Koch-Glistch, 2003)

A utilizacao de redistribuidores de liquido é importante mesmo quando se
estda utilizando um recheio de alta eficiéncia. A principal funcdo de um
redistribuidor é garantir a otimizagdo da distribuicdo do liquido pelo recheio. O
projeto para redistribuidores é similar ao de distribuidores de liquido. A Figura 2.20
€ um exemplo de redistribuidor.

Figura 2.20 — Modelo 916 Deck Distributor With Bottom Orificies (Koch-Glistch,
2003)

2.6.3.2. Consideracoes basicas sobre hidraulica

2.6.3.2.1. Regime de operacao de torre com recheios

Um dos principais fendbmenos que ocorre em recheios estruturados € o
holdup. O Holdup de liquido é o liquido presente nos espacos vazios do recheio.
Uma quantidade razoavel de liquido nos espagos vazios é necessaria para uma
boa transferéncia de massa e uma operacao eficiente da coluna, contudo, ele

deve ser mantido baixo. Um alto holdup aumenta a perda de carga na torre e 0

32



peso dos recheios, consequentemente, aumenta a carga de suportacdo na parte
inferior do recheio e no fundo da coluna e diminui o tempo de drenagem.

Geralmente o Holdup independe da velocidade do gas, entretanto, tem
uma forte relagdo com a vazao de liquido e o tamanho do recheio. Recheios de
pequenas dimensdes e altas vazdes de liquido tendem a proporcionar um alto
holdup.

2.6.3.2.2. Perda de carga em torres com recheios

O conhecimento da perda de carga € muito importante para calcular uma
torre com recheios, especialmente em sistemas a vacuo. O mais recente método
desenvolvido por Robbins considera que a perda de carga total € a soma da

perda de carga seca e a perda de carga dinamica:

APt = APdry + Aden (244)

A perda de carga seca (APdry) é calculada como se ndo tivesse liquido

fluindo através do leito recheado, que pode ser escrita pela equacao:

APy, = C3.Gp2. 10010 (2.42)
A perda de carga dinamica (4P, ) é calculada considerando a presenca

de liquido, o qual efetivamente diminui a secéo transversal disponivel para o fluxo

gasoso.

AP4y, = 0,4 [Lf/20000]%%. [C5. G£2. 10(C+ L]
Onde:
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Gr = 986F;(Fyq/20)%°

Ly =L.(62,4/p.). (Fpa/20)%°u,%? para F,y > 200
Ly =L.(62,4/p.).(20/Fpq)*°u, %' para F,q <15
C3 =74 (107%)

C, =27 (107°)

O termo F4 € o fator de perda de carga seca, especifico para cada tipo de
recheio e tamanho e estes valores sao tabelados. Assim, os termos Lf e Gf sao

avaliados e o 4Py,,,, € obtido diretamente das tabelas.

2.6.3.3. Recheios Randomicos

Os recheios randémicos sdo dispositivos que visam otimizar as
transferéncias de massa e calor entre as fases liquida e vapor. Os recheios
randémicos podem ser de varios formatos e tamanhos diferentes. O primeiro
recheio patenteado foi inventado pelo Dr. Raschig, na Alemanha. Os anéis de
raschig séo cilindros ocos, cuja altura € igual ao didmetro. Estes recheios podem
ser fabricados de material ceramico, metalico e plastico. A Figura 2.21 ilustra os
anéis de raschig.

Figura 2.21- Anéis de raschig (Koch-Glistch, 2003)
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Algumas variacbes dos anéis de raschig foram desenvolvidas para
aumentar a area superficial dos recheios. Estes recheios sdo chamados de anéis
de Lessing (bi-partido diametralmente) e os anéis Particionados (tetra-partido
diametralmente) e estdo representados na Figura 2.22.

Figura 2.22- Anéis particionados e bi-partidos (Celene, 2004)

As selas de Berl, ilustrado na Figura 2.23, € o segundo recheio mais
antigo que foi desenvolvido na década de 30. Este recheio ndo foi muito difundido,
pois suas vantagens sobre os outros recheios nao foram suficientemente

justificadas para torna-lo viavel.

Figura 2.23- Selas Berl (Koch-Knight, 2007)
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Na década de 50 foi criada as selas intalox, representado na Figura 2.24,
considerada como a nova versdo da Sela de Berl. Devido ao seu formato, as
selas intalox sdo mais faceis de serem produzidas em material plastico e ceramico

e sao responsaveis por 90% do mercado de recheios ceramicos.

Figura 2.24 - Selas INTALOX (Koch-Knight, 2007)

Os anéis de Pall, uma melhoria dos anéis de Raschig, foram introduzidos
na década de 50. Os anéis de Pall possuem a mesma dimensao cilindrica
empregando duas fileiras com protuberancias para a parte interna do cilindro.
Essas duas fileiras com protuberancias promovem um aumento significante de
performance. A Figura 2.25 ilustra os anéis de Pall.

Figura 2.25 - Pall Ring (Koch-Glistch, 2003)
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Em 1976, a Norton iniciou um projeto de pesquisa para o aumento de
eficiéncia de torres recheadas de destilacdo e desenvolveram o recheio IMTP
(sigla em inglés para Intalox Metal Tower Packing). Este recheio é considerado
mais eficiéncia que o anel de pall e também disponivel em varias dimensdes. A

Norton foi incorporada pela Koch-Glitsch em 2002. A Figura 2.26 ilustra o IMTP.

Figura 2.26 - IMTP (Koch-Glistch, 2003)

2.6.3.4. Recheios Estruturados

Os recheios estruturados séo fabricados a partir da placas de metal finas,
corrugadas e arranjadas em paralelo entre elas. As superficies das placas
corrugadas podem ter ranhuras, texturas ou ser lisas. Podem ser perfuradas ou
ndo. A placa corrugada € montada em camadas, geralmente entre 8 a 12
polegadas de altura. Os elementos adjacentes séo rotacionados mas as camadas
de um unico elemento possuem um angulo fixo em relacédo a camada inferior.

O tamanho da corrugacgao é o que define a area aberta entre as camadas
corrugadas adjacentes. Quanto menores as dimensdes 2b, h e S, mais estreita
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sao as aberturas, mais camadas por unidade de volume, maior area superficial, e

consequentemente, mais eficiente é o recheio.

‘ ; ? K |
\/ \‘L“_ E / )
~ ) . M- &85

Figura 2.27- Dimensdes do Canal triangular dos Recheios Estruturados (Luo et
al., 2008)

Flow channal

Figura 2.28- Canais Cruzados dos Recheios Estruturados (Perry et al., 2008)

As Figuras 2.29 e 2.30 sdo exemplos de recheios estruturados. E possivel
perceber na Figura 2.30 os canais triangulares, a corrugacao e a fina espessura
na placa . Este tipo de recheio permite um amplo contato gas-liquido pela grande
area superficial que este tipo de configuragao promove.
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Figura 2.30- Canais Cruzados dos Recheios Estruturados (Koch-Glistch, 2003)

2.6.4. Conclusao

Este capitulo teve como objetivo revisar os conceitos tedricos basicos de
modelagem de simulacdo de processos, configuracao e hidraulica de torres com
pratos e recheios. As consideragdes abordadas neste capitulo sdo de grande
importancia para o embasamento tedrico dos capitulos posteriores.
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Capitulo 3

Caracterizacao do Processo e Metodologia Utilizada nas
Simulacoes

3.1. Introducao

Neste capitulo serdo definidas a caracterizagdo termodindmica do
processo e as metodologias de calculo de pratos calotados, pratos valvulados,
recheios randémicos e recheios estruturados para modelos de n&do equilibrio.
Além disso, também serdo definidas as configuracbes mecanicas dos internos

selecionados para a simulacéo.

3.2. Caracterizacao Termodinamica do Processo

A caracterizacado do sistema é uma avaliacdo de suma importancia para
entender o comportamento dos componentes de uma mistura nas colunas de
destilagdo, portanto a utilizagdo de modelos termodindmicos adequados para
representar o sistema € de suma importancia na simulacao de processos.

O modelo de coeficiente de atividade é a melhor forma de representar a
ndo idealidade da fase liquida em misturas ndo ideais a baixas pressoes.
Parametros binarios para o modelo de Wilson, NRTL e UNIQUAC estéo
disponiveis no banco de dados do Aspen para uma grande quantidade de pares
de componentes (Aspen, 2001).

Os parametros binarios sao validos somente para as faixas de presséao e
temperatura dos dados. Os parametros binarios que estiverem fora da faixa de
temperatura e pressao validados, deverao ser utilizados com cuidado.

Alguns trabalhos foram realizados para caracterizar o melhor modelo
termodinamico de coeficiente de atividade que descreve o sistema bioetanol-
agua, assim, (Junqueira, 2010) concluiu que os modelos UNIQUAC e NRTL
predizem de forma satisfatéria o equilibrio neste sistema. Devido a étima predicao
do modelo NRTL para o sistema bioetanol-agua, neste trabalho resolveu-se
adotar este método.
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3.3. Metodologia de calculo da simulacao (Estagio de nao
equilibrio)

A metodologia de calculo utilizada no dimensionamento das colunas de
destilacdo é baseada nos modelos de estagios de nao equilibrio. O simulador
Aspen Plus RateFrac utilizado € um modelo para simular todos os tipos de
operacdes multi-estagios de fracionamento liquido-vapor. O RateFrac simula
colunas com pratos e recheios reais, ao invés da representacdo idealizada de
estagios de equilibrio. O RateFrac leva em consideracdo a transferéncia de
massa na interface e processos de transferéncia de calor para determinar o grau
de separacédo. O RateFrac nao utiliza fatores empiricos, tais como a eficiéncia e a
altura equivalente de pratos teéricos (HETP).

RateFrac utiliza as correlagées bem conhecidas para calcular:

e Coeficiente binario de transferéncia de massa para a fase liquida e

vapor;
e Areas interfaciais;

Em geral, estes valores dependem do didmetro da coluna e parametros

operacionais tais como:
¢ Fluxos de vapor e de liquido;
e Densidades;
e Tensao superficial do liquido;
o Coeficientes de difus&o binaria da fase liquida e vapor;

Em pratos e recheios, os coeficientes de transferéncia de massa e éareas

interfaciais variam de forma diferente. A seguir segue as variaveis de influéncia:
e Recheios
o Tipo (randémico ou estruturado);
o Tamanho;
o Area superficial especifica;

o Material de construcéo;
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e Pratos
o Tipo (perfurado, valvulado ou calotado);
o Vertedouro e tipos de passes de pratos;
o Area do downcomer;
o Comprimento do vertedouro;

As correlagbes que o RateFrac utiliza para calcular os coeficientes de

transferéncia de massa e areas interfaciais sao:

Tabela 3.1- Correlagdes Utilizadas no célculo do Aspen RateFrac®

Tipo de Interno Correlacao Utilizada
Pratos Calotados Gerster et al. (1958)
Pratos Valvulados Scheffe and Weiland (1987)

Recheios Randémicos Onda et al. (1968)
Recheios Estruturados Bravo et al. (1985,1992)

3.3.1. Pratos Calotados

RateFrac calcula o produto dos coeficientes binarios de transferéncia de
massa e areas interfaciais usando as correla¢des desenvolvidas por Gerster et al.,
encontradas no (Aspen, 2001).

O produto dos coeficientes binarios de transferéncia de massae
area interfacial na fase liquida é dado pela correlacao

kka = (4127.108DE)"° (0,21313F + 0,15)Lt; 3.1)

O produto do coeficiente de transferéncia de massa e area interfacial da
fase gasosa € dado pela correlacao:
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_ (0,776+4,567h,,— 0,2377 H+104,85Q)G

kina = R 3.2

Onde:

kk, Coeficiente bindrio de transferéncia de massa para o
par binario i e n na fase liquida (kgmol.m®.s™)

a Area interfacial (m? area interfacial / m?torre da area ativa)

DY, Coeficiente binario de difusdo de Maxwell-Stefan para o
par binarioie n (m2s™)

F Fator F = ugpy'”? (kg"?m?°.s™)

Hg Fluxo de gas volumétrico por unidade de area ativa
(m.s' m?

g Densidade da mistura de gas (kg. m®)

L Velocidade molar do liquido (kgmol.m?.s™)

t Tempo de residéncia do liquido = 0,9998h.Z, / Q. (s)

he “holdup” do liquido = 0,04191 + 0,19hw + 2,4545Q —
0,0135F (m)

Z Comprimento do caminho do fluxo liquido (m)

Q. Fluxo do liquido por largura de caminho médio (m3.s™ m?)

hw Tomada de altura da saida (m)

K%, Coeficiente binario de transferéncia de massa por par binario i e n
na fase vapor (kgmol.m2s™)

G Velocidade de molar do gas (kgmol.m?.s™)

Sc, Numero de Schmidt para o par binario i e n da fase

gasosa = n = Pg/(pg.D%)
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3.3.2. Pratos Valvulados

RateFrac calcula o produto dos coeficientes binarios de transferéncia de
massa e areas interfaciais disponiveis usando as correlagées desenvolvidas por
(Sheffe et al., 1987) , encontradas no Tutorial Aspen (Aspen, 2001).

O produto dos coeficientes binarios de transferéncia de massae

area interfacial na fase liquida é dado pela correlagao

0,68

5
Shi, = 125,4(Re,) (ReL)O'Og(v)O'OS(SCiLn)O (3.3)

A correlagao dos coeficientes binarios de transferéncia de massa da fase

liquida é:

0,87 0,5

Shi =9,93(Rey) " (Rey)3(w)*°(Sc, (3.4)

A area disponivel para a transferéncia de massa é dada pela correlagéo:

0,37

a=0,27(Rey) " (Rey)"?> (w)*>? (3.5)

Onde:

L kll‘n'ad g k?n'ad L UL

Shi, T Shin = g SCin = T

U Ld Gd w

Sc? - Re, = — Rey = — w=—

PgDin hL Hg d
onde:
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L Velocidade de massa do liquido - Velocidade é
baseada na 4rea da torre ativa (kg.m?.s™)

d Parametro geométrico da unidade de comprimento (m)
L Viscosidade da mistura do liquido (N.s.m™)
G Velocidade da massa do gas - Velocidade

baseada na area da torre ativa (kg.m?.s™)

Ug Viscosidade da mistura do gas (N.s.m™)

Coeficiente binario de transferéncia de massa para o par binario i

in

e n na fase liquida (kgmol.m?.s™)

a Area interfacial (m? de area interfacial/ m® de area ativa da torre)
pm, Densidade molar do liquido (kgmol.m™)
D}, Coeficiente binario de difusédo de Maxwell-Stefan para o

par binarioi e n (m?.s™)

K%, Coeficiente binario de transferéncia de massa por par

binario i e n na fase vapor (kgmol.m?.s™)

pmg Densidade molar da mistura de gas (kgmol.m™)
oL Densidade da mistura do liquido (kg.m™)

Py Densidade da mistura do gas (kg.m™)

w Altura do vertedouro (m)

3.3.3. Recheios Randomicos

RateFrac calcula o produto dos coeficientes binarios de transferéncia de
massa e areas interfaciais disponiveis usando as correlagées desenvolvidas por

Onda et al., 1968, encontradas no Tutorial (Aspen, 2001).
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O produto dos coeficientes binarios de transferéncia de massae

area interfacial na fase liquida é dado pela correlagao:

1/3 2/3 ~1/
lkiL” (g”—;L) ] = 0,0051 - :ML) (Sck) " (apdp)®* (3.6)

A correlagdo do coeficiente binario de transferéncia de massa da fase

gasosa é:
k8, (2] = 523 (%) (5¢8)" (apdp)? a7
in\appip/l 77 apig €in “plr 8.7

A area interfacial disponivel para a transferéncia de massa € dada pela

correlagéo:

a, = ap{l — exp[—1,45Re," Fr; **We*(a /o) 7]}  (38)

Onde:
L aplL? L?
R€L= ,FTL= P_Z, WeL=
apur 9grr apopyr

e:

kf, Coeficiente binario de transferéncia de massa para o par
binario i e n na fase liquida (m.s™)

oL Densidade do liquido (kg.m™)
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TY

Hg

g
S Cin

Oc

Aceleracdo da gravidade (m.s™®)
Viscosidade do liquido (N.s.m™)
Velocidade da massa liquida superficial (kg.m?.s™)

Area interfacial molhada (m? de area interfacial/ m? de volume de
recheio)

Numero de Schmidt para o par binario i e n na fase liquida
= ,uL/(pLDiLn)

Coeficiente binério de difusdo de Maxwell-Stefan para o

par binarioi e n (m?.s™)
Area superficial especifica do recheio (m™)
Diametro nominal do recheio ou tamanho do recheio (m)

Coeficiente binario de transferéncia de massa para o par

binario i e n na fase vapor (kgmol.atm™.m?s™)

Constante universal do gas (m®-atm.kgmol™".K™"
Temperatura da fase gasosa (K)

Velocidade da massa superficial do gas (kg.m?.s™)
Viscosidade da mistura de gas (N.s.m™)

Numero de Schmidt para o par binario i e n da fase gasosa
N = ug/(pg D)

Densidade da mistura de gas (kg.m™)

Coeficiente de difusdo binario de Maxwell-Stefan para o
par binario i e n (m”s™)
Tens&o superficial (N.m™)

Tensao superficial critica no material de recheio (N.m™)
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3.3.4. Recheios Estruturados

(Bravo, 1996) propuseram um modelo de transporte interfasico baseado
em estudos colunas de paredes molhadas. A relagdo parede molhada foi retida,
com ajustes nos didmetros hidraulicos. Os numeros de Sherwood, Reynolds e
Schmidt foram combinados:

? _ 0’054 ((Uge+ ULC)pgS)OIS (H_g>0’33 (39)

g Kg Dgpg

Na fase de transferéncia gasosa as velocidades efetivas sdo definidas

como:
U
— gs
Uge = €(1—hz)sin 6 (3.10)
_ ULs
Ure = €hy, sin 6 (3.11)

Nos casos em que a resisténcia do liquido € relevante, a aproximacao da
penetracao pode ser usada, com modificacdo do tempo de exposicao (Lee et al.,
1998):

te = S/CgU,, (3.12)

O coeficiente de transferéncia de na fase liquida pode ser calculada de
acordo com a seguinte relacao:

DLCEULe)l/Z

KL:Z( S

(3.13)
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A estimativa da area interfacial foi baseada em parametros criticos para o
“holdup” do liquido e a espessura da lamina. As considera¢des foram feitas no

caso de recheios estruturais de folha de metal.

ae 29,12 (Wey Fry)%1550.359
a_ - SER 0,2 _0671_ . 03 (314)
p e; “€9(1-0,93 cosy)(sin6)?
N
cosy = 0,9 paras < 0,055;
-16,835 N
cosy = 5,211 X 107 >°>>%para o < 0'0556
O numero de Reynolds é dado pela equacao
Re, = 4dU. pr/uL (3.15)
Onde
kg Coeficiente de transferéncia de massa na fase gasosa (m.s™)
S Comprimento da ondulagéao (m)
D, Coeficiente de difusdo na fase gasosa (m>.s™)
Uge Velocidade efetiva do gas (m.s™)
Uy Velocidade efetiva do liquido (m.s™)
Ugs Velocidade superficial do gas (m.s‘1)
Pg Densidade do gas (kg.m™)
Mg Viscosidade do gas ((kg. s'm™)
€ Fracao vazio do recheio
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Coeficiente de transferéncia de massa na fase
liquida (m.s™)

Angulo com a horizontal pelo declinio da lamina ou ondulagéo do
canal (deg)

Velocidade efetiva do liquido (m.s™)
Velocidade superficial do liquido (m.s™)
Tempo de exposicao (s)

Fator de correcao para a renovacgéo da superficie
Coeficiente de transferéncia de massa na fase
liquida (m.s™)

Coeficiente de difus&do na fase liquida

Area efetiva (m™)

Area do recheio da superficie (m™)

Fator de aprimoramento para a superficie
Numero de Weber para o liquido

Numero de Froude para o liquido

Numero de Reynolds para o liquido

Angulo de contato (deg)

Tens&o Superficial (N.m™)

Densidade do liquido (kg.m™)

Viscosidade do liquido (N.s.m™)

Diametro (m)
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3.4. Caracteristicas dos internos considerados nas simulacoes

3.4.1. Pratos Calotados
Para pratos calotados, o Aspen utiliza os seguintes parametros no célculo:
e Espacamento entre pratos;
e Altura do vertedouro;
e Comprimento do vertedouro;
e Area ativa;
e Area do downcomer;

e Fator de espuma;

As informacdes requisitadas pelo ASPEN, que utiliza 0 método de Gerster
desenvolvido especificamente para pratos calotados, sdo apenas o espagcamento
entre pratos, altura do vertedouro e fator de espuma. O comprimento do
vertedouro, area ativa e area do downcomer sédo calculados automaticamente
pelo aspen, considerando correlacdes proporcionais ao didametro do prato. Segue

abaixo os valores das informagodes inseridas no Aspen:
e Espacamento entre pratos: 609,6 mm;
e Altura do vertedouro: 50,8 mm;

e Fator de espuma: 1;

3.4.2. Pratos Valvulados
Para pratos calotados, o Aspen utiliza os seguintes parametros no calculo:
e Espacamento entre pratos;
e Altura do vertedouro;
e Comprimento do vertedouro;
e Area ativa;
e Area do downcomer;
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e Fator de espuma;

As informacgdes requisitadas pelo ASPEN, que utiliza o método de (Sheiffe
et al., 1987) desenvolvido especificamente para pratos valvulados, sdo apenas o
espacamento entre pratos, altura do vertedouro e fator de espuma. O
comprimento do vertedouro, area ativa e area do downcomer sao calculadas
automaticamente, considerando correlagdes proporcionais ao diametro do prato.

Segue abaixo os valores das informagdes inseridas no Aspen:
e Espacamento entre pratos: 609,6 mm;
e Altura do vertedouro: 50,8 mm;
e Fator de espuma: 1;

O método de Scheiffe and Weiland desenvolvido é aplicado somente para
pratos valvulados do tipo V-1 (Koch-Glitsch). As valvulas V-1 possuem um
didametro padrao de aproximadamente 48mm.

Figura 3.1-Valvula tipo V-1 (Koch-Glistch, 2003)

3.4.3. Recheios Randomicos
Para recheios randémicos, o Aspen utiliza os seguintes parametros no calculo:
e Tamanho do Recheio;
e Fator do Recheio;
e Tensao Superficial Critica;
e Area Superficial Especifica;

e Fracao de Espacos Vazios;
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O recheio randémico selecionado para as simulagdes foi o IMTP 40 (Koch-
Glitsch). Este recheio possui as seguintes caracteristicas:

e Tamanho do recheio: 38,1mm;

o Fator do Recheio: 0,787392 cm™;

e Tensao Superficial Critica: 75 dyne/cm;
e Area Superficial Especifica: 151 m%m?

e Fragéo de Espaco vazios: 0,971;

Figura 3.2 - Recheio Randdémico IMTP (Koch-Glistch, 2003)

3.4.4. Recheios Estruturados

Para recheios Estruturados, o Aspen utiliza os seguintes parametros no

calculo:
e Fator do Recheio;
« Area Superficial Especifica;
e Fracédo de Espaco Vazios;

O recheio selecionado para as simulagdes foi o FLEXIPAC 1Y (Koch-

Glitsch). Este recheio possui as seguintes caracteristicas:
e Fator do Recheio: 0,982824 cm'
 Area Superficial Especifica: 423,23 m*m?
e Fracédo de Espaco Vazios: 0,979
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O numero Y no nome do recheio refere-se ao angulo de orientacao de 45° das
placas corrugadas.

‘:?\ &\\\\Q N

Figura 3.3 - Recheio estruturado (Koch-Glistch, 2003)

3.4.4. Conclusao

Este capitulo teve como principais objetivos  caracterizar
termodinamicamente o processo, isto é, definir qual o melhor modelo de atividade
que representa o sistema bioetanol-agua. Apresentar o método de calculo
aplicado na modelagem de nao equilibrio para cada tecnologia de prato e recheio
e definir as dimensdes e caracteristicas mecéanicas de cada prato e recheio
adotado.
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Capitulo 4

Resultados e Discussao

4.1. Introducao

Neste Capitulo, primeiramente, serdo estabelecidas as condigcbes de
processo adotadas em todas as simulagdes. Posteriormente, os resultados das
simulacbes sao apresentados variando os tipos de internos, a posicao de
alimentacao, a quantidade de pratos ou recheios e o diametro da coluna. Apés a
apresentacao dos resultados das simulag¢des, uma discussao € realizada baseada
principalmente na importancia da identificacdo da posi¢ao 6tima de alimentacéo e
analise dos sao avaliados para definir a quantidade minima de pratos ou altura de

recheios e didmetro otimizado da coluna.

4.2. Definicao dos dados de processo e premissas da coluna de
destilacao convencional com pratos calotados

Nas simulagbes com o software Aspen Plus® utilizando a sub-rotina
RateFrac do processo de destilacdo do bioetanol para obtencdo do bioetanol
hidratado, foi considerada uma coluna com as seguintes correntes:

o Corrente de Entrada;
e Corrente de Topo;
e Corrente de Fundo;

e Corrente de Vapor;
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EMTRADA

Figura 4.1- Definicao das correntes da coluna de destilagao

Existe uma grande dificuldade em obter os dados de processo da corrente
de entrada das colunas B/B1 de uma usina convencional, principalmente as
variaveis como a temperatura e a pressao de entrada da coluna, visto que estes
dados ndo sdo frequentemente mensurados na maioria das usinas. Decorrente
disto, para estabelecer confiabilidade nos dados considerados na corrente de
entrada nestas simulacdes, os dados adotados foram retirados de um artigo
escrito por (Marquini et al., 2007). Sabe-se que na grande maioria das usinas a
destilacédo € realizada pela injegdo de vapor saturado no fundo da coluna. Pode-
se estimar a quantidade de vapor consumida na destilagdo da coluna B/B1 € em
torno de 1 a 1,5 kg de vapor por litro de bioetanol hidratado produzido (Neto et al,
2009).

Para definir as caracteristicas de uma coluna de destilacdo convencional,
foram consideradas como premissas nesta dissertacdo uma coluna com as

seguintes condicdes processuais e dimensionais detalhadas na Tabela 4.1:
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Tabela 4.1 — Coluna de destilacao convencional

Especificacoes e Caracteristicas da Coluna

Corrente de entrada:

Temperatura [°C] 91
Press&o [Pa (g)] 38932
Vazéao Total [kg/h] 42400
Fracdo massica de Qioetano/ 0,45
Fracdo massica de Agua 0,55

Especificacoes de operacao

Pressao no Topo da Coluna [KPa] 116
Pressao no Fundo da Coluna [KPa] 140
Vazéao de Destilado [kg/h] 20275

Caracteristicas dimensionais

Numero de Pratos 63
Diametro da Coluna [mm] 3800
Prato de Alimentacao 47

Foi considerado o topo da coluna como numero 1 e o fundo da coluna

como numero 63.

A vazao de destilado foi mantida em 20275 kg/h, pois considerando que a
massa especifica média do bioetanol hidratado com fragdo méssica de 0,938 é
aproximadamente 811 kg/m?®, a vazdo volumétrica total no topo da coluna seria de
25 m®/h. Este valor equivale a produgéo de 600 m%/d.

Para definir a quantidade de vapor de escape a ser injetada no fundo da
coluna a fim de obter uma fracdo massica minima de bioetanol no topo de 0,938,
varias simulacées foram realizadas variando a vazdo de vapor de escape,
conforme Tabela 4.2:
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Tabela 4.2 — Variacao de vazao de vapor de escape

Fracao massica de etanol no topo vazao de vapor [kg/h]
0,92557 22300
0,92685 22900
0,92803 23500
0,92913 24100
0,93015 24700
0,93111 25300
0,93201 25900
0,93285 26500
0,93364 27100
0,93438 27700
0,93508 28300
0,93574 28900
0,93636 29500
0,93695 30100
0,93751 30700
0,93804 31300

Portanto, a vazdo de vapor de escape devera ser de 31300 kg/h para
obter-se uma fracdo massica de bioetanol de no minimo 0,938 na corrente de
topo. Este valor de 31300 kg/h sera fixado em todas as simulacdes subsequentes,
pois as comparag¢des das dimensdes das colunas com diferentes internos serao

realizadas em um mesmo parametro energeético.

Uma coluna com produgdo de 600 m>/d equivale a producdo de 25000
L/h. Se considerarmos que o gasto de vapor de escape na coluna de destilacao
B/B1 varia entre 1 a 1,5 Kg de vapor por litro de bioetanol hidratado produzido,
para obtermos o consumo de vapor total deve-se multiplicar o gasto de vapor de
escape pela quantidade de litros de bioetanol produzido. O resultado desta
multiplicagdo demonstra um consumo que varia de 25000 Kg/h a 37500 Kg/h, isto
é, o valor de consumo de vapor obtido nas simulagbées de 31300 Kg/h para obter-
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se a fragdo massica minima de 0,938 de bioetanol na corrente de topo esta

coerente com as informacdes da literatura.

Outra premissa que foi considerada nesta dissertacdo para definir a
quantidade de pratos ou altura de recheios necessaria nas simulagées foi a fracao
massica minima de 0,938 de bioetanol na corrente de topo. Assim, a configuragéo
da coluna obtida para cada tecnologia estd baseada na minima quantidade de
dispositivos (pratos ou recheios) para atingir este valor de fracdo massica. Sabe-
se que pela portaria N°2 da ANP, o valor do bioetanol hidratado deve estar entre
0,926 a 0,938 em fragdo massica, entretanto, foi definido neste trabalho que a
coluna deve obter a fracado massica de bioetanol de no minimo 0,938 na corrente

de topo.

4.3. Simulacoes de otimizacao

As simulagOes de otimizagao das dimensdes da coluna serdo realizadas
mantendo as seguintes premissas e especificagcdes de operacao detalhadas na
Tabela 4.3:

Tabela 4.3 — Premissas e especificacées de operacédo do processo

Condicoes de Processo Consideradas

Corrente de entrada: Valores
Temperatura [°C] 91
Presséo [Pa g] 38932
Vaz&o total [kg/h] 42400
Fragcdo massica de bioetanol 0,45
Fracdo massica de agua 0,55

Especificacoes de operacao

Presséao no topo da coluna [KPa] 116
Presséao no fundo da coluna [KPa] 140
Vazéao de destilado [kg/h] 20275
Vazéao de vapor de escape [kg/h] 31300

Concentragdo Massica Minima de bioetanol no Topo 0,98300

Entretanto, as caracteristicas dimensionais como numero de pratos ou

altura de recheios, posi¢ao de alimentagédo e didmetro da coluna serdo alteradas
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para avaliar as otimizacbes nas dimensdes. A modificacdo da tecnologia de
internos de pratos calotados, pratos valvulados, recheios randémicos e recheios

estruturados também sera considerada na avaliagao.

4.3.1. Coluna de destilacao com pratos calotados

A partir das premissas consideradas na simulag¢ao da coluna de destilacao
convencional que possui 63 pratos, didametro de 3800 mm e posicao de
alimentacdo no prato 47, segue abaixo os resultados e analises dos seguintes

parametros da coluna utilizado pratos calotados:
o Perfil geral das correntes;
e Perfil de temperatura do liquido, do vapor e na interface;
e Analise da Porcentagem de inundacao no prato;
e Analise da perda de carga nos pratos;

e Posicao de alimentacgao;

Perfil geral das correntes (pratos calotados)

Segue abaixo na Tabela 4.4 o perfil das correntes de entrada e de vapor

que serdo valores fixos e as correntes de fundo e de topo que séo calculadas no

Aspen.
Tabela 4.4- Perfil geral das correntes (pratos calotados)
Variaveis Entrada Fundo Topo Vapor
Temperatura [°C] 91 109,22 81,63 127
Pressao [bar aj 1,40257 1,40 1,16 2,46
Vazao Massica [kg/h]
Bioetanol 19080 61,21 19018,78 0
Agua 23320 53363,79 1256,22 31300
Fracao Massica
Bioetanol 0,45 0,00114 0,93804 0
Agua 0,55 0,99886 0,06196 1
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Perfil de temperatura do liquido, do vapor e da interface (pratos calotados)

O grafico do perfil de temperatura do liquido, do vapor e da interface esta
representado na Figura 4.2

120
117

114 e
—+—Temperatura do Liquido ——Temperatura do Vapor ——Temperature na Interface

111

Temperatura [°C]

78

75
1 4 7 10 13 16 19 22 25 28 31 34 37 40 43 46 49 52 55 58 61 64

Topo Pratos Fundo

Figura 4.2 — Perfil de Temperatura do liquido, do vapor e da interface

E possivel perceber que a partir do prato de alimentacdo 47 ocorre um
aumento de ligeiro de temperatura. De acordo com o perfil de temperatura da
coluna, a temperatura no prato 47 deveria ser proxima de 87 °C, mas como a
alimentacao de toda a carga esta proxima de 91 °C, a temperatura do prato 47 se
eleva para 88,18 °C, conforme demonstrado na Tabela 4.5 abaixo:

Tabela 4.5 — Perfil de temperatura na coluna (pratos calotados)

Prato Temperatura do Liquido [2C] Temperatura do Vapor [2C] Temperatura na Interface [2C]

45 86,38 86,82 86,38
46 86,79 87,40 86,79
47 88,12 88,18 88,11
48 88,18 88,23 88,19
49 88,26 88,31 88,26
50 88,34 88,39 88,34
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Analise da Porcentagem de inundacao (pratos calotados)

Conforme descrito no Capitulo 3, a porcentagem de inundacdo esta
intimamente ligada com o didmetro da coluna e sabe-se que as colunas devem
ser projetadas para porcentagem de inundagédo entre 80 e 90%. Dessa forma,
segue a analise da porcentagem de inundacdo da coluna de destilagdo

convencional simulada com didmetro de 3800 mm.
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Figura 4.3 — Gréfico de analise da porcentagem de inundagao da coluna de
Destilacao

Percebe-se que a porcentagem de inundacdo maxima da coluna com
didmetro de 3800 mm esta proxima de 55%. Dessa forma, podemos dizer que a
coluna esta com porcentagem de inundacao muito abaixo da recomendada de
80%.

Analise da perda de carga (pratos calotados)

Sabe-se que a perda de carga total de um prato € a soma da perda de
carga seca (depende da configuracao do prato) e a perda de carga do liquido, que
€ uma funcdo da taxa de liquido e a altura do vertedouro. Portanto, o grafico
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representado pela Figura 4.4, demonstra a perda de carga em cada prato

considerando o diametro da coluna de 3800 mm.

0,65
0,64
0,63
0,62
0,61

0,6
0,59
0,58
0,57 -
0,56
0,55
0,54
0,53
0,52
0,51

0,5 T T T
1 4 7 10 1

=== Perda de Carga em Cada Prato

[KPa]

T T T T T

T T T T T T T T 1
3 16 18 22 25 28 31 34 37 40 43 46 49 52 55 58 61 64

Topo Pratos Fundo

Figura 4.4 — Grafico de perda de carga em cada prato calotado

Posicao de Alimentacao (pratos calotados)

Segue abaixo a Figura 4.5 que representa o grafico que relaciona a fracao
massica dos componentes dgua e bioetanol na fase liquida em cada prato da

coluna.
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Figura 4.5 — Grafico fracdo massica na fase Liquida de bioetanol e agua

E possivel perceber alimentagdo da coluna neste prato altera o perfil da
composicao de bioetanol e agua. Este fenbmeno sera discutido com mais
detalhes no item 4.3.1.1.

4.3.1.1 Variacao da posicao de alimentacao de pratos calotados

Para avaliar a influéncia da posicdo de alimentagdo na concentragéo
massica de bioetanol na corrente de topo, foram realizadas varias simulagéo
alternando o prato de alimentagdo. Segue abaixo o grafico que representa a
fracdo massica liquida de bioetanol e dgua em cada prato para a posicao de
alimentacdo no prato 47, isto €, considerando a posicdo de alimentacao

equivalente a uma coluna convencional existente.
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Figura 4.6 — Grafico de fragdo massica de bioetanol e agua em funcao do Numero
de pratos considerando a alimentacao no prato 47

No grafico é possivel identificar a posicao de alimentacao no prato 47 pela
mudanca abrupta de direcdo das curvas. Esta € a curva da composicdo de

bioetanol e agua na fase liquida equivalente a usina convencional simulada.

Segue uma sequéncia de gréficos representados pelas Figuras 4.7 até a
Figura 4.17, com as respectivas posicdes de alimentagao:
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Figura 4.7 — Grafico de fragdo massica de bioetanol e agua em funcdo do Numero
de pratos considerando a alimentacao no prato 48
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Figura 4.8 — Grafico de fragdo massica de bioetanol e agua em funcao do Numero
de pratos considerando a alimentagao no prato 49
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Figura 4.9 — Gréfico de fragdo massica de bioetanol e agua em fungcdo do Numero
de pratos considerando a alimentacao no prato 50
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Figura 4.10 — Grafico de fracdo massica de bioetanol e agua em funcdo do

Numero de pratos considerando a alimentacéo no prato 51
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Figura 4.11 — Grafico de fragdo massica de bioetanol e agua em funcao do
Numero de pratos considerando a alimentacéo no prato 52
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Figura 4.12 — Grafico de fracdo massica de bioetanol e agua em funcéo do
Numero de pratos considerando a alimentacao no prato 53
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Figura 4.13 — Gréfico de fracao massica de bioetanol e 4gua em funcéo do

Numero de pratos considerando a alimentacéo no prato 54
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Figura 4.14 — Gréfico de fracao massica de bioetanol e 4gua em funcéo do

Numero de pratos considerando a alimentacédo no prato 55
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Figura 4.15 — Gréfico de fracao massica de bioetanol e 4gua em funcéo do
Numero de pratos considerando a alimentagéao no prato 56
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Figura 4.16 — Grafico de fracdo massica de bioetanol e agua em funcéo do
Numero de pratos considerando a alimentagéao no prato 57
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Figura 4.17 — Gréfico de fracao massica de bioetanol e 4gua em funcéo do
Numero de pratos considerando a alimentacéo no prato 58

Segue Tabela 4.6 que demonstra a variagdo da posicao de alimentagao e
a concentracao de bioetanol no topo em cada simulacéao:

Tabela 4.6 — Concentragcéao de bioetanol no topo pela variagdo do prato de

alimentacao

Posicdo de Alimentagio Concentracdo Massica de Bioetanol no

Topo
47 0,93804
48 0,93821
49 0,93838
50 0,93853
51 0,93868
52 0,93882
53 0,93896
54 0,93908
55 0,93919
56 0,93927
57 0,93933
58 0,93935
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Dessa forma, € possivel concluir que a posicao de alimentagao ideal para

esta simulagao seria no prato 58 por dois motivos:

e Nesta condicao de alimentacao obtém-se a maior concentracdo de

bioetanol no topo, considerando as mesmas condi¢gdes de processo.

e No prato 58 é o local onde a composicdo em fracdo massica da
corrente de entrada, isto é, bioetanol igual 0,45 e agua igual a 0,55
mais se aproxima da composicdo em fracdo massica na regiao do
prato 58. Segue abaixo a Tabela 4.7 que representa a composicao

dos componentes em cada prato considerado.

Tabela 4.7 — Composicédo em fracao Massica de Bioetanol e 4gua nos

pratos
Prato Bioetanol Agua
56 0,67616 0,32384
57 0,58926 0,41074
58 0,41919 0,58081
59 0,26999 0,73001
60 0,11767 0,88233

Portanto, quando a composicao da corrente de entrada nao é semelhante
a composicao do prato, ocorre uma perturbacdo no equilibrio termodinamico e,

consequentemente, uma diminuig&do da eficiéncia de separagéo.

4.3.1.2 Variacao do numero de pratos calotados

A analise da variacdo do numero de pratos consiste em manter o diametro
de 3800 mm, localizar a posi¢ao de alimentacao 6tima e verificar quantos pratos
Sa0 necessarios para atingir a concentragdo massica minima de 93,8% no topo da

coluna. Segue abaixo os resultados nas Tabelas 4.8 e 4.9:
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Tabela 4.8 — Perfil geral das correntes (variacdo do niumero de pratos calotados)

Variaveis Entrada Fundo Topo Vapor
Temperatura [°C] 91 109,22 81,63 127
Pressao [bar aj 1,40257 1,40 1,16 2,46
Vazao Massica [kg/h]
Bioetanol 19080 61,33 19018,67 0
Agua 23320 53363,67 1256,33 31300
Fracdao Massica
Bioetanol 0,45 0,00115 0,93804 0
Agua 0,55 0,99885 0,06196 1

Tabela 4.9 - Resultados da variagdo do numero de pratos calotados

Caracteristicas dimensionais

Numero de Pratos 54
Diametro da Coluna [mm] 3800
Prato de Alimentagéo 49

Segue a Figura 4.18 que demonstra o grafico da fracdo massica dos
componentes na fase liquida pelo numero de pratos.
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Figura 4.18 — Gréfico de fracao massica de bioetanol e 4gua em funcéo do
Numero de pratos considerando a alimentacdo no prato 49

A Tabela 4.10 demonstra que o prato que possui a composi¢cao em fracao
massica mais proxima da composi¢ao da alimentagéo € o prato 49. Portanto, este
é o prato 6timo de alimentagéo.

Tabela 4.10 - Resultados da composicao de bioetanol e agua nos pratos

7

4

calotados
Prato Bioetanol Agua
47 0,70192 0,29808
48 0,63101 0,36899
49 0,46423 0,53577
50 0,34073 0,65927
51 0,17644 0,82356



A Figura 4.19 representa o grafico da porcentagem de inundacao pelo nimero de
pratos:
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Figura 4.19 — Porcentagem de Inundacao em Cada Prato Calotado

Foi possivel verificar que a porcentagem de inundagéo esta abaixo da
porcentagem de inundacgao ideal que seria em torno de 80%.

Dessa forma, quando foi alterada a posicao de alimentacao até atingir a
posicao de alimentacao 6tima, foi possivel reduzir o nimero de pratos de 63 para
54, mantendo-se o diametro da coluna em 3800 mm.

4.3.1.3. Coluna otimizada: variacao do diametro e numero
de pratos calotados

Os resultados apresentados a seguir estao baseados em uma coluna com
a alimentacdo na posigdo 6tima, com a porcentagem de inundagdo maxima
recomendada de 80% e o numero de pratos o suficiente para atingir a fracdo
massica minima de 0,938 de bioetanol na corrente de topo. Segue abaixo os
resultados da coluna otimizada nas Tabelas 4.11 e 4.12:
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Tabela 4.11 — Perfil geral das correntes (coluna otimizada com pratos calotados)

Variaveis Entrada Fundo Topo Vapor
Temperatura [°C] 91 109,23 81,63 127
Pressao [bar a] 1,40257 1,40 1,16 2,46
Vazao Massica [kg/h]
Bioetanol 19080 61,52 19018,48 0
Agua 23320 53363,48 1256,52 31300
Fracao Massica
Bioetanol 0,45 0,00115 0,93803 0
Agua 0,55 0,99885 0,06197 1

Tabela 4.12 - Resultados da coluna otimizada com pratos calotados

Caracteristicas dimensionais

Numero de Pratos 50
Diametro da Coluna [mm] 3048
Prato de Alimentacao 46

Para confirmar a escolha da posicao de alimentacao étima, segue abaixo
o grafico na Figura 4.20 da fracdo massica dos componentes na fase liquida pelo

namero de pratos
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Figura 4.20 — Gréfico de fracao massica de bioetanol e 4gua em funcéo do
Numero de pratos considerando a alimentacédo no prato 46

A Tabela 4.13 demonstra que o prato que possui a composicao que mais
se aproxima com a composicao da carga é o prato 46. Portanto este € o prato
6timo de alimentagdo com uma coluna de 50 pratos.

Tabela 4.13 - Resultados da composicao em fragdo massica e 4gua nos
pratos calotados

Prato Bioetanol Agua
44 0,66067 0,33933
45 0,55037 0,44963
46 0,36157 0,63843
47 0,185083 0,81497
48 0,06459 0,93541
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4.3.2. Coluna de destilacao com pratos valvulados

4.3.2.1. Comparacao com a simulacao da coluna convencional

Com o objetivo de estabelecer uma comparacdo com a coluna de
destilacdo convencional de pratos calotados, também foram realizadas
simulagdes com a configuragdo de 63 pratos valvulados, didmetro de 3800 mm e
posicao de alimentagdo no prato 47. Segue abaixo os resultados e analises das
simulagbes com pratos valvulados, que serdo apresentados pelos seguintes

parametros:
e Perfil geral das correntes;
o Perfil de temperatura do liquido, do vapor e na interface;
e Analise da Porcentagem de inundacao no prato;
e Analise da perda de carga nos pratos;

e Posicao de alimentacao;

Perfil geral das correntes (Pratos Valvulados)

Segue abaixo na Tabela 4.14 o perfil das correntes de entrada e de vapor

que serao valores fixos e as correntes de fundo e de topo que sao calculadas.

Tabela 4.14 — Perfil geral das correntes (comparacao com a Coluna convencional)

Variaveis Entrada Fundo Topo Vapor
Temperatura [°C] 91 109,26 81,63 127
Pressao [bar aj 1,40257 1,40 1,16 2,46
Vazao Massica [kg/h]
Bioetanol 19080 44,75 19035,25 0
Agua 23320 53380,25 1239,75 31300
Fracao Massica
Bioetanol 0,45 0,00084 0,93885 0
Agua 0,55 0,99916 0,06115 1

Se compararmos a fracdo massica de bioetanol no topo da coluna de
destilacdo com pratos calotados com a coluna de pratos valvulados, considerando
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que elas possuem as mesmas dimensdes e posi¢cdes de alimentacdo, a fracéo
massica de bioetanol no topo obtida com pratos valvulados € 0,93885 e a fracéao
massica obtida com pratos calotados é 0,93804.

Perfil de temperatura do liquido, do vapor e da interface (Pratos Valvulados)

O grafico do perfil de temperatura do liquido, do vapor e da interface esta
representada pela Figura 4.1
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Figura 4.21 — Perfil de temperatura das fases liquida, vapor e na interface em uma
coluna com 63 pratos valvulados

A partir do prato de alimentacao 47 também ocorre um aumento de temperatura.

De acordo com o perfil de temperatura da coluna, a temperatura no prato 47

deveria ser préxima de 87 °C, mas como a alimentacdo de toda a carga esta

préxima de 91 °C, a temperatura do prato 47 se eleva para 88 °C.

Analise da Porcentagem de inundacao (Pratos Valvulados)

Dessa forma, segue a andlise na Figura 4.22 que representa a
porcentagem de inundagdo da coluna de destilagdo convencional com pratos
valvulados e diametro de 3800 mm.
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com didmetro de 3800 mm esta proxima de 55%. Dessa forma, podemos dizer

que a coluna esta com porcentagem de inundacao muito abaixo da recomendada

de 80%

Sabe-se que a perda de carga total de um prato € a soma da perda de carga
seca (depende da configuracdao do prato) e a perda de carga do liquido, que é
uma funcgao da taxa de liquido e a altura do vertedouro. Portanto, segue a perda
de carga em cada pratos valvulados considerando o didametro da coluna de 3800

mm.

Figura 4.22 — Porcentagem de inundagdo em cada prato valvulado.

E possivel perceber que a porcentagem de inundagdo maxima da coluna

Analise da perda de carga (Pratos Valvulados)
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Figura 4.23 — Perda de carga em cada prato valvulado.

Pode-se perceber que a partir do prato de alimentagéo a perda de carga
aumenta, passando de um valor de 0,520 KPa para 0,615 KPa. A perda de carga
do prato 47 até pratos seguintes ficam estagnados no patamar préximo de 0,615

KPa até iniciarem a tendéncia de declinio novamente.

Posicao de Alimentacao (Pratos Valvulados)

Segue a Figura 4.24 que representa um gréafico que relaciona a fracao
massica dos componentes dgua e bioetanol na fase liquida em cada prato da

coluna.
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Figura 4.24 — Gréfico de fracao massica de bioetanol e agua em funcéo do

namero de pratos considerando a alimentagao no prato 47

Foi considerado na simulacdo que a coluna de destilacao convencional
possui a posicado de alimentacédo na altura do prato 47. Da mesma forma que em
pratos calotados, a alimentacdo da coluna neste prato altera o perfil da

composicao de bioetanol e agua.

4.3.2.2. Variacao da posicao de alimentacao (Pratos valvulados)

De forma bem semelhante a avaliacdo da influéncia da posicdo de
alimentagao para pratos calotados, segue abaixo uma sequencia de graficos que
representam as simulacdes da variacao da posicdo de alimentacdo. Os graficos
demonstram a fracdo massica liquida de bioetanol e agua em cada prato.
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Figura 4.25 — Gréfico de fracao massica de bioetanol e 4gua em funcéo do

namero de pratos considerando a alimentagao no prato 47

Neste grafico é possivel identificar a posicao de alimentacdo no prato 47
pela mudanca abrupta de direcao das curvas. Esta € a curva da composicao de

bioetanol e agua na fase liquida equivalente a usina convencional simulada,

entretanto, utilizando pratos valvulados.

Segue abaixo uma sequéncia de graficos com as respectivas posicoes de

alimentagao:
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Figura 4.26 — Grafico de fracao massica de bioetanol e 4gua em funcéo do

Numero de pratos considerando a alimentagédo no prato 48
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Figura 4.27 — Gréfico de fracao massica de bioetanol e 4gua em funcéo do

Numero de pratos considerando a alimentagé@o no prato 49
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Figura 4.28 — Gréfico de fracao massica de bioetanol e 4gua em fungéo do

Numero de pratos considerando a alimentacao no prato 50
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Figura 4.29 — Gréfico de fracao massica de bioetanol e 4gua em funcéo do

numero de pratos considerando a alimentagao no prato 51
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Figura 4.30 — Gréfico de fracdo massica de bioetanol e agua em funcéo do

namero de pratos considerando a alimentagao no prato 52
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Figura 4.31 — Gréfico de fracao massica de bioetanol e 4gua em funcéo do

namero de pratos considerando a alimentacao no prato 53
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Figura 4.32 — Gréfico de fracdo massica de bioetanol e 4gua em funcéo do
nuamero de pratos considerando a alimentagao no prato 54
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Figura 4.33 — Gréfico de fracao massica de bioetanol e agua em funcéo do
numero de pratos considerando a alimentagéo no prato 55
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Figura 4.34 — Gréfico de fracdo massica de bioetanol e agua em fungéo do
namero de pratos considerando a alimentagcao no prato 56
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Figura 4.35 — Gréfico de fracao massica de bioetanol e 4gua em funcéo do
namero de pratos considerando a alimentagao no prato 57
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Figura 4.36 — Gréfico de fracdo massica de bioetanol e 4gua em funcéo do
namero de pratos considerando a alimentagao no prato 58

Segue a Tabela 4.15 que representa a variagdo da posicao de

alimentagao e a concentracao de bioetanol no topo em cada simulagéo:

Tabela 4.15 — Posicao de alimentagao pela concentracao de bioetanol no Topo

Posicao de Alimentacao Concentracao Massica de Bioetanol no Topo
47 0,93885
48 0,93900
49 0,93915
50 0,93928
51 0,93941
52 0,93954
53 0,93965
54 0,93976
55 0,93986
56 0,93994
57 0,94000
58 0,94003
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Dessa forma, é possivel concluir que, também para pratos valvulados, a
posicdo de alimentagao ideal para esta simulacdo seria no prato 58 por dois

motivos:

e Nesta condicao de alimentacao obtém-se a maior concentracdo de

bioetanol no topo, considerando as mesmas condi¢gdes de processo.

e No prato 58 € o local onde a composicdo em fracdo massica da
corrente de entrada, i.e. bioetanol igual 0,45 e agua igual a 0,55, mais
se aproxima da composi¢cao em fracdo massica na regiao do prato 58.
Segue a Tabela 4.16 com a composi¢dao em fracdo massica.

Tabela 4.16 — Composicdo em fragdo massica nos pratos valvulados

Prato Bioetanol Agua
56 0,56363 0,43637
57 0,53945 0,46055
58 0,48247 0,51753
59 0,35649 0,64351
60 0,17368 0,82632

4.3.2.3. Variacao do numero de pratos (pratos valvulados)

A analise da variacao do numero de pratos consiste em manter o didmetro
de 3800 mm, localizar a posicéo de alimentacao étima e verificar quantos pratos
S80 necessarios para atingir a concentragdo massica minima de 93,8% no topo da
coluna. Segue abaixo os resultados nas Tabelas 4.17 e 4.18.

90



Tabela 4.17 — Perfil geral das correntes (variagao

do numero de pratos

valvulados)
Variaveis Entrada Fundo Topo Vapor
Temperatura [°C] 91 109,23 81,63 127
Pressao [bar a] 1,40257 1,40 1,16 2,46
Vazao Massica [kg/h]
Etanol 19080 60,65 19019,35 0
Agua 23320 53364,35 1255,65 31300
Fracao Massica
Etanol 0,45 0,00114 0,93807 0
Agua 0,55 0,99886 0,06193

Tabela 4.18 - Resultados da coluna com variagao do niumero de pratos valvulados

Caracteristicas dimensionais

Numero de Pratos
Diametro da Coluna [mm]
Prato de Alimentagéo

49
3800
45

A Figura 4.37 mostra o gréafico da fracao massica dos componentes na

fase liquida pelo niumero de pratos.
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Figura 4.37 — Gréfico de fracdo massica de bioetanol e 4gua em funcéo do
namero de pratos considerando a alimentagao no prato 46

A Tabela 4.19 demonstra que o prato que possui a composicdao em fracao
massica mais préxima da composicao da alimentacao € o prato 46. Portanto, este
é o prato 6timo de alimentagéo.

Tabela 4.19 - Resultados da composicéo nos pratos valvulados

Composicao em Fracao Massica

Prato Bioetanol Agua
43 0,68378 0,31622
44 0,57735 0,42265
45 0,39206 0,60794
46 0,21241 0,78759
47 0,07356 0,92644

Segue abaixo o grafico da porcentagem de inundagdo pelo numero de pratos
representado na figura 4.38:
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Figura 4.38 — Porcentagem de inundacao em cada prato valvulado.

Foi possivel verificar que a porcentagem de inundacao esta abaixo da
porcentagem de inundacao ideal que seria em torno de 80%.

Segue abaixo na Figura 4.39 a analise da perda de carga em cada prato
valvulado, considerando o diametro da coluna de 3800 mm.
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Figura 4.39 — Perda de carga em cada prato valvulado.
Nesta avaliacdo da variacdo do numero de pratos valvulados e

identificagdo da posi¢do de alimentacdo 6tima, foi verificado que a quantidade
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minima necessaria para atingir a fragdo massica minima de bioetanol na corrente
de topo 0,938 foi de 49 pratos e a posicao de alimentacao étima corresponde ao
prato 45. Portanto, ao se identificar a posicao de alimentacao ideal, foi possivel
reduzir o nUmero de pratos de 63 para 49, mantendo-se o didmetro da coluna em
3800 mm.

4.3.2.4. Coluna otimizada: variacao do diametro e numero de
pratos valvulados

Os resultados apresentados a seguir estdo baseados em uma coluna com
a alimentacdo na posigdo 6tima, com a porcentagem de inundacdo maxima
recomendada de 80% e o numero de pratos o suficiente para atingir a fragéo
massica minima de 0,938 de bioetanol na corrente de topo. Segue na Tabela 4.20

e 4.21 os resultados da coluna com pratos valvulados otimizada:

Tabela 4.20 — Perfil geral das correntes (coluna otimizada com pratos valvulados)

Variaveis Entrada Fundo Topo Vapor
Temperatura [°C] 91 109,23 81,63 127
Pressao [bar aj 1,40257 1,40 1,16 2,46
Vazao Massica [kg/h]
Bioetanol 19080 61,24 19018,76 0
Agua 23320 53363,76 1256,24 31300
Fracao Massica
Bioetanol 0,45 0,00115 0,93804 0
Agua 0,55 0,99885 0,06196 1
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Tabela 4.21 - Resultados da coluna otimizada com pratos valvulados

Caracteristicas dimensionais

Numero de Pratos 49
Diametro da Coluna [mm] 3048
Prato de Alimentagdo 45

Para confirmar a posigdo de alimentagcdo 6tima, segue a figura 4.40
referente ao grafico da fracdo massica dos componentes na fase liquida pelo

namero de pratos
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Figura 4.40 — Gréfico de fracao massica de bioetanol e agua em funcéo do
numero de pratos considerando a alimentagdo no prato 45

A Tabela 4.22 demonstra que o prato que possui a composi¢cao que mais
se aproxima com a composi¢cdao da carga é o prato 45. Portanto este € o prato

otimo de alimentagcdo com uma coluna de 50 pratos.
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Tabela 4.22 - Resultados da composicao nos pratos valvulados

Composicao em Fracao Massica

Prato Bioetanol Agua
43 0,68378 0,31622
44 0,57735 0,42265
45 0,39206 0,60794
46 0,21241 0,78759
47 0,07356 0,92644

A partir destes resultados foi possivel perceber com a diminuicdo do
didmetro da coluna a partir da premissa da porcentagem de inundacao ideal em
colunas com pratos nao influenciou na diminuicdo do numero de pratos e no

aumento da fracdo massica de bioetanol no topo.

4.3.3. Coluna de destilacao com recheios randémicos

Pela dificuldade em se estabelecer uma comparagao entre uma coluna de
destilacdo convencional de pratos calotados e a simulacdo com uma coluna de
recheios randbmicos, foram realizadas duas simulacdes distintas: A primeira
simulacdo considerando o didmetro de 3800 mm, isto é, diametro equivalente a
uma coluna convencional, e a segunda considerando o diametro otimizado
calculado pela porcentagem de inundagdo maxima de 80%. Em ambos os casos
ja esta sendo considerada a posicao de alimentacao 6tima.

4.3.3.1. Simulacao da coluna com o diametro de 3800 mm

Nesta simulacdo da coluna de destilacdo com recheios randémicos foi
analisada e considerada a posi¢do 6étima de alimentacdo e o didmetro fixo da
coluna em 3800 mm. segue abaixo o0s resultados e analises dos seguintes
parametros da coluna:
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e Perfil geral das correntes;

e Perfil de temperatura do liquido, do vapor e na interface;
e Analise da Porcentagem de inundagao no prato;

e Analise da perda de carga nos pratos;

e Posicao de alimentacgao;

Perfil geral das correntes (Recheios Randomicos)

Segue na Figura 4.23 o perfil das correntes de entrada e de vapor que

serdo valores fixos e as correntes de fundo e de topo que séo calculadas.

Tabela 4.23 — Perfil geral das correntes (coluna de 3800 mm de didmetro com
recheios randdémicos)

Variaveis Entrada Fundo Topo Vapor
Temperatura [°C] 91 109,23 81,63 127
Pressao [bar aj 1,40257 1,40 1,16 2,46
Vazao Massica [kg/h]
Bioetanol 19080 61,50 19018,50 0
Agua 23320 53363,50 1256,50 31300
Fracao Massica
Bioetanol 0,45 0,00115 0,93803 0
Agua 0,55 0,99885 0,06197 1

Tabela 4.24 - Resultados da coluna de 3800mm de didametro com recheios
randémicos

Caracteristicas dimensionais

Altura de Recheio [m] 27,405
Diametro da Coluna [mm] 3800
Altura da Alimentagdo [m] 24,360
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Para posicionar a altura da alimentacdo deve-se considerar o topo da coluna

como altura 0 e o fundo da coluna como 27405 mm.

Perfil de temperatura do liquido, do vapor e da interface (Recheios

Randémicos)
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Figura 4.41— Perfil de temperatura das fases liquida, vapor e na interface em uma

coluna com recheios randdémicos

Na coluna com recheios randémicos € possivel perceber claramente pela
Figura 4.41 que a temperatura da fase vapor aumenta em relagcdo as
temperaturas da fase liquida e na que a fase vapor controla a transferéncia de

calor no sistema na regido mais proxima interface.

Analise da Porcentagem de inundacao (Recheios Randémicos)

Segue na Figura 4.42 a analise da porcentagem de inundagéao da coluna

de destilacdo com recheios e diametro de 3800 mm.

98



zz ==g==Porcentagem de Inundagao
46
44 <€
42
40
38 &
36
— 34
= 32
30 \
28 ‘
26 \
24 \.‘
22
20 T T T T T T T T T T T T T 1
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24 26 28
Topo Altura de Recheio [m] Fundo

Figura 4.42 — Porcentagem de inundacao pela altura de recheio.

E possivel perceber que a porcentagem de inundagdo maxima da coluna
com diametro de 3800 mm esta préxima de 44%. Dessa forma, podemos dizer
gue a coluna esta com porcentagem de inundacao muito abaixo da recomendada
de 80%. Comparando com colunas de pratos calotados, o efeito da elevacao da
perda de carga na posicdo de alimentagdo € menor na coluna com recheios
randémicos. Em relagdo a porcentagem de inundacdo maxima para o diametro de
3800 mm, a coluna com IMTP 40 simulada possui 44,02% contra 55,29% com
pratos calotados.

Analise da perda de carga (Recheios Randémicos)

Sabe-se que a perda de carga total colunas com recheios é a soma da perda
de carga seca (depende do tipo de recheio) e a perda de carga dindmica, que é
uma funcéo do atrito e do holdup no recheio. Dessa forma, segue na Figura 4.43 a
perda de carga na regiao correspondente a altura de recheio, considerando o
didmetro da coluna de 3800 mm.
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Figura 4.43 — Perda de carga em Cada Prato por altura de recheio randémico.

E possivel perceber que a mudanca da perda de carga na posicdo de
alimentagcdo € muito pequena se compararmos com colunas de pratos calotados.
Os valores das perdas de carga para recheios randémicos sao da ordem de 0,05
KPa, em contrapartida, a perda de carga em pratos calotados é da ordem de 0,5

KPa, isto é, perda de carga de aproximadamente 10 vezes maior.

Posicao de Alimentacao (Recheios Randémicos)

Segue abaixo um grafico na Figura 4.44 que relaciona a fracao
massica dos componentes agua e bioetanol na fase liquida pela altura de recheio.

Foi considerada a posigao 6tima de alimentagao.
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Figura 4.44 — Gréfico de fragdo massica de bioetanol e agua em funcéo da altura
de recheio considerando a alimentagcdo na posicao 24,360m

4.3.3.2. Simulacao da coluna com diametro otimizado

Nesta simulacdo da coluna de destilacdo com recheios randémicos foi
considerada a posicao 6tima de alimentacdo e a porcentagem de inundacao
maxima de 80% considerada na literatura. Segue abaixo os resultados e analises

dos seguintes parametros da coluna:
e Perfil geral das correntes;
e Perfil de temperatura do liquido, do vapor e na interface;
e Andlise da Porcentagem de inundacéao no prato;
e Analise da perda de carga nos pratos;

e Posicao de alimentacgao;

Perfil geral das correntes (Recheios Randémicos)

Segue abaixo nas Tabelas 4.25 e 4.26 o perfil das correntes de entrada e
de vapor que sao valores fixos e as correntes de fundo e de topo que sao
calculadas
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Tabela 4.25 — Perfil geral das correntes (coluna otimizada com recheios
randémicos)

Variaveis Entrada Fundo Topo Vapor
Temperatura [°C] 91 109,23 81,63 127
Pressao [bar a] 1,40257 1,40 1,16 2,46
Vazao Massica [kg/h]
Bioetanol 19080 61,24 19018,76 0
Agua 23320 53363,76 1256,24 31300
Fracao Massica
Bioetanol 0,45 0,00115 0,93804 0
Agua 0,55 0,99885 0,06196 1

Tabela 4.26 - Resultados da coluna otimizada com recheios randdémicos

Caracteristicas dimensionais

Altura de Recheio [m] 30,240
Diametro da Coluna [mm] 2896
Altura da Alimentagdo [m] 26,880

Para identificar a posicao da a altura da alimentacao deve-se considerar o

topo da coluna como altura 0 e o fundo da coluna como 30240 mm.

Perfil de temperatura do liquido, do vapor e da interface (Recheios
Rand6micos)

Segue abaixo a Figura 4.45 que representa o perfil de temperatura das fases na
coluna com diametro otimizado
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Figura 4.45 — Perfil de temperatura das fases liquida, vapor e na interface em uma

coluna com recheios randdémicos

Analise da Porcentagem de inundacao (Recheios Randoémicos)

Segue a analise da porcentagem de inundagao maxima de 80% da coluna
de destilacdo com recheios IMTP 40. O didmetro calculado foi de 2896 mm.

80
76
72
68
64
60
56
52 \
48 \
44 \
40 \W
36
32
28
24
20 T T T T T T T T T T T T T T T
6] 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24 26 28 30

=== Porcentagem de Inundacao

[%]

Topo Altura de Recheio [m] Fundo

Figura 4.46 — Porcentagem de inundacao pela altura e recheio.
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Analise da perda de carga (Recheios Randémicos)

A perdas de carga pela altura de recheio com coluna de didametro de 2896
mm estdo com os valores bem maiores do que a coluna de 3800 mm. Se
compararmos a perda de carga no topo da torre, no primeiro ponto, estes valores
estdo na ordem de 0,2387 KPa para o diametro de 2896 mm e 0,0577 KPa para o
diametro de 3800 mm, isto é, a perda de carga na torre de menor diametro esta
4,13 vezes maior. A Figura 4.47 demonstra a perda de carga por altura de

recheio.
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Figura 4.47 — Perda de carga por altura de recheio randémico.

Posicao de Alimentacao (Recheios Randémicos)

Segue abaixo da Figura 4.48 grafico que relaciona a fracdo massica dos
componentes agua e bioetanol na fase liquida pela altura de recheio para

confirmar a posi¢ao de alimentagéo 6tima.
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Figura 4.48 — Grafico de fracdo massica de bioetanol e agua em funcéo da altura

de recheio considerando a alimentacao na posicao 26,880 m

4.3.4. Coluna de destilacao com recheios estruturados

Modelos fundamentais para predizer perda de carga e a inundagdo em
recheios estruturados estdo muito longe de serem bem sucedidos. O arranjo
regular dos canais triangulares cruzados tem seduzido muitos pesquisadores, das
principais universidades, em acreditar que um progresso significativo pode ser
feito através de modelos fundamentais. Como exemplos recentes, (Valluri et al.,
2005) modelou o fluxo do filme liquido sobre o recheio estruturado e (Petre et al.,
2003) modelou o fluxo gasoso por CFD. Nos dois casos, somente uma Unica fase
foi considerada. A extensdo deste trabalho considerando o fluxo de duas fases, de
forma a permitir estimar as condi¢gbes de inundagdo de um recheio estruturado

esta longe de acontecer (Lockett et al., 2006).

Devido ao fato da dificuldade em predizer modelos fundamentais para
inundacao e perda de carga de recheios estruturados, o Aspen Plus ndo calcula o
didametro da coluna baseando-se em um valor maximo de porcentagem de

inundacdo. Portanto, foram realizadas duas simulacdes distintas: A primeira
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simulagdo considerando o didmetro de 3800 mm, isto é, didmetro equivalente a
uma coluna convencional, e a segunda considerando o didmetro calculado pela
porcentagem de inundagdo maxima de 80% em recheios randémicos, isto é, o
valor de 2896 mm. Em ambos o0s casos ja esta sendo considerada a posigcéao de

alimentacgao 6tima,

4.3.4.1. Simulacao da coluna com o diametro de 3800 mm

Nesta simulacdao da coluna de destilacdo com recheios estruturados
modelo FLEXIPAC 1Y foi analisada e considerada a posicdo oOtima de
alimentacao e o diametro fixo da coluna em 3800 mm. segue abaixo os resultados
e analises dos seguintes parametros da coluna:

e Perfil geral das correntes;
e Perfil de temperatura do liquido, do vapor e na interface;

e Posicao de alimentacao;

Perfil geral das correntes (recheios estruturados)

As Tabelas 4.27 e 4.28 demonstram o perfil das correntes de entrada e de
vapor que serdo valores fixos e as correntes de fundo e de topo que séo
calculadas.

Tabela 4.27 — Perfil geral das correntes (coluna de 3800 mm com recheios

estruturados)
Variaveis Entrada Fundo Topo Vapor
Temperatura [°C] 91 109,22 81,63 127
Pressao [bar a] 1,40257 1,40 1,16 2,46
Vazao Massica [kg/h]
Bioetanol 19080 61,58 19018,42 0
Agua 23320 53363,42 1256,58 31300
Fracdao Massica
Bioetanol 0,45 0,00115 0,93802 0
Agua 0,55 0,99885 0,06198 1
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Tabela 4.28 - Resultados da coluna de 3800 mm de didmetro com recheios
estruturados

Caracteristicas dimensionais

Altura de Recheio [m] 11,088
Diametro da Coluna [mm] 3800
Altura da Alimentag&o [m] 10,032

Para posicionar a altura da alimentacdo deve-se considerar o topo da coluna
como altura 0 e o fundo da coluna como 11,088 m.

Perfil de temperatura do liquido, do vapor e da interface (recheios
estruturados)
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Figura 4.49 — Perfil de temperatura das fases liquida, vapor e na interface em uma

coluna com recheios estruturados

O perfil das temperaturas de recheios estruturados e recheios randémicos

sao muito semelhantes, sendo que a fase vapor controla a transferéncia de calor.
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Posicao de Alimentacao (recheios estruturados)

Segue abaixo na Figura 4.50 um grafico que relaciona a fracdo massica
dos componentes agua e bioetanol na fase liquida pela altura de recheio

estruturado. Foi considerada a posicao 6tima de alimentagao.
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Figura 4.50 — Grafico de fragdo massica de bioetanol e agua pela altura de
Recheio com alimentagao na posigcéao equivalente a 10,032 m

4.3.4.2. Simulacao da coluna com o diametro de 2896 mm

Nesta simulagdo da coluna de destilagdo com recheios estruturados
modelo FLEXIPAC 1Y foi analisada e considerada a posicao 6tima de
alimentacdo e o didmetro fixo da coluna em 2896 mm. Segue abaixo os
resultados e analises dos seguintes parametros da coluna:

e Perfil geral das correntes;
e Perfil de temperatura do liquido, do vapor e na interface;

e Posicao de alimentacao;
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Perfil geral das correntes (recheios estruturados)

Segue nas Tabelas 4.29 e 4.30 o perfil das correntes de entrada e de
vapor que serdo valores fixos e as correntes de fundo e de topo que séo

calculadas.

Tabela 4.29 — Perfil geral das correntes (coluna de 2896 mm com recheios

estruturados)
Variaveis Entrada Fundo Topo Vapor
Temperatura [°C] 91 109,23 81,63 127
Pressao [bar aj 1,40257 1,40 1,16 2,46
Vazao Massica [kg/h]
Bioetanol 19080 61,88 19018,12 0
Agua 23320 53363,12 1256,88 31300
Fracao Massica
Bioetanol 0,45 0,00116 0,93801 0
Agua 0,55 0,99884 0,06199 1

Tabela 4.30 - Resultados da coluna de 2896 mm de didmetro com recheios
estruturados

Caracteristicas dimensionais

Altura de Recheio [m] 12,915
Diametro da Coluna [mm] 2896
Altura da Alimentagdo [m] 11,685

Para posicionar a altura da alimentacdo deve-se considerar o topo da coluna
como altura 0 e o fundo da coluna como 12,915 m.
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Perfil de temperatura do liquido, do vapor e da interface (recheios
estruturados)

¥
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Topo Altura de recheios [m] Fundo

Figura 4.51- Perfil de temperatura das fases liquida, vapor e na interface em uma

coluna com recheios estruturados

Pela analise da Figura 4.51, percebe-se que o perfil de temperatura das
fases na simulagdo com a coluna de 3800 mm e na coluna de 2896 mm sao muito

semelhantes.

Posicao de Alimentacao (recheios estruturados)

Segue abaixo a Figura 4.52 que relaciona a fracdo massica dos
componentes agua e bioetanol na fase liquida pela altura de recheio estruturado.

Foi considerada a posicao 6tima de alimentacao.
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Figura 4.52 — Gréfico de fracdo massica de bioetanol e agua pela altura de
Recheio com alimentagédo na posigao equivalente a 11,685 m

4.4. Comparacao entre as colunas simuladas

O objetivo deste item é comparar os resultados obtidos com as dimensdes
de uma coluna de destilagdo convencional que produz em média 600 m%d de
bioetanol hidratado. A apresentacdo das comparagbes € realizada através das
Tabelas 4.31 e 4.32. Serdo comparadas as simulacées das colunas otimizadas
com a coluna de destilagdo convencional de pratos calotados estabelecida nesta

dissertacdo. Os parametros a serem comparados sao:
e Numero de pratos ou altura de recheios;
e Diametro da coluna;

e Posicao de alimentacao;
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Tabela 4.31 - Resultados das colunas simuladas de diametro de 3800 mm em

comparacao com os parametros de uma usina convencional

. ia Usina
m Diametr mm \
Colunas Simuladas co ametro de 3800 Convecional
Pratos Pratos Recheios Recheios
Calotados Valvulados | Randémicos | Estruturados Pratos Calotados
. "Bubble Cap . "Bubble Cap
Tecnologia Padrio” Vélvula V-1 IMTP 40 FLEXIPAC 1Y Padrio”
, 27,405
Pratos / Recheios 54 Pratos 49 Pratos metros 11,088 metros 63 Pratos
Posicao de 24,405
Alimentagéo 49 45 metros 10,032 metros 47
Fracdo Massica
de Bioetanol no 0,93804 0,93807 0,93804 0,93802 0,93800

Topo
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Tabela 4.32 - Resultados das colunas simuladas de didametro otimizado em
comparagao com os parametros de uma usina convencional

. \a ., Usina
mul. m Diametr imiz .
Colunas Simuladas co ametro Ot ado Convecional
Pratos Pratos Recheios Recheios
Calotados Valvulados | Randémicos | Estruturados Pratos Calotados
. "Bubble Cap . "Bubble Cap
Tecnologia Padréo” Valvula V-1 IMTP 40 FLEXIPAC 1Y Padréo”
, 12,915
Pratos / Recheios 50 Pratos 49 Pratos 30,240 metros metros 63 Pratos
Posicao de 11,685
Alimentagéo 46 45 26,880 metros metros 47
Diametro da
Coluna [mm] 3048 3048 2896 2896 3800
Fracdo Massica
de Bioetanol no 0,93803 0,93804 0,93804 0,93801 0,93800

Topo

Portanto, a partir da apresentagdo dos resultados, segue abaixo uma discussao

referente a influéncia do didametro da coluna e da posicéo de alimentacao:

Diametro da coluna: Em projetos de colunas de destilacdo, o didmetro
ideal da coluna pode ser determinado pela porcentagem de inundagcdo méaxima.
Sendo que o valor recomendado € em torno de 80%, foi verificado que para as

condi¢cdes de processo consideradas nestas simulacdes, a coluna de destilacao
convencional de 3800 mm de diametro que opera com pratos calotados, estaria
operando com uma porcentagem de inundacao mais baixa que a recomendada.
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Portanto, foi possivel perceber que com a diminui¢cdo do didmetro da coluna
com pratos, considerando o valor estabelecido de 80% de porcentagem de
inundacao, consegue-se diminuir a quantidade de pratos necessarios para atingir
a fracdo massica de bioetanol na corrente de topo de 0,938. Este fato deve-se ao
aumento da transferéncia de massa e calor que a inundag¢éo adequada na coluna
promove, isto €, aumenta-se o contato entre a fase liquida e fase vapor. Em
contrapartida, com a diminuicdo do diametro nas colunas com recheios, foi
necessario aumentar a altura de recheio para manter a fragdo massica minima de

0,938 de bioetanol no topo.

A partir da analise dos resultados para recheios randémicos, foi possivel
verificar que utilizando o mesmo valor de porcentagem de inundacao de 80%, o
valor do didmetro da coluna calculado com recheios € menor que o diametro
calculado para a coluna com pratos. Esta € uma das caracteristicas da aplicagdo
de recheios randémicos em colunas; é possivel reduzir o didmetro da coluna com

recheios em relacao a coluna com pratos.

Posicao de Alimentacao: A localizacdo da posicao de alimentagao
adequada foi fundamental para reduzir a quantidade de pratos em relagdo a
coluna convencional. Com o estudo da composicao em fracdo massica em cada
prato, pode-se perceber que a posicao de alimentacdo 6tima € o prato que na
coluna corresponde a composicao semelhante a da carga. Nos graficos onde a
alimentacdo nao era efetuada no prato 6timo, pode-se perceber que o disturbio
termodinamico provocado por alimentar uma composi¢cao que nao corresponde a
composicao daquele prato, modifica a trajetéria da curva e estabelece uma nova

configuragdo nas composi¢des da coluna.

Com modificagcao no diametro e posi¢ao de alimentagdo simultaneamente,
isto é, considerando a coluna otimizada, chegou-se em resultados muito positivos
para diminuicdo da quantidade de pratos e reducdo no didmetro da coluna. A
reducdo do numero de pratos em relacdo a coluna convencional de 63 pratos foi
na ordem de 20%. A reducédo do didmetro em relacdo a coluna convencional de
3800 mm também foi na ordem de 20%.
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4.5. Conclusao

Neste capitulo foram apresentadas e comparadas as simulacoes
considerando mudangas na tecnologia de internos, posicao de alimentagéo e
didmetro da coluna. Para fornecer justificativa te6rica nas modificagcbes do
didmetro da coluna e da posicao de alimentacao, graficos de perda de carga,
graficos de porcentagem de inundagdo e a composi¢cdo em fragcdo massica de
bioetanol e 4gua em cada prato ou altura de recheio foram determinados. Os
resultados apresentados confirmam a possibilidade de reducao do diametro da
coluna e da quantidade de pratos em aproximadamente 20% em relacao a coluna

convencional estabelecida com produgdo média de 600 m®/d.
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Capitulo 5

Conclusoes e Sugestoes

5.1. Conclusoes

Esta dissertacdo teve como principal objetivo simular e comparar através
da modelagem de nao-equilibrio, colunas de destilagdo com diferentes
tecnologias de pratos e recheios em condigbes processuais semelhantes a de
uma coluna de destilagdo de bioetanol hidratado com producédo média de 600
m®d, visando reducdo nas dimensdes da coluna, tanto na quantidade de
dispositivos de separacao quanto no diametro.

Devido a grande dificuldade de obtencao dos dados de processo da carga
e ao grau de importancia que representa para os resultados da coluna, os valores
de temperatura e pressao da alimentacao da corrente de entrada foram adotados
de trabalhos de referéncia nesta area. A quantidade de vapor injetada na coluna
foi calculada em comparada com dados da literatura, também estando
perfeitamente coerentes com a pratica.

Os resultados obtidos a partir da andlise da posi¢cao de alimentacao 6tima
e a utilizacao de critérios recomendados pela literatura para a porcentagem de
inundacao, permitiram obter resultados coerentes e positivos para a redugao da
quantidade de pratos e do didmetro da coluna na ordem de 20%, para ambos, em
relagdo a uma coluna convencional. Em relacdo aos resultados com colunas
recheadas, os recheios estruturados se mostraram bem vantajosos na reducao da
altura da coluna. Em contrapartida, os recheios randémicos nao demonstraram
vantagem na reducdo da altura, mas conseguiram reduzir o didmetro da coluna
para valores inferiores aos valores das colunas com pratos, utilizando-se o

mesmo critério de porcentagem de inundacgao.
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5.2. Sugestoes Para Trabalhos Futuros

A partir desta dissertacdo de mestrado foi possivel verificar muitas

possibilidades de otimizacdo do processo de destilacdo do bioetanol. Segue

abaixo algumas sugestbes para trabalhos futuros:

Realizacdo de simulacbes considerando pratos e recheios na
mesma coluna em secoes diferentes para aumento de capacidade

em colunas existentes

Construcdo de uma coluna de destilacdo piloto para avaliar a

performance modificando os internos e a posi¢ao de alimentacéo.

Simulacdo da destilacdo do bioetanol com diferentes tipos e

tamanhos de recheios

Simulacdo do processo de destilacdo do bioetanol com recheios

estruturados considerando sistema a vacuo

Comparagédo dos resultados das simulagbes com resultados

experimentais obtidos em destilarias existentes
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