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RESUMO

Uma técnica amplamente utilizada na produgio de etano! anidro € a destilagio azeotrépica
com benzeno, cuja propriedade cancerigena € bastante conhecida. Um processo alternativo,
ecologicamente viavel, é a destilagio extrativa salina. O emprego de um sal solivel na
desidratag@o do etanol possibilita uma redugiio no consumo energético, além de produzir um
etanol livre do agente de separagdo. Uma etapa importante na producdio de etanol anidro através
da destilagdo extrativa salina ¢ a recuperag@o do sal para posterior reutilizaciio na coluna de

destilacdo.

Dois fluxogramas de processos foram propostos para a produciio de etanol anidro através
da destilagio extrativa com acetato de potassio, os quais diferem basicamente na etapa de
produgdo do etanol. Em um dos processos, a alimenta¢io aquosa diluida de etanol é submetida
diretamente a destilagio extrativa com acetato de potdssio, sendo que a recuperagio do sal é
realizada num sistema de evaporagdo de muiltiplo efeito e numa cdmara de secagem "spray”. No
segundo processo, a alimentagdo de etanol é submetida 4 pré-concentragdo numa coluna de
destilagdo sem sal e posteriormente submetida a destilagio salina, sendo que a recuperagiio do

acetato de potassio € realizada unicamente numa cdmara de secagem "spray”.

Os equipamentos utilizados nos processos foram simulados individualmente e conectados
entre si para a simulac@o global da planta. A coluna extrativa salina foi calculada através do
meétodo rigoroso de Naphtali e Sandholm (1971), modificado para incluir a presenga do sal na
fase liguida. O sistema de evaporagio de multiplo efeito foi projetado de acordo com o modelo de
Holland (1975) e o método de projeto empregado na camara de secagem "spray” foi o proposto
por Gauvin e Katta (1976).

No processo sem pre-concentracio da alimentagio aquosa diluida de etanol, por conter trés
equipamentos distintos, foram estudadas as influéncias dos principais pardmetros de projeto em
cada um dos equipamentos. A comparacdo entre os dois processos propostos revelou que o
processo com preé-concentragio da alimentagSo de etanol € mais viavel do ponto de vista do
consumo energético do que o processo sem pré-concentragdo. O menor consumo de energia na
producdo de etanol anidro através da destilagBio extrativa salina frente aos processos

convencionais com agentes de separagio liquidos foi confirmado.



ABSTRACT

One technique has been used largely in production of anhydrous ethanol is azeotropic
distillation with benzene, which carcinogenic properties are well-known. An alternative process,
ecologically viable, is extractive distillation by salt effect. The use of a soluble salt in dehydration
of ethanol allows a reduction in energy requirement, besides producing an ethanol free of
separating agent. An important stage in the production of anhydrous ethanol by extractive

distillation with salt 1s the salt recovery to be reused in the distillation column.

Two process flowsheets were proposed to the production of anhydrous ethanol by
extractive distillation with potassium acetate, which differ basically in ethanol production stage.
In one of these processes, the aqueous dilute ethanol feed is submitted directly to extractive
distillation with potassium acetate and the recuperation of the salt is realized in a multiple effect
evaporation system and in a spray dryer. In the other process, the ethanol feed is submutted to
preconcentration in a distillation column free of salt and afierwards submitted to salt distillation

and the recuperation of the potassium acetate is realized solely in a spray dryer.

The equipment utilized in the processes were simulated individually and connected among
themselves in order to proceed the giobal simulation of the plant. The extractive column with salt
was calculated through the rigorous Naphtali and Sandholm's method (1971), which was changed
to include the salt presence in the phase liquid. The multiple effect evaporation system was
projected according to Holland's method (1975) and the spray dryer proposed method is from
Gauvin e Katta (1976).

Regarding the process without preconcentration of aqueous dilute ethanol feed, as 1t
contains three distinct equipment, the influences of main parameters in each equipment were
studied. The comparison between the two proposed processes showed that the process with
preconcentration of ethanol feed is more feasible than the process without preconcentration from
a requirement energy point of view. It was confirmed a lower energy requirement in the
anhydrous ethanol production by extractive distillation by salt effect, when compared with

conventional process using liquid separation agents.
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Introducio

1.1 - INTRODUCAO

O etanol anidro, além de constituir a matéria-prima para a fabricagfio de solventes, tintas e
vernizes, € utilizado como aditivo oxigenante 3 gasolina em substituigdo ao chumbo tetraetila,
dando origem ao combustivel denominado de "gasohol”. A adigdo de etanol anidro nfo somente
aumenta a octanagem da gasolina, como também elimina a emissdo do poluente atmosférico
altamente toxico associado ao chumbo. Outro beneficio ambiental decorrente da utilizacio do
"gasohol" ¢ a redugic na quantidade de poluentes, tais como mondxido de carbono,

hidrocarbonetos, oxidos de nitrogénio e gas carbOnico, emitidos pelos veiculos automotivos.

As principais fontes para obtencdo do etanol sdo o processo fermentativo do agicar
presente no caldo de cana-de-agticar e melago ou do amido presente em diversos cereais e a via
sintética através do etileno. Normalmente, o etanol é obtido na forma de uma solugdo aquosa
diluida, de modo que € necessario o emprego de uma técnica de separagio adequada para que

praticamente toda a agua seja removida do etanol.

A existéncia de um azeotropo na mistura etanol-dgua oferece uma barreira a separagio
completa dos componentes da mistura através da destilagdo convencional, sendo necessario o
emprego de técnicas que a modifiquem. As principais técnicas empregadas industrialmente na
separagdo de misturas azeotropicas sdo a destilag@io extrativa e a destilagio azeotropica, as quais
sdo baseadas na adigio de um agente de separagio liquido capaz de alterar a volatilidade relativa

do sistema favoravelmente a separagio.

Na produgio de etanol anidro, um agente de separagio liquido bastante efetivo e
amplamente utilizado ¢ o benzeno. Contudo, a sua conhecida propriedade cancerigena faz com
que hajam esforgos em se encontrar agentes de separacio alternativos. Varios outros agentes de
separacdo, tais como pentano, furfural, etileno glicol, tolueno, éter dietilico, sao apresentados na
literatura como efetivos na separagio da mistura etanol-agua. Entretanto, entre os varios agentes
de separacgdo liquidos possivels de serem utilizados na desidratagio do etanol, alguns apresentam
ainda alguma toxicidade, enquanto outros apresentam desempenho igual ou até mesmo inferior

ao do benzeno.



Introducio

Deste modo, torna-se evidente a necessidade do desenvolvimento de processos alternativos
para a produgdo de etanol anidro, os quais além de serem ecologicamente aceitaveis, devem ser

energeticamente econdmicos ¢ financeiramente viaveis.

Um processo alternativo para a produgdo de etanol anidro capaz de satisfazer as
necessidades atuais, principalmente na area de protegio ambiental, € a destilagfo extrativa que
emprega sais solivels como agente de separagfo. Estudos tebricos e experimentais demonstram
que sais soluveis sdo capazes de alterar favoravelmente a curva de equilibrio liquido-vapor de
misturas azeotropicas, podendo até¢ mesmo produzir o efeito extrativo desejado em sistemas para

os quais um agente de separacdo liquido efetivo ndo é conhecido.

Embora a técnica de destilagio extrativa salina seja proposta desde o inicio deste século,
sua aplicacdo industrial na separagio de misturas azeotropicas foi limitada pelos problemas
técnicos associados a dissolugiio do sal e & sua posterior recristaliza¢dio e pela necessidade da
utilizagdio de matenais especiais na construgdo dos equipamentos para evitar a corrosio (Barba e
colaboradores, 1985). As propriedades superiores dos agentes de separagio liquidos, quando
comparados aos agentes solidos no que diz respeito a facilidade de transporte sobre o sistema, ao
grau de solubilidade na mistura a ser separada ¢ a taxa de dissolugdo, também fizeram com que a
destilacdo extrativa salina recebesse pouca atencgfo (Furter, 1968). Contudo, a elevada economia
energética capaz de ser obtida na destilagio salina decorrente do fato do agente de separagdo
solido ndo ser volatilizado e nem condensado em seu ciclo no interior da coluna de destilacdo ¢,
atualmente, um fator extremamente importante, 0 que torna a destila¢io salina um processo

merecedor de estudos mais elaborados.

A destilagdo extrativa salina € basicamente igual a destilaciio extrativa com agentes de
separagéo liquidos. O sal, por ser um componente nio-volatil, € introduzido no topo ou proximo
do topo da coluna de destilagdo, normalmente junto & corrente de refluxo, para que esteja
presente na fase liquida ao longo de toda a coluna. A auséncia do agente de separagio na fase
vapor € responsavel pela principal vantagem da destilagiio salina, que € a obtengdo de um
destilado completamente livre do agente de separacdo. Deste modo, ndo ha a necessidade de
remogdo do agente de separagdo a partir do destilado, como no caso da destilago com agentes de

separagdo liquidos (Furter, 1972).
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Outro aspecto favoravel a destilagio extrativa salina € que o efeito produzido pela adiciio de
um sal pode ser grande, e em alguns casos superior ao efeito ocasionado por agentes de separacio
liquidos. Isto se deve a maior intensidade da forga de associa¢do entre os ions do sal e as
moléculas da mistura a ser separada, comparada a forga exercida pela moléculas do agente de
separacdo liquido. Como conseqiiéneia, uma menor quantidade do agente de separacgdo solido ¢
requerida para que a operacio de separagfo seja efetuada. Na destilagiio extrativa com agentes de
separacdo liquidos, a concentracdo do agente de separagio € compreendida na faixa de 50 a 90%
da fase liquida. A menor concentragdo do agente de separagio requerida na destilagdo extrativa
salina possibilita, conseqilentemente, uma consideravel reducdo no didmetro da coluna (Furter,
1972).

Na destilagdo extrativa, quer com agentes de separagio liquidos, quer com agentes sélidos,
a recuperacdo do agente de separagdo constitui uma etapa adicional & destilagio. Na destilagéo
salina, o agente de separagao, por ser um componente solido, ¢ totalmente removido no produto
de fundo da coluna, o qual ¢ submetido a uma opera¢do de evaporagio ou secagem ao invés de
uma operagéo de destilagio como ocorre no caso de agentes de separacgio liquidos. O agente de
separagdo recuperado € reintroduzido na coluna extrativa a fim de viabilizar economicamente o
processo. A menor quantidade de agente de separagdo solido requerida na destilagio extrativa
salina acarreta numa redugfio da capacidade de recuperagio e do reciclo do agente de separagio €,

conseqiientemente, da energia envolvida nestas etapas.

Portanto, os vérios aspectos favoraveis a utilizagdo de agentes de separacdo solidos frente
aos agentes liquidos torna a destilagio extrativa salina uma técnica promissora na separagdo de
misturas azeotrépicas. Tendo em vista este fato, o objetivo deste trabalho consiste no estudo da
produgdo de etanol anidro através da destilago extrativa salina. Para tanto, dois fluxogramas de
processos distintos sd@o propostos, os quais consideram tanto a etapa de producdo de etanol
quanto a etapa de recuperacio do agente de separagdo sélido para posterior reutilizagio na
destilacdo. Os equipamentos presentes em ambos os fluxogramas sio modelados
individualmente, permitindo que suas dimensGes se tornem conhecidas, como também

possibilitando a simulag@o global dos processos.

Uma revisdio da literatura no que diz respeito ao efeitc da adigdo de um sal sobre o

equilibrio liquido-vapor de sistemas constituidos por componentes volateis, bem como da
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aplicagio da destilagio extrativa salina na obtengdo de etanol praticamente puro ¢ apresentada no
Capitulo 2. Um estudo comparativo do consumo energético na destilagdo extrativa salina da
mistura etanol-agua em relagio as técnicas convencionais de separagdo também se encontra neste

capitulo.

Os dois processos alternativos propostos para a produgio de etanol anidro via destilagdo
extrativa salina sdo apresentados detalhadamente no Capitulo 3. A escolha do sal a ser empregado
na separacio da mistura azeotropica em consideragio € fundamentada em dados experimentais de

equilibrio liquido-vapor apresentados na literatura.

Os métodos utilizados na modelagem dos equipamentos, que constituem tanto a etapa de
produgio de etanol anidro quanto a etapa de recuperagdo do sal, presentes em ambos 0s

fluxogramas sdo apresentados no Capitulo 4.

Os resultados obtidos através da simulagBo global dos processos, incluindo o
dimensionamento dos equipamentos como também o estudo da influéncia dos principais
parametros especificados no projeto, se encontram no Capitulo 5. As conclusdes e sugestoes para

trabalhos futuros sdo apresentadas no Capitulo 6.
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REVISAO BIBLIOGRAFICA
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2.1 - INTRODUCAO

A destilac@io extrativa com agentes de separagio liquidos ¢ uma técnica amplamente
estudada tanto tedrica quanto experimentalmente e comumente utilizada nas inddstrias para a
separacdo de misturas azeotrépicas ou misturas cujos componentes apresentam pontos de
ebuli¢io proximos. Por outro lado, apesar do efeito da adigdo de um sal sobre o equilibrio
liquido-vapor ser um fenémeno conhecido por muito tempo, pouca atengio é dada a possibilidade

de utilizagdo de sais como agentes de separagio na destilacdo extrativa.

Uma extensa revisdo da literatura no que diz respeito & destilagdo extrativa salina é
apresentada por Furter e Cook (1967) e complementada por Furter (1977). Um mimero
substancial de patentes de processos e de estudos em plantas pilotos da destilagdo extrativa com
sal ¢ citado por estes autores. Contudo, a destilagdo extrativa salina ndo tem sido explorada pela
industria a extensdo merecida, além da maioria dos trabalhos na area da destilagdo salina ter sido
executada, principalmente, na antiga Unido Soviética, onde o significado do efeito salino e sua

aplicabilidade foram bastante reconhecidos.

Os aspectos técnicos da utilizagio de sais dissolvidos come agentes de separaciio na
destilagdo extrativa s3o apresentados por Furter (1968). Um destes aspectos diz respeito as
possiveis formas de alimentacdo do sal na coluna extrativa, as quais podem ser no estado
fundido, na forma de particulas sélidas ou em solugfio com um liguido adicional ou com um ou

mais dos componentes do sistema a ser separado.

Varios tipos de agentes de separagdo podem ser efetivos na destilacdo extrativa salina, os
quais compreendem, além de um Unico sal, uma mistura de sais ou até mesmo uma solucido de
um ou mais sais dissolvidos num solvente liquido adicional. Entretanto, no ¢aso mais simples da
destilacdo salina, o agente de separagio consiste de um tinico sal. O mecanismo complexo, que
constitui o efetto causado por tais agentes de separagdo sobre o equilibrio liquido-vapor, deve ser
muito bem entendido antes que o processo de destilagdo extrativa salina seja considerado. Deste
modo, na parte inicial deste capitulo, especial atengdo é dedicada ao efeito da adicdo de um sal

sobre o equilibrio liquido-vapor de uma mistura de componentes volateis.
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Pelo fato do sistema destilante em considera¢do neste trabalho ser constituido pela mistura
etanol-agua, a revisio da literatura referente aos estudos da destilag@o extrativa salina ¢é restrita a
este sistema. Além disto, a mistura etanol-agua ¢ um dos sistemas que mais recebeu a atengao por
parte dos pesquisadores no estudo da destilacio salina. As possiveis maneiras referidas na
literatura de recuperagio do agente de separagio solido removido no produto de fundo da coluna
extrativa salina, também, sio levadas em consideragido, uma vez que a reutilizac@io do sal € de

suma importancia no processo.

Sendo que uma das principais vantagens da destilagdio extrativa com sal € a redugdo no
consumo de energia, ¢ apresentado um estudo comparativo do consumo energetico na produgfo
de etanol anidro através da destilagdo salina em relagdo as técnicas convencionais de separacdo

com agentes de separacdo liquidos.

2.2 - EFEITO SALINO NO EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR

O equilibrio liquido-vapor de um sisterna constituido por componentes volateis, liquidos ¢
misciveis, pode softer grandes modificagoes pela adi¢do de um sal, uma vez que a fase liquida
passa a ser uma solugéo de eletrolito, cujo grau de dissociagiio depende das proporgdes relativas
dos componentes volateis. O efeito das particulas carregadas na fase liquida ¢ um fenbmeno
complexo que compreende as interacdes entre todas as espécies individuais presentes no liquido,
ou seja, as moléculas dos componentes volateis e do sal no dissociado e os jons do sal, sendo
que a extensdio de cada interacdo ¢ fun¢iio das concentragdes € propriedades de todos os

componentes do sistema.

O estudo do efeito salino sobre o equilibrio liquido-vapor envolve, no caso mais simples,
uma fase vapor com dois componentes em equilibrio com uma fase liquida constituida por dois
componentes voliteis e um sal dissolvido. A presenga do sal pode alterar as atividades dos
componentes volateis pela formagéo de complexos de associagdo ou atraves de modificagbes
estruturais na fase liquida. Geralmente, os efeitos de um sal sio seletivos, ou seja, as particulas do
sal tendem a atrair mais fortemente as moléculas de um componente volatil do que as moléculas

do outro, tendendo formar complexos de associacdo preferencialmente, mas ndo necessariamente
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apenas com este componente. Como resultado desta associacdo preferencial, que normalmente
ocorre com o componente mais semelhante quimicamente 2o sal, as volatilidades dos
componentes liquidos tendem a ser reduzidas em quantidades diferentes, dependendo da
seletividade do sal. Caso a associagdo preferencial do sal seja para com O componenic menos
volatil, sua volatilidade é reduzida numa maior quantidade do que a volatilidade do componente
mais volatil resultando num aumento da volatilidade relativa do sistema, com consequiente
enriquecimento do vapor no componente mais volatil. Neste caso, de acordo com os termos
empregados no estudo do efeito salino, o componente mais volatil € dito ser "salted-out” pela
adigio do sal. De modo andlogo, se o sal se associa preferencialmente com o componente mais
volatil, a volatilidade relativa do sistema decresce, o que resulta pum aumento da composigéo do
componente menos volatil na fase vapor, sendo que componente mais volatil € dito ser "salted-in"

pela presenga do sal.

A regra empirica da teoria do efeito salino prediz que a adi¢do de um sal ocasiona um
enriquecimento da fase vapor no componenie em que o sal é menos solivel. A magnitude do
efeito salino ¢ tida, também empiricamente, como dependente tanto da quantidade de sal presente
no sistema quanto da diferenca de solubilidade do sal nos componentes puros. Segundo Furter
(1972), vérias teorias foram propostas com a finalidade de explicar o efeito salino, contudo
nenhuma delas foi capaz de predizer o efeito de um sal sobre o equilibrio liquido-vapor a partir

das propriedades dos componentes puros.

Varias observagdes experimentais tenderam a suportar cOmo gerais a regra empirica da
teoria do efeito salino, bem como os fatores que determinam a magnitude deste efeito. Contudo,
Meranda e Furter (1974) relataram a existéncia de sistemas que apresentam comportamentos
diferentes aos habitualmente observados, desafiando a validade destas generalizagOes. Estes
autores identificaram trés comportamentos andmalos distintos, os quais sao denominados de Tipo
1, 2 e 3. A anomalia do Tipo 1 est4 relacionada ao fato de um sal causar tanto o "salting-out”
quanto o "salting-in" do componente mais volatil quando a composigio da fase liquida € variada,
enquanto que 2 anomalia do Tipo 2 diz respeito ao fato do vapor ser enriquecido no componente
em que o sal é mais solavel. Na anomalia do Tipo 3, um sa] apresentando uma pequena diferenca
de solubilidade em relacio aos componentes puros ¢ capaz de provocar um efeito relativamente

grande sobre a composi¢ao da fase vapor.
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A determinacio experimental do equilibrio liquido-vapor de sistemas salinos recebeu
bastante atencdo por parte dos pesquisadores. Os sistemas mais estudados sdo aqueles
constituidos por alcool-dgua, pelo fato de suas solubilidades serem adequadas para o estudo do
efeito salino. O mais popular destes sistemas é representado pela mistura etanol-agua, cujo efeito
da adigio de diversos sais sobre a composigio do vapor em equilibrio foi amplamente estudado.
Uma revisiio da literatura referente aos trabalhos publicados sobre o efeito salino no equilibrio
liquido-vapor de varios sistemas ¢ apresentada por Furter e Cook (1967) e complementada por
Furter {1977).

Em adiciio ao efeito salino na composi¢do da fase vapor, a presen¢a de um sal numa
mistura de componentes volateis pode ocasionar, também, a alteragdo do ponto de ebulicdo da
solugdo e da solubilidade mitua entre os componentes liquidos, provocando o "salting-out” ou

"salting-in" de um componente em relagdo ao outro.

A reduciio da solubilidade mitua entre os componentes volateis causada pela adig@o de um
sal pode ser explicada qualitativamente, de acordo com Furter (1968), através do modelo da
similaridade quimica. O sal, ao formar complexos de associagdo preferencialmente com um dos
componentes da mistura liquida, reduz o grau de similaridade entre os componentes volateis.
Deste modo, o componente menos atraido pelo sal ¢ mais semelhante ao componente mais
atraido do que ao complexo de associagdo formado, o que resulta numa diminuicdo da
solubilidade entre os componentes liquidos. Segundo Furter (1972), o efeito da redugdo de
solubilidade pode ser tio grande de modo a ocasionar a formagdo de duas fases liguidas em
sistemas altamente solGveis, como por exemplo no sistema etanol-dgua saturado com sulfato de

amdbnia.

2.3 - DESTILACAO EXTRATIVA SALINA DA MISTURA ETANOL-AGUA

Alguns processos para a produgdo de etanol anidro foram patenteados nas décadas de 20 e
30, principalmente na Alemanha, Estados Unidos e Gra-Bretanha, entre os quais se pode citar as
patentes de Van Ruymbeke e de Gorhan. A primeira delas considera a produgio de etanol

absoluto através do emprego de sais, tais como cloreto de calcio, cloreto de zinco e carbonato de
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potassio, adicionados ao glicerol como agente de separa¢do extrativo. As varias patentes de
Gorhan descrevem um processo € o aparato para a produgdio de etanol absoluto através do
emprego de nitratos, cloretos, formiatos, acetatos e propionatos adicionados a corrente de refluxo

na forma fundida, sozinhos ou em misturas de dois ou trés (Cook e Furter, 1967).

Uma técnica denominada de processo HIAG para a obtengdo de etanol absoluto a partir de
alimenta¢des aquosas foi licenciada, por muitos anos, pela DEGUSSA na Alemanha, conforme
apresentado por Furter (1972) e Furter (1977). Neste processo, 0 agente de separacfo consistia de
uma mistura de sais de acetato. Cerca de 100 plantas foram construidas em diversos paises no
periodo compreendido entre as décadas de 30 e 50 para a produgdo de etanol usado como aditivo
a gasolina. Além deste processo ter permitido a produgdo de etanol 1sento de agente de separagdo,
proporcionou uma redugdo no custo de capital e no consumo energético quando comparado ao

processo convencional com benzeno ou etileno glicol.

Em adicfio a estas aplicagbes industriais da destilacdo extrativa salina, varias publicagdes
cientificas apresentam estudos tebricos e experimentais a respeito do emprego da destilacdo
salina na obtengdo de etanol anidro. Deste modo, os trabalhos pertinentes & destilagdo extrativa
da mistura etanol-agua na presen¢a de sais dissolvidos sdo apresentados de acordo com a
natureza do estudo realizado, sendo que primeiramente sdo considerados os trabalhos
experimentais € posteriormente os de carater tedrico. Em seguida, sfo considerados os
fluxogramas de processos existentes na literatura que incluem a etapa de recuperagio do sal

empregado como agente de separagdo na destilagio extrativa.

2.3.1 - ESTUDOS EXPERIMENTAIS

A possibilidade de desidratagio do etanol através do emprego de sais de lcoots superiores
ou de glicois em substituigio ao benzeno foi estudada por Kyrides e colaboradores (1932). Os
experimentos realizados em escala laboratorial mostraram que um etanol com teor de 99% em
massa pdde ser obtido através do emprego de uma mistura de etileno glicol e etileno-glicoxido de
sodio como agente de separagdo. Contudo, um inconveniente do emprego deste sal em larga

escala esta relacionado 3 sua decomposi¢do gradativa na presenga de certos metais, a qual pode
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ser minimizada através de uma operagio a vacuo parcial ou através do emprego de materiais que

nio tenham efeito catalitico sobre a sua decomposigdo.

A técnica de destilagio extrativa salina foi aplicada em escala piloto por Cook e Furter
(1968) no fracionamento de etanol aquoso na presenga de acetato de potassio como agente de
separagdo. Os autores consideraram vanas possibilidades de alimentagio e dissolugdo do sal no
refluxo liquido e optaram pela alimentagdo na forma de solido granular. Para tanto,
desenvolveram uma técnica de dissolugdo do sal no refluxo através da criagio de um leito
fluidizado entre o sal e o liquido de refluxo. A possibilidade de alimentacdo do sal na forma de
solugio aquosa concentrada ou de solugio saturada em etanol foram descartadas,
respectivamente, pela finalidade de obtencio de um destilado com baixo teor de agua e pela
solubilidade relativamente baixa do acetato de potassio em etanol. A introdug8io do sal na forma
fundida, segundo os testes realizados pelos autores, mostrou-se inadequada no caso do acetato de
potassio, sendo indicada para sais termicamente mais estaveis ¢ com menor ponto de fusdo
comparados ao acetato de potassio. Cook e Furter foram capazes de produzir etanol anidro
completamente livre do agente de separagdo, sendo que pequenas concentragbes de acetato de
potassio, cerca de 5% molar na fase liquida, foram capazes de eliminar completamente o
azedtropo. Na destilagio da mistura etanol-dgua com acetato de potassio fo1 observada uma
consideravel formagio de espuma, a qual foi eliminada através da introdugdo no refluxo de uma

pequena quantidade, da ordem de ppm, de um agente anti-espumante adequado.

A separagio completa da mistura etanol-agua foi alcancada por Schmitt e Vogelpohl (1983)
numa planta piloto de destilagdo extrativa salina através da adigdo de acetato de potéssio. Estes
autores consideraram a alimentagio do sal na forma fundida e incluiram a recuperagdo € reciclo
do sal em seus experimentos. A etapa de recuperagdo do sal consistia de um evaporador com a
finalidade de concentrar a solugo proveniente do fundo da coluna extrativa, antes que esta fosse
submetida a fusdo. A influéncia da concentragdo de sal ¢ da razdo de refluxo sobre o namero de
pratos requerido para a produgdo de etanol anidro a partir de uma solugdo aquosa de etanol foi
apresentada, sendo que o etanol anidro ndo pode ser obtido através de concentragOes de acetato
de potassio no refluxo inferiores a 6%. Um resultado importante apresentado pelos autores diz
respeito  eficiéncia de Murphree do prato, a qual decresceu de 70% para o sistema sem sal para

60% no sistema com sal. De fato, de acordo com Furter (1968), o efeito de um sal sobre a
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eficiéncia do prato na destilagdo n8o é grande devido & pequena concentracdo de sal presente no

sistema.

Um etanol com composigiio superior & composigéo do azedtropo etanol-dgua foi obtido por
Barba e colaboradores (1985) numa coluna laboratorial através do emprego de cloreto de calcio
como agente de separacio. O sal foi adicionado ao sistema junto & corrente de refluxo, sendo que
o mecanismo de alimentagio do sal consistia na saturagiio de parte do liquido de refluxo com
cloreto de calcio com posterior mistura ao restante do liquido de refluxo, de modo a constituir ©

refluxo da coluna com uma concentragdo constante de sal.

A desidratacio da mistura etanol-agua foi estudada experimentalmente por Morschbacker ¢
Uller (1985) através da destilagdio extrativa com uréia. A uréia, apesar de ndo ser um eletrolito, €
um agente sélido que apresenta inGimeras vantagens, entre as quais se pode citar a néo toxicidade,
o prego reduzido, a auséncia de corrosdo ¢ a possibilidade do produto de fundo da destilagdo ser,
utilizado diretamente na adubacio da cultura canavieira. Nos experimentos, a uréia foi
introduzida & corrente de refluxo através de um mecanismo composio por um parafuso
transportador com a finalidade de enviar a uréia no estado solido para o baldo de refluxo. Embora
uma concentragdo de uréia capaz de eliminar totalmente o azedtropo etanol-dgua tenha sido
utilizada, os autores obtiveram um destilado com 97,1% molar de etanol, ou seja, com
composigio superior & do azedtropo, entretanto inferior & especificagdo do etanol anidro, devido a
pequena altura de recheio utilizada na coluna extrativa. Um problema observado nos
experimentos em relagdo a uréia diz respeito a sua decomposigdo em aménia e biureto decorrente
da alta temperatura e do tempo prolongado de aquecimento. Em escala industrial, este problema
pode ser facilmente contornado através da remocdo continua da uréia em solugdo aquosa como
produto de fundo da destilagéo e da utilizagdo de vapor para aquecimento no refervedor, de modo

a resultar em temperaturas mais brandas.

O efeito da adicio de sais na recuperagdo do etanol foi investigado experimentalmente por
Martinez de la Ossa e Galan Serrano (1991) numa coluna de destilaciio extrativa. Os sais
estudados foram o cloreto de calcio, o cloreto de cobalto II, o cloreto cuprico e o cloreto de sédio.
Cada um destes sais foram introduzidos individualmente na coluna de destilag@o dissolvidos na
corrente de refluxo. O refluxo com uma concentracio constante de sal foi obtido através da

mistura de duas correntes, ou seja, umna parcela do vapor de topo condensado e a outra parcela do
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vapor de topo condensado saturado com sal. A matéria-prima utilizada nos experimentos
consistia de um vinho contendo além do etanol, acetaldeido, acetatos, metancl, propanol e outros
alcoois. Os autores obtiveram um etanol de alta pureza com os sais cloreto de célcio, cloreto de
cobalto IT e cloreto cliprico, os quais foram capazes de quebrar o azeotropo etanol-agua. O
emprego de uma concentragdo de 17% em massa de cloreto de calcio possibilitou a obtengdo de
etanol anidro. O cloreto de sodio, por nfio ser capaz de quebrar o azedtropo etanol-agua, néo
possibilitou a obtengio de etanol de alta pureza, entretanto aumentou a eficiéncia energética da

separagdo.

A separacdo da mistura etanol-agua por destilagdo extrativa com acetato de potassio foi
estudada por Vercher e colaboradores (1993) numa planta piloto com recuperagéo do sal atraves
de um procedimento de fusdo, com posterior dissolugio do sal na corrente de refluxo. Em todos
os experimentos realizados, os autores obtiverarn um destilado com teor de etanol superior a
composigio do azeotropo etanol-agua. Um aumento na pureza do etanol com o aumento da
concentracdo de sal foi observado, sendo aconselhavel operar a coluna extrativa com a maxima
concentracdo de sal possivel, a qual é limitada pela solubilidade do acetato de potassio em etanol
4 temperatura de ebuligio. Os autores sugeriram um valor para a concentragdo de acetato de
potassio levemente inferior ao da solubilidade em etanol a fim de garantir um efeito salino
importante sem o perigo de precipitagdo do sal. A medida do consumo total de energia nos
experimentos revelou que aproximadamente 90% da energia total foi consumida no refervedor da
coluna de destilagio sendo que os 10% restantes foram utilizados na evaporagdc da solugdo

salina e na fusfo do sal.

2.3.2 - ESTUDOS TEORICOS

A destilacio extrativa do etanol a partir de uma solugio aquosa foi simulada por Barba e
colaboradores (1985) na presenca de cloreto de calcio. Para tanto, os autores propuseram um
fluxograma de processo, no qual a coluna de destilagdo € constituida por duas se¢des operando a
diferentes pressdes. A segdo inferior da coluna, operando sem sal, tem como finalidade a pre-
concentragio da solug@io aquosa de etanol a uma concentragio de 50% em massa de etanol. Deste

modo, uma menor carga térmica é requerida comparada aquela de uma coluna projetada para
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obter um etanol com composi¢o proxima a do azedtropo. O vapor de topo desta segdo, apOs ter
seu conteudo energético aproveitado na etapa de recuperagio do sal, é enviado para a segdo
superior da coluna, a qual opera a baixa pressdo com o sal dissolvido na corrente de refluxo. Um
destilado com teor de 99% em massa de etanol € obtido nesta segdo. A solugio aquosa salina
proveniente da segdo de desidratagio € enviada para um cristalizador evaporativo e
posteriormente para um sisterma de secagem final. O cloreto de calcio recuperado é reutilizado na
destilacéo, permanecendo em ciclo fechado no processo. As principais condi¢gdes operacionais
das se¢des da coluna de destilagio foram obtidas através da modelagem matematica do processo.
O consumo de energia do processo foi estimado em 1.200 kcal’kg de etanol, sendo que cerca de
10% deste valor foi1 requendo na remogdo da dgua para a obtengdo de um cloreto de calcio anidro
para o reciclo. Os experimentos realizados por estes autores confirmaram a confiabilidade do
modelo termodindmico, do modelo da coluna de destilagdo e do procedimento numérico
empregado na simulagio da destilagdo extrativa do etanol com cloreto de calcio. Contudo,

detalhes dos calculos correspondentes a recuperacio do sal ndo foram fornecidos.

Um programa computacional para a simulagio da separagdo de misturas azeotropicas
através da destilacdo extrativa salina fot desenvolvido por Galindez e Fredenslund (1987). O
modelo matematico utilizado no calculo da coluna de destilagdo salina € uma extensio do método
de Naphtali e Sandholm (1971), com a suposigdo de fluxo molar constante e a predigio do
equilibrio liquido-vapor do sistema salino pelo modelo de Sander e colaboradores (1986). Os
autores observaram uma excelente concordancia entre os resultados provenientes da simulagiio e
os dados experimentais publicados sobre a destilagio extrativa da mistura etanol-dgua na

presenca de acetato de potassio.

A destilacdo extrativa salina da mustura etanol-agua foi simulada por Céspedes Jiménez
(1995} admitindo-se a adi¢io de trés sais distintos, acetato de potassio, cloreto de célcio e cloreto
de litio. A coluna de destilacdo salina foi modelada através do mesmo método considerado por
Galindez e Fredenslund (1987), porém sem a suposigdo de fluxo molar constante. As principais
caracteristicas do processo de destilagio extrativa salina foram levantadas, sendo que as
vantagens do emprego de agentes de separagdo sOlidos foram confirmadas, tanto em relacio ao

consumo especifico de energia e ac consumo do agente de separagiio quanto ao nimero de
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estagios requerido para a obtencdo de etanol com composigio superior a do azeodtropo etanol-

agua.

2.3.3 - PROCESSOS COM RECUPERACAO DO AGENTE DE SEPARACAQO

Em adi¢do aos trabalhos experimentais de Schmitt e Vogelpohl (1983) e de Vercher ¢
colaboradores (1993), que consideraram a recuperagio do sal com posterior reciclo a coluna
extrativa no estado fundido, um nimero muitc pequeno de fluxogramas de processos para a
separacdo de misturas azeotrOpicas através da destilagio extrativa salina, incluindo a etapa de
recuperacdo do sal, foram propostos na literatura. Praticamente todos os fluxogramas existentes

limitam-se a separag@o da mistura etanol-agua.

Dois fluxogramas distintos para a produgio de etanol amidro foram propostos por
Morschbacker e Uller (1985). Em ambos os processos, a etapa de produgio do etanol consiste de
uma coluna de destilagdo operando na auséncia do agente de separacdo e de uma coluna de
destilacdo extrativa, a qual utiliza a uréia como agente desidratante. A diferenga fundamental
entre os processos estd relacionada ao destino do produto de fundo da coluna de destilagdo
extrativa, Em um dos processos, que considera a produgdo de 100% de etanol anidro, a uréia
removida no fundo da coluna extrativa é recuperada atraveés de um sistema de evaporagéio em
duplo efeito, retormando a coluna no estado fundido. No outro processo, que admite a produgdo
de 50% de alcool hidratado e 50% de alcool anidro, a uréia utilizada na destilacio nfio €
submetida a recuperagio, sendo que sua solug¢do aquosa € armazenada para posteriormente ser
utilizada como fertilizante na lavoura de cana-de-acgticar. O processo com recuperagdo e
reutilizacdo da uréla mostrou ser vantajoso comparado aos processos convencionais de

desidratacgio do etanol.

Conforme apresentado anteriormente, Barba e colaboradores (1985) propuseram um
fluxograma de processo para a produgio de etanol com composi¢io superior a do azedtropo
através da destilagio extrativa salina, no qual a recuperagio do sal ¢ realizada num cristalizador

evaporativo e num sistema de secagem final.
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Ao classificarem os processos de destilagdo extrativa salina em trés tipos distintos,
Galindez e Fredenslund (1987) apresentaram um fluxograma de processo para a separacio da
mistura alcool-agua. Neste processo, a solugdo salina proveniente do fundo da coluna de
destilagdo ¢ submetida a uma operagdo de evaporacio e de secagem, de modo que o sal
recuperado € reciclado para o topo da coluna extrativa, sendo dissolvido na corrente de refluxo no
estado solido e praticamente puro. Os outros dois tipos de processos consideram a presenca de

um evaporador no ciclo do sal, cuja circulagéo se d4 na forma de solugio.

A possibilidade de produgdo de etanol anidro com a adi¢do de acetato de potassio foi,
também, considerada por Gunn e Njenga (1992). Os autores propuseram um fluxograma de
processo que admite tanto a destilagdo extrativa salina quanto a recuperagfio e reutilizagio do sal.
Uma tnica coluna de destilagdo ¢ empregada na obtengdo de etanol anidro, sendo que o sal, no
estado solido, € dissolvido até a saturagdo no liquido de refluxo da coluna. A fase liquida no
interior da coluna, contendo o acetato de potassio dissolvido, € desviada acima do ponto de
alimenta¢do da solugdo aquosa de etanol e enviada para a etapa de recuperagio do sal, a qual
consiste de um evaporador e um "spray dryer” para a secagem completa do sal. Pelo fato da fase
liquida ser retirada antes da alimentacio da mistura a ser separada, evita-se a diluigio da solucgo
salina, de modo que a recuperagfo do sal requer uma menor quantidade de energia comparada &

recuperagdo a partir do produto de fundo da coluna de destilagdo extrativa.

2.4 - COMPARACAO ENTRE OS PROCESSOS DE PRODUCAO DE ETANOL ANTDRO
EM RELACAO AO CONSUMO ENERGETICO

As tecnicas usualmente utilizadas na separagdo de misturas azeotropicas, tal como a
mistura etanol-agua, sdo a destilagio azeotropica € a destilagio extrativa, as quais diferem no tipo
de agente de separa¢do liquido empregado. Na destilagdo azeotrdpica, o agente de separagdo é
um componente relativamente volatil capaz de formar azedtropos com um ou mais dos
componentes da mistura a ser separada, sendo normalmente removido no produto de topo da
coluna de destilagdo. Na destilacdo extrativa, o agente de separacdo, também denominado de
agente extrativo, ¢ um componente relativamente n#o-volatil comparado aos componentes a

serem separados, sendo removido como produto de fundo da coluna de destilacdo.
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Outra técnica freqitentemente utilizada na separaco de misturas azeotropicas € a destilagio
com mudanga de pressdo, a qual se aplica a sistemas cujas composigfes do azedtropo variam
substancialmente com a pressdo. No caso do sistema etanol-agua, Black (1980) e Gunn e Njenga
(1992) observaram que 0 azeOtropo desaparece a pressdes inferiores a aproximadamente 0,11

atm, sendo possivel explorar esta propriedade na separagio completa da mistura etanol-agua.

Independentemente da técnica de destilagio considerada, um elevado consumo energético €
requerido na operagiio de desidratagiio do etanol a partir da solugdo aquosa proveniente da
fermenta¢do. A possibilidade de redugdo deste consumo de energia é um dos atrativos da
destilagdo extrativa salina. O baixo consumo energético na obtencio de etanol anidro via

destilacdo extrativa salina comparado as técnicas convencionais esta ilustrado na Tabela 2.1.

Tabela 2.1 — Consumo de Energia nos Diversos Processos de Produgéo de Etanol Anidro

Processo Agente Consumo Faixa de ..
Referéncia
de de E eti Concentracio
nergetco ¢ Bibliografica
Destilacio Separacio (kJ/kg etanel) | (% massa etanol)
Cloreto de Célcio 5.020 7,5-99 1
Extrativa Etileno Glicol 34.100 6,4 - 100 2
Gasolina 10.260 6.4 - "Gasohol" 2
Pentano 10.910 6,4 - 100 2
Azeotropica Benzeno 12.250 6,4 - 100 2
Eter Dietilico 13.670 6.4 - 99,99 2
Baixa Pressdo — 12.840 6,4 - 98 2

(1} Barba e colaboradores (1985) {2) Black (1980)
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Em adi¢io a destilagio extrativa com cloreto de céicio, que apresenta o menor consumo
energético em relagdo aos demais processos ilustrados na Tabela 2.1, a destilagdo extrativa com
gasolina e a destilagio azeotrOpica com pentano sdo, dos processos convencionais, 0s gque
requerem uma menor quantidade de energia. Contudo, a destilagdo extrativa com gasolina ¢

limitada a produgdo de "gasohol”, ndo podendo ser utilizada na produgio de etanol anidro.

O menor consumo de energia na desidratacio do etanol através da destilagio extrativa
salina foi confirmado, também, por Schmitt (1979) ao comparar a destilagdo extrativa com

acetato de potassio com a destilagiio azeotropica com benzeno.

O elevado consumo de energia nos processos de separagio de misturas azeotropicas pode
ser reduzido através de procedimentos de otimizagio e integracio energética dos fluxogramas de
processos. De fato, os processos de produgfio de etanol anidro submetidos & otimizacdo e
integragdo energética apresentam uma consideravel reducdo na exigéncia de energia conforme
ilustra a Tabela 2.2. Em adi¢do aos dados da Tabela 2.2, Hutahaean e colaboradores (1995)
apresentaram a destilagfo azeotropica com pentano e 2 metil pentano como superior a destilagdo
azeotropica com benzeno em termos do consumo de energia, nos processos integrados

termicamente.

O processo de destilagdo extrativa com benzeno otimizado por Ryan e Doherty (1989), ao
admutir uma alimentagdo com teor de etanol igual ao do processo de Black (1980), ou seja, com
6,4% em massa de etanol, apresenta um consumo especifico de energia 24% menor que o
processo sem otimizagdo. No caso da destilagio extrativa com etileno glicol estuda por Knapp e
Doherty (1990), a integragio térmica do processo otimizado é responsavel por uma reducio de

65% no consumo especifico de energia em relagdo ao processo sem integragdo.

O consumo energético dos diversos processos empregados na producgio de etanol anidro,
conforme apresentado nas Tabelas 2.1 e 2.2, deixa claro que a destilagio extrativa salina ¢
SUpErior aos processos convencionais submetidos ou nio a otimizagio e integracdo térmica. A
unica excecdo se faz em relagio a destilacdo extrativa com etileno glicol otimizada e integrada
termicamente, cujo consumo de energia € inferior ao da destilagdo extrativa com cloreto de célcio
ndo otimizada. Contudo, pelo fato do sal ser um componente ndo-volatil, a energia requerida no

refervedor da coluna extrativa salina ¢ inferior aquela requerida na presenca de agentes de
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separagio liquidos e volateis, como o caso do etileno glicol. Sendo assim, o processo de
destilacdo extrativa salina quando submetido a um procedimento de otimizagdo pode ser

competitivo em relagdo ao processo com etileno glicol.

Tabela 2.2 — Consumo de Energia nos Processos de Produgdo de Etanol Anidro

Otimizados e Integrados Termicamente

Processo Consumo Faixa de - .
Referéncia
d E éti Concentracio
e nergético o aca Bibliografica
Destilacio (kJ/kg etanol) | (% massa etanol)
Extrativa com Knight e
Etileno Glicol 8.920 10 - 99,92 Doherty
Otimizada (1989)
Extrativa com Knapp e
Etileno Glicol 7.670 10 - 99,92 Doherty
Otimizada (1990)
Extrativa com Etileno Knapp e
Glicol Otimizada e 2.700 10 - 99,92 Doherty
Integrada Termicamente (1990)
Azeotropica com Ryan e
Otimizada (1989)
Mudanga de Pressdo e Knapp e
Adig@o de Acetona 7.500 10 - 99,92 Doherty
Integrada Termicamente {1992)
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2.5- CONCLUSAO

Na literatura muitos estudos sZo disponiveis a respeito do efeito salino sobre o equilibrio
liquido-vapor do sistema etanol-agua, sendo que diversos sais sio capazes de deslocar ou até
mesmo eliminar completamente o azedtropo. Contudo, a possibilidade de utilizacio de agentes de
separacdo salinos na destilagdo extrativa da mistura etanol-agua, ou de qualquer outro sistema

azeotropico, ainda requer mais estudos.

A maioria dos estudos realizados sobre a produgiio de etanol anidro via destilagdo extrativa
salina considera apenas a etapa de destilagiio, mostrando que é possivel a obtengdo de um etanol
de alta pureza através do emprego de sais adequados, sem considerar, contudo, a etapa de
recuperagdo do sal. Dos estudos experimentais que visaram a obtengfio de etanol anidro, apenas
dois consideraram a recuperagdo do sal para posterior reutilizagio na coluna de destilagio
extrativa. Do mesmo modo, o niimero de fluxogramas de processos apresentando procedimentos
alternativos para a recuperaciio do sal € bastante limitado. Mais escasso ainda, sio os trabalhos
que consideram a simulagdo global do processo, sendo que apenas a coluna de destilagdo
extrativa salina tem sido objeto de simulagfo. O sal mais utilizado em todos estes estudos foi o
acetato de potassio, que € capaz de eliminar o azedtropo etanol-agua quando presente em

pequenas concentragdes na fase liquida da coluna extrativa.

Contudo, apesar de ser pouco considerada, a destilagio extrativa salina tem-se mostrado
superior & destilagdo com agentes de separago liguidos, tanto no que diz respeito 4 obtencdo de
um destilado isento do agente de separacdo, quanto ao menor consumo de energia e a menor

quantidade de agente de separagio requerida para producdo do efeito desejado.

Em adi¢do a economia energética que pode ser obtida na destilagiio extrativa salina, a
crescente preocupacdo na area de protegio ambiental nas plantas de producio de etanol anidro
torna o emprego da destilagdo com efeito salino na separagio da mistura etanol-dgua atrativo,
visto a possibilidade de substituicio de agentes de separagdo liquidos toxicos, tal como o

benzeno, por agentes solidos ecologicamente aceitaveis.

Deste modo, € de grande interesse o estudo de processos alternativos para a produgio de

etanol anidro através da adi¢8o de sais como agentes de separagio. Embora o conhecimento das
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principais caracteristicas da coluna extrativa salina seja de fundamental importéncia na obtengdo
de etanol anidro, o estudo da etapa de recuperagfo do sal ndo deixa de ser menos importante, uma
vez que esta etapa ¢ responsavel pela viabilidade econdmica do processo, permitindo que o sal
permaneca em circuito fechado, sem a necessidade de ser alimentado continuamente. A
stmulagio global do processo de produgéo de etanol anidro faz com que estas duas etapas se

tornem bastante conhecidas.



CAPITULO 3 :

CONSIDERACOES PRELIMINARES
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3.1 - INTRODUCAO

O sucesso da destilagdo extrativa salina na produgdo de etanol anidro esta diretamente
relacionado ao sal admitido no sistema. Um sal adequado deve ser capaz de eliminar ou deslocar
favoravelmente o azeodtropo etanol-égua. Deste modo, o primeiro passo no estudo da produgio de

etanol anidro atraveés da destilacio extrativa salina € a escolha do sal.

O sal, uma vez utilizado na coluna de destilacdo, € submetido a etapa de recuperacio e
reintroduzido na coluna a fim tornar o processo economicamente viavel O sal recuperado deve
possuir o menor teor de agua possivel, de modo que sua realimentacdo na coluna de destilagio
junto ao refluxo ndo altere a pureza do destilado. Assim, o passo seguinte no estudo da producdo

de etanol anidro consiste no estabelecimento de como a recuperacio do sal € realizada.

Neste trabalho, dois processos distintos para a produgdo de etanol anidro sdo propostos, 0s
quais diferem basicamente no modo com que a produgdo de etanol é realizada, ou seja, na
presenca ou ndo de uma coluna de destilagio pré-concentradora. A maneira proposta para a
recuperacdo do sal consiste no emprego de um sistema de evaporago, caso seja necessario pré-
concentrar a solugfo salina a ser recuperada, e uma camara de secagem "spray” para a secagem
completa do sal. Os processos propostos, bem como as consideracdes a respeito do sistema

destilante e da escolha do sal, sdo apresentados a seguir.

3.2 ~ SISTEMA DESTILANTE

No Brasil, a principal via de obtencgdo de etanol é a fermentagdo do caldo de cana-de-
acucar. O produto desta fermentagdo, denominado de vinho, € constituido por diversas
substincias nos estados solido, liquido e gasoso. Os solidos correspondem basicamente aos
acucares infermentados, sais minerais e células de leveduras. O principal componente gasoso € o
didxido de carbono dissolvido. A parte liquida do vinho consiste praticamente de uma solugdo
aquosa diluida de etanol, uma vez que demats alcoois, aldeidos, acidos e ésteres estiio presentes

em pequenas quantidades.



25
Consideractes Preliminares

De todas as impurezas contidas no etanol, a mais significativa em termos de sua purificacio
é a agua, que além de estar presente em grande quantidade, forma com o etanol um azeodtropo de
minimo de temperatura de ebuli¢do a composi¢io de 88,7% molar de etanol. Deste modo, para
efeito de simplificagdo, o sistema destilante € considerado como sendo constituido apenas por

uma solugdo aquosa diluida de etanol.

A presenga do azedtropo a alta concentragdo de etanol, oferecendo uma barreira a
separagio completa dos componentes da mistura, justifica o emprego de um agente de separacgio
que possibilite a obtengdo de etanol praticamente puro. Na destilagdo extrativa salina, o agente de

separagdo ¢ um sal solavel.

3.3 - ESCOLHA DO SAL

O primeiro passo no estudo da destilagdo extrativa salina da mistura etanol-agua € a escolha
de um sal capaz de alterar favoravelmente o equilibrio liqguido-vapor do sistema. Esta tarefa ¢
relativamente facil devido ao grande niimero de sais apresentados na literatura, que ocasionam o

desaparecimento do azebtropo etanol-agua a pressdo atmosférica.

Embora o equilibrio liquido-vapor do sistema etanol-dgua com diferentes sais seja bastante
conhecido, a maioria dos estudos € restrita as solugdes saturadas com sal. Esta condigdo ndo
corresponde & concentragiio de sal no interior de uma coluna de destilagdo salina, cujo valor
permanece constante de prato a prato em cada se¢io da coluna. Contudo, a partir do
conhecimento do efeito salino 4 saturagio, o efeito a concentragles constantes e inferiores a
saturagiio pode ser calculado através da equagdo de efeito salino apresentada por Meranda e
Furter (1971). Os varios sais que adicionados ao sistema etanol-agua eliminam completamente o

azeodtropo & pressdo atmosférica estdo listados na Tabela 3.1.

A escolha de um sal adequado para a destilagdo extrativa salina ndio se limita apenas a
capacidade de quebra do azeodtropo. Varios outros fatores devem ser levados em consideragdo,
tais como toxicidade, facilidade de manipulagfio, propriedades resultantes do sistema ¢
disponibilidade no mercado. Assim sendo, é necessario um estudo mais aprofundado de cada sal

a fim de se determinar qual é o mais adequado para o sistema em estudo.
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Tabela 3.1 — Sais que eliminam completamente o azeotropo etanol-agua

SAL CONCENTRACAO REFERENCIA
Saturada Costa Novella ¢ Moragues (1952)
Saturada Meranda e Furter (1966)
Acetato de Potassio
2,5 a 15% molar Zemp (1989)

6 a 10% molar

Vercher e Colab. (1991)

Acetato de Sodio

Saturada

Meranda e Furter (1971)

Brometo de Estroncio

Saturada

Galan e Colab. (1980)

Cloreto de Calcio 16,7% em massa Nishi (1975)
Saturada Alvarez Gonzalez e Colab. (1979)
Cloreto de Cobalto 11
Saturada Jaques e Galan (1980)
Saturada Costa Novella e Moragues (1952)
Cloreto Cuprico
Saturada Meranda e Furter (1974)
Cloreto de Litio Saturada Rius Mir6 e Colab. (1957 1)
Todeto de Potassio Saturada Meranda e Furter (1972)
Saturada Rius Mir6 e Colab. (1957 IT)
Iodeto de Sodio
Saturada Meranda e Furter (1972)
Saturada Rius Mir6 e Colab. (1960)

Nitrato de Calcio

5 a 85% em massa

Rius Miro e Colab. (1962)
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Uma analise mais detalhada do equilibrio liquido-vapor do sistema etanol-agua com iodeto
de potassio e com cloreto cuprico elimina a possibilidade de utilizag@io destes sais. Com relagio
ao iodeto de potassio existem contradi¢des a respeito de sua capacidade de eliminar 0 azeotropo.
Segundo Meranda e Furter (1972), o iodeto de potassio elimina completamente o azeodtropo,
enquanto que de acordo com Rius Miré e Colaboradores (1957 1I), este sal apenas provoca o seu
deslocamento. O cloreto cuprico, por sua vez, apresenta comportamento andmalo dos tipos 2 ¢ 3,
ou seja, enriquecimento do vapor no componente em que o sal € mais soluvel e alteragdo
substancial da composi¢io do vapor apesar da pequena diferenca de solubilidade nos dois

componentes volateis.

A utilizag¢io dos sais iodeto de sddio e cloreto de litio € descartada de imediato, uma vez
que a exposi¢o prolongada a estes sais pode levar a distarbios reprodutivos. O emprego dos sais
cloreto de cobalto I, cloreto de calcio e brometo de estroncio € também descartado, entretanto
por motivos diferentes aos citados anteriormente. As solugdes concentradas de cloreto de cobalto
I sdo coloridas, viscosas e de dificil trabalho (Jaques e Galan, 1980). O cloreto de calcio, por ser
altamente higroscopico, apresenta grandes dificuldades de manipulagdo. Com relagiio ao brometo

de estréncio, ndo ha a disponibilidade de sua compra no mercado.

Deste modo, restam apenas trés sais que podem ser empregados no sistema etanol-agua,
isto é, o acetato de s0dio, o acetato de potassio e o nitrato de calcio. O acetato de potéssio ao ser
comparado com © acetato de sddio é mais solavel no sistema etanol-agua e apresenta um maior
efeito sobre o sistema (Meranda e Furter, 1971). Apesar do acetato de sodio ter um custo
levemente inferior ao do acetato de potassio, o fato de ser menos efetivo que o acetato potassio
faz com gque sua aplicagio ndo seja considerada. Os sais acetato de potassio € nitrato de calcio, a
principio, apresentam as mesmas vantagens, ou seja, o conhecimento das curvas de equilibrio
liquido-vapor é. varias concentracdes constantes de sal, sendo que pequenas quantidades de sal
eliminam completamente o azedtropo: 5% em massa para o nitrato de célcio e 2,5% molar para o
acetato de potassio. Contudo, ap6s um estudo detalhado, opta-se pelo acetato de potassio, uma
vez que a viscosidade de solugSes de nitrato de calcio em misturas de etanol e dgua, segundo

Rius Mir6 e colaboradores (1960), € muito elevada, sobretudo a baixas concentragdes de etanol.

O efeito do acetato de potassio sobre a curva de equilibrio liquido-vapor do sistema etanol-

agua esta ilustrado na Figura 3.1. O forte "salting-out” do etanol, isto ¢, o elevado enriquecimento
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da fase vapor em etanol ¢ atribuido & combinagdio da alta solubilidade do acetato de potassio no

sistema e da grande diferenca de solubilidade em agua e etanol puros.

1.0

08 -

0.6 -

04H .
ELV ETANCOL- AGUA
Sem: Sal
0.2 i e ) 5% molar de KAc

—-——e Saturado com KAc

Fragio Molar de Etanol na Fase Vapor

0.0 0.2 C.4 8.0 0.8 1.0

Fragdo Molar de Etanol na Fase Liquida

Figura 3.1 - Equilibrio liqguido-vapor do sistema etanol-acetato de potassio

Ref.: Sem sal e com 2,5% molar - Zemp (1989) e saturado - Schmitt (1979)

3.4 - PROCESSOS PROPOSTOS

A produc¢do de etanol amdro atraves da técnica de destilagdo extrativa salina consiste de
duas etapas distintas: a etapa de produc#o de etanol e a etapa de recuperacio do sal. Na primeira
etapa do processo, como o proprio nome diz, a solugdo aquosa diluida de etanol, proveniente da
fermentagiio, ¢ submetida a destilagdo extrativa salina a fim de produzir o etanol com a
especificaciio desejada. O sal adicionado & coluna de destilagic ¢ submetido 4 etapa de
recuperacgdo, na qual é realizada sua secagem completa. O sal recuperado ¢ entdo reintroduzido
na coluna de destilagdo, de modo que adigBes extras de sal somente sfo necessirias para

compensar as possiveis perdas que possam ocorrer durante o processo.
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Neste trabalho, os dois processos propostos para a produciio de etanol anidro séo
denominados, de acordo com a concentragdo da solugdo aquosa de etanol na alimentagdo da
coluna de destilacio salina, Processo com Alimentacio Diluida de Etanol e Processo com

Alimentagdo Concentrada de Etanol.

3.4.1 - PROCESSO COM ALIMENTACAO DILUIDA DE ETANOL

Neste processo, a produgio do etanol anidro é realizada numa tGnica coluna de destilagdo, a
qual opera na presenca de um sal, no caso o acetato de potassio. A etapa de recuperagdo do sal
consiste de um sistema de evaporagdo de multiplo efeito e de uma cdmara de secagem "spray”. O

fluxograma do processo € apresentado na Figura 3.2

A alimentagdo aquosa diluida de etanol é introduzida diretamente na coluna de destilagdo
salina. O sal, sendo um componente ndo-volatil e devendo estar presente em toda a coluna de
destilagdo, é introduzido na corrente de refluxo, onde é dissolvido antes de ser alimentado na
coluna. O produto de topo da coluna de destilag@o salina consiste de etanol anidro isente do
agente de separagdo, enquanto toda a 4gua e todo o sal introduzidos na coluna sdo removidos

como produto de fundo.

A solucio aquosa diluida de acetato de potassio proveniente da coluna de destilagio salina
é enviada para a etapa de recuperagio do sal, a qual consiste de um sistema de evaporagdo de
muiltiplo efeito e de uma cémara de secagem "spray”. Estes equipamentos sdo adequados para a
producio de um sal com o menor teor de agua possivel. Primeiramente, a solu¢io aquosa salina ¢
submetida ao sistema de evaporacio, cuja finalidade € evaporar a maior parte da agua presente na
solucdo, uma vez que o processo de evaporagdo é de menor custo que a secagem "spray”. A
soluciio concentrada de sal é enviada para a cAmara de secagem "spray”, onde ocorre a secagem

final do sal, o qual € reciclado completamente no estado sélido para a coluna de destilacio salina.
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A escolha da camara de secagem "spray" para efetuar a secagem final do acetato de
potassio se deve as vérias vantagens deste equipamento, enire as quais se pode ciar: a
possibilidade de secagem de grande quantidade de material em operagdo continua, a
aplicabilidade a materiais sensiveis ao calor devido a rapida secagem e consequente curta
exposicdo a altas temperaturas, a redugdo dos problemas de corrosio e aderéncia, a possibilidade
de um controle efetivo das qualidades e propriedades do produto, a compatibilidade da eficiéncia
de secagem com a eficiéncia de outros tipos de secadores diretos (Mujundar, 1987, Nonhebel e
Moss, 1971).

3.4.2 - PROCESSO COM ALIMENTACAO CONCENTRADA DE ETANOL

A segunda maneira alternativa proposta para a producdo de etanol anidro através da
destilacio extrativa salina consiste no emprego de duas colunas de destilagdo na etapa de
produgdo de etanol anidro: uma coluna de destilagdo pré-concentradora e uma coluna de
destilagio salina. A Figura 3.3 apresenta o fluxograma deste processo incluindo a etapa de

recupera¢io do sal.

Na coluna de destilagio pré-concentradora, a qual opera na auséncia de sal, ocorre a pre-
concentragio da alimentagdio aquosa diluida de etanol. Uma grande quantidade de agua ¢
removida como produto de fundo e uma mistura de etanol-agua com composi¢ic proxima a do
azebtropo ¢ obtida como destilado. A ‘solugio aquosa concentrada em etanol proveniente da
coluna pré-concentradora ¢ entdio enviada para a coluna de destilagio salina. Como conseqiéncia
da reducio do teor de dgua na alimentagfo da coluna salina, uma solugdo aquosa concentrada em
acetato de potassio € obtida como produto de fundo, o qual € enviado para a etapa de recuperacdo

do sal.

Na etapa de recuperagéo do sal, diferente do fluxograma apresentado na Figura 3.2, niio ha
a necessidade do emprego do sistema de evaporagdo, uma vez que a solugdo aquosa provemniente
da etapa de produgio de etanol ja esta concentrada em sal. Assim, a secagem final do sal ¢

realizada unicamente na cimara de secagem "spray”. Do mesmo modo que no processo anterior,
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o0 acetato de potassio € reciclado no estado solido para a coluna de destilagio salina ¢ misturado a

corrente de refluxo.
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CAPITULO 4 :

MODELAGEM DOS EQUIPAMENTOS



34
Modelagem dos Equipamentos

4.1 - INTRODUCAO

No estudo dos processos alternativos para a produgiio de etanol anidro é necessario que
cada um dos equipamentos presentes nas etapas de producdoc de etanol e de recuperaciio do sal

seja modelado individualmente.

Deste modo, primeiramente ¢ apresentado o método empregado no calculo rigoroso das
colunas de destilagdo. A modelagem da coluna de destilagdo salina ¢ basicamente igual a de uma
coluna de destilagdo convencional, sendo necessario levar em consideragio a presenca de um sal
dissolvido na fase liquida. Além disto, o fato do sal estar presente na coluna de destilagio requer
o emprego de um modelo adequado para a predi¢do do equilibrio liquido-vapor do sistema

eletrolitico.

Em seguida, ¢ apresentado o método de célculo empregado no projeto do sistema de
evaporagdo de multiplo efeito presente no Processo com Alimentagio Diluida de Etanol. Do
mesmo modo que na coluna de destilagio salina, ¢ necessaria a predi¢do do equilibrio de fases da
solugdo aquosa salina submetida a evaporago. Em adigiio, € necessaria, também, a estimativa do

coeficiente global de transmissdo de calor em cada efeito do sistema de evaporacio.

Finalmente, € apresentada a modelagem da cdmara de secagem “spray" empregada na
secagem final do acetato de potéssio em ambos o0s processos propostos. O projeto da cimara de
secagem "spray” esta diretamente relacionado ao tipo de atomizador utilizado, o qual determina a
distribuicdo de tamanho de particulas, e as caracteristicas da cidmara no que diz respeito a sua

geometria e ac modelo de fluxo do gas de secagem.

A linguagem de programacéo utilizada na elaboragdo dos programas computacionais para a

simulag@o dos equipamentos é o Fortran.
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4.2 - CALCULO DA COLUNA DE DESTILACAO SALINA

O calculo preciso de uma coluna de destilago, que opere na presenga ou niio de um agente
de separagdo, consiste na determinacgio rigorosa da temperatura em cada estagio, das vazdes e
composigdes das fases liquida e vapor ao longo da coluna ¢ da taxa de transferéncia de calor
envolvida na operagfo. Estas varidveis tornam-se conhecidas através da resolugio das equagBes
de balanco de massa e de energia ¢ das relagbes de equilibrio, sendo necessario o emprego de um

meétodo adequado capaz de agrupar e resolver as equagdes simultaneamente.

Neste trabalho, em ambos os processos propostos para a produgio de etanol anidro, a
coluna de destilagio salina, operando em estado estaciondrio, ¢ calculada através do método
rigoroso proposto por Naphtali e Sandholm (1971) com as devidas modifica¢des para considerar
a presenca de sais na fase liquida. As principais vantagens deste método estdio relacionadas 2
flexibilidade, sendo que varias alimentagdes e retiradas laterais de produtos podem ser admitidas,
bem como as condi¢des no refervedor e condensador podem ser especificadas, a possibilidade de
consideracdo de solugbes ndo-ideais e de eficiéncias de Murphree do prato e & rapida
convergéncia quando a solugio € aproximada. Além destes fatores, Galindez e Fredenslund
(1987) aplicaram com sucesso, no calculo de colunas de destilagio salina, uma extensio do

método de Naphtali e Sandholm com a suposicdo de fluxo molar constante.

No calculo da coluna de destilagdo salina ¢ de suma importincia a predicio do equilibrio
liquido-vapor do sistema constiteido por eletrolito, uma vez que a adigdo de um sal a uma
solugdo de dois liquidos em ebuligdo pode ocasionar alteracBes na composicdo da fase vapor em
equilibrio, no ponto de ebuli¢iio da solucdo e na solubilidade mitua dos dois liquidos. Muitos
modelos termodindmicos confiaveis sdo disponiveis atualmente para a predi¢do do equilibrio
liquido-vapor de sistemas ndo-eletroliticos. Contudo, para misturas eletroliticas, o namero de
modelos € relativamente pequeno, sendo que métodos Uteis para a predicdo do equilibrio liquido-

vapor de sistemas salinos apareceram apenas a partir dos anos 70 e 80,

Na destilag@o salina da mistura etanol-agua, a predi¢do do equilibrio liquido-vapor na
presenga do acetato de potassio € realizada através do modelo proposto por Sander e
colaboradores (1986). De acordo com estes autores, este modelo € capaz de representar com boa

precisio a alteracdio da composigio da fase vapor devido 2 adi¢do de sais na fase liquida de
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misturas constituidas por dlcool e agua. Além disto, o modelo considera que as interagdes entre
os componentes da mistura sdo ion-especificas, o que significa que uma dada interacdo cation-
componente volatil ¢ independente do &nion ao qual o cation estd associado, possibilitando que
um grande niimero de sais seja estudado a partir de uma pequena lista de pardmetros de grupo.
Em adigio, Galindez e Fredenslund (1987) tiveram sucesso ao predizer o equilibrio liquido-vapor
do sistema etanol-agua-acetato de potassio através do modelo de Sander e colaboradores. Qutro
fator atrativo com relago a este modelo para predigdo do equilibrio liquido-vapor € a facilidade
de implementacio computacional devido & estrutura relativamente simples associada aos modelos

de composi¢io local.

4.2.1 - EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR DE SISTEMAS SALINOS

4.2.1.1 - CONDICAO DE EQUILIBRIO TERMODINAMICO

A condicdo para que uma mistura liquida com um ou mais sais dissolvidos a uma dada
temperatura T e pressdo P esteja em equilibrio termodindmico com uma mistura vapor a mesma

temperatura € pressdo ¢ dada pela isofugacidade para os componentes volateis, ou seja:

f'=fr n=1,2, . ,N_. 4.1

onde Ngiv € 0 namero total de componentes volateis.

Os sais, por serem componentes ndo-volateis, permanecendo inteiramente dissolvidos na
fase liquida, ndo sdo levados em consideragdo no critério de isofugacidade. A presencga dos sais
no sistema € representada matematicamente através da fugacidade dos componentes volateis na

fase liquida.

A condigio de equililibrio termodindmico, equagio (4.1), pode ser melhor representada ao

considerar as expressOes para as fugacidades nas fases liquida e vapor. A fugacidade de um
componente volatil "n” na fase vapor € expressa em termos do coeficiente de fugacidade, ¢,

através da equacgio:
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=y ¢ P 4.2)

A fugacidade de um componente volatil n na fase liquida, por sua vez, estd relacionada ao

coeficiente de atividade, v, de acordo com a expressio:

L

fi=x,v,P*
Ya RT

i1

(4.3)

O termo exponencial na equagio (4.3) € denominado de fator de corregiio de Poynting. Para
estar em concordincia com o modelo de Sander e colaboradores (1986), este fator &
negligenciado e a fase vapor ¢ admitida como sendo ideal, o que corresponde a considerar os
coeficientes de fugacidade 1guais a unidade. Deste modo, a substitui¢do das equagdes (4.2) e (4.3)

na condicdo de equilibrio termodindmico, equacdo (4.1), resulta em:
y, P=x_v_ P* (4.4)

Pelo fato do modelo de Sander e colaboradores (1986) apresentar como suposigdo basica a
dissociagio completa dos sais na mistura de componentes volateis, a fragio molar do componente

volatil "n" na fase liquida ¢ calculada em base de total dissociaco do sal, ou seja:

x Ja (4.5)

Zn TZn

=i

nn

onde Niw € o numero total de espécies iGnicas e os indices "m" e "i" compreendem,

respectivamente, todos os componentes volateis e todos os ions.

Portanto, a predi¢io do equilibrio liquido-vapor do sistema etanol-dgua-acetato de potéssio

resume-se ao calculo do coeficiente de atividade e da pressdo de vapor dos componentes volateis.
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4.2.1.2 - COEFICIENTE DE ATIVIDADE

De acordo com o modelo proposto por Sander e colaboradores (1986), a expressdo para o
coeficiente de atividade dos componentes volateis resulta da soma de dois termos, isto &, um

termo do tipo Debye-Hiickel e 0 modelo UNIQUAC modificado:

Iny, =Iny 4+ InyUAC (4.6)

O modelo UNIQUAC original ¢ um modelo de composigo local, cuja expressdo para o

coeficiente de atividade contém duas contribui¢des: uma combinatorial devido as diferencas na

forma e no tamanho das moléculas e outra residual devido as interagdes energéticas. Deste modo,
o coeficiente de atividade dos componentes volateis pode ser expresso por:

Iny, =ln vy + Iny® + Iny% 4.7

O termo do tipo Debye-Hiickel considera as interagSes de longo alcance entre os ions,

sendo expresso por:

2A 1
lnyfﬂzMn————{Hb\/———m————fZln 1+b 1 ] (4.8)
b 1+b1 ( )J

onde M, ¢ a massa molecular do componente volatil "n" em kilogramas por mol.

O modelo de Sander e colaboradores (1986) simplifica o termo do tipe Debye-Hiickel
admitindo os pardmetros A e b como constantes € iguais a 2 (kg/mol)'? e 1,5 (kg/mol)*?,

respectivamente.

A forga iGnica, I, € expressa em fungdo da molalidade do ion, m;, € do nimero de carga do

fon, z;
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1 N

=22 m (4.9)

i=1
A molalidade do ion, por sua vez, é obtida através da seguinte equagio:

m = b (4.10)

! = Neoh
SnaM,
m=]

O termo do coeficiente de atividade referente ac modelo UNIQUAC modificado considera
as interagdes ion-componente volatil e componente volatil-componente volatil. A possibilidade
do modelo UNIQUAC original ser inadequado para sistemas altamente nfo-ideals com fortes
interagdes é contornada pelo modelo de Sander e colaboradores (1986) através da introdugio de

parAmetros de interagfio dependentes da concentragio.

O termo combinatorial no modelo de Sander e colaboradores ndo sofre alteragbes,

permanecendo igual a sua formulacio original:

X X 0

n n

oo % 1 % 5 %)
lny; =h—= +1 2zqﬂ[ln +1 OnJ (4.1

n

onde z = 10.

A fracdo de volume, ¢, a fragio de area superficial, 0,, sdo, respectivamente, dadas por:

x T
d}n = N—m:l%m:— (412&)
Xg I
k=1
9, = od (4.12b)
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onde 1, e g, s8o denominados, respectivamente, de parimetro de volume e pardmetro de area

superficial do componente "n".

A contribui¢do residual para o calculo do coeficiente de atividade do componente volatil no

sistema salino € expresso por:

B ek Wm
- k=1
N, N N.
qn =IO solv 2 0y Wmi Wi]n
2 ? : ~ ei em Sij,m 9,} Moty T Mjon + N e+ N, (4 13)

N
7 ;ek Wy gek \Vka

onde 3 € 0 pardmetro de interacdio, sendo que & = 8im e O é obtido através da equagfio

(4.12b).

O termo wig € expresso por:

W, = exp {— %} (4.14)

onde ay € o parAmetro de interagdo entre a espécie "k ¢ a espécie "I" expresso em Kelvin,

O parémetro de interagio entre o fon “i" e o componente volatil "m", ain, no qual Sander e

colaboradores (1986) introduziram a dependéncia da concentrag¢fio, ¢ dado por:

Nian
iy = a;s +9, Z Sij.m ej (4.152)
=
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Niw

8 = a2, +0, > 8,0, (4.15b)
i

® * - ~ . - ~ .
onde a i € & mi S30 pardmetros de interacio referéncia.

Os pardmetros de interagio componente volatil-componente volatil, a.m, € ton-ion, ay, sdo

iguais aos respectivos pardmetros de interacdo referéncia, ou seja:
a, = a4, (4.16a)
aij = ax:j (4 léb)

Os par@metros do modelo foram estimados por Sander e colaboradores (1986) tomando-se
como base dados experimentais do efeito salino sobre o equilibrio liquido-vapor de um tnico
componente volatil e de dois componentes volateis. Os valores dos pardmetros requeridos para o
predigdo do equilibrio liquido-vapor do sistema constituido por etanol, agua e acetato de potassio,

o qual esta dissociado nos ions acetato e potassio, sdo apresentados no Anexo L

A validade do modelo de Sander e colaboradores (1986) para sais com estequiometria 1:1,
que é o caso do acetato de potassio, corresponde a concentragio maxima de sal de 10 mol/kg. A
partir desta concentragdo maxima obtém-se os limites de validade do modelo de 31% molar na

regido rica em etanol e de 15% molar na regifio com alto teor de agua.

Para sistemas sem sal, que € o caso da mistura etanol-agua submetida a destilagdo na coluna
de destilagio pré-concentradora do Processo com Alimentagio Concentrada de Ftanol, o

coeficiente de atividade dos componentes volateis € dado pela equagio UNIQUAC convencional.
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4.2.1.3 - PRESSAO DE VAPOR

Na predi¢do do equilibrio liquido-vapor de sistemas salinos, equagdo (4.4), além do célculo
do coeficiente de atividade, é necessario que a pressio de vapor de cada componente volatil seja

determinada.

As pressdes de vapor dos componentes volateis puros, ou seja, do etanol e da agua, sdo

preditas través da equacgio de Antome:

B
logP™ = A_ — —& 4.17
g P, =~ The, (4.17)

Os valores das constantes de Antoine para o etanol e a 4gua se encontram no Anexo L

4.2.2 - SISTEMA DE EQUACOES

O método de Naphtali ¢ Sandholm (1971), utilizadoe no calculo rigoroso da coluna de
destilagio salina, foi originalmente desenvolvido para sistemas constituidos unicamente por
componentes volateis. Para estes sistemas, a elaboragdo de um programa computacional para o
céloulo de colunas de destilagdo multicomponente foi realizada por Fredenslund e colaboradores
(1977). As alteragdes necessarias para considerar a presenga de eletrolitos na fase liquida da

coluna de destilagio salina foi apresentada por Céspedes Jiménez (1995).

Do mesmo modo que no programa original de Fredenslund e colaboradores (1977), o

calculo da coluna de destilagdo salina requer que os seguintes pardmetros sejam especificados:
» Numero total de estagios
e Eficiéncia de cada estagio
e Estagios nos quais estdo localizadas as alimentagdes e retiradas laterais

o Composi¢do, vazio molar e estado térmico das alimentagdes
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* Vazdo molar e fase das retiradas laterais
e Vazio molar do destilado

» Pressio de operacdo da coluna

e Razdo de refluxo

A Figura 4.1 ilustra esquematicamente a configuracdo da coluna de destilacdo salina
empregada na produgfio de etanol anidro. O refervedor e o condensador parcial sio considerados

como sendo os estagios 1 e N, respectivamente.

Condensador
Parcial
" N + Destilado
N-1
e+1
Alimentagio ———» e
e-1
2
Produto de
Fundo
Refervedor

Figura 4.1 - Configuragdo da coluna de destilacfo salina

Embora na Figura 4.1 estejam representadas uma unica alimentacio do sistema destilante €
uma dnica alimentacdo de sal, o modelo para o calculo da coluna de destilagdo salina admite

multiplos estagios de alimentagdo de componentes volateis e de sais. Do mesmo modo, varias
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retiradas laterais de produto sdo possiveis. E importante notar que as retiradas laterais de sal estdo

condicionadas as retiradas laterais de liquido.

No modelo de Naphtali ¢ Sandholm (1971), as equagdes de balango de massa e de energia e
as relagdes de equilibrio sdo escritas para cada componente ¢ em cada estagio. Na coluna de
destilagdio salina, devido ao fato de um ou mais sais estarem totalmente dissolvidos na fase
liquida e ndio participarem do processe de transferéncia de massa, as equagdes de balanco e de
equilibrio de fases sfo escritas apenas para os componentes volateis. Os sais empregados na
destilacdo, cujas vazdes de alimentagfo sfo valores especificados, tem seus fluxos, em cada
estagio ao longo da coluna, determinados através de um simples balango de massa aplicado aos

componentes ndo-volateis.

Um estagio arbitrario da coluna de destilagio salina, incluindo as alimentagdes de
componentes volateis e de sais e as retiradas laterais de liquido e vapor, esta representado na
Figura 4.2. As equagdes de balango de massa e de energia e as relagdes de equilibrio sdo escritas

segundo a nomenclatura apresentada para este estagio.

Lo V.,
15+Ln Ve,n
hﬁ'*“} He
£
\f
VSE*L.S —"——"PSG
y
F, Fs,
~ rm—————— Ac1
f.. 15, Estjgio e
he, .
L
Se P R—
s
85 Vsc.s
¥
Lc Vthi
le,n Veln
h H

e -1

Figura 4.2 - Estagio arbitrario da coluna de destilagio salina
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4.2.2.1 - BALANCO DE MASSA POR COMPONENTE

As equagdes de balanco de massa para os componentes volateis, as quais ndo sao alteradas

pela presenga dos sals, $80 expressas por:

e Estagio e = 1 (Refervedor)

L v
Fium = [l+i—‘) I, + [H%—) Vi = Ly ~ £, =0 (4.18a)

1 1
e Estagiose=2_ 3, ... \N-1

L v

S
Fl(e,n) - (1+ Le } le,n + [1 + i; ] Ve,n - Va—l,n - ie"&},n - fe,n = 0 (418b)

[] &

e Estagio e = N (Condensador Parcial)

N N

St Sy
Fina = (l'i’il] Iye + [1"';;\“] Vae ™ Vein — fng =0 (4.18¢)

As equacdes (4.18) aplicadas a todos os componentes volateis, Neot, em todos 0s estagios

da coluna de destilagio, N, constituem um total de NNy equagdes de balango de massa.

Os sais, 0s quais ndo sio considerados no sistema de equagdes para 0 calculo da coluna

salina, tem suas vazdes expressas por:
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e Estagiose= 1,2, ... N-1

L
vs, = \vs, + B | —— 4.19%a
= (e ,)[LJS,J (4.192)
e Estagioe =N
L
vs,. = f§.. —_— 4.19b
N.s N [LN + S;J ( )

As equagdes (4.19) sdo aplicadas a todos os sais presentes na coluna de destilagdo salina.

4,2.2.2 - BALANCO DE ENERGIA

As equagdes de balango de energia para os componentes volateis sdo baseadas nas entalpias
totais das alimentagdes e das fases liquida e vapor. A presenga de sais na coluna de destilagdo néo
provoca alteracdes na entalpia da fase vapor. Por outro lado, os sais, estando totalmente
dissolvidos no liquido, contribuem para a sua entalpia total. Contudo, a contribuic@o dos sals no
balango de energia é pequena comparada & contribuiciio dos componentes volateis, uma vez que

os sais nio sdo vaporizados e nem condensados em seus ciclos ao longo da coluna de destilagdo.

No sistema em consideracdo, em adigdo 4 pequena contribuigio do sal no balango de
energia, a capacidade calorifica do acetato de potassio € muito menor que a capacidade calorifica
do etanol e da 4gua, de modo que a presenga do sal pode ser desprezada no calculo da entalpia do
liquido. Conseqiientemente, as equagdes de balango de energia para os componentes volateis

permanecem iguais as do modelo original sem sal.

As equagdes de balango de energia para os componentes volateis presentes na coluna de

destilagdo salina sdo expressas por
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» Estagio e = 1 (Refervedor)

sulv

B = len ZZ fo.+ Vyg+ Z (SL + SV): (4.20a)
e=] n=l
¢ Estagios e =2, 3, ... \N-1
SL SV
FZ(e} = [ Lc J h, + (1 + V" jHe -H,_,-h,, ~ hf,c =0 (4.20b)

e Estagio e = N (Condensador Parcial)

sui&

Z(N) 211\ 2 V=0 (4.20c)

As equages (4.20) constituem um total de N equagBes independentes.

As equagdes de balango de energia no refervedor e condensador sdo substituidas,
respectivamente, pelas equagdes de balango de massa (4.20a) e (4.20c), uma vez que o calor
fornecido ao refervedor e o calor removido no condensador nfio sio variaveis especificadas.
Deste modo, as equacdes de balango de energia nestes estagios sdo empregadas no calculo dos

fluxos de calor associados a destilagdo:

o Calor fornecido ao refervedor

SL S'\«
QI:(1+L—1JhI+(1+—é~mJHl—hz—hm (4.21a)

1 1
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e Calor removido no condensador

S5 S\
Q= - (uiﬂ-) hy, ~ [1 +V—1‘} H, + Hy, + hey (4.21b)

Conforme ilustra as equacdes (4.20) e (4.21), a aplicagdo das equagdes de balango de
energia requer o conhecimento das entalpias das fases liquida e vapor de entrada e de saida e das
alimentacdes em cada estagio. As expressdes para o calculo destas entalpias se encontram no
Anexo L

4.2.2.3 - RELACOES DE EQUILIBRIO

As fases liguida e vapor que saem de um dado estagio da coluna de destilagdo, no caso
ideal, estio em equilibrio termodindmico. Na prética, estagios ideais geralmente ndo sdo obtidos,

sendo necessaria a considerago da eficiéncia do prato nos calculos da coluna.

A expressdo utilizada no célculo da eficiéncia de cada estagio ¢ a definida por Murphree:

E = YB.ﬂ - y‘efl,n (422)

&8
Ke,u Xe,n - ye—l,n

A eficiéncia de Murphree pode variar de acordo com os componentes num determinado
estagio da coluna de destilagio. Contudo, as eficiéncias de Murphree do prato para todos os
componentes volateis sdo admitidas como sendo idénticas. No caso especifico do refervedor, o
qual é considerado um estagio ideal, a eficiéncia de Murphree ¢ igual a 1 para todos os

componentes.

A razio de equilibrio, K¢, € expressa a partir da condi¢do de equilibrio termodindmico,

equacdo (4.4):
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"
K, = —& =fax (4.23)

Em sistemas salinos, a fracio molar do componente volatil "n" na fase vapor, num

determinado estagio, continua sendo expressa por:

Yeu = o (4.24)

Na fase liquida, contudo, a presenca de sais deve ser levada em consideragio no calculo da
fragdo molar dos componentes volateis. Admitindo-se que os sais estdo totalmente dissociados na
fase liquida, a fragdo molar dos componentes voldteis num determinado estagio, expressa em

termos da vazdo dos sais e dos componentes volateis, ¢ dada por:

1
X, = - (4.25)

€.a Nt

L, + Z V, VS,

s==1

onde N, ¢ o nimero total de sais e v, ¢ a soma dos coeficientes estequiométricos dos ions para o

sal s.

A substituicio das equagdes (4.24) e (4.25) na expressdo para a razdo de equilibrio,
equagio (4.23), permite que a eficiéncia de Murphree do prato, equacao (4.22), seja rearranjada

para produzir as relagdes de equilibrio para os componentes volateis:

e Estagiose= 1,2, ... \N

leﬂ V
Frons = Eon Ko V. = + (1-E.) vous T Ve =0 (426)
e-1

L + Z v, VS,

s=1
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As relacBes de equilibrio, equacdo (4.26), constituem um total de NN, equagdes

independentes.

Na coluna de destilacdo sem sal empregada no Processo com Alimentacio Concentrada de
Etanol, as expressdes para as relagdes de equilibrio sio idénticas aquelas apresentadas por

Fredenslund e colaboradores (1977).

4.2.3 - RESOLUCAO SIMULTANEA DAS EQUACOES

As equagOes de balango de massa para os componentes volatels, as equagdes de balango de
energia e as rela¢des de equilibrio constituem um total de N(2Ngov+1) equagdes algébricas nio-
lineares, as quais sfio resolvidas através do método generalizado de Newton-Raphson,
considerando a convergéncia simultdnea de todas as variaveis independentes, ou seja, as vazdes
de cada componente volatil na fase liquida e na fase vapor e a temperatura em cada estagio.
Detalhes sobre a resolugio do sistema podem ser encontrados em Fredenslund e colaboradores

(1977) e Céspedes Jiménez (1995).

Um aspecto associado ac método iterativo de Newton-Raphson ¢ a necessidade de um
critério de parada para a finalizagBo dos calculos. No caso da coluna de destilaglo, a

convergéncia € alcangada quando o residuo & é menor ou igual a um valor pré-estabelecido &:

N{ZN e 1)
g= Y Ax{ 8 (427)

=1

onde & = 0,01 para vazdes molares da alimentacdo de até 10° moles/h.
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4.3 - CALCULO DO SISTEMA DE EVAPORACAO

A recuperagdo do sal empregado na destilagio extrativa do Processo com Alimentagio
Diluida de Etanol é iniciada pela evaporagdo da solugio aquosa salina, obtida como produto de
fundo da destilagio, numa operacio em miltiplo efeito. Deste modo, torna-se necessario o

calculo simultdneo de varios evaporadores acoplados em série.

Nos sistemas de evaporagio de multiplo efeito, os métodos comuns de alimentagio da
solugo a ser evaporada consistem na alimentaciio direta, na qual o liquido de alimentagio escoa
no mesmo sentido do vapor d'4agua e na alimentacdo inversa, na qual o liquido de alimentacéio e o
vapor escoam em sentidos contrarios. A alimentacfo direta € preferida do ponto de vista do uso
de um potencial, sendo que a solugio flui espontaneamente de efeito a efeito, simphficando a
operagdo. A alimentagio inversa ¢ adequada no caso de liquidos muito viscosos. Neste trabatho,
optou-se pela forma de alimentagfio direta por ndo requerer bombas para o transporte da solugio
entre os efeitos ¢ pelo fato da alimentag3o de cada efeito entrar com temperatura mator que a do

efeito seguinte diminuindo o consumo de vapor.

O projeto de um sistema de evaporag3o constituido por um determinado nimero de efeitos
consiste na determinagdo da area de transferéncia de calor de cada efeito e do consumo de vapor
d'agua requerido para efetuar a separacdo desejada, a um dado conjunto de condigdes

operacionais em estado estacionario.

Um método adequado para o projeto de sistemas de evaporagio de multiplo efeito,
operando em estado estacionério, € o proposto por Holland (1975). Este método se aplica a
evaporadores com alimentagdo direta e apresenta como principal caracteristica a consideragdo da
elevagdo do ponto de ebuligio da solugdo em relagdo ao ponto de ebulicio do solvente puro.
Qutro ponto favoravel a este modelo € o fato da entalpia do liquido ser admitida como fungfo ndo

apenas da temperatura, mas também da composi¢ao.

Segundo o método de Holland (1975), para cada efeito do sistema de evaporagio sido
escritas quatro equagdes, ou seja, o balango de entalpia, a taxa de transferéncia de calor, o

equilibrio de fases e o balango de massa. A tGnica excegdo diz respeito ao tltimo efeito, para o
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qual s8o escritas apenas as equagdes de balango de entalpia e de transferéncia de calor pelo fato

da pressdo e composicio deste efeito serem valores especificados.

Deste modo, o emprego do método de Holland no projeto de um sistema de evaporagio de
multiplo efeito tem como ponto de partida a determinagio do coeficiente global de transmissdo
de calor de cada efeito, o qual € requerido nas equagdes de transferéncia de calor e a predi¢do do

equilibrio de fases da solugdo a ser evaporada.

4.3.1 - COEFICIENTE GLOBAL DE TRANSMISSAO DE CALOR

O coeficiente global de transmissdo de calor esta diretamente relacionado ao tipo de
evaporador considerado e a solugdo a ser evaporada. Na maioria dos tipos de evaporadores
existentes, este coeficiente é fortemente dependente da diferenca de temperatura entre a solugio

em ebulicdo e o vapor d'dgua que fornece a energia necessaria para a evaporacio.

O tipo de evaporador adequado para a evaporagdo de solugbes salinas € o evaporador com
circulacdo forgada, no qual a solugdo a ser evaporada escoa no interior de tubos através do auxilio
de uma bomba de circulagdo. A alta velocidade estabelecida através da bomba faz com que o
depésito de material salino no interior dos tubos ndo seja excessivo (Kern, 1987). Os tubos de um
evaporador podem estar dispostos na horizontal ou na vertical. No sistema em consideragdo, os

evaporadores s3o de tubos verticais.

O caleulo do coeficiente global de transmissdo de calor em evaporadores com tubos
verticais e circulagio forgada € obtido através da correlacdio empirica proposta por Fragen e

Badger (1936):

i 490 DO.S'] V3,6"L

U l”tﬂ,?_S ﬁt[},i

Btu/hft*°F (4.28)

onde v é velocidade linear da solugio na entrada dos tubos expressa em fi/s, p € a viscosidade da

solugdo na unidade de Ib/h ft, D € o didmetro médio do tubo em in, L € o compnimento do tubo
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em ft e At é a diferenga de temperatura entre o vapor d'agua saturado e a solugo a ser evaporada

expresso em °F,

A equagdo (4.28) é aplicada com sucesso a evaporadores com tubos verticais de varios
comprimentos e didmetros. No caso em consideragio, os evaporadores sio constituidos por tubos
com 12 ft (3,66 m) de comprimento e 1 in (2,54 10% m) de didmetro externo com 11 BWG, o que

corresponde a um didmetro médio de 0,88 in (2,24 10 m).

De acordo com Perry e Chilton {1973), a velocidade do liquido na entrada dos tubos € cerca

de 4 ft/< (1,22 m/s) em evaporadores de solugdes salinas com tubos de cobre ou latdo.

;scosidade da solugiio aquosa de acetato de potassio, requerida para a estimativa do
coeficiente global de transmissio de calor, é admitida como uma fungdo do inverso da
temperatura absoluta de ebulicio da solugio, sendo, de acordo com Reid e colaboradores (1987),

expressa por:

Inu=A, + 0 (4.29)
T

onde T € a temperatura da solugdo que no sistema de evaporagio esta em ebuligdo.

Os coeficientes angular e linear da equagdio (4.29) sdo determinados a partir do ajuste de
dados experimentais de viscosidade, apresentados em Lobo e Quaresma (1989), para a solugéo
aquosa de acetato de potassio em funcdo da temperatura para diversas concentragbes da solugio.
As expresses para a determinagiio destes coeficientes em termos da fragdo massica de acetato de

potassio na solugdo sdo apresentadas no Anexo IL

4.3.2 - EQUILIBRIO DE FASES

De acordo com o método de Holland (1975), uma das equagdes a ser escrita para cada

efeito do sistema de evaporagdo € a relagdo de equilibrio de fases. Para muitas solugBes aquosas,

como no caso da solugdo aquosa de acetato de potassio, a relagdo de equilibrio obedece a regra de
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Diihring, ou seja, a temperatura de ebulicdo da soluc@io € uma funclo linear da temperatura de
ebuli¢io da agua pura. Para cada concentragio de sal na solug@o existe uma linha de Dithring

especifica, cuja expressdo € dada por:
T = m{x) T + b(x) (4.30)

onde T e T sdo, respectivamente, as temperaturas de ebuli¢iio da solucdo e da agua pura.

Para o sisterna Agua-acetato de potassio, as linhas de Duhring sio obtidas atraves da
aplicagio do modelo de Sander e colaboradores (1986) para a predicio da temperatura de

ebuli¢do da solugdo.

A Figura 4.3 ilustra as linhas de Diihring para a soluciio aquosa de acetato de potassio.
Cada reta no grafico corresponde a um valor de concentragio de sal, a qual ¢ variada de 5 a 80%
em massa de acetato de potassio. Por outro lado, os pontos na reta correspondem a pressoes

distintas, cujos valores estio compreendidos na faixa de 10 a 5.000 mm Hg (0,013 a 6,58 atm).

480

- Linha de Dihring: y
Agua-Acetato de Potassio :

TEMPERATURA DE EBULICAO DA SOLUCAO (K}

280 320 360 400 440

TEMPERATURA DE EBULICAQ DA AGUA (K)

Figura 4.3 - Linhas de Dithring para o sistema agua-acetato de potassio
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Os coeficientes da linha de Dihring, equacfio (4.30), sfo determinados em funcdo do ajuste
dos valores dos coeficientes angulares e lineares das retas presentes na Figura 4.3 em fungdo da
fraciio massica de acetato de potéssio na solucdio. As expressdes para o calculo destes coeficientes

se encontram no Anexo I

4.3.3 - SISTEMA DE EQUACOES

Além da determinagio do coeficiente de transmisséo de calor em cada efeito e do equilibrio
de fases da solugdo a ser evaporada, o calculo do sistema de evaporagdo através do método de
Holland (1975), admitindo-se a igualdade entre as areas de troca térmica dos efeitos, requer que

os seguintes parémetros sejam especificados:
» Temperatura, vazio e fragio massica da alimentagdo
¢ Pressdo do vapor d'agua
e Pressdo de operacgio do ultimo efeito
» Fracdo massica da solugio concentrada de saida no ultimo efeito

A Figura 4.4 ilustra esquematicamente a configuracio do sistema de evaporagio de
multiplo efeito com alimentago direta, empregado na pré-concentragio da solugdo aquosa de

acetato de potassio no Processo com Alimentagdo Diluida de Etanol.

Embora na Figura 4.4 esteja representado um nimero arbitrario de efeitos, existe um limite
maximo para o numero de efeitos devido as perdas de calor existentes no sistema, sendo que
durante a operagdo ocorre uma redugiio na quantidade de vaporizagio entre os efeitos sucessivos

pelo fato dos rejeitos carregarem calor sensivel (Kern, 1987).

No método de Holland (1975), o conjunto de equacOes para um sistema de evaporagdo com

N efeitos, de acordo com a nomenclatura apresentada na Figura 4.4, € dado por:
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+ Efeito 1
Balango de entalpia:

F=F [h(Tf:Xf)”h(Tasxl)] + Vo &, - (F - Ll)[H(Tl) - h( T:sxi)] (‘;-313)

Taxa de transferéncia de calor:

F,=U, A(T,-1) - V, A, (4.31b)

Equilibrio de fases:
F, = m(x,)T, + b{x,) - 7, (431c)

Balango de massa:
F,=Fx, - L, x (4.31d)

o Efeito 2

Balanco de entalpia:

F =L, [h('cbxa) - h('cz>xz)]+ (Fl '"Ll) [H(tl) - h(Tl)]”
(L] - Lz) [H(Tz) - h(‘zaxz)] (4.32a)

Taxa de transferéncia de calor:

F,=U, A (T, -1,) - (F-L,)[H(z,) - b(T,)] (4.32b)
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Equilibrio de fases:

E, = m(xz)Tz + b(xz) - T

Balanco de massa:

Fo=Fx,~-L, x,

e Efeito 3
Balanco de entalpia:

F, =L, [h(tzvxz) - h(Tsaxs)]+(L1 ""Lz) [H(Tz) - h(Tz)]_
(Lz "L3) [H(T3) - h('rzsxs)]

Taxa de transferéncia de calor:
Fo= U, A (T,~t) - (L, ~L,)[H(z,) - n(T,)]
Equilibrio de fases:
F, = m(x,)T, + b(x:) - 1,
Balango de massa:

F,=Fx; - Ly x5

(4.32¢)

(4.32d)

(4.332)

(4.33b)

(4.33¢)

(4.33d)
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o Efeito N
Balango de entalpia:

Fins = Ly [h(TNAbXNd) - h(TmXN)]'*‘ (LNAZ - Lz\?w])
[H('EN~1) - h(TNmi)] - (LN-I - L\) [H(IN) - h(":N:XN)] (4.34a)

Taxa de transferéncia de calor:

Finoz = UN A (T:-H _TN) - (LNmz - Lle)[H(TN~1) - h(TN—I)] (4-34b)

Deste modo, para um sistemna de evaporagdo com N efeitos ha um total de 4N-2
equagdes algébricas nfio-lineares que devem ser resolvidas simultaneamente. Como resultado,
além da determinagio da area troca térmica de cada efeito e da vazdo massica do vapor d'agua,
tornam-se conhecidas, para cada efeito, a pressdo, as temperaturas de ebuligdo do solvente puro ¢

da solugdo, a vazio e a fragdo massica da solugdo concentrada.

Conforme indicam as equagdes {4.31) a {4.34), o célculo do sistema de evaporagio de
multiplo efeito requer a avaliagdo das entalpias da solug@o aquosa de acetato de potassio, da agua
saturada ¢ do vapor d'agua superaguecido, bem como o conhecimento do calor latente de
vaporizagdo do vapor nas condigdes de entrada do sistema de evaporagio. As expressdes

utilizadas para a predigdo destas propriedades sdo apresentadas no Anexo Il

4.3.4 - RESOLUCAO DO SISTEMA DE EQUACOES

O sistema de equagdes constituido pelas equagdes (4.31) a (4.34) ¢ submetido a um
procedimento de escalonamento antes de ser resolvido simultaneamente. Este procedimento visa
a redugdo da magnitude dos termos que aparecem nas equacgdes, uma vez que nos calculos

computacionais € desejavel que os termos apresentem valores proximos da unidade.
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A metodologia de escalonamento proposta por Holland (1975) consiste nas seguintes

consideragdes:

» Todas as equacOes sdo divididas por FA,:

g = - {(4.35a)

=
I
Fry
o
<
il
<
)-rg

(4.35b)
e As temperaturas sio expressas em termos da temperatura do vapor d'agua na alimentacio:
T,=u;T, e T, = u; T, (4.35¢)

s A area de troca térmica de cada efeito é expressa em termos da vazio de alimentacio:

A= aF
DEN

(4.35d)

onde DEN tem seu valor especificado de acordo com as condigdes operacionais do sistema de

evaporacio.

De acordo com o modelo de Holland (1975), as equacdes do sistema de evaporagio de
multiplo efeito sfo resolvidas simultaneamente através do método generalizado de Newton-
Raphson. Contudo, Zain e Kumar (1996), ac simularem um sistema de evaporacio com 3 efeitos
para concentragio da soda caustica, tiveram problemas de convergéncia com relagdo ao método
de Newton-Raphson. Com a finalidade de reducio dos problemas relacionados a convergéncia, a
resolugdo do sistema de equagdes, neste trabalho, € realizada através do método de Broyden, o

qual € uma modifica¢do do método de Newton-Raphson.
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A principal diferenga do método de Broyden em relagio ao método generalizado de
Newton-Raphson consiste no fato de que o Jacobiano € avaliado uma tnica vez, sendo que em
iteragdes subseqiientes sdo apenas realizadas correcdes na matriz inversa do Jacobiano. O

algoritmo do método de Broyden ¢ apresentado por Raman (1985).

De modo anilogo ac método de Newton-Raphson, o método de Brovden requer a
atribui¢do de valores iniciais para as varijveis independentes. Para o conjunto de equagbes
submetido ao procedimento de escalonamento em counsideragdo, € conveniente assumir gue 0s
valores iniciais das variaveis independentes sfo proximos ou iguais a 1. O valor atribuido ao
pardmetro DEN, equac@o (4.35d), além de estar associado as condi¢des operacionais do sistema
de evaporagido, depende do nimero de efeitos presentes no sistema. Durante as simulagdes do
sistema de evaporacido do Processo com Alimentagdo Diluida de Etanol, o valor do parimetro
DEN ¢ admitido ora como sendo igual a 10°, ora como 10°, de modo a permitir a convergéncia do

método de Broyden.

A convergéncia do método de Broyden ¢ alcangada quando o residuo € € menor que um

valor pré-estabelecido &:

AN-2

&= 3 F2(x"") < 8 (4.36)

onde o valor de & é admitido como sendo 107
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4.4 - CALCULO DA CAMARA DE SECAGEM "SPRAY"

O projeto de uma camara de secagem "spray” consiste na determinagdo das dimensdes da
cdmara e da quantidade de gis de secagem, usualmente o ar, requerida para que a operagio de

secagem das particulas geradas pelo "spray” seja efetuada.

Uma reviso dos modelos disponiveis na literatura para o projeto e interpretagio do
desempenho de cimaras de secagem "spray" é realizada por Crowe em Mujundar (1980), sendo
que os diversos modelos sdo classificados de acordo com a geometria e o tratamento de

acoplamento entre as fases.

De acordo com a geometria, os modelos sdo divididos em unidimensional, quasi-
unidimensional e assimétrico. Os modelos unidimensionais consideram que as propriedades
variam em apenas uma unica dire¢fio, normalmente a diregdo axial. Além disto, a area da segio
transversal € admitida como constante e as propriedades através de cada seg¢do sdo assumidas
como umformes. (s modelos quasi-unidimensionais permitem variagdes na area da secdo
transversal, mas ainda consideram as propriedades numa dada seg3o como sendo uniformes. Nos

modelos assimétricos, as propriedades variam tanto na diregio axial, quanto na diregio radial.

Com relagdo ao acoplamento entre as fases, os modelos sio classificados em "one-way
coupling” e "two-way coupling”. Os modelos do tipo "one-way coupling" consideram apenas o
efeito do gas de secagem sobre as particulas, sem levar em consideracio o efeito das particulas
sobre o gas, apresentando como séria deficiéncia a negligéncia do acoplamento térmico. Ji nos
modelos "two-way coupling”, além do efeito do gas sobre as particulas, € considerado o efeito

das particulas sobre o gas.

Dentre os varios modelos disponiveis para a representacdo da secagem "spray”, os mais
adequados sio 0 modelo quasi-unidimensional de Gauvin e Katta (1976) e o modelo assimétrico
de Crowe e colaboradores (1977). Segundo Crowe em Mujundar {1980}, o modelo de Gauvin e
Katta apesar de requerer o conhecimento da velocidade do gas de secagem ao longo da camara,
captura a esséncia do processo fisico, enquanto que o modelo de Crowe e colaboradores
considera a particula como fonte de massa, "momentum” e energia para a fase gasosa,

constituindo um modelo mais geral capaz de incluir todos os fenémenos de acoplamento.
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Embora o modelo de Crowe e colaboradores (1977) seja conceitualmente mais rigoroso que
o modelo de Gauvin e Katta (1976), sua aplicagdo ao movimento tridimensional é extremamente
complexa e requer o conhecimento de pardmetros obtidos experimentalmente. Além disto, na
secagem "spray" o carregamento da fase condensada é tdo baixo, de modo que os efeitos de

acoplamento s@o negligenciavelmente pequenos (Gauvin e Katta, 1976).

Deste modo, o projeto da cdmara de secagem "spray" empregada na secagem do acetato de
potassio, em ambos os processos considerados para a produgio de etanol anidro, é realizado
através do modelo de Gauvin e Katta (1976). Neste modelo, as particulas em evaporagio sdo
acopladas ao gas de secagem através das relacdes de transferéncia de massa e de calor em suas

trajetorias tridimensionais.

O modelo de Gauvin e Katta (1976) combina os principios fundamentais da mecinica dos
fluidos e dos fendmenos de transportes com evidéncias experimentais ¢ apresenta como
principais consideragdes a suposi¢io da condigdo de superficie saturada e a negligéncia do
periodo de secagem 2 taxa decrescente, resultando numa temperatura constante na superficie das
particulas. O modelo, por ser do tipo quasi-unimensional, ndo leva em consideragio os gradientes
de temperatura € de umidade do ar de secagem na direcfio radial, de modo que estas variaveis

permanecem uniformes numa dada se¢3o transversal.

No projeto de uma cdmara de secagem "spray” ¢ de fundamental importancia o critério de
projeto adotado. Gauvin e Katta (1976) utilizam como c¢ritério de projeto o fato da maior
particula do "spray" inicial estar seca antes de atingir a parede da cdmara. Deste modo, evita-se
um problema inerente 4 operagdo de secagem "spray", ou seja, o depésito de material molhado na
parede da cAmara, o qual ¢ indesejavel por afetar a qualidade do produto e por requerer paradas

freqiientes para limpeza.

Os principais pardmetros de projeto da cimara de secagem "spray" através do modelo de
Gauvin e Kaita (1976) sio:

¢ Tipo de atomizador

+ Distiibuigdo de tamanho de particulas
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» Didmetro da maior particula

e Propriedades fisicas e caracteristicas de secagem da alimentac@o
* Modelo de fluxo do gas de secagem

« Taxas de transferéncia de massa ¢ de calor

Dos parimetros acima, o tipo de atomizador e o modelo de fluxo de gés de secagem
influenciam diretamente no movimento das particulas no interior da cdmara de secagem. O
modelo de fluxo do gas de secagem, por sua vez, depende das caracteristicas da cAmara de

secagem, cujo formato deve ser compativel ao tipo de atomizador empregado.

4.4.1 - CARACTERISTICAS DA CAMARA DE SECAGEM

A Figura 4.5 apresenta esquematicamente as caracteristicas da cimara de secagem "spray”

empregada na secagem do acetato de potassio.

A cidmara em consideragdo apresenta um formato cilindrico na parte superior ¢ um formato
cdnico na parte inferior. A parte cilindrica, na qual é admitida a igualdade entre a altura ¢ o raio,
contribui em 1/3 para a altura total da cimara, o que equivale a admitir que a altura da secdo

cOnica € igual ao dobro da altura da parte cilindrica.

O gas de secagem utilizado é o ar, o qual é introduzido tangencialmente através de um
unico fluxo na parte cilindrica da cAmara e proximo ao topo. Deste modo, o sistema de contato
ar-particulas no interior da cdmara ¢ do tipo concorrente, sendo que as particulas ¢ 0 ar escoam
descendentemente ao longo da cdmara de secagem "spray”. Este tipo de sistema de contato €
adequado para os casos em que a temperatura final do produto deve ser inferior a temperatura do

ar de secagem na saida da cdmara.
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Alimentagio

- Re>,

+— Ar

Solido

Figura 4.5 - Configurac3o da cimara de secagem "spray”

4.4.2 - CARACTERISTICAS DO ATOMIZADOR

A atomizacgio € a etapa mais importante no processo de secagem "spray”, sendo que o
atomizador determina a distribui¢do inicial de tamanho de particulas e, conseqientemente,
determina o tamanho final do produto. Em adigdo, a distribuigdo de tamanho de particulas

constitui a base do projeto da cdmara de secagem "spray”.

Os diversos tipos de atomizadores sdo classificados de acordo com a forma de energia
aplicada ao seio do liquido para a formag8o das particulas do "spray”. As formas de energia mais

comuns sio a energia cinética, centrifuga e de pressdo (Masters, 1972).

A escolha do atomizador para uma determinada operag¢io de secagem esta relacionada tanto
as caracteristicas desejadas do produto, quanto s caracteristicas da solugdo de alimentagdo. De
acordo com Gauvin e Katta (1976), os tipos de atomizadores mais utilizados sdo o atomizador de

disco centrifugo que é empregado para altas capacidades por ser flexivel e de facil manutengio, o
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,

atomizador pneumditico que € utilizado para baixas capacidades devido ao alto custo do ar
comprimido e 4 baixa eficiéncia, ¢ o atomizador a pressio que € adequado para solugdes

altamente viscosas.

O atomizador empregado na cimara de secagem "spray"” em consideragio ¢ um atomizador
a pressdo centrifugo. Este tipo de atomizador tem como principio a conversdo da energia de
pressdo dentro do selo do liquido em energia cinética de finos filmes de liquido que se movem.
Estes filmes sofrem um colapso sob a influéncia das propriedades fisicas do liquido e pelo efeito
do atrito com o meio no qual sfo descarregados. A convers3o da energia de pressio em energia
cinética € realizada de tal maneira que o0 movimento resultante do liquido € rotatério. A pressdo
aplicada ao liquido forga sua saida pelo orificio do atomizador, enquanto que a rota¢io imposta

resulta na formacdo de um "spray"” conico quando o liquido deixa o orificio (Masters, 1972).

O "spray” conico formado pelo atomizador a pressdo centrifugo € simétrico em relagéo ao
eixo do bocal e pode ser do tipo oco ou solido. No "spray" conico oco, a maioria das particulas
esta concentrada na extremidade do cone, enquanto que no "spray” conico sélido a maioria das
particulas esta localizada na parte central do cone. A principal caracteristica do "spray" cdnico
oco € a presenca de um nicleo de ar no centro do onficio do bocal, o qual € resultado da rotagdo
do liguido dentro do bocal. Na descarga do onificio do bocal, o "spray” cOnico apresenta um
dngulo claramente definido, o qual decresce e torna-se menos definido a medida que o orificio ¢

afastado em virtude da influéncia do ar ambiente.

Maiores detalhes sobre o principio de funcionamento de um atomizador a pressio

centrifugo, bem como as caracteristicas de sua construgio podem ser obtidos em Masters (1972).

O "spray" formado pelo atomizador a pressio centrifugo empregado no projeto da cimara
de secagem "spray" possul as caracteristicas apresentadas por Gauvin e Katta (1976). A Tabela
4.1 ilustra a especifica¢des do atomizador, enquanto que a distribuicdo de tamanho de particulas,
sem considerar a particula de 50 pum presente na distribuigio de tamanho apresentada por Gauvin

e Katta (1976), esta representada na Tabela 4.2.
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Tabela 4.1 - Especifica¢des do atomizador a pressio centrifugo

Pressio de operacio 6895 N/em”
Didmetro do bocal 0,476 cm
Velocidade do liquido no bocal 169 m/s
Angulo do "spray” 60°

Tabela 4.2 - Distribui¢do de tamanho de particulas

Numero Diimetro Volume
da Particula (um) Acumulativo (%)
1 80 7,3
2 110 18
3 140 33
4 170 51
5 200 67
6 230 81
7 260 93
8 290 100
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Todo equipamento de atomizagio apresenta esporadicamente particulas com didmetros
maiores que os apresentados na distribui¢do de tamanho de particulas, sendo que a quantidade
destas particulas & desprezivel comparada as demais. Contudo, a maior particula ¢ de
fundamental importancia no projeto da camara de secagem "spray”, desde que a ocorréncia de
depésito de material molhado na parede da cimara esta intimamente relacionada a esta classe de
particulas. Apesar de ndo aparecer na distribui¢éo de tamanho de particulas, o didmetro da maior
particula pode ser obtido através do emprego de métodos adequados para a sua determinagio.
Para a distribuicio de tamanho de particulas apresentada na Tabela 4.2, o didmetro da maior
particula é igual a 350 pm. Este valor foi determinado por Gauvin ¢ Katta (1976) através do
método de Mugele e Evans (1951). De acordo com este método, o didmetro da maior particula ¢
obtido por um procedimento de tentativa e erro, no qual determina-se o melhor ajuste da curva

In[d; / (dm, - d; )] "versus" o volume acumulativo em porcentagem.

As caracteristicas do "spray" formado pelo atomizador a pressdo centrifugo requer uma
cAmara de secagem alta com didmetro moderado. A geometria da c&mara apresentada na Figura

4.5 satisfaz esta exigéncia.

4.4.3 - SISTEMA DE EQUACOES

O emprego do modelo proposto por Gauvin ¢ Katta (1976) para o projeto da cdmara de
secagem "spray” requer, além do conhecimento das especificagdes do atomizador, da distribuigio
de tamanho de particulas e do didmetro da maior particula, as especificagdes dos seguintes

pardmetros:
e Vazio, composi¢do e temperatura da alimentagio
* Vazdo do ar de secagem
e Temperatura ¢ umidade do ar na entrada da camara

e Temperatura de bulbo imido do ar
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e Dimensdes miciais da cimara

De acordo com o modelo de Gauvin e Katta (1976), as equagdes do movimento
tridimensional das particulas nos campos centrifugo e gravitacional sdo resolvidas
simultaneamente com as equagOes de transferéncia de massa e de calor, com o modelo

tridimensional de fluxo do ar e com as propriedades instantineas do ar de secagem.

4.4.3.1 - TRAJETORIA DAS PARTICULAS

As equagdes do movimento de uma particula do "spray” nas dire¢es tangencial, radial e

axial sfo expressas, respectivamente, por:

v VNV 36e Y v _v) (4.372)
dt r 4d;p
dV, Vo 3Ga Vi v Ly e B (4.37b)
dt T 4d.p " m
dv, 3 %
Y=g :.’...Eﬁ-__f. (Vv - Vw) (4.37¢)
dt 4d.p

onde o indice "a" refere-se ao ar de secagem e "m" € a massa da particula de uma determinada

classe.

A velocidade denotada por Vy que aparece nas equagdes (4.37) representa a velocidade do

ar de secagem relativa com a particula sendo expressa por:

Vi=(V,- V. + (V.- V., + (V, - V) (4.38)
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O didmetro instantdneo de uma determinada particula, d;, € obtido, com a suposi¢io de que

as particulas sdo densas, atraves da seguinte equagio:

-

9,33
d;= d, [p = C*"J (4.39)
P <

onde os indices "i" e "In" referem-se aos valores instantineos e iniciais, respectivamente, para
uma determinada classe de particulas e "c" representa a concentra¢io de sélido na particula em
porcentagem. A expressdo para o calculo da massa especifica das particulas, p, se encontra no

Anexo 111

O coeficiente de arraste, Cp, € determinado através das equagbes propostas por Beard e

Pruppacher (1969), as quais, segundo Gauvin e Katta (1976), sdo as mais corretas:

24

Cp= — Re <02 (4.40a)
Re
4
Cp= 12{— (1,0 + 0,11 Re **) 02 <Re <2 (4.40b)
e
24
Cp= o (10 + 011 Re ") 2 <Re <21 (4.40¢)
e
24 0,637
Cp= = (1,0 + 0,189 Re *?) 21 < Re < 200 (4.40d)
<
10
CD = F 200 < Re < 500 (4.406)
e

C,= 0,44 Re > 500 (4.401)
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A forca Fi presente na equagdo (4.37b) representa as forcas de cisalhamento que agem
sobre a particula em movimento. A estimativa desta forga € realizada através da equacdo proposta
por Saffman (1965):

F, = 20,25 p, d [ ‘I’J KV, (4.41a)
com:
K=14V, [-—2} (4.41b)
Ts

sendo que rs para o "spray" com &ngulo de 607 é denotado por:

r, = 0,268 x (4.42)

onde rs € eXpresso em cim.

4.4.3.2 - TRANSFERENCIA DE MASSA E DE ENERGIA

As equacgles que representam a transferéncia simultanea de massa e de calor entre as

particulas e o ar de secagem sdo expressas, respectivamente, por:

ﬁ?i =R Dv pa Sh di ni (HWW H) (4433,)
dqg,
o= K N d;n, (T,-T,) (4.43b)

1

onde m; € g; correspondem, respectivamente, & massa e ao fluxo de calor associado a todas as

particulas de uma determinada classe i.
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Pelo fato da secagem ser considerada ocorrer apenas no periodo de secagem a taxa
constante, a temperatura da particula, Ts, € igual 4 temperatura de bulbo imido do ar, Ty, nas

condigdes de entrada da cimara de secagern "spray”. O procedimento de calculo da temperatura

de bulbo timido do ar se encontra no Anexo HI

A umidade de saturaco € obtida através da seguinte expressio:

18 B (4.44)
29 P-P,

w

Os coeficientes globais de transferéncia de massa e de calor para particulas esféricas sdo

dados, respectivamente, por:

Sh =2,0 + 0,6 (Re)™ (Sc)** (4.45a)

Nu = 2,0 + 0,6 (Re)*’ (Pr)"" (4.45b)

No caso da secagem "spray”, os nimeros adimensionais de Reynolds, Schmidt e Prandtl

S0 €Xpressos por:

Re = 3i Ve Py (4.462)
H,
Sc = -t (4.46b)
D, p,
pr— Cs M (4.46c¢)
K

A maneira pela qual as estimativas das propriedades fisicas do ar de secagem sdo realizadas

se encontra no Anexo {1
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4.4.3.3 - MODELO DE FLUXO DO AR

O modelo de fluxo do ar no interior da cdmara de secagem "spray” esta relacionado as
caracteristicas da cAmara. Para a cAmara de secagem com a geometria e o tipo de contato entre as
fases apresentados na Figura 4.5, Gauvin e Katta (1976) fornecem equagdes experimentais para o

modelo de fluxo de ar.

Neste tipo de cdmara, o perfil de velocidade do ar depende da zona em que a particula se
encontra, a qual pode ser a zona do bocal ou a zona de livre arraste. A zona do bocal corresponde
a regidio percorrida pelas particulas desde a saida do atomizador até o ponto em que as particulas
passam a ser arrastadas pelo ar de secagem Nesta zona, as particulas sdo fortemente
influenciadas pelo bocal de atomizagdo e desaceleram a partir de suas altas velocidades iniciais.
A zona de livre arraste, por sua vez, representa a regido em que as particulas sdo lLivremente

arrastadas pelo ar de secagem, sem serem influenciadas pelo bocal de atomizagdo.

4.4.3.3.1 - ZONA DO BOCAL

As componentes tangencial, radial e axial da velocidade do ar de secagem na zona do bocal

sdo, respectivamente, eXpressas por:

V, = 320 cm/s (4.47a)
vV, =0 (4.47b)
2
V. = V, exp| ~ 0,692 (iJ (4.47¢)
Ts

onde o valor de Vi esta relacionado as caracteristicas do orificio para a entrada lateral de ar na

cAmara e rs € obtido através da equagdo (4.42).
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O termo V. na equacdo (4.49¢c) ¢ denominado de velocidade do ar na linha central do

"spray” € expresso por:

V., =32V, D, (4.48a)
X
com:
V, = W, {4.48b)
pr Ay

onde V, é a velocidade média do liquido que deixa o atomizador. A expresso para o calculo da

massa especifica da alimentagdo, pr, se encontra no Anexo IIL

A 4rea da sec¢do transversal disponivel para o escoamento do liquido no bocal, Aj,

admitindo-se que o raio do niicleo de ar no centro do bocal ¢ igual & metade do raio do boeal, €

dada por:

5)-a)

O término da zona do bocal, de acordo com Gauvin e colaboradores (1975), € determinado
através da igualdade entre a vazdo do ar de secagem ¢ a vazdo massica de arraste, cuja correlagdo

¢ apresentada por Benatt e Eisenklan (1969):

Me=E {(x - X) W, V, paJ (4.50a)
onde:
0.5
W, )
x' =05+166 ; cosB (4.50b)
o VP )

O pardmetro de arraste, E, € expresso por:
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— (4.51)

4.4.3.3.2 - ZONA DE LIVRE ARRASTE

As componentes radial e axial da velocidade do ar de secagem na zona de livre arraste sdo,

respectivamente, eXpressas por:

V. =0 (4.52a)

2.5

T
vV, = C,| — 4.52b
.= &) @520

onde R, representa o raio da camara em qualquer distdncia axial x. Nas se¢bes cilindrica ¢ cOnica,

R., ¢ obtido, respectivamente, por.
R, =R, {4.53a)
R, = L469 R, — 0,469 x (4.53b)
A constante C; é uma funcio da disténcia axial, sendo denotada por:

24

al X

Com relacdo 2 componente tangencial da velocidade do ar, a cdmara de secagem é dividida
em duas regides distintas, ou seja, uma regido central e uma regido anular. A transicio entre estas
duas regides é determinada através do raio da regido anular, o qual ¢ calculado através da

seguinte equagao:
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r,=R_— 005R,

(4.55)

Deste modo, as equagdes para a componente tangencial da velocidade do ar nas regides

central e anular s3o expressas, respectivamente, por:
0.5
r
V,= C | —
RK

com:

onde a constante C. € igual a 80 cm/s.

(4.562)

(4.56b)

(4.56¢)

A constante C; é uma fungado da distancia axial a partir do topo da cdmara. Gauvin e Katta

(1976) apresentam os valores de C; em funcdo da disténcia axial adimensional, x/H;.

4.4.3.4 - PROPRIEDADES DO AR DE SECAGEM

A temperatura do ar na saida da cdmara de secagem "spray" ¢ estimada através do balango

de energia global sobre a camara:

T. = WngTl _le_i_wwcw‘rw _chf (Tw _Tf)wwpcps(Tp_Tw)

2 (w,C,+w,C,)

(4.57)

onde W, representa a capacidade da cAmara, ou seja, a quantidade total de agua evaporada.
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No interior da cimara, a temperatura do ar de secagem na zona do bocal ¢ obtida a partir do

balango de energia nesta zona:

r  M.C.T-EA+EC,T, - w,C, (T, - T,)- (W, ~E)Cp (T,-T,) (4.58)
(E.C, +M, C,)

onde E; é a quantidade de evaporagio até a distancia axial x.

Na zona de livre arraste, a temperatura do ar é obtida através do balanco de energia nesta

zona:

T = Wg Cs T! MEX?\'+Ex Cw Tw _Wl Cf (Tw _Tf)—(wi _Ex)cps (Tp_Tw)

) (4.59)
(E.c, +w,C,)

E importante ressaltar que nas equagdes (4.57), (4.38) e {4.59) a perda de calor para ¢

ambiente foi desprezada.

A estimativa do calor umido do ar, C., das capacidades calorificas do vapor, Cy, da
alimentacdo, Cy, e do solido, Cp,, bem como do calor latente de vaporizagdo, A, se encontra no

Anexo HL

O caleulo da umidade do ar de secagem também esta relacionado a zona em que a particula
se encontra. Na zona do bocal, a umidade média do ar numa dada segio transversal € determinada

em funcio da vazdo massica de arraste e da taxa de evaporagao:

E\'
H= —=+H, (4.60)

e

Na zona de livre arraste, a umidade média do ar ¢ obtida a partir da vazio do ar ¢ da taxa de

evaporagao:



78
Modelagem dos Equipamenios

(4.61)

4.4.4 - RESOLUCAO SIMULTANEA DAS EQUACOES

As equagdes do movimento tridimensional das particulas, equagdes (4.37), e as equacses de
transferéncia de massa e calor, equacdes (4.43), constituem um conjunto de equagdes diferenciais

ordinarias, cuja resolucdo ¢ obtida através do método de Euler.

O procedimento de resolugdo de equagdes diferenciais através do método de Euler consiste
em especificar um incremento para a varidvel independente, o qual € denominado de passo,
avaliar a derivada da funcdo no inicio do intervalo de integragdo, i, e calcular a variavel
dependente no final do intervalo de integragdo, i+1. Este método, apesar de simples, € adequado
para a resolugdo do sistema em consideracdo devido as altas velocidades das particulas, o que

requer um pequeno passo de integragdo.

As variaveis independentes no sistema de equagOes diferenciais em consideragio sio a
distancia axial e o tempo. Segundo Katta e Gauvin (1975) e Gauvin e Katta (1976), um mesmo
passo na diregio axial € um passo variavel no tempo sdo usados para todas as classes de
particulas presentes na cdmara de secagem. Isto significa que todas as particulas estdo sempre

presentes num mesmo plano perpendicular ao eixo da camara.

Deste modo, o procedimento de calculo consiste, inicialmente, em especificar um
incremento de tempo para a menor particula do "spray”. Na cimara de secagem em estudo para a
menor particula, cujo didmetro ¢ de 80 pm, o incremento de tempo ¢ fixado em 10%s. A
resolucio do sistema de equagBes para esta particula possibilita a obteng@io da distancia axial
percorrida no incremento de tempo estabelecido. A partir da distancia axial percorrida pela menor
particula, é determinado o incremento de tempo para as demais particulas, de modo que elas

percorram a mesma distincia axial percorrida pela menor particula.

A posicdo radial inicial das particulas € assumida estar em progressdo aritmética a partir do

centro até a extremidade do "spray”, onde esta localizada a maior particula. A Tabela 4.3 ilustra a
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posigdo radial inicial das particulas do "spray" para um plano correspondente a 20 cm a partir da

saida do bocal.

Tabela 4.3 - Posigdo radial inicial das particulas

Diametro da Posicao Radial
Particula (1tm) Inicial (cm)
80 1,44
110 2,89
140 433
170 5,77
200 7,22
230 8,66
260 10,10
290 11,55
350 14,43

A velocidade inicial do ar de secagem ¢ calculada através das equagdes (4.47) para a zona

do bocal. Com relagdo as particulas, suas velocidades iniciais s3o calculadas através da expressio

fornecida por Gauvin e Katta (1976):

V. = 2,04, + 600 (4.62)

onde V; ¢ expressa em cin/s.

As componentes da velocidade inicial, V; sdo obtidas em func¢fo do angulo, 8, ou seja:
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vV, =0 (4.63a)
V, =V, cosf {4.63b)
V, =V, senb {4.63¢c)

O critério de parada utilizado na resolugio do sistema de equagdes corresponde ao critério
de projeto, o qual considera que a maior particula do "spray", ou seja, a particula com didmetro
de 350 um esta seca ao atingir a parede da cimara. Embora a maxima concentragdo de solido
numa determinada particula seja limitada pela concentragdo de equilibrio com o ar 4 saida da
cAmara, as particulas do "spray" sio admitidas como secas quando suas concentragbes de solido

sdo iguais a 100% em massa.



CAPITULO 5 :

RESULTADOS E DISCUSSOES
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5.1 - INTRODUCAO

O estudo da produgdo de etanol anidro através da destilacdo extrativa salina é apresentado
em duas etapas de acordo com os processos propostos. Na primeira etapa, € analisado o processo
denominado de Processo com Alimentacio Diluida de Etanol. Na segunda etapa, por sua vez, ¢
considerada a possibilidade de producgfo de etanol anidro através do Processo com Alimentagéo

Concentrada de Etanol.

Os equipamentos, presentes em qualquer um destes dois processos, sio calculados
individualmente e conectados entre si para a simulagdo global da planta. Deste modo, as
dimensdes dos equipamentos, tanto na etapa de produgdc de etanol quanto na etapa de

recuperacio do sal, tornam-se conhecidas, juntamente com as correntes associadas.

Um estudo detalhado de cada equipamento no que diz respeito a influénecia dos principais
pardmetros especificados no projeto € apresentado para o Processo com Alimentagio Diluida de
Etanol. A razdo para se ater a este processo especificamente ¢ a presenga de dois equipamentos
distintos na etapa de recuperagio do sal, ou seja, o sistema de evaporagio de maltiplo efeito e 2

cdmara de secagem "spray".

5.2 - PROCESSO COM ALIMENTACAO DILUIDA DE ETANOL

Conforme proposto no fluxograma da Figura 3.2, o Processo com Alimentacdo Diluida de
Etanol ¢ constituido por uma coluna de destilagdo salina na etapa de producdo de etanol anidro ¢
por um sisterna de evaporagio de miltiplo efeito associado a uma cdmara de secagem "spray” na
etapa de recuperacio do sal. A alimentag8o aquosa diluida de etanol proveniente da fermentagéo
ndo sofre nenhum aquecimento preliminar antes de ser submetida a destilacio. Pelas
caracteristicas do processo, de que todo 0 sal recuperado € reintroduzido na coluna de destilag3o,

é possivel que cada equipamento seja estudado separadamente dos demais.

Na coluna de destilacio salina é determinada inicialmente a razio de refluxo minima com a

finalidade de calcular o refluxo otimo para a sua operacdo. Assim, € possivel especificar o
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numero de estagios requerido para a produgdo de etanol anidro na coluna operando a razdo de

refluxo 6tima. Os pardmetros, cuja influéncia sobre a coluna de destilagdo salina € analisada, sdo:
e Temperatura da alimentacido
e Vazio de sal

No projeto do sistema de evaporagdo, além do caiculo da area de troca térmica de cada
efeito e da vazdo do vapor d'dgua requeridos para a tarefa especificada, ¢ determinado o nimero
de efeitos adequado para constituir o sistema. Os pardmetros, cuja influéncia sobre o projeto do

sistema de evaporacéio € analisada, sdo 0s que se seguem:
¢ Pressio do vapor d'agua
» Vacuo no dltimo efeito
o Concentracéo final de sal
e Temperatura da alimentagdo da coluna de destilagfo salina

Com relagdo & cAmara de secagem "spray” sdo determinados o tamanho da c@mara ¢ a
vazio do ar de secagem requeridos para a secagem completa do acetato de potassio. Os
parametros, cuja influéncia sobre o projeto da cdmara de secagem "spray” € analisada, estdo

listados a seguir:
e Composi¢io da alimentacio
¢ Temperatura da alimentagio
» Temperatura do ar na entrada
¢ Umidade do ar na entrada

e Vazio do ar



Resultados e Discussdes

5.2.1- COLUNA DE DESTILACAO SALINA

5.2.1.1 - CONDICOES OPERACIONAIS

No Processo com Alimentagio Diluida de Etanol, a solugdo aquosa de etanol, proveniente
da fermentacdo do caldo de cana-de-agucar, é diretamente introduzida na coluna de destilagdo
salina, a qual opera a pressdo atmosférica. O etanol anidro ¢ obtido como destilado e uma solugio
aquosa de acetato de potassio é removida como produto de fundo, de modo que ndo hé retiradas

laterais de produto durante a opera¢iio de destilagdo.

O produto da fermentagio usualmente possui um teor de etanol que varia de 6,5 a 11% de
alcool por volume, ou seja, 2,1 a 3,7% molar (Shreve, 1977) e uma temperatura compreendida na
faixa de 26 a 35°C (Lima e colaboradores, 1975), a qual ¢ adequada para a produgdo industrial de
etanol. Deste modo, considera-se que alimentagio da coluna em estudo possui um teor de 2,4%
molar de etanol, o que corresponde a aproximadamente 6% em massa de etanol, e uma
temperatura de 30°C. A vazdo desta alimentago ¢ fixada em 2.000 kmol/h (37.344 kg/h).

O etanol anidro a ser produzido via destilagio extrativa salina tem seu teor especificado em
98 9% molar (99,6% em massa). Este valor estd de acordo com a Portaria N’ 23 do Departamento
Nacional de Combustiveis de 29/01/91, a qual estabelece que o alcool anidro deve possuir um
teor alcoolico de 99.3° INPM (99,5 GL. ou 98,4% molar). Considerando a especificacéo do etanol
de 98.9% molar e a vazio de alimentagfo da coluna de destilaggo salina de 2.000 kmol/h, a vazdo
do destilado é fixada em 48,5 kmol/h, correspondendo a uma produgio anual de 9.573 toneladas

de etanol anidro.

O acetato de potassio, introduzido na coluna de destilagdo junto ao refluxo, tem sua vazao
maxima determinada em fungdo da fracio molar de sal resultante no interior da coluna, a qual
deve satisfazer a solubilidade deste sal em etanol e agua puros em ebulicio e os limites de
aplicabilidade do modelo termodindmico de Sander e colaboradores (1986), empregado na
predigio do equilibrio liquido-vapor. As solubilidades do acetato de potassio ¢ as limitagdes
impostas pelo modelo no sistema etanol-agua-acetato de potassio estao apresentadas na Tabela
5 1. De acordo com estes dados, o fator determinante no estabelecimento da vazio maxima de sal

a ser admitida na coluna ¢ a solubilidade do acetato de potassio em etanol anidro. Fixando-se a
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composigdo de sal no refluxo em 10% molar, tem-se a garantia de que ndo ha a precipitagio do
sal ao longo da coluna salina, além de se estar respeitando as restrigdes impostas pelo modelo.
Deste modo, na coluna de destilaco salina com alimentagio diluida de etanol, a vazio maxima

de sal é uma funcio da razio de refluxo da coluna e da vazio do destilado.

Tabela 5.1 - Limites para a determinagio da fragdo molar

de acetato de potassio no refluxo

ACETATO DE POTASSIO
Solubilidade em etanol anidro 10% molar
(Meranda e Furter, 1966)
Solubilidad 2
olubilidade em agua pura 50% molar
{Meranda e Furter, 1966)
C traca axima em
oncentragdo maxi 31% molar
solucdo rica em etanol
C traca AXima em
oncentragdo maxi 15% molar
solugdo rica em agua

Uma outra consideragiio operacional referente a coluna de destilagdo salina € o fato da
eficiéncia de Murphree do prato ser igual a 60% para o sistema etanol-dgua-acetato de potassio, e
nio 70% como ¢é considerada na destilacio da mistura etanol-gua sem sal. Este valor de
eficiéncia estda fundamentado nos resultados experimentais obtidos por Schmitt e Vogelpohl

(1983) para o sistema em estudo.

Para um melhor entendimento dos estudos realizados na coluna de destilagdo salina do
processo de produgio de etanol anidro com alimentacio diluida, os valores de vazdo, composicdo

e temperatura associados & coluna est3o apresentados na Tabela 5.2,
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Tabela 5.2 - Condigdes operacionais da coluna de destilagio salina

COLUNA DE DESTILACAQ SALINA
Componentes Etanol/Agua
- _ Vazdo 2.000 kmol/h
ALIMENTACAO
Composicéo 2,4% molar de etanol
Temperatura 30°C
Vazio 48,5 kmol/h
DESTILADO
Composicao 98,9% molar de etanol
VARIAVEIS Eficiéncia 60%
OPERACIONAIS Pressio 1 atm

5.2.1.2 - RAZAO DE REFLUXO OTIMA E NUMERO DE ESTAGIOS

No projeto da coluna de destilagio salina com as especificagdes apresentadas na Tabela 5.2,

varias combinacGes de razfo de refluxo e de nimero de estdgios podem levar 4 separaciio

desejada. Os valores de razdo de refluxo devem estar compreendidos entre dois extremos: o

refluxo total que corresponde a um numero minimo de estagios, contudo sem a produgdo de

destilado, e o refluxo minimo que corresponde & menor razio de refluxo capaz de produzir o

destilado com a especificacio desejada. Teoricamente, 0 nimero de estagios de uma coluna de

destilacio operando a razde de refluxo minima € infinito.

No caso em estudo, a razdo de refluxo minima ¢ determinada aumentando-se o nimero de

estagios da coluna até a obtencio de um valor invariavel de razdo de refluxo. Esta variagio do

mimero de estagios com a razio de refluxo esta ilustrada na Figura 5.1, mostrando que a razdo de

refluxo miinima da coluna de destilagio salina € igual a 2,1, Na realidade, o refluxo minimo esta
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relacionado a um namero finito de estagios e indica que uma razdo de refluxo abaixo de seu valor

resulta num teor do destilado inferior ao desejado.
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Figura 5.1 - Determinag#o da razdo de refluxo minima

A Figura 5.1, além de indicar o refluxo minimo, mostra os varios valores de razio de
refluxo que podem levar a produgdo de etanol 98,9% molar. Contudo, o projeto econdmico da
coluna de destilagdo requer a determinacdo da razfo de refluxe em que a combinagio do custo de
capital, proporcional ao nimero de estigios e do custo operacional, relacionado a razio de
refluxo, seja minima. Este custo total minimo ocorre numa razdo de refluxo denominada de
Otima, a qual estd compreendida na faixa de 1,1 a 1,3 vezes a razio de refluxo minima.
Considerando um aumento de 20% em relagio ao refluxo minimo de 2,1, a razdo de refluxo

dtima da coluna de destilagdo salina é igual a 2,5

Uma vez determinada a razio de refluxo Otima, sdo determinados o melhor estagio para
introdugdo da alimentacfio aquosa de etanol e o numero total de estagios necessario para a

producio do etanol anidro na coluna de destilacdo salina operando a refluxo 6timo. Tais valores,
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juntamente com a vazdo maxima de acetato de potassio admitida na coluna, estio apresentados na

Tabela 5.3.

Na escolha do estagio adequado para a introdugdo da solu¢do aquosa a ser separada,
observa-se que ao aumentar o nimero do estagio de alimentagfo a partir do refervedor, o teor de
etanol no destilado cresce, atingindo o valor maximo de 98,9% molar no melhor estigio de
alimentagfo, a partir do qual comeca a decrescer. A Tabela 5.4 ilustra este comportamento,
mostrando que para a coluna em consideracio a alimentagio pode ser introduzida ao redor do

estagio 18.

5.2.1.3 - INFLUENCIA DA TEMPERATURA DA ALIMENTACAQ

Conforme citado anteriormente, a alimentacio da coluna de destilagdo salina, sendo
proveniente da fermentagdo, estd 4 temperatura de 30°C. O pré-aquecimento desta alimentacio
através do calor disponivel no produto de fundo da coluna de destilagdo € uma pratica comum nas
plantas industriais de produgdo de etanol anidro. Tendo em vista este fato, o estudo da influéncia
da temperatura da alimentag3o da solugio aquosa diluida de etanol no calculo da coluna de
destilago salina € de fundamental importincia. O efeito do aumento da temperatura de
alimentagiio de 30°C ao estado de liquido saturado (94,4°C) sobre as principais variaveis da

coluna de destilagdo salina esta ilustrado na Tabela 5.5.

O aumento da temperatura da solugdo alimentada na coluna de destilagdo salina ocasiona
um aumento na razdo de refluxo minima, e por conseqiiéncia um aumento no refluxo 6timo, a fim
de manter os mesmos niveis da razio de refluxo interna. Deste modo, a produgio de etanol 98,9%

meolar se torna mais dificil 2 medida que a alimentacio ¢ aquecida.

Como resultado do aumento da razdo de refluxo, ha um aumento na quantidade de acetato
de potassio que deve ser adicionada 3 coluna para manter a producdo do etanol anidro com a
especificacio desejada. E mmportante ressaltar que o aumento na vazio maxima de sal deve

resultar numa composigo de 10% molar de sal na corrente de refluxo.
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Tabela 5.3 - Resultados do projeto da coluna de destilagdo salina

COLUNA DE DESTILACAO SALINA
Razio de refluxo minima 2,1
Razdo de refhuxo Stima 2.5
Numero de estagios 37
Estagio de alimentagio 18
Vazio de sal 13,47 kmol/h
Calor no Refervedor 0,4176 107 kcal/h

Tabela 5.4 - Escolha do estagio de alimentacio da solugio

aquosa diluida de etanol

NUMERO DO | TEOR DE ETANOL
ESTAGIO DE NO DESTILADO
ALIMENTACAQ (% MOLAR)

16 98,8
17 98,0
18 98,9

19 98,8

»
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Tabela 5.5 - Influéncia da temperatura da alimenta¢o aquosa diluida de etanol

T alim. | Refluxe | Refluxo Sal N°de | Estigio | Qgr10’ | Qc10’
(°C) | Minimo | Otimo | (kmol/h) | Estigios | Alim | (kcal/h) | (kcal/h)

30 2,1 2.5 13,47 37 18 0,4176 | 0,1159
50 2,5 3,0 16,17 37 19 0,3670 | 0,1390
70 3.2 3.8 20,48 37 20 0,3305 | 0,1760
94,4 4,3 5,2 28,02 36 20 0,3058 | 0,2407

Por outro lado, 0 nimero de estagios requerido na coluna de destilagio operando a razdo de
refluxo Otima permanece praticamente invariavel com o aumento da temperatura da alimentagdo.
Portanto, conclui-se que o nimero de estagios requerido na coluna de destilag@o salina, operando
com alimentacdo Hquida diluida de etanol e refluxo 6timo, independe do estado térmico da
alimentacdo. A variacdo observada no estagio adequado para mntroducfio da alimentagiio ndo é
significativa, estando dentro dos limites aceitaveis para a mudanca do estagio de alimentagdo sem

que haja varia¢io na composigdo do destilado.

Considerando a quantidade de energia envolvida na destilagdo extrativa salina, o aumento
observado na razio de refluxo poderia levar a se pensar num aumento do consumo de energia no
refervedor a medida que a temperatura da alimentacdo ¢ aumentada. Contudo, o calor requerido
no refervedor diminui a partir do momento que a solugfo de alimentagio é aquecida. Isto se
explica pelo fato de que quanto mais elevada a temperatura da alimenta¢do, menor € a quantidade
de energia fornecida pelo refervedor para levar a alimentacdo ao estado de liquido saturado. Por
outro lado, conforme o esperado, o calor envolvido no condensador aumenta com o aumento da

razio de refluxo.

Embora o aumento da temperatura da alimentacdo resulte numa diminui¢do da quantidade
de energia requerida no refervedor, o pré-aquecimento da alimentagdo da coluna de destilagdo

salina, a qual se encontra originalmente a 30°C, ¢ viavel economicamente somente quando existe
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uma correnie quente disponivel no processo para efetuar tal aquecimento. A possibilidade de
utilizag¢do do calor disponivel no produto de fundo da coluna de destilacio salina € descartada de
imediato no processo em consideragio, pelo fato deste produto de fundo ser enviado para o

sistema de evaporacio, o que torna inviavel o seu resfriamento.

Outro fator contrario ao pré-aquecimento da solugfio aquosa diluida de etanol € o aumento
no consumo de acetato de potassio para a produgdo do etanol anidro com a especificagio
desejada. Este aumento faz com que uma maior quantidade de sal seja submetida a etapa de
recuperacdo. Além disto, com o aumento na temperatura da alimentagio, maiores sdo os valores
das razdes de refluxo requeridas na coluna de destilagdo, sendo necessaria a construcio de
colunas com maiores didmetros. Deste modo, no processo proposto, a temperatura da solugio

alimentada na coluna de destilagdo salina ndo € submetida ao pré-aquecimento.

5.2.1.4 - INFLUENCIA DA VAZAO DE SAL

Um fator importante na operagdo da coluna de destilagio salina ¢ a sensibilidade do
destilado em relagdo a variagdes na quantidade de acetato de potassio adicionada ao refluxo. A
Figura 5.2 mostra que a fragdo molar de sal resultante no refluxo ndo pode estar abaixo de 10%

molar, uma vez que o etanol produzido esta fora da especificagdo desejada, ou seja, 98,9% molar.

Nos casos em que ocorre uma diminuicdo na vazio de sal € necessario um aumento no
nimero de estagios da coluna a fim de manter invariavel a pureza do destilado. Na coluna de
destilacdo em estudo, a cada redugdio de 4% na fragdo de molar de acetato de potassio no refluxo

¢ necessario o acréscimo de 1 estagio na coluna para a produgio de etanol 98,9% molar.

O efeito da variacio da vazio de acetato de potassio sobre a quantidade de energia
requerida no refervedor da coluna de destilagdo salina € apresentado na Tabela 5.6. O aumento da
quantidade de sal dissolvida no refluxo provoca um pequenc aumento no calor do refervedor, o

qual € resultante do aumento da temperatura de ebuligio da solugio.
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Figura 5.2 - Influéncia da composicio de acetato de potassio no refluxo

Tabela 5.6 - Influéncia da composi¢io de acetato de potassio no refluxo

ACETATO DE
. CALOR NO
POTASSIO NGO
REFERVEDOR
REFLUXO ”
10’ (kecal/h)
(% Molar)
10 0,4176
9 0,4172
8 0,4169
7 0.,4164
6 0,4160
5 0,4155
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5.2.1.5 - PERFIS DE COMPOSICAC E TEMPERATURA

Para completar o estudo da coluna de destilag3o salina com as caracteristicas apresentadas
nas Tabela 5.2 e 5.3, s#o considerados os perfis de composi¢io das fases liquida e vapor, bem

como o perfil de temperatura estabelecidos em seu interior.

O perfil de composigdo do acetato de potassio na coluna de destilaglo salina esta

representado na Figura 5.3.
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Figura 5.3 - Perfil de composigio do acetato de potassio

De acordo com o esperado, a composi¢gio do sal permanece praticamente constante nas
duas segdes da coluna de destilago. Na secdo de esgotamento, a fracdo molar do acetato de
potassio se mantém num valor baixo devido a grande quantidade de solugdo aguosa introduzida
na coluna. Como consegiiéncia, o efeito salino nesta regifo ndo € significativo, sendo necessario
um elevado namero de estagios para que o produte de fundo seja isento de etanol. Na secio de

enriquecimento, em virtude da baixa vazio da fase liquida, a composi¢@io do acetato de potassio €
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maior do que na se¢dio de esgotamento, resultando num intenso efeito salino. Conforme ilustra a
Figura 5.3, a fragdo molar de sal é nula no dltimo estagio da coluna salina, ou seja, no

condensador, uma vez que sua introduco se faz junto a corrente de refluxo.

Os perfis de composi¢do do etanol e da dgua nas fases liquida e vapor estio ilustrados nas
Figuras 5.4(a) e (b), respectivamente. O etanol, por ser o componente mais volatil da mistura,
esta presente em pequena quantidade nos estigios préximos ao refervedor. Contudo, a medida
que o topo da coluna € aproximado, sua composi¢do aumenta, atingindo o valor especificado para
o etanol produzido. O cempmtamenfo inverso é observado para a é&gua, que representa o
componente liquido com menor volatilidade. A descontinuidade que ocorre no perfil de
composicio do etanol na fase liquida no estagio acima do estagio de alimentagdio € conseqiiéncia
da introducio da alimentagiio aquosa diluida de etanol. Contudo, a composi¢do do etanol na fase

vapor ¢ pouco influenciada pela introducio da solugdo de alimentagio.

A influéncia da alta vazdo da alimentacio aquosa de etanol também se faz presente no
perfil de temperatura da coluna de destilagio salina, conforme indica a Figura 5.5. A
descontinuidade no perfil de temperatura a partir do estagio de alimentagdo ¢é decorrente do
grande aumento ocorrido na fra¢do molar do sal ao se passar da secio de esgotamento para a
secdo de enriquecimento, conforme pdde ser visto na Figura 5.3. Esta descontinuidade esta
relacionada ao fato da alimentagfio ser introduzida num estigio abaixo de um estigio com
pequena vazio de etanol. A Figura 5.5 mostra que as temperaturas resultantes no fundo e no topo
da coluna estio proximas aos valores das temperaturas de ebulicdo da dgua e etanol puros
respectivamente, de modo que a presenca do sal ndo aumenta significativamente a temperatura
nos estagios da coluna. Conforme o esperado, o valor da temperatura diminui sensivelmente a
partir do refervedor, como conseqiiéncia da redugio do teor de agua presente nos estagios

subseqiientes da coluna.
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$.2.2 - SISTEMA DE EVAPORACAOQO

5.2.2.1 - CONDICOES OPERACIONAIS

O produto de fundo da coluna de destilagdo salina, constituido basicamente por uma
solugdo aquosa diluida de acetato de potassio, € enviado para a etapa de recuperacdo do sal,
conforme indica o fluxograma da Figura 3.2. A recuperacdo do acetato de potassio € iniciada no
sisterna de evaporacdo de multiplo efeito, cuja finalidade € a pré-concentragiio da solugfo aquosa

salina.

De acordo com as condigdes operacionais estabelecidas na coluna de destilagio salina, a
solucBio aquosa de acetato de potassio alimentada no sistema de evaporagio possui uma
composi¢do de 3,6% em massa de sal. O nivel de pré-concentraciio a ser atingido por esta solugio
esta intimamente relacionado a solubilidade do acetato de potassio em agua. Um valor aceitavel e
admitido, neste trabalho, para a concentracio da solugio salina na saida do sistema de evaporagio

é 60% em massa de acetato de potassio.

Considerando o principio de funcionamento do sistema de evaporacdo de multiplo efeito,
os valores da press3o do vapor d'dgua admitido no sistema e do vécuo estabelecido no ultimo
efeito sdo de grande importdncia na realizagio de seu projeto. A principio, o vapor dagua
utilizado no sistema de evaporacfo tem uma pressio de 10 atm e o Gltimo efeito do sistema €

operado a um vacuo de 80 mmHg (0,11 atm).

As caracteristicas da solu¢do alimentada no sistema de evaporacio de miltiplo efeito, bem
com as varidvels que devem ser especificadas para que seu projeto seja realizado, estdo

apresentadas na Tabela 5.7,
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Tabela 5.7 - Condiges operacionais do sistema de evaporagio de multiplo efeito

SISTEMA DE EVAPORACAQ
Componentes | Agua/Acetato de potassio
_ Vazio 36.450 kg/h
ALIMENTACAO
Composigio 3,6% em massa de sal
Temperatura 100,3°C
VAPOR D'AGUA Pressio 10 atm
VACUO Pressdo 80 mmHg
SOLUCAO Componentes | Agua/Acetato de potassio
FINAL Composigio 60% em massa de sal

5.2.2.2 - NUMERO DE EFEITOS E AREA DE TROCA TERMICA

No sistema de evaporacio, de modo analogo a relagio existente entre o numero de estagios
¢ 0s custos de capital e operacional numa coluna de destilagio, o aumento do nimero de efeitos
reduz o custo operacional, resultado de uma diminuigdo no consumo de vapor d'agua, mas em
contrapartida eleva o custo de capital. Esta relag@o de custos limita o niimero de efeitos que pode
ser empregado no sistema de evaporagdo. Outro fator importante que restringe o aumento do
numero de efeitos, mantendo-se invariaveis a pressdo do vapor d'agua e o vacuo no Gitimo efeito,
€ a exigéncia de um potencial de temperatura suficiente para a transmissdo de calor entre o vapor

de um efeito e a solucdo em ebulicdo do efeito seguinte.

No projeto do sistema de evaporagio de multiplo efeito, a area de transferéncia de calor de
cada efeito e o consumo de vapor d'dgua requeridos para a evaporagic da solucio sio

determinados. A relativa flexibilidade do sistema em rela¢do ao mimero de efeitos leva a varias
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configuragdes possiveis de projeto. Deste modo, o sistema de evaporagdo com as condigBes
operacionais apresentadas na Tabela 5.7 € projetado admitindo-se diferentes nimeros de efeitos.
As relagOes existentes entre o numero de efeitos e a area de troca térmica e o consumo de vapor

d'agua estdo apresentadas nas Figuras 5.6(a) e (b), respectivamente.

A area de troca térmica, conforme indica a Figura 5.6(a), mostra-se bastante elevada
quando a operagdo de evaporacdo € realizada num unico efeito. Contudo, quando a evaporagio se
da num sistema de duplo efeito, ha uma queda abrupta no valor da 4rea de troca térmica requerida
em cada efeito. O emprego de um nimero de efeitos superior a 2, reduz, ainda mais, a area de
troca térmica requerida nos efeitos. Entretanto, esta reducdo de area se torna cada vez menor, de
modo que no projeto do sistema de evaporagio com 6 ou mais efeitos, a area de troca térmica
permanece praticamente constante. Portanto, com relag3o a area de troca térmica, existe um
limite para o aumento do numero de efeitos, a partir do qual nfo ocorre a redugdio de area. Além
disso, um elevado nimero de efeitos aumenta, em muito, o custo de capital para realizagio da

evaporacgio.

Do mesmo modo que ocorre com a area de troca térmica, a Figura 5.6(b) mostra que ha
uma reducio acentuada no consumo de vapor d'agua quando a operagdo de evaporagio deixa de
ser realizada em um uUnico efeito e passa a ser realizada num sistema de duplo efeito. A reducio
que ocorre no consumo de vapor também ¢€ significativa quando o numero de efeitos € aumentado
de 2 para 3 e de 3 para 4. Contudo, o emprego de sistemas de evaporacio com 5 ou mais efeitos
ndo resulta em grandes diminui¢des no consumo de vapor, podendo-se observar que a quantidade
de vapor requerida tende para um valor constante. Deste modo, ¢ aumento excessivo do nimero
de efeitos acarreta apenas no aumento do custo de capital, enquanto que o custo relacionado ao

consumo de vapor permanece praticamente invariavel.

Levando-se em consideragéo as varias combinagdes de area de troca térmica e de consumo
de vapor d'agua para os diferentes nimeros de efeitos apresentadas na Figura 5.6, opta-se por
realizar a evaporagdo da solugdo de acetato de potassio em um sistema de evaporagdo com 4
efeitos. As principais varidveis obtidas no projeto do sistema de evaporagdo empregado na

recuperacdo do acetato de potissio estdo apresentadas na Tabela 5.8.
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Figura 5.6 - Influéncia do niimero de efeitos no projeto do sistema de evaporagdo:

(a) Area de troca térmica (b) Consumo de vapor d'dgua
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No projeto do sistema de evaporacdo, simultaneamente ao calculo da 4rea de troca térmica
e da vazdo de vapor d'agua, tornam-se conhecidos, em cada efeito, a pressdo de operagio, as

temperaturas de ebuli¢io da agua pura e da solugdo salina, a vazdo e composigio da solugio de

Tabela 5.8 - Resultados do projeto do sistema de evaporagio

SISTEMA DE EVAPORACAO
Numero de efeitos 4
Area de cada efeito 76 m”

Vazido do vapor d'agua 12,095 kg/h

Calor total

1,8639 107 keal/h

saida. A Tabela 5.9 apresenta estas varidveis para o sistema de evaporagio com 4 efeitos.

Tabela 5.9 - Sistema de evaporagio com 4 efeitos

Nimero Pressio Temp. de Temp. de Vazioda | % em Massa
do de Operacdo | Ebulicfio da | Ebulicie da Solugéo de Acetato
Efeito {(mmHg) Agua {K) | Solucio (K} (kg/h) de Potassic
i 3.937 4268 428.5 29.021 4,5
2 2354 408,2 4098 20.711 6,3
3 1.134 384, 8 386,2 11.712 11,2
4 80 3203 3355 2.187 60,0
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Qs dados da Tabela 5.9 mostram que a queda de pressio entre os efeitos sucessivos garante
um diferencial de temperatura entre o vapor de um efeito e a solugdo a ser evaporada no efeito
seguinte. O aumento da temperatura de ebulicdo da solugdo aquosa de acetato de potassio em
relagio a temperatura de ebuli¢io da 4gua pura é mais significativo nos efeitos com menor
pressio de operagdo. Analogamente, as maiores diferencas nos niveis de concentragdo da solugao

salina sio observadas nos ultimos efeitos.

A influéncia de alteragdes no nitmero de efeitos do sistema de evaporacd@o sobre as pressdes
e, consegiientemente, sobre as temperaturas estabelecidas em cada efeito, pode ser observada
através dos dados apresentados na Tabela 5.10 para o sistema com 3 efeitos. Ao comparar os
valores da Tabela 5.10 com os da Tabela 5.9 para o sistema com 4 efeitos, observa-se que a
medida que o mimero de efeitos ¢ aumentado, a pressdo em cada efeito correspondente também é
aumentada, ou seja, no sistema de evaporagio com 4 efeitos, as pressdes no primeiro e segundo
efeitos sdo maiores do que as respectivas pressdes no sistema com 3 efeitos. Este aumento de
pressio em efeitos correspondentes vem a compensar o aumento do numero de efeitos, de modo a
garantir o estabelecimento de um diferencial de temperatura suficiente para a transferéncia de

calor.

Tabela 5.10 - Sistema de evaporagdo com 3 efeitos

Nimero Pressao Temp. de Temp. de
do de Operacio | Ebuliciio da | Ebulicio da
Efeito (mmHg) Agua (K) | Solucio (K)
1 3.416 421,5 4232
2 1.582 395,1 396,6
3 80 3203 335,5
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5.2.2.3 - INFLUENCIA DA PRESSAO DO VAPOR D'AGUA

O custo operacional de um sistema de evaporagio de multiplo efeito esta diretamente
relacionado ac consumo do vapor d'agua requerido para efetuar a tarefa determinada. Quanto
maior a pressdo do vapor d'agua, maior € o custo para sua produgiio. Em adi¢io, quanto maior a
pressdo do vapor d'dgua, maior € a espessura requerida nas paredes do equipamento para evitar a
ocorréncia de vazamentos, acarretando num aumento do custo de capital do sistema de

evaporagao.

Deste modo, o conhecimento das alteragbes no projeto de um sistema de evaporagio de
multiplo efeito mediante variagdes ocorridas na pressdo do vapor d'agua ¢ de fundamental
importdncia numa analise econdmica do sistema. Para o sistema de evaporagio com as
caracteristicas da Tabela 5.7, o efeito da variagio da pressdo do vapor d'agua sobre o seu
consumo e sobre a area de troca térmica de cada efeito € apresentado nas Figuras 5.7(a) e (b),
respectivamente. Visando um conhecimento mais amplo desta influéncia, a variagiio do numero

de efeitos do sistema de evaporagio também ¢é considerada.

A Figura 5.7(a) mostra que, independentemente do numero de efeitos empregado, a area de
troca térmica de cada efeito diminui a medida que a pressio do vapor d'dgua € aumentada acima
de 2 atm. Este comportamento decorre do fato de que quanto maior a pressido do vapor, maior é a
diferenca de temperatura estabelecida entre os efeitos, e consegiientemente menor a area de troca
térmica necessaria para efetuar a separagdo. Uma analise mais detathada da Figura 5.7(a) revela
que para valores de pressdo do vapor d'4gua compreendidos entre 2 e 6 atm aproximadamente,
um pequeno aumento no valor da pressdo resulta numa grande redugdo da area de troca térmica.
E nesta faixa de pressdo que os maiores valores de area sdo observados. O aumento da pressdo do
vapor d'agua acima de 6 atm torna as redugdes no valor da area cada vez menores, até o momento
em que estas redugdes deixam de ser significativas. Esta relativa insensibilidade do valor da area
de troca termica com o aumento da pressfio do vapor € notada a altas presses, ou seja, acima de

12 atm.
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A quantidade de vapor d'agua requerida na evaporagdo, diferente do ocorrido com a area de
troca térmica, aumenta com o aumento da pressdo do vapor d'agua, conforme ilustra a Figura
5.7(b). Este comportamento ¢ facilmente explicado pela diminuicdc do calor latente de
vaporizagdo da agua com o aumento de sua temperatura de ebulicdo. Para compensar esta
reduciio na quantidade de energia disponivel, um aumento no consumo de vapor d'agua faz-se

necessario.

Assim, levando-se em consideragdo apenas o consumo do vapor d'agua, o emprego de um
vapor a baixa pressdo parece ser a solu¢do adequada para o sistema de evaporagio qualquer que
seja o namero de efeitos. Em contrapartida, nos casos em que a pressdo do vapor d'agua € baixa,
a area de troca térmica torna-se excessivamente elevada. Deste modo, existe um valor otimo de
pressdo do vapor d'dgua, o qual resulta numa combinacdo econdmica de area de troca térmica e

de consumo de vapor d'dgua.

Com relagdo ao aumento do numero de efeitos no sistema de evaporagdo, as Figuras 5.7(a)
e (b) mostram que tanto a area de troca térmica quanto o consumo de vapor d'agua apresentam
comportamentos analogos, ou seja, para um dado valor de pressdo do vapor d'dgua, o aumento do
numero de efeitos provoca redugbes na area de troca térmica ¢ no consumo de vapor d'agua.
Estas reducdes sdo mais acentuadas a0 se passar de um sistema de evaporagio de 2 efeitos para
um sistema de 3 efeitos, tornando-se cada vez menores a medida que o numero de efeitos €
aumentado. Observa-se que no sistema de evaporagio, independentemente do vapor d'agua
utilizade, o aumento do nimero de efeitos de 4 para 6 produz areas de troca térmica praticamente
iguais. Portanto, a partir do ponto de vista da area de cada efeito € aconsethavel o emprego de um

sistema de evaporagio com 4 efeitos.

52.2.4 - INFLUENCIA DO VACUO NO ULTIMO EFEITO

O emprego do vacuo no ultimo efeito do sistema de evaporagio ¢ de fundamental
importincia no estabelecimento da forga motriz para a transferéncia de calor entre o vapor d'agua
e a solugdo a ser evaporada. Quanto maior o vacuo no Gltimo efeito, maior € a diferenga de

temperatura estabelecida entre os efeitos e por conseguinte, maior ¢ o gradiente de temperatura
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disponivel para efetuar a evaporagdo. Em contrapartida, o estabelecimento de um alto vacuo
acarreta em elevados custos operacionais e de capital. Conseqiientemente, o conhecimento das
relacdes existentes entre o vacuo no ultimo efeito e as variaveis de projeto do sistema de

evaporagio torna-se necessario na realizagdo de uma analise econdmica da operago.

Para o sistema de evaporagio com as condigdes operacionais da Tabela 5.7, a influéneia do
vacuo estabelecido no ultimo efeito sobre as variaveis de projeto, ou seja, a area de troca térmica
¢ o consumo de vapor d'gua ¢ apresentada na Figura 5.8. Paralelamente as alteragdes no valor do
vacuo, ¢ ilustrado o comportamento do sistema mediante variagSes no numero de efeitos de

gvaporagio.

A Figura 5.8(a) mostra que, conforme o esperado, com a diminui¢do do vacuo no Ultimo
efeito, ha um aumento na area de troca térmica de cada efeito. Este aumento de area ¢ necessario
para compensar o decréscimo da diferenga de temperatura entre os efeitos. Deste modo, enquanto
o aumento do vacuo, por um lado, requer um elevado custo para a sua produgdo, por outro lado,

reduz o custo de capital associado a drea de troca térmica.

A quantidade de vapor d'dgua requerida no sistema de evaporagdo, diferente do ocorrido
com a area de troca térmica, é muito pouco influenciada pela redugio do vacuo no ultimo efeito,
conforme indica a Figura 5.8(b). Pode-se considerar que o consumo de vapor d'agua permanece

praticamente constante com o aumento da pressio no tltimo eferto.

Com relacdo ao nimero de efeitos empregado no sistema de evaporagio, as Figuras 5.8(a) e
(b) mostram que tamto a area de troca térmica quanto o consumo de vapor d'agua diminuem
quando efeitos sio acrescentados ao sistema. Contudo, a influéncia do vacue estabelecido no
altimo efeito sobre o projeto do sistema de evaporagio torna-se cada vez menor a medida que o

numero de efeitos é aumentado.
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5.2.2.5 - INFLUENCIA DA CONCENTRACAO FINAL DE SAL

Qutro fator determinante no projeto do sistema de evaporagdo € o nivel de concentracdo
que deve ser atingido pela solugio submetida a evaporagdo. E oObvio que quanto maior a
concentragdo final da solugdo, maiores sio os valores de area de troca térmica e de consumo de

vapor d'agua necessarios para efetuar a evaporagio desejada.

O efeito da exigéncia de diferentes valores finais de concentragdo da solugdo de acetato de
potassio sobre o projeto do sistema de evaporagiio, com as especificagbes da Tabela 5.7, €
ilustrado na Figura 5.9. Na faixa de concentra¢io analisada, o aumento do teor de acetato de
potassio na saida do sistema de evaporagdo faz com que o aumento de area, Figura 5.9(a), seja
maior que o aumento do consumo de vapor d'dgua, Figura 5.9(b). Em outras palavras, a area de
troca térmica é mais fortemente influenciada pela concentragiio final de sal do que a quantidade
total de vapor d'agua requerida para efetuar a evaporagdo. Com relagio a variagio do numero de
efeitos do sistema de evaporagdo, observa-se que para uma determinada concentragio de acetato
de potassio, as redugdes de area e de consumo de vapor tornam-se cada vez menores a medida
que o numero de efeitos ¢ sucessivamente aumentado. Outro fator importante mostrado pela
Figura 5.9(a) é que na regido de baixa concentracdo de acetato de potassio, a redugio no valor da
area de troca térmica com o aumento do niimero de efeitos € inferior a observada na regifio de

alta concentragdo de sal.

52.2.6 - INFLUENCIA DA TEMPERATURA DA ALIMENTACAO DA COLUNA DE
DESTILACAO SALINA

A solugio submetida & evaporagiio no processo de produgio de etanol amdro com
alimentagdo diluida €, de acordo com fluxograma da Figura 3.2, o produto de fundo da coluna de
destilagio salina. Conseqiientemente, as caracteristicas da solugfio alimentada no sistema de

evaporagio estio intimamente relacionadas as condigdes operacionais da coluna de destilagdo.
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Conforme citado anteriormente, o pré-aquecimento da alimentacdo da coluna de destilagio
¢ uma pratica comum na produgio de etanol anidro. O limite maximo de aquecimento da solugdo
aquosa diluida de etanol, de modo a manté-la no estado liquido, ¢ a obtengdo da temperatura de
saturagdo. Deste modo, torna-se interessante o conhecimento das alteragSes soffidas no projeto
do sistema de evaporagdo quando a alimentagio da coluna salina ¢ aquecida a temperatura de

saturagdo.

As caracteristicas do produto de fundo da coluna de destilagio salina, com as
especificagBes da Tabela 5.2, quando a sua alimentagfo se encontra no estado de liquido saturado

estio apresentadas na Tabela 5.11.

Tabela 5.11 - Produto de fundo da coluna de destilagdo salina com alimentacdo

no estado de liquido saturado

COLUNA DE DESTILACAO SALINA

Componentes | Agua/Acetato de Potassio
PRODUTO
DE Vazio 37.877 kg/h
FUNDOC Composigio 7.3% em massa de sal
Temperatura 100,8°C

O resultado da alimentacfio deste produto de fundo no projeto do sistema de evaporagio,
operando com vapor d'dgua a 10 atm e vacuo de 80 mmHg é apresentado nas Figuras 5.10(a) e
(b). O aumento da concentra¢o de acetato de potassio na alimentagdo do sistema de evaporagdo
de 3,6 para 7,3% em massa praticamente nfo altera a drea de troca térmica € o consumo de vapor
d'agua requeridos na produco de uma solugio com concentragdo final de 60% em massa de

acetato de potassio.
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5.2.3- CAMARA DE SECAGEM "SPRAY"

5.2.3.1 - CONDICOES OPERACIONAIS

Na produgio de etanol anidro através do Processo com Alimentagdo Diluida de Etanol, a
recuperacdo do acetato de potassio € finalizada na cAmara de secagem "spray”. A alimentacio da
cidmara de secagem, de acordo com o fluxograma da Figura 3.2, corresponde & solugio de saida
do sistema de evaporagdo. Deste modo, a alimentagdo da cimara de secagem "spray” tem sua
vazio e concentracdo estabelecidas pelo nivel de pré-concentragdo admitido no sistema de
evaporacdo. A temperatura desta alimentagdo depende exclusivamente da pressio de operagio do
altimo efeito. No processo em consideragio, a solugio aquosa com 60% em massa de acetato de

potassio constitui a saida do sistema de evaporagdo, cujo vacuo no ultimo efeito € 80 mmHg,

De acordo com o principio de funcionamento da cidmara de secagem "spray"”, a solugio de
alimentagdo, apés ser convertida a forma de um "spray”, entra em contato com uma quantidade
consideravel de ar quente, a fim de que o liquido presente nas particulas seja rapidamente
evaporado. Normalmente, o valor da temperatura do ar € limitado na entrada ou saida da cimara

com a finalidade de evitar problemas como combustio, explosio e instabilidade térmica.

Na cémara de secagem "spray” em estudo, a qual opera a pressdo atmosférica, o ar
atmosférico com umidade absoluta de 0,005 é aquecido a temperatura de 650 K antes de ser
introduzido na cimara, uma vez que ¢ desejavel realizar a opera¢do com uma temperatura
relativamente alta do ar. Nesta condi¢do, a temperatura de bulbo tmido do ar € 331,8 K, a qual
corresponde a temperatura das particulas durante a secagem, uma vez que o periodo de secagem i
taxa decrescente € negligenciado. O valor da temperatura do ar na saida da cimara € fixado em
420 K, o qual ¢ suficientemente baixo de modo a ndo acarretar problemas ao acetato de potassio
seco. Além disto, elevadas temperaturas do ar na saida da cdmara levam a um desperdicio de
energia. Com relacdo a temperatura do produto na saida da cdmara, € admitido que seu valor ¢
aproximadamente igual 2 média entre a temperatura de bulbo Gmido e a temperatura do ar na

saida da cimara.

A Tabela 5.12 apresenta, de maneira resumida, as condi¢Ges operacionais da cidmara de

secagem "spray” empregada na secagem completa do acetato de potassio.



Resultados e Discussdes

Tabela 5.12 - CondigGes operacionais da cimara de secagem "spray"”

CAMARA DE SECAGEM "SPRAY"
Componentes Agua/Acetato de potassio
_ Vazdo 2.187 kg/h
ALIMENTACAO
Composigéo 60% em massa de sal
Temperatura 3355K
Umidade na entrada 0,005
Temperatura na entrada 650K
AR DE SECAGEM
Temperatura na saida 420K
Temp. de bulbo iimido 331,8K
Componente Acetato de potassio
PRODUTO Vazdo 1.312kg/h
Temperatura Média entre 420 e 331 8K

5.2.3.2 - DIMENSIONAMENTO DA CAMARA

O projeto da camara de secagem "spray” esta diretamente relacionado ac tipo de
atomizador utilizado, sendo a atomizagio a etapa mais importante na operagdo de secagem
"spray”. O atomizador determina o tamanho das particulas produzidas no "spray”, como também
as suas trajetonas e velocidades. O tamanho das particulas estabelece a area disponivel para a
transferéncia de calor e conseqiientemente determina a taxa de secagem. As trajetdrias das
particulas, de modo especial a trajetéria da maior particula, sdc determinantes no

dimensionamento da cAmara de secagem "spray"”, uma vez que as particulas devem estar secas ao
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entrarem em contato com a parede da cdmara, evitando o deposito de material molhado. Desta
forma, o formato da cidmara de secagem "spray" deve ser compativel com o dngulo do "spray”

formado pelo atomizador.

O dimensionamento da cdmara de secagem "spray”, cujas condi¢cdes operacionais estdo
indicadas na Tabela 5.12, ¢ realizado admitindo-se como critério de projeto o fato da maior
particula estar totalmente seca ao colidir com a parede da cidmara. Este critério € super
conservativo, o que leva a uma cidmara com dimensdes superiores as realmente requeridas. Como
resultado do projeto, além da determinagdo do didmetro e da altura total da cdmara, torna-se
conhecido o valor da vazio de ar requerida para efetuar a secagem. A Tabela 5.13 ilustra as

principais variaveis determinadas apds o projeto da cimara de secagem “spray”.

Tabela 5.13- Resultados do projeto da cdmara de secagem "spray”

CAMARA DE SECAGEM "SPRAY"
Raio da secdo cilindrica 2,2m
DIMENSAO Altura da secdo cilindrica 2,2m
Altura total 6,6 m
) Posigéio axial final 3.3m
MAIOR PARTICULA
Posicio radial final 1L7m
TERMINO DA ZONA DO BOCAL 14m
CALOR TOTAL ENVOLVIDO 3,9035 10° keal/h
VAZAO DO AR DE SECAGEM 9.522 kg/h

De acordo com os dados apresentados na Tabela 5.13, observa-se que a maior particula

apresenta um deslocamento axial maior do seu desiocamento na diregio radial. Este
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comportamento esta relacionade ao tipo de atomizador utilizado e justifica o emprego de uma
camara alta com um valor moderado de didmetro. Na cdmara em questdo, ¢ admitida a igualdade
entre o raio € a altura da secdo cilindrica, enquanto que a se¢8o conica possui o dobro da altura da
secio cilindrica. Devido as caracteristicas do "spray” e da cdmara de secagem, a posi¢ao radial
final da maior particula é quem determina as dimensdes da cdmara. Isto pode ser visto atraves dos
valores apresentados na Tabela 5.13, em que a altura total da camara ¢ muito maior que a
distancia axial percorrida pela maior particula, sendo gue o choque desta particula com a parede
da camara ocorre na secdo cdnica. Deste modo, esta altura elevada garante que a maior particula
ao colidir com a parede da cmara, ou seja, no final de sua trajetoria radial esteja completamente

seca.

Qutra informagio contida na Tabela 5.13 mostra que o término da zona do bocal ocorre na
parte cilindrica da cimara. Para o sistema em consideragdo, 94,8% da quantidade de agua inicial
é evaporada na zona do bocal. Deste modo, fica claro que na cimara de secagem "spray", a maior
parte da evaporagéo ocorre na zona do bocal, confirmando a importancia desta zona no projeto da

camara.

O tempo de secagem das particulas que constituem o "spray” da cdmara de secagem esta
ilustrado na Figura 5.11. De acordo com o esperado, observa-se que com © aumento do diametro
das particulas, ha um aumento no tempo de secagem, ou seja, as particulas menores secam mais
rapido, enquanto que as particulas maiores levam mais tempo para estarem completamente secas.
O tempo que as particulas permanecem no interior da cAmara esta, também, relacionado as
condi¢des do ar de secagem. E importante notar que as maiores particulas, a0 mesmo tempo que
estio associadas a elevados tempos de secagem, estio associadas a maiores distdncias

percorridas.

5.2.3.3 - INFLUENCIA DA COMPOSICAO DA ALIMENTACAO

Conforme citado anteriormente, as caracteristicas da alimentacdo da cdmara de secagem
"spray” estio relacionadas ao nivel de concentragdo admitido no sistema de evaporagdo € a

pressdo de operagdo do ultimo efeito. Assim, mantendo-se 0 Vacuo no ultimo efeito do sistema de
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Figura 5.11 - Tempo de secagem das particulas

evaporagio em 80 mmkHg, a temperatura da alimentag@o na cimara ¢ fixada em 335,5 K Para
esta condicdo de temperatura de alimentagdo € estudada a influéncia do nivel de pre-concentracao
no sistema de evaporagdo sobre as dimensdes da cimara, bem como sobre a vazdo do ar de
secagem necessaria. E importante ressaltar que o ar de secagem continua a temperatura inicial de
650 K e umidade absoluta de 0,005. Para efeitc de comparagic entre as diversas concentragdes de
acetato de potassio consideradas, o valor da temperatura do ar na saida da cdmara ¢ mantido a

420 K.

Uma conseqiiéncia imediata do aumento do nivel de pré-concentragio da solugio aquosa de
acetato de potassio no sistema de evaporagdo € a reducio da vazdo da solucio alimentada na
cimara de secagem "spray”. Assim, um aumento de fragio mdssica de sal corresponde a uma
diminuicio da vaziio de alimentagdo. O efeito de diferentes concentragdes de acetato de potéssio
na saida do sistema de evaporagio sobre o projeto da cAmara de secagem "spray” estd ilustrado

na Figura 5.12.
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Figura 5.12 - Influéncia da composigdo de acetato de potassio na alimentagio:

{a) Dimensionamento da cidmara (b) Vazio do ar de secagem
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Na Figura 5.12(a) observa-se que o aumento no nivel de pré-concentracio da solugdo salina
de alimentacdo resulta em cdmaras com menores dimensdes. Isto ¢ Obvio, uma vez que quanto
maior a concentracfio inicial da solugo e conseqiientemente menor sua vazdo, menor € a
quantidade de 4gua a ser evaporada. Deste modo, menores sdo as distdncias axial e radial
percorridas pela malor particula até a secagem final. No caso especifico da solugdo de
alimentaciic com concentragdo na faixa de 30 a 40% em massa de acetato de potdssio, a altura da
cimara de secagem "spray" mostra-se elevada. Em concentra¢des superiores a 40% em massa, a
cimara torna-se mais baixa. Do ponto de vista do sistema de evaporagio, a medida que sclugdes
mais concentradas em acetato de potassio sfo requeridas, maiores sfio as areas de troca térmica €
os consumos de vapor d'dgua, uma vez que o estado de solugdo saturada ¢ aproximado. Deste
modo, tanto o projeto do sistema de evaporago quanto o projeto da cdmara de secagem "spray”
mostram que uma concentragdo de 60% em massa de acetato de potassio na saida do sistema de

evaporagio resulta em equipamentos de dimenses aceitaveis.

Com relagdo & vazdo do ar de secagem, a Figura 5.12(b} ilustra, como era de se esperar, que
com o aumento no nivel de pré-concentra¢io da solugdo na saida do sistema de evaporagdo, ha
uma reduciio na quantidade de ar requerida para a secagem completa do solido. Observa-se que o
consumo de ar cal abruptamente quando a concentragiio da alimentacio varia de 30 a 50% em
massa de acetato de potassio. Para concentragdes superiores a 50% em massa, a redugio na vazdo
de ar torna-se menos intensa. De modo analogo & Figura 5.12(a), um nivel de pre-concentragdo
de 60% em massa de acetato de potassio no sistema de evaporagdo resulta num valor do consumo
do ar de secagem aceitavel E importante notar que quanto maior a vazio do ar de secagem,

maior € o consumo de energia requerido em seu aquecimento.

Em adicdo & Figura 5.12(a), a Figura 5.13 mostra a facilidade de secagem do acetato de
potassio a altas concentragdes da alimentagfio através da redugdo do tempo de secagem das
particulas. Assim, quanto maior a concentragdo inicial da solugéio, menor € o tempo que cada
particula leva para estar completamente seca. Além disto, 4 medida que a solugdo de alimentacdo
se torna mais concentrada em acetato de potassio, menor € a diferenc¢a entre os tempos de

secagem da maior e da menor particula.
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Figura 5.13 - Influéncia da composi¢io da alimentagdo sobre o tempo de secagem

As alteracdes da concentragiio e conseqiientemente da vazdo da solucgo de saida do sistema
de evaporagio refletem diretamente na quantidade de energia envolvida na secagem do solido na
camara "spray”. A Figura 5.14 mostra que a medida que a alimentag¢o se torna mais concentrada
em acetato de potassio, menor € a quantidade de energia envolvida no processo, j& que menor € a
quantidade de 4gua a ser evaporada. Analogamente & vazice do ar de secagem, o fluxo de calor cai
abruptamente quando a concentragic da alimentagio € aumentada de 30 para 30% em massa de

sal, sendo que em concentragdes superiores a 50% a redugfo no fluxo de calor € menos intensa.

A Tabela 5.14 ilustra o fato de que o término da zona do bocal ocorre em alturas cada vez
menores a partir do topo da cdmara 4 medida que a concentragfio da alimentagfo se eleva. Deste
modo, em alimentacdes diluidas, as particulas percorrem uma maior distdncia axial até que a
igualdade entre as vazdes do ar de secagem e do arraste, a qual determina o término da zona do
bocal, seja alcangada. Este fato estd associado & elevada vazdo do ar de secagem e a grande
quantidade de 4gua a ser evaporada em alimentacdes diluidas. Os dados da Tabela 514
confirmam que, independentemente da concentraciio da alimentagdo, a maior parte da evaporacdo

da soluciio ocorre na zona do bocal.
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Tabela 5.14 - Influéncia da concentragdo de alimentagdo sobre a zona do bocal

Sal na Alimentacio | Término da Zona % de Agua
{% em massa) do Bocal (m) Evaporada

30 2,2 97,9

40 1,9 97,1

50 1,7 96,2

60 1,4 94,8

70 1,1 91,8

80 0,7 84,3
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5.2.3.4 - INFLUENCIA DA TEMPERATURA DA ALIMENTACAO

O fato da alimentagio da c@mara de secagem "spray' estar diretamente associada ao
sistema de evaporacdo faz com que alteragGes no valor do vacuo estabelecido no dltimo efeito
resultem em alimentacBes com diferentes temperaturas. Deste modo, torna-se necessario o
conhecimento do comportamento da camara de secagem "spray” mediante alterages na

temperatura de sua alimentagdo.

Com a finalidade de analisar o efeito da temperatura da alimentagdo sobre o projeto da
cdmara de secagem "spray”’ com as caracteristicas da Tabela 5.12, o vacuo no ultimo efeito do
sistema de evaporagio € variado de 40 a 280 mmHg, ¢ que equivale a uma variagio de
temperatura de 322 a 365 K. As condi¢Ses do ar de secagem na entrada e saida da cimara

permanecem inalteradas.

A influéncia da temperatura da alimentagdo sobre o projeto da cimara de secagem "spray”
esta apresentada na Figura 5.15. De acordo com a Figura 5.15(a), a variagiio da temperatura da
alimentagdo ndo provoca alteragdes significativas no dimensionamento da cdmara de secagem.
Analogamente, a vazdo do ar de secagem, também, ¢ pouco afetada pela temperatura da
alimentagdo, conforme indica a Figura 5.15(b). Contudo, ac contraric do que ocorre com a altura
total da cdmara, 0 aumento da temperatura da alimentagdo provoca reducdes, ainda que pequenas,
pa vazio do ar de secagem. Este comportamento esta relacionado a temperatura das particulas no
interior da cdmara de secagem, a qual € igual a temperatura de bulbo Gimido do ar. Nos casos em
que a temperatura da alimentagio ¢ inferior & temperatura de bulbo umido, € necessirio o
aquecimento das particulas, o qual € realizado as custas de um aumento na vazdo do ar de
secagem, de modo a manter a temperatura do ar na saida da cdmara inalterada. Para as
temperaturas da alimentaco superiores a temperatura de bulbo Umido, ocorre um resfriamento
inicial das particulas, contribuinde para uma pequena reducfio no consumo de ar. Assim, esta
reducdio de vazdo é compensada por um aumento nas dimensdes da cdmara de modo a garantir

que toda 4gua seja removida das particulas.
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A Figura 5.16, em confirmagio a Figura 5.15(a), mostra que a influéncia da temperatura da
alimentagdo sobre o tempo de secagem das particulas é muito pequena, resultando em pequenas
alteracdes nas dimensdes da cdmara. Observa-se que para as particulas com didmetros
compreendidos entre 80 ¢ 230 um, os tempos de secagem permanecem inalterados com ¢
aumento da temperatura da alimentagfo. Contudo, os tempos de secagem das particulas maiores
apresentam um pequeno acréscimo com o aumento da temperatura da alimentag¢fo. Isto se deve
ao fato das temperaturas de entrada e saida do ar de secagem permanecerem inalteradas, enquanto
que o valor de sua vazo ¢ reduzido, o que exige que as particulas permanecam por mais tempo

no interior da cdmara até a secagem completa.
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Figura 5.16 - Influéncia da temperatura da alimentagio sobre o tempo de secagem
5.2.3.5 - INFLUENCIA DA TEMPERATURA DO AR NA ENTRADA
Qutro caso estudade diz respetto a influéneia da temperatura de entrada do ar de secagem

sobre a cimara de secagem "spray”, mantendo-se fixos os valores de sua umidade e vaziio. Esta

situacdio simula o caso em que uma determinada vazio de ar com sua respectiva umidade nfio €
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aquecida até a temperatura desejada, ou o que é mais dificil, é aquecida além da temperatura

estipulada.

Os valores de temperatura, vazio e concentracdo da solucdo salina submetida 4 secagem
sdo aqueles apresentados na Tabela 5.12. Os valores da umidade absoluta e da vazfio do ar na
entrada sdo mantidos em 0,005 e 9,522 kg/h, respectivamente. Deste modo, a temperatura do ar

na saida da cdmara de secagem passa a ser uma variavel calculada.

Uma consideracio adicional relacionada ao ar de secagem ¢ o fato de sua temperatura de
bulbo iimido ser fun¢io da temperatura de bulbo seco e da umidade nas condigdes de entrada da
camara. Desde modo, € necessaria a reavaliagiio da temperatura de bulbo imido a cada variagdo
da temperatura do ar. A Figura 517 apresenta os valores da temperatura de bulbo umido
correspondentes ao aumento da temperatura do ar na entrada da cdmara de 550 para 800 K
Observa-se que o valor da temperatura de bulbo tmido € pouco influenciada pela grande variagio

considerada na temperatura de bulbo seco.
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Figura 5.17 - Temperatura de bulbo iimido do ar de secagem
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O efeito do variagio da temperatura do ar na entrada da cdmara de secagem "spray" sobre o
dimensionamento da cdmara e o tempo de secagem das particulas esta ilustrado nas Figuras
5.18(a) e (b), respectivamente. A quantidade de 4gua a ser removida da solug¢do de alimentacdo
até a secagem completa do sclido independe da temperatura em que o ar se encontra. Deste
modo, quando a temperatura do ar na entrada da cdmara € aumentada, mantendo-se constante sua
vazio, maior € a quantidade de energia, na forma de calor, disponivel para efetuar a evaporagio.
Este aumento na disponibilidade de energia faz com que as particulas sejam secas mais
rapidamente como indica a Figura 5.18(b). As particulas, por sua vez, permanecendo menos
tempo no intenior da cdmara, percorrem menores distdncias axial e radial, resultando numa

cdmara de secagem com menores dimensdes, o que pode ser observado através da Figura 5.18(a).

Observando-se mais atentamente os graficos da Figura 5.18, fica claro que temperaturas do
ar de entrada inferiores a 650 K fazem com que o tempo de secagem da maior particula seja
excessivamente elevado, resultando em cdmaras muito altas. Contudo, o emprego de um ar de
secagem com temperatura superior a 650 K nfio causa grandes redugdes no tamanho da cdmara.
Assim, o aumento no consumo de energia para o aquecimento do ar acima desta temperatura nio
¢ compensado pela redug¢do nas dimensdes da cdmara. O aumento da temperatura do ar na
entrada da cdmara resulta num aumento de sua temperatura de saida, uma vez que a quantidade
de agua a ser evaporada permanece constante. A Figura 5.19 ilustra a relagiio existente entre a

temperatura do ar na entrada e saida da cdmara.

Um fator importante que restringe a temperatura do ar de secagem a ser utilizado na cdmara
de secagem "spray” € a sensibilidade do produto a altas temperaturas. Na cimara de secagem
"spray", o produto fica sujeito a duas diferentes temperaturas. a temperatura de bulbo umido do
ar durante a secagem ¢ a temperatura do ar na saida da cdmara. Deste modo, estes valores
resultantes de temperatura devem ser devidamente analisados no projeto da cimara de secagem
"spray”. No caso da secagem do acetato de potassio, este cuidado foi levado em consideragdo. De
acordo com dados disponiveis na literatura, a fusfio do acetato de potassio ocorre a 565 K
(Vercher e colaboradores, 1993) e sua decomposi¢iio numa atmosfera de ar inicia-se a 613 K
{Gabor e Poppl, 1977). Na faixa de temperatura do ar de secagem considerada, 550 a 800 K, a
temperatura de bulbo timido do ar varia de 326 a 338 K aproximadamente, nfo oferecendo riscos

de degradacdo dosal. Do mesmo modo, a temperatura do ar na saida da cdmara ndo oferece
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riscos ao produto, uma vez que seu valor maximo é de aproximadamente 550 K para uma
alimentagdo com 800 K. Contudo, € aconselhavel, do ponto de vista da exposi¢cio do material &
alta temperatura, que este valor de temperatura de saida do ar seja evitado, uma vez que se

aproxima da temperatura de fusdo do sal.
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Figura 5.19 - Influéncia da temperatura do ar na entrada da cAmara

sobre sua temperatura de saida

5.2.3.6 - INFLUENCIA DA UMIDADE DO AR NA ENTRADA

Outro fator que merece especial atengio no desempenho da cdmara de secagem “spray” é a
umidade do ar de secagem. O calor que o ar a alta temperatura fornece as particulas do "spray”
ndo € suficiente, por s 56, para promover uma secagem satisfatoria. A remociio do Hquido
presente nas particulas depende, também, da umidade do ar nas suas vizinhancas. Deste modo,
para manter altas taxas de secagem € necessario que o ar esteja suficientemente quente e com

baixa umidade.
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Uma situagdo que pode ocorrer frequentemente duranie a operacdo de uma cdmara de
secagem "spray”, € a alteragfo da umidade do ar de secagem, ainda que sua vazio e temperatura
permanegam invariaveis. Para simular esta situagfo na cimara de secagem 'spray” com as
caracteristicas da alimentagdo apresentadas na Tabela 5.12, a umidade absoluta do ar € variada de
0,001 a 0,018. A variag¢do da umidade do ar € restrita pela umidade de saturagdo 4 temperatura
ambiente, a qual corresponde a temperatura do ar antes de ser aquecido. Os valores da

temperatura do ar na entrada da cimara e sua respectiva vazdo continuam malterados.

Como foi dito anteriormente, a temperatura de bulbo Gmido do ar € fungfo da temperatura
de bulbo seco e da umidade. Assim, a varia¢do da umidade do ar provoca alteragles na
temperatura de bulbo Gmido, a qual estd representada na Figura 5.20 para a faixa de umidade
considerada. Observa-se que a variagio de umidade ndo acarreta variagles significativas na

temperatura de buibo tmido.
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Figura 5 20 - Temperatura de bulbo imide do ar de secagem
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Considerando a influéncia da umidade do ar sobre o projeto da cAmara de secagem “spray”,
a Figura 5.21 mostra que o tempo de secagem das particulas é muito pouco influenciado pelo
aumento da umidade do ar. Conseqiientemente, alteragdes significativas nfic ocorrem no tamanho
da cdmara de secagem, sendo que os calculos de dimensionamento da cdmara na faixa de

umidade considerada mostram que a altura total da cAmara permanece praticamente constante.

- Umidade do Arna
14— Entrada da Cimara

TEMPO DE SECAGEM (s)
]
=2}
|

(}0 : H i i | i ! ¢ i ! H
50 100 150 200 230 300 350

DIAMETRO DA PARTICULA (micrdmetros)

Figura 5.21 - Influéncia da umidade do ar no tempo de secagem

Uma analise minuciosa da Figura 5.21 mostra uma leve diminui¢iio no tempo de secagem
das particulas com o aumento da umidade do ar. O esperado era que o aumento da umidade
tornasse a secagem do sélido mais dificil. Contudo, o pequeno aumento ocorrido na temperatura
da particula, ou seja, na temperatura de bulbo Umido, prevalece sobre o efeito do aumento da
umidade do ar. Deste modo, a secagem de uma particula com maior temperatura num ar, cuja
vaz30 e temperatura inicial sdo fixas, ocorre mais facilmente. A temperatura de saida do ar,
também, ¢ muite pouco influenciada pelo aumento de umidade considerado, sendo que seus

valores estdo compreendidos em torno de 419 e 425 K.
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5.2.3.7 - INFLUENCIA DA VAZAO DE AR

Para completar o estudo da influéncia do ar de secagem sobre a cAdmara de secagem "spray”
¢ considerado o caso em que sua vazio sofre variagBes, enquanto sua temperatura e umidade na
entrada da cimara permanecem inalteradas. As condigdes da solugdo de alimentagdo continuam

iguais aquelas da Tabela 5.12.

As Figuras 5.22(a) e (b) mostram que a secagem completa do sdlido se torna mais dificil a
medida que a vazfo de ar diminui, sendo que um maior tempo de secagem e conseqilentemente
um malor tamanho de cdmara sdo requeridos. Pode-se concluir que € inviavel a redugio da vazio
de ar abaixo de 9.522 kg/h, uma vez que o tamanho da cdmara e o tempo de secagem da maior
particula se tornam excessivos pelo fato da temperatura do ar na saida, conforme ilustra a Figura
523, se aproximar da temperatura da particula, reduzindo a diferenca de temperatura para a

transferéncia de calor.

5.2.3.8 — PERFIL DE TEMPERATURA DO AR E PROPRIEDADES DAS PARTICULAS

Finalizando a analise da cdmara de secagem "spray" empregada no Processo com
Alimenta¢do Diluida de Etanol sdo considerados o comportamento da temperatura do ar no
interior da cAmara, bem como as alteracSes de concentracio e didmetro das particulas durante a

secagem.

Para a cdmara de secagem "spray" com as condi¢cOes operacionats indicadas na Tabela 5.12,
a variag8o de temperatura do ar na distancia axial a partir do topo da cdmara esta representada na
Figura 5.24. E importante ressaltar que o perfil de temperatura do ar obtido ¢ similar ao perfil de
temperatura do ar apresentado por Gauvin e Katta (1976) na secagem do nitrato de sddio. O
comportamento da temperatura do ar observado esta diretamente relacionado a zona em que o ar
se encontra, isto €, a zona do bocal ou a zona de livre arraste Para a cdmara em consideraciio, a
zona do bocal termina a uma distancia de 1.4 m a partir do topo da cimara. Assim, inicialmente a
temperatura do ar sofre uma queda abrupta em seu valor, devido a pequena quantidade de ar que

entra no interior do "spray” a fim de realizar a transferéncia de calor e massa. A medida que as
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TEMPERATURA DO AR NA SAIDA (K)
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Figura 5.23 - Influéncia da vazdo do ar de secagem sobre sua temperatura de saida
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Figura 5.24 - Perfil de temperatura do ar de secagem
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particulas do "spray” se deslocam para baixo na cimara_ a quantidade de ar que entra em contato
com o "spray” aumenta, aumentando a temperatura do ar até o final da zona do bocal, quando
todo ar passa a entrar em contato com as particulas. A partir deste ponto, inicia-se a zona de livre
arraste, na qual apenas uma pequena parcela da solugfo resta para ser evaporada, de modo que a
temperatura do ar sofre um pequeno decréscimo, atingindo um valor que permanece constante até

a saida da camara.

As variagOes ocorridas, durante o tempo de secagem, nas concentra¢des e nos didmetros
das quatro maiores particulas estdio apresentadas nas Figuras 5.23(a) e (b), respectivamente.
Observa-se que para as particulas matores, as taxas de variagdo da concentragdo sio inferiores as

das particulas menores.

Com relagdo a temperatura das particulas no final da operacdo de secagem, € observado que
as maiores particulas apresentam temperaturas proximas a temperatura do ar de secagem na saida
da cdmara, enquanto que as menores particulas possuem temperaturas proximas a temperatura de
bulbo umido do ar. Este fato confirma a suposi¢do da temperatura do produto ser considerada

igual a média entre a temperatura do ar na saida da cAmara e a temperatura de bulbo Gmido.

5.2.4 - FLUXOGRAMA DO PROCESSO

O fluxograma do Processo com Alimentacio Diluida de Etanol, incluindo os valores de
vazdo, composigdo ¢ temperatura de todas as correntes associadas as etapas de produgio de

etanoi anidro e de recuperacdo do acetato de potassio, esta representado na Figura 5.26.
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5.3 - PROCESSO COM ALIMENTACAO CONCENTRADA DE ETANOL

Uma possibilidade a ser analisada na produgio de etanol anidro via destilagdo extrativa
salina é o emprego de uma coluna de destilag@o, operando sem sal, com a finalidade de remover
uma grande parte da agua presente na alimentagio aquosa diluida de etanol, conforme proposto

no fluxograma da Figura 3.3.

A alimentacdo de uma solugio concentrada de etanol na coluna de destilag@o salina faz com
que uma menor quantidade de acetato de potassio seja requerida para a obtengdo do etanol anidro
com a especificagdo desejada. Conseqiientemente, o produto de fundo da coluna de destilagéo
salina, o qual é enviado para a etapa de recuperagdo do sal, consiste de uma solugo aquosa
concentrada em acetato de potassio. O fato desta solugdo salina estar previamente concentrada
elimina a necessidade de um sistema de evaporagiio de multiplo efeito na etapa de recuperagdo do
sal. Deste modo, a recuperacio do acetato de potassio é realizada unicamente na cAmara de

secagem "spray".

No estudo deste processo alternativo de producdio de etanol anidro através da destilagdo
extrativa salina, os equipamentos também sfo calculados individualmente e posteriormente
conectados entre si para a simulagio global da planta. De modo analogo ao processo anterior, na
etapa de produgiio de etanol sdo determinados o namero de estigios e a razdo de refluxo
requeridos em cada coluna de destilagio e na etapa de recuperagio do sal sdo determinados o
tamanho da cAmara de secagem "spray” e a vazdo de ar requerida para a secagem completa do

acetato de potassio.

5.3.1 -COLUNA DE DESTILACAO PRE-CONCENTRADORA

O primeiro equipamento a ser estudado no Processo com Alimentagdo Concentrada de
Etanol é a coluna de destilagdo pré-concentradora, a qual opera na auséncia de sal e a presséo
atmosférica. De modo analogo ao processo anterior, a alimentagio desta coluna é a solugdo
aquosa diluida de etanol, proveniente da fermentacio do caldo de cana-de-agncar, com um teor

de etanol de 2,4% molar, temperatura de 30°C e vazio de 2.000 kmol/h.
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A pureza do destilado produzido pela coluna de destilagio pré-concentradora ¢ limitada
pela composicdo do azedtropo etanol-agua, a qual corresponde ao maior grau de separa¢io
possivel de ser alcancado na auséncia de um agente de separagdo. Para evitar o emprego de um
elevado nimero de estigios nesta coluna, o teor de etanol no destilado € fixado em 60% molar, de

modo que sua vazio ¢ mantida no valor de 80 kmol/h.

Ao contrario da coluna de destilagdo salina, a eficiéncia de Murphree do prato na separagio
da mistura etanol-dgua na auséncia de sal ¢ admitida como sendo igual a 70%. As condigdes

operacionais da coluna de destilacdo pré-concentradora sdo apresentadas na Tabela 5.15.

Tabela 5.15 - Condigdes operacionais da coluna de destilagdo pré-concentradora

COLUNA DE DESTILACAO PRE-CONCENTRADORA
Componentes Etanol/Agua
) Vazio 2.000 kmol/h
ALIMENTACAO
Composigdo 2.4% molar de etanol
Temperatura 30°C
Vazio 80 koml/h
DESTILADO
Composigio 60% molar de etanol
VARIAVEIS Eficiéncia 70%
OPERACIONAIS Pressio 1 atm

Os calculos da coluna de destilagdo pré-concentradora sio realizados admitindo-se a
operagdo a refluxo Otimo de modo que a soma dos custos operacionais ¢ de capital seja
minimizada. Sendo que, o refluxo 6timo € fungio da razio de refluxo minima, a primeira etapa

no estudo desta coluna é a determina¢do do refluxo minimo.
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A razio de refluxo mimima requerida na coluna de destilagdo pré-concentradora é
determinada, conforme citado anteriormente, aumentando-se o nimero de estagios até a obtencio
de um valor invariavel de razdo de refluxo. A Figura 5.27 mostra a razo de refluxe minima e as
varias combina¢des de razdio de refluxo e niimero de estagios que levam a producdeo de destilado
com a especificag@o desejada. Os resultados do projeto da coluna pré-concentradora operando a
refluxo otimo, o qual ¢ admitido comeo sende 20% superior ao refluxo minimo, estdo

apresentados na Tabela 5.10.

40 — .

Led
(v ]}

NUMERO DE ESTAGIOS

H ; . ;
0.8 0.9 1.0 1.1 1.2 13
RAZAO DFE REFLITXO

Figura 5.27 - Determinagio da razdo de refluxo minima

5,3.2 - COLUNA DE DESTILACAO SALINA

A alimentacdo da coluna de destilagdo salina ¢ o destilado obtido na coluna pré-
concentradora. Pelo fato da coluna de destilacio sem sal operar com um condensador parcial, a
alimentac3o da coluna salina se encontra no estado de vapor saturado. O teor do etanol anidro
produzide € mantido em 98,9% molar, resultando na vazdo de destiladc de 48,5 kmol/h. As

condigBes operacionais da coluna de destilacdo salina estdo resumidas na Tabela 5.17.
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Tabela 5.16 - Resuitados do projeto da coluna de destilagio pré-concentradora

COLUNA PRE-CONCENTRADORA

Razdo de refluxo minima 0,9
Razio de refluxo 6tima 1,1
Nuamero de estagios 22
Estagio de alimentacio 17
Calor no refervedor 0,4165 107 keal/h

Tabela 5.17 - Condi¢Bes operacionais da coluna de destilagio salina

COLUNA DE DESTILACAQO SALINA
Componentes Etanol/Agua
5 Vazio 80 kmol/h
ALIMENTACAO
Composigio 650% molar de etanol
Temperatura 80.3°C
Vazdo 48.5 koml/h
DESTILADO
Composigio 98.9% molar de etanol
VARIAVEIS Eficiéncia 60%
OPERACIONAIS <
Pressdo 1 atm
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No calculo da coluna de destilagio salina em consideracdo € necessério uma especial
atengdo em relagdo 4 quantidade de acetato de potassio adicionada ao sistema. No caso da
alimentagfio diluida de etanol, a grande quantidade de agua presente no fundo da coluna salina
garante uma baixa concentragio de sal, a qual € inferior ao valor de 10% molar imposto pela
solubilidade do acetato de potassio em etanol anidro. Consegiientemente, os limites impostos na
Tabela 5.1 para o fundo da coluna s3o respeitados sem nenhuma preocupacdo. Contudo, no caso
da alimentacio concentrada de etanol, a pequena quantidade de 4gua no interior da coluna pode
resultar em concentragdes de acetato de potassio que excedam aos limites impostos para o fundo
da coluna. Deste modo, a quantidade de sal adicionada & coluna de destilagio salina, operando
com alimentac¢do concentrada de etanol, é limitada tanto pela solubilidade do acetato de potassio
em etanol anidro quanto pelos limites de solubilidade e de validade do modelo de predigiio do

equilibrio liquido-vapor na regifo rica em 4gua.

A Tabela 5.18 apresenta varias combinagdes de razdo de refluxo e nimero de estagios da
coluna de destilaciio salina para a producio de etanol 98,9% molar. As vazdes do sal, as quais sdo
calculadas admitindo-se um teor de 10% molar de acetato de potéssio refluxo, sdo apresentadas

juntamente com a fragdes molares de acetato de potassio resultantes no fundo da coluna.

Tabela 5.18 - Condigdes na coluna de destilagfio salina para obtengéo de etanol anidro

Nﬁméro de Razio de Estagio de Sal Sal no Fundo | T no Fundo
Estagios Refluxo Alimentacio | (kmol/h) (Fr. Molar) °C)
35 1,2 5 6,47 0,170 115,4
40 1,1 5 5,93 0,158 1142
45 1,1 8 5,93 0,158 1149
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Em todos os casos apresentados na Tabela 5.18, o emprego de uma vazio de acetato de
potassio que resulte num teor de 10% molar de acetato de potassio no topo da coluna elimina, a
possibilidade de precipitagdo do sal na regifo rica em etanol. Com relagdo a fracio molar de
acetato de potassio no fundo da coluna de destilagio, observa-se que em todas as situagdes seu
valor se mantém inferior & solubilidade maxima deste sal em 4gua pura, ou seja, 50% molar.
Deste modo, ha a garantia, também, de que ndo ha precipitagio do sal na regifio da coluna rica em
agua. Contudo, o limite de aplicabilidade do modelo de predigdo do equilibrio liquido-vapor é
excedido no fundo da coluna em todos os casos, uma vez que a fragio molar de acetato de
potassio € levemente superior a 0,15. O fato do limite do modelo ser excedido pode levar a
resultados nfo coincidentes com a realidade. Levando isto em consideraciio, na Tabela 5.18 estdo
apresentados os valores das temperaturas resultantes no refervedor da coluna de destilago salina,
os quais sdo comparados com os dados experimentais de Zemp (1989). Segundo este autor, para
uma concentracdo de 15% molar de acetato de potassio em 4gua pura, a temperatura de ebulicdo
da solucdo € igual a 106,3°C. Deste modo, a diferenga de temperatura entre os valores preditos e

o valor experimental € perfeitamente aceitavel.

Uma observagio a ser feita com relagdo as colunas de destilagdo da Tabela 5.18 é que o
emprego de razdes de refluxo inferiores as apresentadas, de modo a garantir o limite do modelo

no fundo da coluna, resulta em destilados com teores de etanol inferiores a 98,9% molar.

A razfo de refluxo minima para a coluna de destilagfo salina em considera¢fo, conforme
indica a Tabela 5.18, é igual a 1,1. A operacdo da coluna & razdo de refluxo 6tima de 1,3 com
uma vazdo de acetato de potassio de 5,6 kmol/h, a qual satisfaz o limite do modelo na regifio rica
em dgua, requer 50 estagios de separaglio para a producio do etanol anidro com a especificagio
desejada. Este elevado mimero de estagios ndo justifica a operagfo da coluna a refluxo otimo. As
caracteristicas da coluna de destilagio salina admitida no Processo com Alimentagdo

Concentrada de Etanol estio indicadas na Tabela 5.19.
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Tabela 5.19 - Resultados da coluna de destilagdo salina

COLUNA DE DESTILACAQO SALINA

Razio de refluxo 1.2
Nimero de estagios 35
Estigio de alimentag3o 5
Vazio de sal 6,47 kmol/h
Calor no refervedor 0,2642 10° kcal/h

5.3.3- CAMARA DE SECAGEM "SPRAY"

No Processo com Alimentagdo Concentrada de Etanol, o produto de fundo da coluna de
destilagiio salina, o qual consiste de uma solugio aquosa concentrada de acetato de potissio, €
enviado para a cdmara de secagem "spray". O ar de secagem admitido na cdmara apresenta as
mesmas condigdes iniciais ¢ finais consideradas no projeto da cémara de secagem "spray” do
Processo com Alimentaggo Diluida de Etanol. As condi¢bes operacionais da cdmara de secagem
"spray” em considera¢do estdo ilustradas na Tabela 5.20. A concentra¢do de 52,8% em massa de
acetato de potassio no produto de fundo da coluna de destilagdo salina confirma que ndo ha a
necessidade do emprego do sistema de evaporagio de multiplo efeito para concentragdo da

solugdo antes de sua introdu¢do na cidmara de secagem "spray”.

A Tabela 5.21 apresenta as dimensdes da cdmara de secagem "spray”, bem como a vazdo
de ar requerida para a secagem completa do acetato de potassio utilizado na etapa de produgdo de

etanol anidro.
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Tabela 5.20 - Condi¢des operacionais da cadmara de secagem "spray”

CAMARA DE SECAGEM "SPRAY"
Componentes Agua/Acetato de potassio
_ Vazéo 1.203 kg/h
ALIMENTACAQO
Composigéo 52,8% em massa de sal
Temperatura 3886 K
Umidade na entrada 0,005
Temperatura na entrada 650 K
AR DE SECAGEM
Temperatura na saida 420K
Temp. de bulbo imido 3318K
Componente Acetato de potassio
PRODUTO Vaziio 635 kg/h
Temperatura Meédia entre 420 e 331,8 K
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Tabela 5.21- Resuitados do projeto da cdmara de secagem "spray"

CAMARA DE SECAGEM "SPRAY"

Raio da secédo cilindrica 2,6m
DIMENSAQ Altura da seciio cilindrica 2,6m
Altura total 7.8 m
) Posicio axial final 40m

MAIOR PARTICULA
Posigdo radial final 1,9 m
TERMINO DA ZONA DO BOCAL 1,4m

-

CALOR TOTAL ENVOLVIDO

4,7836 10° kcal/h

VAZAQO DO AR DE SECAGEM

5.609 kg/h

5.3.4 - FLUXOGRAMA DO PROCESSO

O fluxograma do Processo com Alimentacdo Concentrada de Etanol, incluindo os valores

de vazio, composi¢io e temperatura de todas as correntes associadas as etapas de producdo de

etanol anidro e de recuperagio do acetato de potassio, esta representado na Figura 5.28.
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5.4 - COMPARACAO ENTRE OS PROCESSOS

A diferenca fundamental entre os dois processos alternativos para a produgdc de etanol
anidro através da destilagiio extrativa salina consiste no fato da alimentagio aquosa diluida de

etanol ser ou ndo submetida a pré-concentragio.

Na etapa de produgio de etanol anidro, o Processo com Alimentagdo Diluida de Etanol
emprega uma tnica coluna de destilagio salina com 37 estigios e refluxo otimo de 2,5 na
produgdo de etanol 98,9% molar. Por outro lado, no Processo com Alimentacio Concentrada de
Ftanol, na produgdo do etanol anidro sdo empregadas duas colunas de destilagdo: uma coluna
sem sal com 22 estagios e refluxo 6timo de 1,1 e uma coluna de destilagdo salina com 35 estagios
e refluxo de 1,2. A quantidade de sal requerida no processo sem pré-concentragio da alimentaggo
é de 13,47 kmol/h contra 6,47 kmol/h no processo com pré-coluna. As menores razdes de refluxo
¢ a menor quantidade de sal requeridas no Processo com Alimentagdo Concentrada de Etanol
resultam em colunas com didmetros inferiores aquela empregada no Processo com Alimentac&o

Diluida de Etanol.

Com relagiio ao consumo de energia na etapa de produgio de etanol no processo sem pre-
concentragdo da alimentagio diluida de etanol, a coluna extrativa salina € responsavel por todo o
consumo de energia. No processo com pré-concentragio da alimentagdo, a coluna pré-
concentradora consome a maior parte de energia na etapa de produgdo de etanol, sendo que uma
parcela de apenas 6% do consumo de energia € utilizada na coluna de destilagio salina. A
comparacio entre as etapas de produgio de etanol dos dois processos mostra que o Processo com
Alimentacdo Concentrada de Etanol apresenta um aumento de aproximadamente 6% no consumo

de energia em rela¢do ao Processo com Alimentagio Diluida de Etanol.

A presenga ou nio da coluna de destila¢do pré-concentradora na etapa de produgdo de
etanol reflete diretamente na maneira com que a recuperacio do sal € realizada. No Processo com
Alimentacio Diluida de Etanol, o produto de fundo da coluna de destilagio salina, por constituir
uma solugio aquosa diluida de acetato de potassio com 3,6% em massa de sal, € submetida a um
sistema de evaporagio com 4 efeitos para a pré-concentragio da solugdo a 60% em massa de sal.
A solucgiio concentrada € entdio enviada para a cdmara de secagem "spray”. No Processo com

Alimentacio Concentrada de Etanol, por outro lado, a solugdo aquosa de acetato de potassio a ser
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enviada para a recuperagdo apresenta um teor de 52.8% em massa de sal, eliminando a

necessidade da pré-concentra¢do no sistema de evaporagio.

Ao considerar o consumo de energia na recuperagio do acetato de potassio, observa-se que
o Processo com Alimentagio Diluida de Etanol consome 1,9029 107 kcal/h, sendo que apenas
3,9035 10° kcal/h sdo requeridos na cimara de secagem "spray". Em contrapartida, no Processo
com Alimentacio Concentrada de Etanol, o consumo de energia na etapa de recuperaciio do sal é

referente apenas a cAmara de secagem "spray” e igual a 4,7836 10° kcal/h.

Em adi¢@o a0 menor consumo de energia na etapa de recuperagiio do acetato de potassio no
Processo com Alimentagdo Concentrada de Etanol, a menor vazio da solucdo salina alimentada
na camara de secagem "spray” resulta numa redugiio de 59% no consumo de ar de secagem

comparado ao Processo com Alimentag&o Diluida de Etanol.

Deste modo, o elevado consumo de energia no sistema de evaporagdo do Processo com
Alimentag¢io Diluida de Etanol torna inviavel a auséncia de uma coluna de destilagio sem sal
para a pré-concentracio da alimentagio aquosa diluida de etanol. De fato, o consumo de energia
na recuperacdo do sal no Processo com Alimentagio Diluida de Etanol representa 82% do
consumo total de energia no processo, sendo que no Processo com Alimentacio Concentrada de

Etanol apenas 9,7 % da energia total é empregada na recuperacéo do sal.
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6.1 - CONCLUSOES

O emprego do acetato de potassio como agente extrativo na produgio de etanol anidro, a
partir de uma solugdo aquosa diluida de etanol proveniente da fermentag3o, mostrou ser uma
alternativa efetiva em substituicio aos agentes de separagdo liquidos altamente toxicos, como o
benzeno. Sob este aspecto, a destilagio extrativa salina é capaz de satisfazer as necessidades

atuais na area de protecio ambiental.

A produgiio de etanol anidro através da destilagdo extrativa salina com acetato de potassio
apresentou um consumo especifico de energia inferior ao dos processos convencionais com
agentes de separacdo liquidos. A economia energética, que pode ser obtida com a adigio de um
agente de separacdo solido, torna a destilagdo extrativa salina um processo altamente promissor

para a separagdo do azedtropo etanol-agua, ou de qualquer outro sistema azeotropico.

O fato de pequenas quantidades de acetato de potassio terem sido suficientes para a
produgdo do etanol anidro confirma mais uma das vantagens da destilagio extrativa salina
comparada a destilagio com agentes liquidos. O baixo consumo especifico do agente de
separagio solido possibilita o emprego de colunas de destilagiio com didmetros reduzidos, além
de acarretar uma redugdo na capacidade de recuperacio e do reciclo do agente de separagio, com

menor consurno de energia nestas etapas.

O teor do etanol produzido através da destilagiio extrativa com acetato de potassio mostrou
ser bastante sensivel 4 pequenas reducdes na quantidade de sal adicionada ao refluxo. Um fator
imprescindivel na determinagdo da quantidade de sal adicionada ao sistema destilante ¢ o limite
de solubilidade do sal nos componentes puros em ebuli¢io, de modo a evitar a precipitacdo do sal

ao longo da coluna de destilagio.

Das duas possibilidades de produgdo de etanol anidro consideradas, ou seja, na presenga ou
ndo de uma coluna de destilagiio para pré-concentrar a alimentacdo aquosa diluida de etanol, o
processo com pré-coluna apresentou um menor consumo de acetato de potassio pelo fato da
alimentagio da coluna extrativa salina estar concentrada em etanol. Contudo, o consumo de
energia na etapa de produgio de etanol anidro nestes dois processos diferiu em apenas 6%, sendo

que o processo com pré-coluna apresentou 0 maior CONSUMO energetico.
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A presenca ou ndo da coluna de destilagio pré-concentradora da solug@io aquosa diluida de
etanol refletiu diretamente na maneira com que a recuperagio do acetato de potassio foi realizada.
A auséncia da coluna de destilagiio sem sal para pré-concentragio da alimentacio fez com que o
produto de fundo da coluna extrativa salina se tornasse uma solug3o aquosa diluida de sal, sendo
necessario um sistema de evaporagdo de multiplo para pré-concentrar a solugdo salina a ser
enviada para a secagem final na cimara de secagem "spray”. Por outro lado, na presenca da
coluna de destilagdo pré-concentradora, o produto de funde da coluna extrativa, por ser uma
solucdo concentrada de acetato de potassio, eliminou a necessidade do emprego de um sistema de
evaporagdo, possibilitando a recuperacdo completa do sal unicamente na cimara de secagem

"spray".

Pelo fato do processo sem pré-concentragio da alimentacfio conter dois equipamentos
distintos na etapa de recuperagdo do sal, foi realizado um estudo do comportamento do sistema
de evaporagiio e da cdmara de secagem "spray". O estudo do sistema de evaporagio de multiplo
efeito mostrou que o aumento do numero de efeitos ou o aumento da pressdo do vapor d'agua
possibilitou uma redugio na édrea de troca térmica de cada efeito. Contudo, 0 aumento da
concentracdo da solugdio salina de saida ou o aumento da pressdo no dltimo efeito resultou no
aumento da area de troca térmica dos efeitos. O consumo do vapor d'4gua aumentou com o
aumento da pressio do vapor, mas diminuiu com o aumento do numerc de efeitos. Em
contrapartida, a vazdo do vapor d'agua foi pouco influenciada pelo vacuo do Gltimo efeito do

sistema de evaporagio.

No estudo da cdmara de secagem "spray”, o critério de projeto adotado considera que a
maior particula estd totalmente seca ao atingir a parede da cdmara. Este critério € super
conservativo, o que leva a uma cdmara com dimensdes superiores as realmente requeridas. As
maiores particulas do "spray”, além de apresentarem os maiores tempos de secagem,
apresentaram as maiores distincias percorridas, sendo determinantes no dimensionamento da
cimara. Assim, pelo critério de projeto considerado, quando a maior particula estava seca e
colidia com a parede da cimara, todas as demais particulas j& estavam previamente secas. Na
secagem das particulas de acetato de potéssio, a maior parte da evaporagdo ocorreu na zona do

bocal, confirmando a importancia desta zona no projeto da camara de secagem "spray”.
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A anéalise dos principais parimetros operacionais da cdmara de secagem "spray” mostrou
que a altura total da cdmara e a vazio do ar de secagem foram pouco influenciados pela
temperatura da alimentagdo de acetato de potassio a ser seca. O emprego de um ar de secagem na
entrada da cAmara com temperatura inferior a 650 K fez com o tempo de secagem da maior
particula se tornasse excessivamente elevado, requerendo uma elevada altura da camara. Por
outro lado, variagdes na umidade do ar na entrada da cdmara nfio provocaram alteragdes

significativas no tamanho da cdmara de secagem "spray", na faixa de umidade estudada.

Com relagdio ao consumo de energia na etapa de recuperagio do acetato de potéssio, a
comparagio entre os dois Processos Propostos, ou $eja, com ou sem a pré-concentragdo da
soluciio aquosa de acetato de potassio no sistema de evaporagdo de miltiplo efeito, revelou um
elevado consumo de energia no sistema de evaporag3o frente a4 cimara de secagem “spray".
Assim, a pré-concentragdo da solugdo salina a ser recuperada no sistema de evaporag@o mostrou
ser invidvel do ponto de vista energético. A methor alternativa foi a pré-concentracdo da
alimentacdo aquosa diluida de etanol numa coluna de destilagiio sem sal, a qual requer um menor
consumo de energia e elimina a necessidade de um sistema de evaporagéo de multiplo efeito na

etapa de recuperagio do sal

6.2 -SUGESTOES

Os poucos fluxogramas de processo que consideram a destilagdo extrativa salina com a
recuperagio do sal nio foram submetidos a técnicas de seqiienciamento e de otimizag@o, tal como
tem sido feito para os processos com agentes de separagdo liquidos. A otimizagdo energética €
um aspecto a ser estudado nos fluxogramas de processos propostos para a produgfo de etanol
anidro. Uma possibilidade a ser considerada € o reciclo do ar de secagem na cimara de secagem
"spray", uma vez que este sai relativamente quente da cimara, sendo necessario uma menor

quantidade de energia para o seu aquecimento & temperatura requerida na entrada da camara.

Antes dos processos propostos serem submetidos & otimizag4o seriam interessantes estudos

mais amplos em relagdo & caracterizagiio da cimara de secagem "spray” quanto ao tipo de bocal
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utilizado e a distribuicdo de tamanho de particulas. Poderia-se tentar encontrar condigbes que

reduzissem o tamanho da cdmara de secagem "spray”.

Outro aspecto que pode ser estudado na recuperagdo do sal € a possibilidade de utilizagdo
de um secador "flash" ou de um secador pneumdtico em substituigio & cidmara de secagem

"spray"”.

O estudo, em escala piloto, de colunas de destilagdo com agentes de separagdo salinos foi
apresentado por alguns autores na literatura. Contudo, pouco foi considerado a respeito da etapa
de recuperag@o do sal. Um aspecto interessante no estudo dos processos de produgiio de etanol
anidro seria a construgdo de plantas pilotos que incluissem tanto a etapa de destilagio extrativa

salina quanto a etapa de recuperagéo da sal.

A maioria dos trabalhos na area da destilagfio extrativa salina da mistura etanol-agua
considera a possibilidade de produgio do etanol anidro através do emprege de um sal adequado.
Entretanto, existe uma deficiéncia de estudos a respeito das caracteristicas hidrodindmicas, tais
como eficiéncia do prato e "hold-up", de colunas de destilagio operando com sais. O
conhecimento destas caracteristicas é de suma importidncia no projeto de colunas extrativas

salinas para a produg¢do de etanol anidro.

Uma das dificuldades da destilagdo extrativa com sal reside na maneira com que o sal €
alimentado e transportado através do sistema. O emprego da destilagfio extrativa salina em larga

escala requer que técnicas adequadas de alimenta¢fo e transporte do sal sejam desenvolvidas.
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ANEXOTI:

COLUNA DE DESTILACAO SALINA



Anexo I

L1 - PARAMETROS PARA PREDICAO DO EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR

Os parametros do modelo de Sander e colaboradores (1986) para a predig@io do coeficiente
de atividade dos componentes volateis no sistema constituido por etanol, agua e acetato de

potassio estdo listados nas tabelas a seguir:

Tabela 1.1 - Pardmetros UNIQUAC de volume e area superficial

Parametro | Etanol Agua K CH;CO0"
r 2,1055 0,92 3,0 2,05
q 1,9720 1,40 3,0 1,90

Tabela 1.2 - Parametros de interagcdo referéncia ak (Kelvin)

Etanol Agua K* CH;COO
Etanol 0,0 -14,5 146,4 107,2
Agua 162.4 0,0 458 4 -143.8
K 4245 -220,7 0,0 -41,0
CH;CO0" 619,5 -416.,6 531,9 0,0
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Tabela I.3 - Pardmetros de interagdo 8;,, (Kelvin)

CH;COO"
Etanol Agua
K 4282 1618

Os parimetros para a predigdo do coeficiente de atividade na coluna de destilagio sem sal
do Processo com Alimentacio Concentrada de Etanol sio aqueles fornecidos pelo modelo
UNIQUAC original.

1.2 - CONSTANTES DE ANTOINE

Os valores das constantes de Antoine para o etanol e a agua, com a pressdo de vapor em

mmHg e a temperatura expressa em Celsius, estio listados na Tabela 1.4

Tabela 1.4 - Constantes de Antoine

Componente A, B. Cu
Etanol 8,11220 1592,864 226,184
Agua 8,07131 1730,63 233,426

Ref: Gmehling e colaboradores (1981)
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L3 - ENTALPIAS

A entalpia molar total de uma mistura liquida ou gasosa ¢ expressa por:

H{T,P,x,) = i x, H(T,P)+ H=(T,P,x,) (LY

=1

onde: H - entalpia molar total da mistura
H™ - entalpia molar excesso
H; - entalpia molar do componente 1 puro
X; - fracdo molar do componente i

M - numero total de componentes

Fase Liquida:

A entalpia molar de um liquido puro 1, h;, a pressdo constante, € expressa por:

h,(T,P)=h,(T,,P)+ [ Cp}(T,P)dT (12)

o

onde: h(T,,P) - entalpia molar do liquido puro i na pressZo P e temperatura de referéncia T,
Cpi* - capacidade calorifica a pressdo constante do liquido puro i

Admitindo que Cp;” é constante na faixa de temperatura compreendida entre T e T, e que

hi(T,,P) € nula, a substitui¢io da equagdo (1.2) na equagdo (1.1) resulta em:
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h(T,P,xi)=§xi CpH(T,P)(T~T,) + h™ (L3)

=1

Considerando a entalpia molar excesso na fase liquida desprezivel comparada a entalpia

molar total da mistura ideal, a entalpia molar total da fase liquida € expressa por:

h(T,P.x,)= " x, Cp'(T,P)(T -T.) (14)

i=1

No célculo da entalpia da fase liquida na coluna de destilagio, a temperatura de referéncia,
T, € admitida como sendo a temperatura de ebuli¢io do componente mais volatil e a capacidade

calorifica do liquido puro, Cp", é avaliada nesta temperatura de referéncia.

Fase Vapor:
A entalpia molar de um gas puro 1, H;, ¢ expressa por;

H,(T,P)= AH,, (T,,P)+ Cp; (T.P)(T - T,) (L5)

onde: AH.,, - calor latente de vaporizagdo do componente i puro na temperatura de referéncia T,
Cp:" - capacidade calorifica a pressio constante do vapor puro i

Considerando a fase vapor como uma mistura ideal, de modo que a entalpia molar excesso
seja nula, a combinagdo das equacgdes (1.5) e (I.1) permite a avaliacdo da entalpia molar total da

fase vapor:

HLP,y,)= 3 v, [AH, (T,.P)+ Cp!(T.2)(T - T,)] 16)

§l
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Os valores das capacidades calorificas a pressdio constante para gases, Cp;", também sdo

avaliados na temperatura de referéncia T,.

Para o sistema etanol-agua, as capacidades calorificas a pressdo constante do liquido e do
vapor puros e o calor latente de vaporizagdo, avaliados na temperatura de referéncia de 80°C,

estédo apresentados na Tabela 1.5.

Tabela 1.5 - Capacidades calorificas a pressio constante e calor latente de vaporizagio

Componente Cp" (cal/mol°C) | Cp;’ (cal/mol°C) AH,,, (cal/mol)

Etanol 37,904 18,676 G397.8

-

Agua 18,0 8,705 89270

Ref: Fredenslund e colaboradores (1977)



ANEXO II:

SISTEMA DE EVAPORACAO
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IL1 - VISCOSIDADE

Os coeficientes para o calculo da viscosidade da solugdo aquosa de acetato de potassio

através da equagdo (4.39) sdo expressos por:

A, = —13,4483 + 2,01769x + 0,106657 x> ~ 0,92473x° —11,0564x* (IL1a)
B, =1913,2 + 310,785x — 1602,31x? + 5542,04%° (IL1b)

onde: x - fracio massica de acetato de potassio na solugio

As expressoes (II.1) sdo validas para a temperatura e a viscosidade da solugio expressas em

Kelvin e N/sm?, respectivamente.

IL2 - LINHA DE DUHRING

Os coeficientes da Linha de Dithring, equagio (4.30), para o sistema agua-acetato de

potassio sdo dados por:

m(x) = 1,00517 — 0,0401712 x + 0,385502 x* — 0,186357x° (IL2a)
b(x) = —0,509133 ~ 1,43759% — 8,00979x° — 27,5841x° (IL2b)

onde: x - fragdo massica de acetato de potassio na solugio

As expressoes (I1.2) se aplicam para as temperaturas expressas em Kelvin.



170
Anexo I

IL3 - ENTALPIAS

No calculo do sistema de evaporagio € necessario a avaliagdo das entalpias massicas da
solucdo aquosa de acetato de potassio, do solvente puro no estade de liquido saturado e do

solvente puro no estado de vapor superaquecido.

Solucio Aquosa de Acetato de Potdssio:

O calculo da entalpia da solugdo aquosa de acetato de potassio ¢ realizado através da
equagio (1.4), expressa em unidade de energia por massa, sendo que o sal é tratado como se fosse

um componente liquido.

Liquido Saturade:

A entalpia do solvente puro no estado de liquido saturado € dada pela equagio (1.4)

aplicada a 4gua pura e expressa em unidade de energia por massa.

Vapor Superaquecido:

A entalpia do vapor superaquecido, o qual se encontra 4 temperatura T, é avaliada aravés da

equac¢do (1.6} aplicada ao vapor d'agua e expressa em unidade de energia por massa.

As capacidades calorificas e o calor latente de vaporizacio requeridos para o calculo das
entalpias presentes nas equacdes do sistema de evaporagdio, equagbes (4.31) a (4.34), sio
avaliadas na temperatura de referéncia, T,, de 100°C. A Tabela I1.1 apresenta as capacidades
calorificas para a 4gua e o acetato de potassio. A expressio para o calculo da capacidade

calorifica do vapor, bem como o valor do calor latente de vaporizagio da agua sio dados por:
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Cpoyy = 7,701 +4,59510*T +2,52110°T*~0,859107 T~ (IL3)

onde: T - temperatura em Kelvin
Cpvap - capacidade calorifica do vapor expressa em cal/mol K
Ref’: Reid e colaboradores (1977)

AH,,, = 9703,21 cal /mol (114)

Ref.: McCabe e colaboradores (1985)

Tabela I1.1 - Capacidades calorificas a pressio constante

Componente Cp (cal/mol K) Referéncia
Agua 18,1 Perry e Chilton (1973)
Acetato de Potassio 3,7 Lide (1990-1991)

IL4 - CALOR LATENTE DE VAPORIZACAO DO VAPOR D'AGUA

O calor latente de vaporizacdo do vapor d'agua nas condigbes de entrada do sistema de
evaporacgio, Ao, € obtido através da relagdo de Watson apresentada por Reid e colaboradores

(1987):

;\' B 7\’ 1 - Trz 0,375 (HS)
R Tt

onde Tr € a temperatura reduzida e os indices 1 e 2 referem-se as temperaturas 1 e 2,

respectivamente.
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L1 - PROPRIEDADES DO SOLIDO, DAS PARTICULAS E DA ALIMENTACAO

Massa Especifica:

A massa especifica do soélido, ou seja , do acetato de potéssio, ps, € igual a:

p, =157 g/cm’ (1L 1)
Ref: Lide (1090-1991)

As massas especificas da alimentag&o aquosa de acetato de potassio, py, e das particulas, p,

sdo avaliadas através da seguinte expressdo:

= 2
i (Im.2)
ps pa’gug
onde: x - fragio maéssica de acetato de potéssio na alimentacgio ou na particula
— 3
Pasua = 1 g/cm
Capacidade Calorifica:
A capacidade calorifica do solido, Cp; € igual a:
Cp, =3,7 cal/mol°C (13}

Ref: Lide (1990-1991)

A capacidade calorifica da solugo de alimentagio, C¢ € dada por:

C, = Cp, x + Cp g, (1-x) (I1L4)
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onde: Cpagua = 1 cal/g’C

1.2 - PROPRIEDADES DO AR UMIDO

Massa Especifica:

A massa especifica do ar dmido, ou seja, da mistura gasosa constituida por ar e vapor

d'agua, p,, € dada por:

— YafparMar +yvap pva_vaa;)

a (I{{. 5&)
(yat Ma: + yvap Mvap
onde My € Mygp 30 as massas especificas do ar e do vapor d'agua:
M, =29 M, =18 (1I1.5b)

As massas especificas do ar, p,, e do vapor d'agua, pyp, s30 obtidas a partir do ajuste de
dados de massa especifica em fungdo da temperatura fornecido por Kreith (1977). As expressbes

para o calculo da massa especifica destes componentes sio:

p, = 0,00388144 —1,77721 107 T + 441077107 T? - 6,49552 107" T° + (IlL6a)
5,82189 107" T* - 3,10866 10" T* + 9,06632 10" T® — 11091107 77

Py = 0,00202613 — 738013 10™° T +1,3937510°° T* - 1,48697 107" T° + (IIL6b)
9,02558 10" T* - 2,90282 107" T* +3:83476107% T°

onde a massa especifica é expressa em g/cm’ e a temperatura em Kelvin,
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Viscosidade:

A viscosidade do ar dmido ¢ obtida através do método de Wilke apresentado por Reid e
Colaboradores (1987}

u, = + (111 7a)

cony

Wyep
¢W3P = 1/2 = (m7b)
o]
MV&?
bone = Do “‘:” Iit (WL7c)

A viscosidades dos componentes puros, Lar € Ly, sS40 obtidas através do ajuste de dados de
viscosidade em funcgio da temperatura fornecidos por Kreith (1977). As viscosidades em funcio

da temperatura si0 expressas por:

M, =— 251306107 + 894326 10" T ~ 7,14375 107" T? - 197555107 T* + (IIL8a)
6,56717 1077 T* - 469163107 T° + 992523107 T*

Mo = 212079107 ~1,33526 107 T + 5,04104 107° T* - 7,22614107° T° + (IIL8b)
531056 107 T* — 193843107 T° + 277824 107% T°®

onde a viscosidade é expressa em Ns/m® e a temperatura em Kelvin.
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Viscosidade Cinematica:

A viscosidade cinematica do ar (imido é obtida través da relacio:

v, = H (IIL9)

onde p, € H, s80 calculados através das equacdes (I11.5) e (I11.7), respectivamente.

Condutividade Térmica:

O calculo da condutividade térmica do ar amido é realizado através do método de Mason e

Saxena apresentado por Reid e colaboradores (1987):

K
K= YuRe | Y Rw (111 10)

Vet Ve bu Y T Vi Puep

onde as expressdes para Garvsp € Gvapar SA0 aquelas apresentadas nas equagdes (I11.7b) e (IIL 7c),

respectivamente.

As condutividades térmicas dos componentes puros, Ka € Kuyp, sdo obtidas através do
ajuste de dados fornecidos por Kreith (1977) em funcio da temperatura. As condutividades

térmicas sdo dadas por:

K, =— 0,0065577 +0,000152122 T - 2,104511077 T? +2,21238 107 T° - (IIL1la)
1,11698 107" T* + 205318 107" T°

K., == 0,0323462 + 0,000286998 T — 6,20024 107" T? + 93964 107° T°> ~ (IL11b)
722176 1072 T* + 279165107 T° — 430456 107 T*
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onde a condutividade térmica ¢ expressa em J/msK e a temperatura em Kelvin.

Calor Umido:

O calor tmido do ar de acordo com Treybal (1981) é dado por:

C, =1005 + 1884 H (1IL12)

onde o calor umido € expresso em J/kg°C e H é a umidade absoluta.

Difusividade:

A difusividade para o sistemna gasoso constituide por ar e vapor d'agua € obtido através da

correlagdo empirica de Fuller apresentada por Reid e colaboradores (1987):

0,00143 T"7

D, = , (ITL13a)
pmz, [0+ @) |
com:
1 T .
Mam:p = 2 M + M (HII.)b)
ar vap

onde; Dv - difusividade em cm?/s
T - temperatura em Kelvin
P - pressdo em bar
Moz, Myap - peso molecular em g/mol

(Mvap =131 & (V) =197
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1IL3 - PROPRIEDADES DO VAPOR D'AGUA

A capacidade calorifica do vapor d'agua, Cy, € avaliada na temperatura de bulbo amido do

ar através da equacgio (I1.3).

O calor latente de vaporizagdo da agua, A, € avaliado na temperatura de bulbo umido do ar

através da equacdo (IL5).

1114 - TEMPERATURA DE BULBO UMIDO

O célculo ierativo da temperatura de bulbo umido do ar de secagem nas condigBes de

entrada da cdmara de secagem "spray” ¢ realizado através da equagfio apresentada por Treybal
(1981

T -1 <, —H)
-, = (IIL14)

s

onde: T, - temperatura de bulbo seco
Tw - temperatura de bulbo umido
Avw - calor latente de vaporizag#o a Ty, obtido pela equagdo (I1.5)
C; - calor imido do ar obtido pela equagio (I11.12)
H - umidade absoluta do ara T,

Hy - umidade de saturagéo a Tw obtido pela equagdo (4.44)



