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RESUMO

Com o grande consumo de etanol no mundo tem-se a necessidade de estudos que
aprimorem e maximizem a producdo de etanol. A matéria-prima mais usada para a obtencdo
de etanol é a cana-de-agucar, onde através de um processo fermentativo ocorre a formagéo do
etanol, sendo assim necessario um processo de destilacdo, que sdo usados pelas usinas para a
obtencdo do etanol puro. Este trabalho tem por objetivo a determinagdo do nimero de etapas
ideais de uma coluna de destilacdo de etanol hidratado através do método de Ponchon-Savarit
com a utilizagdo do diagrama Entalpia-Concentracdo, e a determinacdo da Eficiéncia de
Murphree. A coluna em estudo pertence a uma destilaria com capacidade de producdo de
etanol hidratado de 800.000 litros/dia. Esta destilaria € composta por cinco colunas: a coluna
“A”, “Al”, “D”, “B” ¢“B1”. A coluna “A”, recebe o produto de fundo proveniente da coluna
de epuragdo “Al”, este produto que ja esta livre dos componentes mais volateis que foram
enviados para a coluna “D” entra na coluna “A” até que seu teor alcodlico atinja
aproximadamente 50°GL, este produto é denominado flegma. Logo em seguida o flegma é
enviado para a coluna B/B1, onde sofrera purificacdo até que o seu teor alcodlico atenda as

especificacoes.

Palavras chave:Destilacdo, Etanol hidratado, Ponchon-Savavit, Eficiéncia de

Murprhee.



ABSTRACT

With the great consumption of ethanol in the world there is a need for studies that
improve and maximize the production of ethanol.The most used raw material to obtain
ethanol is sugarcane, where through a fermentation process the formation of ethanol occurs,so
a distillation process is necessary,which are used byplants that produce ethanol to obtain pure
ethanol. This work aims to determine the number of ideal stages of a hydrous ethanol
distillation column using the Ponchon-Savarit method using the Enthalpy-Concentration
diagram, and the determination of Murphree Efficiency. The column under study belongs to a
distillery with hydrous ethanol production capacity of 800,000 liters / day.This distillery is
composed of five columns: the column "A", "Al1", "D", "B" and "B1". Column "A" receives
the background product from the "Al1" epoxide column, this product which is already free of
the most volatile components that have been sent to column "D" enters column "A" until its
alcohol content Approximately 50 °GL, this product is called phlegm. Soon after the phlegm
is sent to the column B / B1, where it will be purified until its alcohol content meets the

specifications.

Keyworks: Distillation, ethanol hydrated, Poncho-Savarit, Murphree Efficiency.
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1 INTRODUCAO

O Brasil mostra experiéncia de décadas na producdo do biocombustivel etanol
extraido da cana-de-acucar. Depois da primeira crise do preco do petroleo em 1973/1974, foi
iniciado no Brasil, em 1975, o Programa Pré-Alcool para diminuir a dependéncia das
importagdes do petroleo (anos 1970: >80% da demanda; até 47% do valor da importacéo total
do Brasil). Desde 0 ano de 2006, o Brasil € autossuficiente no abastecimento de petréleo, o
que significa que a nova euforia para a ampliacdo da producdo de biocombustiveis é atribuida
a discussdo internacional sobre a mudanca do clima e as tentativas do aumento da producéo
de energias renovaveis com consequente diminuicdo de emissdo de CO,, visando
naturalmente & enorme subida do pre¢o da energia fossil - o petréleo (SCIELO, 2010).

Para a safra, 2017/18, que se iniciou no dia 1° de abril, a Datagro estima uma
producéo de etanol de 26,91 bilhdes de litros; o consumo combustivel total de 25 bilhdes de
litros; consumo para alcoolquimica e todos os usos industriais e domiciliares de 1,5 bilhdo de
litro; exportacdo de 1,1 bilh&o de litros; e importacéo de 1 bilh&o de litros (ALMEIDA, 2017).

As tecnicas de producdo do alcool, na Antiguidade, apenas restritas a fermentagéo
natural ou espontanea de alguns produtos vegetais, como agucares, comegaram a expandir-se
a partir da descoberta da destilacdo procedimento que se deve aos arabes. Mais tarde, ja no
século XIX, fenémenos como a industrializagdo expandem ainda mais este mercado, que
alcanca um protagonismo definitivo, a0 mesmo ritmo em que se vai desenvolvendo a
sociedade de consumo no século XX (MOREIRA, 2009).

Segundo Foust (1999) a destilacdo é uma operacdo de separacdo pela diferenca de
volatilidade que envolve uma grande quantidade de energia. Trata-se entdo de uma operacéo
de transferéncia de calor e massa, e as operacOes de transferéncia de calor emassa sdo um
conjunto de técnicas e de equipamentos destinados a separacdo de um ou mais componentes
de uma mistura ou solucdo. O dimensionamento da coluna avalia seus aspectos construtivos
como altura, didmetro, niumero de estagios, fluidodinamica das fases, além de calculos
termodinamicos e de transferéncia de massa. O projeto de uma coluna de destilacdo é baseado
no ponto de ebulicdo e na composi¢cdo dos componentes da mistura a ser separada. Desta
forma, as caracteristicas da coluna sdo determinadas pelas relagdes de equilibrio liquido-vapor
da mistura, pois a concentracéo e vapor de um componente dependem de sua concentracao no
liquido, da pressdo e também da concentracdo dos outros componentes. Consequentemente,

grande parte dapesquisa da dinamica, estabilidade e controle de coluna de destilacdo



fundamentam-se em dados termodinamicos do processo (NASCIMENTO; MARTINS;
RAMALHO, 2013).

Este trabalho tem por objetivo geral efetuar o balango de massa para a coluna “A” de
destilacdo de etanol hidratado, e determinagdo do numero de etapas reais utilizando o método
de Ponchon-Savarit.

Os objetivos especificos consistem na determinacdo da Eficiéncia Global e a
Eficiéncia de Murphree.



2 FERMENTACAO ALCOOLICA

A fermentagdo é o processo mais utilizado no Brasil e diversos lugares pelo mundo,
com o objetivo de se conseguir a producdo de etanol. Responsavel pela transformacgéo
quimica do agucar em etanol e gas carbdnico no interior da levedura, ocorrem em reatores
denominados dornas de fermentacdo, onde se é possivel o controle de todo o processo de
transformagéo.

Primeiramente se faz a preparacdo do inoculo, também conhecido como pé-de-cuba.
Segundo Moreira (2008, p. 30 apud CAMPOS, 2013) essa fase seleciona quantidades
suficientes de levedura em atividades que assegure a fermentacdo do mosto na dorna.

Para que se obtenha um inoculo com capacidade produtiva elevada, deve-se dar
condicbes para que 0 microrganismo desejado seja propagado, que incluem desde sua
manutencdo até a propagacdo propriamente dita. Durante a fase de propagacdo do inoculo
deve-se tomar cuidados especiais de modo a evitar contaminagdo, pois comprometeria a
producdo industrial. O volume de inoculo introduzido no fermentador de producdo esta
comumente ao redor de 10 % de sua capacidade Util(SCHIMIDELL et al., 2001).

As dornas sdo construidas de aco carbono cilindricas, com altura igual a uma vez e
meia 0 diametro, em média e de fundo cdnico. O controle de temperatura de fermentacéao faz-
se por meio de trocadores de calor de placas, que eventualmente podem servir como
aquecedores do mosto em fermentacdo.O volume dos recipientes de fermentacdo varia,;
tecnicamente recomenda-se que seja harmdénico com a capacidade dos destiladores. Na
pratica, considera-se conveniente que tenham a capacidade de duas a duas vezes e meia a
capacidade horéaria de destilacdo. Com base na riqueza do vinho (7% a 9%) torna-se facil
calcular o volume total de recipientes de fermentacdo e o volume de cada um. Este varia em
funcdo do sistema de fermentacédo que se adota (LIMA, 2001).

A fermentacdo alcodlica pode se proceder de diversas maneiras, como por exemplo,
fermentacdo descontinua, fermentacdo descontinua alimentada, fermentacdo semicontinua e
fermentacdo continua, sendo a mais comum na producdo de etanol, a fermentacdo
descontinua.

Os monossacarideos (agUcares redutores ou acucar invertido) sdo diretamente
fermentados para producéo de etanol através da fermentacdo alcodlica. A sacarose precisa ser
desdobrada pelas leveduras em duas moléculas de acucar invertido para ser transformada em

etanol, através do complexo processo bioquimico (STEINLE, 2013).



Leveduras, particularmente do género Saccharomyces, sdo normalmente a primeira
escolha para producdo de etanol industrialmente, devido a sua boa capacidade fermentativa,
alta tolerdncia ao etanol e outros inibidores (formados tanto durante o pré-tratamento de
matérias-primas quanto durante a fermentacéo) e a capacidade de crescer rapidamente sob as
condi¢cdes anaerdbicas que sdo caracteristicamente estabelecidas durante a fermentacdo em
larga-escala (KNAUF e KRAUS, 2006 apud CASTANHEIRA, 2013).

A transformacdo de aclcar (glicose) em etanol e CO,, envolve 12 reacBes em
sequéncia ordenada, cada qual catalisada por uma enzima especifica. Tal aparato enzimatico
estd confinado no citoplasma celular, sendo, portanto nessa regido da célula que a
fermentacdo alcoolica se processa. Essas enzimas referidas como “glicoliticas”, sofrem agdes
de diversos fatores (nutrientes, minerais, vitaminas, inibidores, substancia do proprio
metabolismo, pH, temperatura e outros), alguns que estimulam e outros que reprimem a acéo
enzimatica, afetando o desempenho do processo fermentativo conduzido pelas
leveduras(LIMA, 2001).

Além de etanol e gas carbonico, varios subprodutos também sdo produzidos durante
a fermentacéo, sendo o glicerol, o principal deles. A formacdo destes subprodutos, bem como
0 crescimento celular, inevitavelmente direciona alguns intermediarios glicoliticos para as
suas correspondentes rotas metabolicas, diminuindo o rendimento de producdo do etanol
(BAIl, ANDERSON E MOO-YOUNG, 2008 apudCASTANHEIRA, 2013).

Os ART ou “agucares redutores totais” representam todos os agucares da cana na
forma de acucares redutores ou acucar invertido. O fator observado nas industrias é o
rendimento fermentativo, quantidade de etanol produzido por unidade de ART fermentado (L
etanol/ Kg ART) ou a eficiéncia da fermentacdo, relacdo entre o rendimento obtido na
fermentacdo (L etanol/ Kg ART) com rendimento estequiométrico (0,6480 L etanol/ Kg ART)
(FERNANDES, 2011).

Apesar de os rendimentos deste processo industrial ja serem elevados [acima de 90
% do valor estequiométrico de 0,511 g de etanol] e o processo estar em estagio tecnologico
bastante avancado, sabe-se que mesmo pequenos aumentos no rendimento podem significar
grandes aumentos em termos de lucratividade do processo e utilizagdo eficiente da fonte de
carbono, ja que cerca de 60 % do custo de producdo do etanol é dado pela matéria prima
(WYMAN E HINMAN, 1990 apud BASSO, 2011).

Uma melhoria em potencial para aumento de producdo de etanol seria a utilizacdo de
altas concentragdes de agucares para fermentacdo e assim aumentar o0s niveis de producao.

Entretanto, um sério problema encontrado em fermentagdes que utilizam altas concentracfes



de agUcar é a perda de viabilidade celular e, além disso, quanto mais etanol for produzido,
maior a possibilidade de se atingirem concentracbes toxicas para as células, o que
inviabilizaria o crescimento celular. Se as leveduras utilizadas para fermentacdo ndo forem
tolerantes ao etanol, algumas enzimas-chave da via glicolitica, como a hexoquinase ou a
alcool desidrogenase, podem ser afetadas quando houver uma maior concentracdo deste
metabdlito. A concentracdo de etanol também pode influenciar na captacdo de nutrientes e no
potencial de membrana celular, por diminuir a atividade da H+ -ATPase de membrana
plasmética (BREISHA, 2010 apud CASTANHEIRA, 2013).

2.1 CENTRIFUGACAO

Da acdo fermentativa do levedo no mosto, resulta o vinho (produto de fermentacéo
do mosto ou mosto fermentado) que contém em suspensdo as células de leveduras, devendo as
mesmas serem recuperadas para as proximas fermentagdes (CASTRO, 2013).

Apos a fermentacdo, a levedura é recuperada do processo por centrifugacdo, em
separadores do fermento e do vinho.

No Brasil, o fermento é reutilizado em ciclos fermentativos consecutivos. Durante a
centrifugacdo, os microrganismos sdo reciclados juntamente com a levedura, agravando os
problemas associados a contaminacdo. A infeccdo pode causar danos como: consumo de
acucar, formacdo de goma, entupimento de tubulacdes, centrifugas, trocadores de calor, além
de floculacdo do fermento, inibindo o crescimento celular, com consequente queda na
producdo de etanol (CORACA, 2012).

O produto final da conversdo do acucar contido no meio de fermentacdo é
denominado vinho e encerra em sua composicao: o etanol, dioxido de carbono, &cido acético
e glicerol. O géas (di6xido de carbono) pode ser recuperado (no caso de dornas fechadas) ou
simplesmente escapar para a atmosfera (no caso de dornas abertas). O vinho é entdo,
recolhido em recipiente adequado (dorna volante) e submetido a uma destilacdo fracionada,
onde o alcool é separado(CASTRO, 2013).

De acordo com Sejimo (2011, p. 13-14 apud CAMPOS, 2013), o funcionamento de
uma centrifuga ocorre da seguinte forma: um rotor com boquilhas de descarga de solidos
realiza a separacdo, onde o vinho fermentado é alimentado continuamente no centro do rotor e
é distribuido para a periferia deste, por meio do cone de distribuicdo. A alta rotacdo que é

exercida acaba forcando o vinho fermentado a passar atraves de discos conicos, onde é



separado pela forca centrifuga em uma fase pesada e uma fase leve. A fase mais pesada, 0
fermento, e uma pequena quantidade de vinho, séo forcadas para fora da parede do rotor,
através de boquilhas de descarga. O vinho delevedurado, fase leve, é deslocado para o centro
do rotor e através de uma abertura no topo do rotor € impulsionado para fora da separadora
através do coletor.

O leite de leveduras, com uma concentracdo celular de 50 a 70% em volume, é
encaminhado para uma cuba de tratamento, onde seré diluido com &gua na proporcéo possivel
de leite de levedura + agua. Apdés a homogeneizacdo é tratado com &cido sulfurico
concentrado até pH entre 2,5 e 2,8 por 2 a 3 horas. O tratamento &cido provoca a laténcia das
bactérias lacticas, a reducdo de parte dos contaminantes, promove a limpeza quimica da
superficie celular das leveduras melhorando a absorcéo de nutrientes e ajuda a manter mais
baixo o pH da fermentacdo posterior reduzindo os efeitos da contaminagdo bacteriana.
Decorrido este periodo, o lévedo é enviado a dorna de fermentacdo juntamente com o mosto,

iniciando-se um novo ciclo do processo (CARLOS, 1999).



3 DESTILACAO

De acordo com a COPERSUCAR, o vinho que vem da fermentacdo possui, em sua
composicao, 7° a 10°GL (% em volume) de alcool, além de outros componentes de natureza
liquida, solida e gasosa. Dentro dos liquidos, além do alcool, encontra-se a agua com teores de
89% a 93%, glicerol, alcoois homologos superiores, furfural, aldeido acético, &cidos succinico
e acético entre outros, em quantidades bem menores. Ja os solidos sdo representados por
bagacilhos, leveduras e bactérias, acUcares ndao fermentesciveis, sais minerais, matérias
albumindides entre outros, e 0s gasosos, principalmente pelo CO, e SO,(TONIATO, 2013).

Faz-se necessario um processo de separacdo atingindo-se assim um grau de pureza
do etanol que atenda as diversas especificacdes necessarias de mercado.

O processo de separacdo mais usado na industria quimica é a destilacdo. Esta
operacgdo unitaria é também denominada fracionamento ou destilagcdo fracionada. A separacéo
dos constituintes estd baseada nas diferencas dos pontos de ebulicdo. Na destilacdo uma fase
vapor entra em contato com uma fase liquida, e ha transferéncias de massa do liquido para o
vapor e deste para aquele. O liquido e o vapor contém, em geral, 0S mesmos componentes,
mas em quantidades relativas diferentes. O liquido esta no seu ponto de bolha e o vapor em
equilibrio, no seu ponto de orvalho. A transferéncia de massa do liquido pela vaporizacgéo, e
do vapor pela condensacdo. O efeito final é 0 aumento da concentracdo do componente mais
volatil no vapor e do componente menos volatil no liquido (FOUST, 2012).

O processo de destilacdo empregado na maioria das usinas € composto por cinco
colunas denominadas de: “A”, “Al1”, “D”, “B” e¢ “B1”. As colunas “A”, “Al1” e D sdo
conhecidas como conjunto de epuracdo, enquanto as colunas B e B1 formam o conjunto de
retificacdo (JARDIM, 2014).

As colunas de destilacdo constituem-se de gomos cilindricos superpostos, contendo
separacdes transversais as quais se da 0 nome de pratos ou bandejas (Figura 1). Os gomos e as
bandejas formam como que uma série de aparelhos de destilacdo simples, superpostos, um
destilando seus vapores para o outro, para cima, e atraves de calotas, e recebendo o liquido
residual do imediatamente superior, descendo por meio de tubos, que recebem a designacédo
de sifées. O aquecimento das colunas faz-se pela base, de forma direta, por injecao de vapor
d’agua por meio de tubos perfurados, ou indiretamente por meio de serpentinas ou trocadores
de calor. O aquecimento das bandejas faz-se pelo calor dos vapores do vinho que ascendem
na coluna. Esses vapores, emitidos por uma mistura de etanol e 4gua, sdo mais ricos em alcool

que o vinho. Condensando-se no prato imediatamente superior, enriguecem o vinho ali



contido e o aquecem a ebulicdo, gerando vapores mais ricos, e assim por diante. A
temperatura da coluna diminui da base para o topo, a0 mesmo tempo que a riqueza alcodlica
aumenta na mesma direcdo (LIMA, 2001).

A Figura 1 apresenta uma coluna tipica, valvulada, com escoamento cruzado.

Figura 1 - Coluna equipada com pratos ou bandejas valvuladas e fluxo cruzado. (FOUST, 2012)

A alimentacdo do sistema é feita por meio da corrente de vinho, que é pré-aquecida
no trocador “E” e aquecida nos trocadores “K”. O vinho ¢ entdo alimentado no topo da coluna
“A1” em fase liquida. No fundo da coluna “A” sai a vinhaga, que troca calor com o vinho nos
trocadores “k”. No fundo da coluna “D” sai a flegma liquida e no fundo da coluna “A1” sai a
flegma vapor. A flegma vapor e a flegma liquida alimentam a coluna “B”, que é responsavel
pela retificagdo do etanol. Abaixo da coluna “B” encontra-se a coluna “B1” que atua no
esgotamento de etanol. Pelo fundo da coluna “B1” sai a flegmaca. Nos pratos inferiores da
coluna “B” ¢ realizada retirada do oleo fusel, que ¢ composto principalmente de alcool
isoamilico. O etanol € coletado alguns pratos abaixo do topo da coluna B, pois nessa coluna
ainda existe a presenca dos produtos de cabeca. Esses componentes sdo concentrados no topo
da coluna e condensados. Uma parte dessa corrente € removida (alcool de segunda) e a outra
retorna para o topo da coluna (refluxo)(JARDIM, 2014).

A eficiéncia da destilacdo (ED) pode ser realizada admitindo que a Unica perda no
processo de destilacdo ocorre no etanol perdido na vinhaca e na flegmaca, quando essa nao é
retornada ao processo. E possivel calcular também a considerando a relacdo do etanol
produzido com o volume de etanol no vinho destilado. Esse volume pode ser obtido pela

soma do etanol nas dornas centrifugadas (volume total vezes o grau alcodlico volumétrico)



mais a variacdo do etanol contido na dorna pulmdo (antes das centrifugas de vinho) e as
dornas volantes (antes dos aparelhos de destilacdo) e caixa de vinho. Entretanto, esse célculo
somente se aplica em sistema de fermentacdo descontinua (batelada) e exige precisdo nas
medigdes de volumes das dornas, o que ndo acontece com frequéncia na
pratica(FERNANDES, 2011).

3.1 COLUNA A/Al — EPURACAO

A primeira operacdo de destilacdo é a epuracdo do vinho, fase que consiste na
purificacdo do mesmo, com a eliminacdo parcial das impurezas de cabeca, como aldeidos e
ésteres. Esta operagdo € realizada em “Al” - coluna de epuracdo -, de onde resultam o vinho
epurado e uma fracdo denominada de alcool bruto, de segunda ou de cabeca. Esta ndo possui
condensador ou refervedor, os vapores produzidos no topo da coluna sdo enviados para a
coluna “D” e o produto de fundo desta seguem para a coluna “A”. A coluna “Al” tem a
funcéo de separar do vinho os compostos mais volateis e os gases nele dissolvidos, além de
completar seu aguecimento (FURLAN, 2012).

E logo ap6s uma coluna de esgotamento, denominado coluna “A” onde faz-se a retirado do
produto de topo, o flegma, e produto de fundo a vinhaca. Essa coluna ndo possui
condensador, sendo que o vapor produzido ¢ alimentado na coluna “A1”. A coluna “A” tem
por fungéo de purificar a vinhaca, que é obtida como produto de fundo, reduzindo o teor de
alcool nesta (FURLAN, 2012).
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A Figura 2 ilustra a etapa de epuracdo do vinho.

D
ViNho weepe =4
I Al

L}

- Flegma

T < \JODOI

Vinhagao

Figura 2 - Etapa de epuracao.

3.2 COLUNA B/B1 — RETIFICACAO

O produto da destilacdo do vinho é sempre uma mistura hidroalcodlica, impura, onde
se concentram grande parte das substancias volateis que se encontram no vinho. Estas
impurezas que acompanham o alcool no flegma sdo alcoois homologos superiores, aldeidos,
ésteres, acidos, etc. Para a obtencdo de um alcool tanto quanto possivel puro, livre destas
substancias indesejaveis, o flegma é submetido a uma destilacdo especial, denominada
retificacdo, efetuada em uma coluna retificadora - B/B1 -, onde uma complexa operacao de
purificacdo e concentracéo € realizada (CARLQOS, 1999).

O produto principal da retificacdo é o alcool hidratado ou retificado, mistura
hidroalcodlica de elevada pureza, com teores alcodlicos que dependem da finalidade do alcool
(CARLOS, 1999).

Os vapores ricos em &lcool, denominados flegma vapor, abandonam a coluna “Al”
na ultima bandeja, dirigindo-se para o conjunto retificador, entrando pelo espaco vazio entre
as colunas “B” e “B1”. A flegma vai se esgotando em alcool 4 medida que desce através das
bandejas de “B1”, abandonando a base desta, sob a denominagdo de flegmaca. A coluna “B1”
¢ aguecida em sua base por uma quantidade de vapor necessaria para evitar restos de alcool na
flegmaca. A coluna “B” aquecidas pelos vapores “A” recebe vapores alcoolicos de flegma

que sobem através de suas bandejas, enriquecendo seus teores em alcool, enquanto o liquido
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descendente se desalcooliza. O 4lcool retificado abandona a coluna “B” e ¢ resfriado por
agua, vertendo-se a seguir, e encaminha-se ao tanque medidor. As impurezas de flegma,
chamado de oOleo fusel, que se constituem basicamente por &lcoois homdlogos superiores
como o alcool isoamilico, mantém-se em pontos determinados na coluna “B” e sdo extraidos
para ndo depreciar a qualidade final do alcool (MATUGI,2013).

A Figura 3ilustra a etapa de retificagdo, onde se pode ver a alimentagédo da coluna B
com a flegma (produto obtido na etapa de epuracgdo), a retirada no topo do alcool hidratado, e

a entrada de vapor na coluna B1 e seu produto de fundo a flegmaga.

= Alcool Hidratado

FlagmQ s T

B1

1) <= \/ODOI

{

Flegmaca

Figura 3 - Etapa de retificacdo.

3.3 DESIDRATACAO DO ALCOOL

N&o se pode, apenas por destilacdo, obter alcool etilico com concentracdo superior a
97,2% em volume (95,6% em peso), porque, nessa concentracdo, a mistura de etanol e agua é
azeotrdpica(LIMA, 2001).

Um azeOtropo é uma mistura de dois ou mais componentes volateis que quando
submetida a um processo de destilacdo convencional tem as composicdes da fase liquida e
vapor idénticas. A presenca de um aze6tropo é uma indicacdo de que a mistura ndo apresenta
um comportamento ideal(FIGUEIREDO, 2009).

Muitos estudos foram realizados para o caso de processos de destilagdo com misturas
ideais, contribuindo largamente para a compreensdo desse processo. Entretanto, separacdes

ideais sdo raramente encontradas nas industrias. Logo, os esforcos nas pesquisas tém sido
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direcionados para a sintese de destilagdes azeotrdpicas e extrativas, ou seja, de misturas ndo-
ideais (REIS, 2002).

Algumas das técnicas que ja foram e sdo utilizadas nas indastrias mundiais de
desidratacdo do etanol s&o destilacdo extrativa, processo de desidratagdo com uso de
arrastadores e a desidratacdo em peneiras moleculares (ALVES, M. et al, 2014).

No processo de desidratacdo com uso de arrastadores introduz-se uma terceira
substancia capaz de formar mistura azeotrépica com a agua e o etanol, de ponto de ebuli¢do
inferior ao da mistura azeotrépica binaria(LIMA, 2001).

Durante muitos anos o benzeno foi utilizado como solvente na separacdo do sistema
etanol/agua. Entretanto, como o benzeno é um composto potencialmente cancerigeno, seu uso
foi proibido e a partir de 1997 tornou-se obrigatoria a utilizacdo de outros métodos de
producdo de alcool anidro. Hoje, a maior parte das usinas que utilizavam o processo de
destilagdo azeotropica com benzeno como componente de arraste utilizam o processo de
destilagdo azeotrépica com ciclohexano, que permite a utilizacdo da infra-estrutura pré-
existente (FIGUEIREDO, 2009).

Alguns outros arrastadores ja utilizados foram o benzol, ciclohexano, tricloroetileno,
formiato de etila e o cloreto de butila e suas misturas. Os transportadores escolhem-se de
acordo com a facilidade de obtencdo, preco, a capacidade de arrastamento de alcool e a
facilidade de recuperagdo(LIMA, 2001).

Na separacdo de componentes na destilacdo extrativa utilizam-se duas colunas de
destilagdo. A primeira coluna, chamada de coluna extrativa, € a coluna em que € produzido o
etanol anidro, sendo alimentada com o etanol hidratado (no fundo) e o solvente (no topo). O
etanol anidro é produzido no topo da coluna, saindo com a concentracdo de 99,7% em massa,
enquanto a mistura entre solvente e dgua sai no fundo da coluna. A mistura solvente/agua é
enviada pra outra coluna que fara a separacdo dessa mistura. A segunda coluna, chamada de
coluna de recuperagdo, é realizada a separacdo solvente/agua que provem da destilacdo
extrativa. Como a dgua apresenta ponto de ebulicdo e pressdo de vapor menor que o solvente,
ela é retirada no topo da coluna de recuperacdo, enquanto o solvente é retirado no fundo dessa
coluna e apresenta concentracdo acima de 99,0 %, em massa. Esse sistema foi implantado em
2001, utilizando como solvente o monoetilenoglicol (MEG) (ALVES et al., 2014).

O processo de desidratacdo por peneira molecular € um processo mais rapido do que
0S que usam arrastadores ou substancias absorventes e mais eficiente, e traz também como

vantagem a desidratagdo com uso de arrastadores, a producdo de alcool anidro sem residuos
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de benzol. Trata-se de uma patente de Hunt / Phoenix, introduzida pela construtora de
destilarias Dedini S / A — Codistil(LIMA, 2001).

A desidratacdo do etanol feita por meio da adsorcdo em peneiras moleculares é feita
com a utilizacdo de um leito de zeolitas para adsorver a dgua presente no etanol hidratado,
produzindo etanol anidro. O didmetro nominal dos poros das zeolitas empregadas no processo
de desidratacdo de etanol é em média 3A, onde se adsorvem as moléculas de 4gua (diametro

de Van der Walls da order de 2,8 A), separando-se do etanol, que tem didmetro da ordem de
4,4A(SILVA, 2012).
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4 MATERIAL E METODOS

DADOS DA COLUNA

A coluna em estudo foi projetada para um conjunto de destilacdo cuja sua capacidade
maxima de producdo é de 800.000 litros por dia de etanol hidratado a partir da matéria prima,
o vinho com teor alcodlico de 8,0 °GL, vapor com pressdo de 0,7 Kgf/ cm? e uma agua de
refrigeracdo com 30 °C.

4.1 DADOS DE PROJETO PARA COLUNA

Os dados a seguir foram retirados mediante ao memorial descritivo do projeto.

4.1.1 COLUNA DE ESGOTAMENTO E EPURACAO DE VINHO “A”

o Numeros de bandejas: 22 pecas

. Diametro: 4200 mm

. Espessuras: 4, 5e 6 mm

o Material: Construida em ago inoxidavel

. Fundo: torisférico.

4.1.2 COLUNA DE ESGOTAMENTO E EPURACAO DE VINHO “A1”

o Numeros de bandejas: 4 pecas

o Diametro: 3500 mm

. Espessuras: 3e 4 mm

o Material: Construida em aco inoxidavel

. Fundo: torisférico.

4.2 DADOS OPERACIONAIS
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Os dados a seguir foram coletados junto ao supervisor da area utilizando medidores

de vazdo e supervisorio de operacdo. Alguns dados foram retirados da literatura.

4.2.1 ALIMENTACAO DE VINHO COLUNA “A1”

A) Vinho:
e  Vazdo de alimentacdo: 400.000 kg/h
o Temperatura de alimentacdo: 90 °C
e  Teor alcodlico do vinho alimentado: 6,42 %
B) Alcool de 2°:
o Vazdo massica de produto de topo: 2.905,9 kg/h
e  Teor alcoolico de produto de topo: 88,44 % (DIEYSON, 2016)

4.2.2 ALIMENTACAO DE VINHO COLUNA “A”

A) Alimentacédo da coluna:
o Vazdo massica de alimentacdo: Determinado por balango de massa da
coluna.
o Teor alcodlico do vinho alimentado: Determinado por balanco de massa
da coluna.
B) Produto de topo:
o Vazdo de produto de topo: Determinado por balango de massa da
coluna.
o Teor alcodlico de produto de topo: Determinado por balanco de massa
da coluna.
C) Flegma:
o Vazao massica de flegma: 59.819,3 kg/h
o Teor alcodlico do flegma: 42,5 %
D) Vinhaga:
o Vazdo de vinhaca: 402.672 kg/h
o Teor alcodlico da vinhaga: 0,025 %
E) Vapor direto alimentado:
o Vazao massica do vapor: 62.781,8 kg/h

. Temperatura do vapor: 115 °C



Entalpia: 1.160,3 Btu/lb
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5 DIAGRAMA ENTALPIA-CONCENTRACAO

Na destilacdo, e em outros processos de transferéncia de massa, é preciso efetuar ndo
sO célculos de balanga de massa, mas também calculos debalanco de energia. Esta energia é
em geral expressa em entalpia. Na Figura 4aparecem os dados de entalpia contra concentragéo
para o sistema etanol-agua. A entalpia molar esta no eixo das ordenadas e a fracdo molar do
componente mais volatil estd no eixo horizontal. Qualquer ponto no diagrama define a
entalpia e a composi¢cdo de uma solucdo binéria.

Na Figura 4 a curva identificada por “H” representa 0S vapores nos respectivos
pontos de orvalho (vapores saturados) e a curva identificada por “h” representa os liquidos no
ponto de bolha (liquidos saturados). A distancia vertical entre as curvas é, portanto, o calor
latente de vaporizagdo de uma solucéo. Entre as duas curvas a uma regido bifasica, de liquido
e vapor (FOUST, 2012).

15,000

10,000

B, H entaipia do lHguido ¢ do vapor

1.0

Concentracio do vapor, ¥

Figura 4 - Diagrama Entalpia-Composicao para o sistema etanol-4gua (FOUST, 2012).
O meétodo do grafico de Ponchon-Savarit € um método rigoroso que utiliza tanto os

balacos de material como os de entalpia, podendo aplicar a qualquer mistura binaria que se

deseja separar sem nenhuma restricdo (CUESTA, 2004).



5.1 METODO DE PONCHON-SAVARIT

Este método possibilita a quantificagdo do nimero de etapas ideais da coluna de destilacdo
usando o diagrama Entalpia-Concentracdo. A Figura 5 corresponde a coluna de destilacéo.
Um balango de calor e massa no volume de controle 111 possibilita mostrar que (TRAYBAL,
1981):

18
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Figura 5 - Balanco de massa e energia em uma coluna de destilagdo. (TRAYBAL, 1981).

I-n — yl B yn+l
Vn+l Y1 — X,

Ln — yl_yn+1 :Q _Hyn+1
Vn+l Y1 — X, Q _HLn
Vn+1 - I—n = AP

(1.5)

(2.5)

(3.5)

Isto significa que uma reta que passa por V., L, finaliza no ponto A .
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O mesmo raciocinio se aplica para a secdo de esgotamento (abaixo do prato de
alimentacéo).
L, -V ., =A; (4.5)
Isto significa que uma reta que passa por LV, , finaliza no ponto A, .
Também:
F=A,+A; (5.5)
Portanto: F situa-se na reta que passa pelos pontos Ag € Ap.

A Figura 6 mostra a construgao:

Ap | .
— &
¥ Hg vs
H
5
] X G
W U ,,/'f f,:"'j et
I #f..,f
N ¥
I3 My vs. x
Hy ﬂ]
|
T ]
x4 | IR

Figura 6 - Construcdo de Ponchon-Savarit (TRAYBAL, 1981).

5.2 ESTUDO DE CASO

5.2.1 ESTUDO DE CASO 1

Em uma mistura contendo 50% de alcool etilico, o resto de dgua, deseja-se separar o
alcool com utilizacdo de uma coluna de pratos equipada com um refervedor e obtendo um
produto de fundo com 1% de alcool. As porcentagens sdo expressas em massa. O calor é

fornecido no refervedora uma taxa de 244,5 kcal/kg de alimentacdo. Esta alimentacdo se
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introduz a uma temperatura de 21°C (69,8 °F) pelo prato superior da coluna, e o vapor
liberado da coluna se condensa para constituir o produto destilado. A coluna opera a uma
pressao atmosférica. O produto de fundo sai do refervedor em fase liquida.

Calcular:

1. O numero necessario de pratos de equilibrio.

2. A quantidade de produto destilado, produzido por quilograma de
alimentacéo.
Solucéo:

Com utilizagdo dodiagrama entalpia-composicdo para mistura etanol-agua(Anexo 2)
obtém-se a entalpia da alimentacdo com concentragdo 50 % e 21°C (69,8 °F), hg = 5,5 kcal/kg
onde esta representado na Figura 7 pelo ponto “xg”. O ponto Xg estd representado sobre a
linha de liquido saturado com a fragdo massica de 0,01 (Figura 7).

O ponto “xg’” representa a energia da alimentacdo mais a energia agregada ao sistema
fornecida pelo refervedor, e esta localizada sobre as coordenadaxghg’e pode ser representada
pela equacdo a seguir:

h,.=he —he (6.5)
hxg” — energia total

hg” — energia fornecida pelo refervedor mais a inicial de alimentagéo

hr — energia da alimentacéo a 21°C

Ao se prolongar a reta XgXg’ até a linha de vapor saturado encontra se o vapor total
destilado que pode ser representado pela soma do produto de fundo “B” e o vapor total
destilado “V;”. A coordenada “xg” localiza-se sobre a curva de liquido saturado. O vapor

“V1” com concentracdo “y;” localiza-se sobre a curva de vapor saturado.
F'=B+V, (7.5)
Uma vez que a corrente “F” € igual a soma do produto destilado “V;” e o produto de
fundo “B”, pode se prolongar uma reta de Vixr até a intersecdo com a coordenada que

representa a fracdo molar do produto de fundo. Este ponto esta representado na Figura 7 como

“Xpag”. Portanto F=V1+Xx,g, resultado da aplicacdo da regra da alavanca.

a) Calculo do numero de pratos ideais

Obtendo-se o vapor destilado “V;” representado na Figura 7 com a coordenada “y;”,

utilizando a linha de amarracdo até o ponto de intersecdo com a linha de liquido saturado,
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encontra-se o liquido “L;” que descende do primeiro prato e estd representado na Figura 7
como “X;”.

O ponto “xag” representa a diferenca entre a alimentacdo que entra pelo prato
superior e o destilado que sai do mesmo; também a diferenca entre o liquido que alimenta o
prato “L,” e 0 vapor do prato “Vy.1”, que pode denominar-se de “fluxo liquido” para a parte
inferior da coluna. Com isso pode-se obter a concentracdo do vapor que provém o do prato
inferior “yn+1” e 0 liquido que abandona o mesmo, determinando Se assim a concentragao
prato a prato.

Esse procedimento é utilizado até que linha de amarracdo ultrapasse o ponto “xg”
sobre a linha de liquido saturado, podendo entdo determinar o nimero de etapas ideais.

O nGmero necessario de pratos de equilibrio calculado é de 3,8. Em geral, os vapores
que saem do refervedor pode-se considerar em equilibrio com o liquido do mesmo, e por isso
0 numero de pratos de equilibrio que devera constar na coluna sera igual a 3,8 - 1 = 2,8. Nota-

se que uma etapa ideal é o refervedor.

b) Quantidade de produto destilado por quilograma de alimentacéo

A quantidade de produto destilado por quilograma de alimentacao é igual a relagéo

entre as distancias XgXas/XagYy1que € igual a 0,782.



Entalpia, Btu/lb

Estudo de caso 1 - Diagrama Entalpia-Concentragao
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Figura 7 - Representacéo gréafica do trabalho de uma coluna de esgotamento, em um diagrama de entalpia-
concentracdo (Sistema alcool etilico-a4gua, a latm).
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5.2.2 ESTUDO DE CASO 2

Vapor direto

No lugar de uma caldeira ou um refervedor situado no fundo de uma coluna,
destinados a produzir uma corrente de vapores necessarios para a operacao de uma sessao de
esgotamento, sendo que, o vapor pode também proceder de uma fonte externa, sempre que
estiver relativamente isento do componente que se tem que esgotar da corrente liquida
descendente. Utiliza-se muito o vapor de agua para esta finalidade. O vapor direto elimina o
gasto e conservacdo do refervedor, que esta geralmente submetido a condigcdes de corrosao
muito severas. O vapor de agua esta isento do componente que vai se esgotar da mistura
liquida, e ndo proporciona dificuldades em caso de recuperagdo de um produto destilado
imiscivel em forma liquida, j que o vapor se condensa facilmente e pode separar-se de uma
fase de vapor. (BROWN, 1951)

Quando a &gua é um dos componentes a separar, os calculos para a coluna pode ser
efetuados por um procedimento mostrado na Figura 3, que ilustra a resolucdo do problema
seguinte.

Estudo de caso

Calcular o nimero de pratos de equilibrio necessarios para separar uma mistura
formada por 42,2 % em massa de alcool etilico e &gua, em um produto destilado que contenha
90,0 % em massa de alcool etilico, e um produto de fundo que leve somente 10,0 % em massa
de alcool etilico, através do uso de vapor de &gua direto, de entalpia 667 kcal/kg, introduzido
por baixo do prato de fundo da coluna a uma taxa de 0,416 kg de vapor por quilograma de
alimentacdo. A entalpia de alimentacdo é de 111 kcal/kg, e o produto destilado se obtém a
uma entalpia de 27,8 kcal/kg atraves de um condensador total.

Solucéo:

Utilizando a entalpia j@ mostrada no enunciado do exercicio, do vapor direto que
entra na coluna por baixo do prato de fundo n, e sabendo-se que a fra¢cdo massica do produto a
ser destilado no vapor direto que entra na coluna ¢ igual a “O”, pode-se localizar a coordenada
que representa o vapor direto indicada na Figura 8 por “yn.1”.

A fracdo massica e a entalpia da mistura a ser separada na coluna também
éconhecida e esta representada na Figura 8 pelo ponto “xg”, assim como as condices de

refluxo representadas pelo ponto “xo” ou “Xp” sobre a linha de liquido saturado, que
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corresponde ao produto destilado com a exclusdo do calor retirado pelo condensador. O
produto de fundo é representado pelo ponto “xg” sobre a linha de liquido saturado.

A alimentacdo total da coluna pode ser representada pelo ponto “O” como mostra a
seguinte equacao:

O=Yy,,+X (8.5)

Sabendo-se que o ponto “O” representa a alimentagéo total da coluna, e que a taxa de
vapor que entra na coluna a cada 1 kg de mistura alimentada é de 0,416; para encontrar a
localizac¢do do ponto “O” sobre a linha yn+1Xr pode-se usar a seguinte relacao:

9 — yn+1XF
F yn+1o

(9.5)

onde; “O” é igual a 1,416 kg, “F” é igual a 1 kg, “yn,«1X¢” € a distancia medida no diagrama de
“yn+1” até “Xg”, e “yn+10” a disténcia a ser encontrada pela equacao e sera representada sobre
a linha “yn.1X” pelo ponto “O”.

O ponto de intersecdo do prolongamento da reta “xgO” e a reta “xp” que representa a
fracdo massica do produto destilado, é mostrado na Figura 8 pelo ponto “yap”, que representa
as condicOes do destilado, com a incluséo do calor que é retirado do condensador.

A diferenca entre as correntes liquidas descendentes e a de vapor ascendente em uma
sessdo de esgotamento e também a diferenca entre o vapor alimentado na coluna e o produto
de fundo é representado pelo ponto “x,g”. Portanto, este ponto de diferenca esta localizado
sobre o prolongamento da linha que passa pelos pontos “yn+1” € “Xg”.

O ponto “xg” € também a diferenca entre a alimentacédo e o produto destilado com
inclusdo do calor que é retirado do concensador (“yap”) e é representado no diagrama pela
reta “x,pXg” até a intersecdo do ordenada “yap”.

A determinacdo do numero de etapas € indicada na Figura 8, utilizando a linha de
amarracao determinando-se assim a concentracao prato a prato, e um nimero de etapas de

equilibrio igual a 7,7.
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Figura 8 - Trabalho das colunas de fracionamento que utilizam vapor (direto ou indireto) para um perda de fundo
igual, representado sobre o diagrama entalpia-concentracéo (sistema &lcool etilico-agua, a 1 atm).
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6 RESULTADOS E DISCUSSAO

BALANCO DE MASSA PARA A COLUNA AT/A

Para os célculos foi considerada a coluna de uma planta de destilaria com capacidade
de producéo de 800.000 litros/dia de etanol hidratado.

Representacéo das correntes da Coluna A1/A

A Figura 9 representa cada corrente usada para o balanco de massa da coluna Al e A.

A _l —> R
Coluna
Al

S ¥ v

Coluna —>F

V—T —>B

Figura 9 -Representagao das correntes da coluna AL/A

V — Corrente de vapor direto que alimenta a coluna A.
B — Corrente de vinhaca.
V1 — Vapor alcodlico que deixa a coluna A e alimenta a coluna Al.

S — Corrente de fundo da coluna Al que alimenta a coluna A.
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F — Produto da etapa de epuracao (flagma).
A — Corrente de alimentagéo (vinho).
R — Corrente de componentes mais volateis (alcool de 29).

6.1 BALANCO DE MASSA PARA O ETANOLNA COLUNA Al

Balango global:
A+V, =R+S (1.6)
Substituindo valores Equagéo 1.6:

400.000+V, =290,5+S

Balango parcial:
XA+ YV, = X R+ XS (2.6)
Substituindo valores na Equagdo 2.6:

0,0642 x 400.000 + y, xV/, = 0,8844x 290,5 + X x S

6.2 BALANCO DE MASSA PARA O ETANOL NA COLUNA A

Balanco global:
V+S=B+V,+F (3.6)

Substituindo valores na Equacéo 3.6:

62.781,8 +S =402.672 +V, +59819,3

Balanco parcial:
A concentracdo do “V,” é a mesma do flegma“F”, ou seja, xv; = 0,425, pois “V;” e 0
flegma, s@o oriundos do mesmo prato (prato superior da coluna A).
XV + XS =X B+ x,,V, + X F (4.6)
Substituindo valores na Equacéo 4.6:

0x 627818 + XS = 0,00025x 402.672 + 0,425 <V, +0,425x59819,3
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Usando o diagrama entalpia-concentracdo, y: situa-se sobre a linha de vapor
saturado. Por y; uma linha de unido (tieline) estima-se a concentracao do liquido saturado que
abandona o prato superior da coluna “A” (xa=0,0642). Essa concentracdo é praticamente a
concentracdo de alimentacdo da coluna Al.

A concentragéo de “xs” de corrente “S” que abandona o 4° prato da coluna “Al” tem
concentragdo superior & “S”. Esse valor é indeterminado em funcéo dos dados disponiveis.

Contudo estimando “xs” 10% superior a “x;”, tem-se:

Xs =11x0,00642 = 0,0706 (5.6)

Esse valor foi usado para o calculo de V; e S:

Da Equacéo (4.6):

0,0706 x S = 25.523,9 + 0,425 %V,
Da Equacéo (3.6):
S =399.709,5+V,

Substituindo a Equacdo 3.6 na Equacéo 4.6, tem-se:
V, =7.606,1
S =407.315,6
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7 DETERMINACAO DO NUMERO DE ETAPAS IDEAIS PARA A COLUNA A

A Figura 10 mostra as correntes em kg/h e as fragBes massicas consideradas para a
determinacdo do numero de etapas ideais para a coluna A, onde estdo representadas: a
corrente de vapor direto “VV”’; a corrente “S” que alimenta a coluna “A”, o produto de topo que

é o flegma“P” e a vinhaca que é o produto de fundo “B”.

5=407316,6 —
Xs=0,0706 ——> P=674254
xp=0,425
Coluna A
B=402672
V=62781,8 ] %5=0,00025
X\/:0,0

Figura 10 - Representacdo das correntes da Coluna A

A entalpia do vapor direto € obtida através da Tabela Termodinamica do vapor de
agua visto que a temperatura do vapor é de 115 °C, obteve-se uma entalpia de 1.160,3 Btu/Ib,
a qual é representada na Figura 12 para determinacdo do nimero de etapas ideais pelo Método
de Ponchon-Savarit.

A fracdo massica do produto a ser destilado, o flegma, é conhecida e representada na
Figura 12 pelo ponto “xo” ou “Xp” sobre a linha de liquido saturado, onde é representado o
produto obtido com exclusdo da energia que é recebida pelo vapor.

Conhecendo-se a fracdo molar da alimentacdo da coluna e sabendo-se que a mesma
entra pelo prato superior como liquido saturado, fica representada sobre a linha de liquido
saturado pelo ponto “xs”.

Na Figura 12a corrente “O” corresponde a soma da alimentagado da coluna (S) com o
vapor direto (V) ou a soma do produto de fundo (B) com o produto destilado obtido no topo

da coluna (P).

O=V+SouO=B+P (1.7)
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Substituindo valores na Equacéo 1.7:

O =62.781,8+407.316,6 = 470.098,4

v_0 (2.7)
S VO
Sendo SO e VO seguimento de retas.
Figura 11 - Distancia entre alimentacdo da coluna e o vapor.
Substituindo valores na Equacéo 2.7:
vV _ 627818
S 407.316,6
v =0,154
S
Também:
V__627818 0,133= g (3.7)

V+S 4700684 VS
Sendo OSe VS seguimentos de reta.

0S =0,133x12,8

Portanto OS é igual a 1,70 cm.

Com isso, localiza-se o ponto “O” na figura. Ligando o ponto “B” com “O” obtém-Se

2

“Yap”.
Conhecendo a fracdo molar de produto de fundo “xg” que ¢ igual a 0,00025 e esta

representado sobre a linha de liquido saturado, tragando uma linha a partir de “xg” passando



32

por “O” até a intersecdo com a reta que representa o produto de topo, o flegma, obteve-se 0
valor do produto destilado mais a energia que é adicionada pelo vapor direto, representada na
Figura 12 por “yap”.

Ao prolongar-se uma linha partindo de “yn+;” passando por “Xg”, esta é a diferenca
entre o vapor alimentado na coluna e o produto de fundo e é representado na Figura 12 por
Y ng”

A linha mostrada na Figura 12 ao tracar uma reta de Xag” até “yap” define o prato de
alimentacéo.

O ponto “yap” € utilizado para estabelecer os balancos de massa e de energia para a
parte de cima do prato de alimentacdo. Abaixo do prato de alimentacdo, € aplicado para
balanco de massa e energia o ponto de “xag”.

O numero necessario de pratos de equilibrio se determina pela construcdo prato a
prato mostrado na Figura 12, comecando pelo ponto “y;”, que representa as condi¢bes de
vapor desprendido do primeiro prato da coluna. Ao utilizar-se uma linha de amarracéo (linhas
em vermelho na Figura 12) encontra-se 0 ponto X3, que representa o liquido em equilibrio de
abandona o prato 1.

Observa-se que a concentracdo do liquido que abandona o prato 1 (X;) ja esta abaixo
da linha que define a alimentag@o da coluna. Portanto a alimentacdo da coluna é efetuada no
prato 1. Passa-se a utilizar o ponto “xag” para determinar os demais pratos da coluna.

As condicdes de vapor saturado para o prato 2 localizado sobre a linha de vapor
saturado (y.), sendo a intersecdo com a linha tracada por “XagX;”. Este procedimento é
repetido até que se ultrapasse o ponto “xg”. Dessa maneira descrita é feito o balango prato a
prato, encontrando-se assim a composic¢do do vapor e do liquido que abandonam cada prato
ideal, e a quantidade de pratos ideais necessarios para a coluna.

De acordo com a construcdo mostrada na Figura 12 o nimero necessario de pratos de

equilibrio é 8, e a alimentacdo é introduzido no prato 1.
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Figura 12 - Determinacdo do nimero de etapas ideais.
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8 EFICIENCIA GLOBAL DA COLUNA A

A eficiéncia global (EG) é definida, simplesmente, como a razdo entre o
namero de estagios ideais de equilibrio calculado para uma dada separacdo e o nimero

de estégios reais necessarios para efetuar esta separacao.

_namero de estagios ideais de equilibrio y

EG - — — 100 (1.8)
namero de estagio reais necessarios
Sendo assim;
EG = E x100
22

EG =36,4%
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9 EFICIENCIA DE MURPHREE

A Eficiéncia de Murphree é representada pela Equacdo 1.9.

yn T yn+1
= 1.9
E " yn *_yn+1 ( )

A Figura 13 representa um prato n e as composi¢cdes de liquido e vapor que

chegam e abandonam o prato.

Xn+1 Vi

! n
S

Figura 13 - Contato entra as fases no estagio n.

O vapor que chega no prato n (yn+1) é identificado na Figura 14 pelo ponto (X,,

yn+1). O termo y, * é a composi¢éo do vapor que estaria em equilibrio com o liquido e

0 termo y.é usado para determinar pontos para a Linha de Equilibrio Efetiva como

ilustra a Figura 14.

? —Linha de Equilibrio
g Linha de Equilibrio Efetiva
= |

z 7 R EE A R A R N X Ly —_—|

- I B e e e el et s e et

!E Futl] I I | 1 | | | Lo

-

"=

o

o

E

=]

T

S’

7] M R I

N

Composicio do liquido, x

Figura 14 - Construcdo da Linha de Equilibrio Efetiva.
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Sendo assim, sabendo-se que a coluna possui 22 pratos, é determinado uma
nova Linha de Equilibrio (Linha de Equilibrio Efetiva) ap6s fazer estimativas com a

eficiéncia, e sdo mostradas na Figura 15, Figura 16 e Figura 17.
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Composicao do vapor, y
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Figura 15 - Construcdo dos estagios reais.
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Composicédo do vapor, y

0,11

0,1
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NA
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0,05

Figura 16 - Construcdo dos estagios reais ampliado (eixox —0a 0,05e eixoy—0a 1,1).
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Composigdo do vapor, y

0,025

0,02

0,015

0,01

— I

0,005

1 —

0,002 0,004 0,006 0,008 0,01

Composicao do liquido, x

Figura 17 - Construcdo dos estagios reais ampliado (eixo x — 0 a 0,01 e eixo y — 0 a 0,025).
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A eficiéncia encontrada ap6s as estimativas foi de 12 %, chegando-se assim ao total
de nimero de etapas reais que ja era conhecida.
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10 CONCLUSAO

No presente trabalho estudou-se a coluna “A”, que constitui uma etapa de um
conjunto de destilagdo para a producéo de etanol hidratado. Para a determinagéo das correntes
da coluna “A”, iniciou-se os calculos a partir da coluna “A1”. Foram realizados os balangos
de massa da coluna “A1” ¢ da coluna “A”.

Com os dados obtidos através do projeto, dados operacionais e balangos de massa foi
determinado as correntes da coluna. A alimentacdo da coluna “A” é de aproximadamente
407.315,6 kg/dia com teor alcodlico de 7,06% em massa. Na mesma coluna foi efetuado
alimentacéo de vapor direto.

O fornecimento de energia para o processo de destilagdo ocorre por vapor direto
proveniente do processo de evaporacdo do caldo. A utilizacdo do vapor direto requer um
namero maior de pratos, porém € um processo mais barato que a utilizagdo de um reboiler
para a geracdo do vapor e dispensa 0s custos com limpeza. A quantidade de vapor usado na
coluna é de 62.781,8 kg/dia a uma temperatura de aproximadamente 115 °C e o produto
obtido (flegma) € de 67.425,4 kg/dia, sendo 7.606,1 kg/dia alimentado na base da coluna
“A1” e 59.819,3 kg/dia direcionados para as colunas de purificacdo (“B1/B”).

Com a utilizacdo do Diagrama Entalpia-Concentracdo através do método Ponchon-
Savarit, determinou- se 8 etapas ideais, 0 que representa 0 numero de estadgios minimos
necessarios para se promover a separacao desejada.

A coluna industrial possui um total de 22 estagios, sendo esse o nimero de estagios
reais necessarios, 0 que possibilitou a determinacdo de uma Eficiéncia Global de 36,4%. A
eficiéncia global ndo possui muito fundamentos fisicos, e foi determinado também a
Eficiéncia de Murphree de 12% que possibilitou o calculo do nimero de etapas reais, usando
0 Método de McCabe-Thiele.
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ANEXOS

ANEXO 1 — Tabela de converséo de alcool
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UX. SPECIFIC % OF UNITED GAY *% OF UK. SPECIFIC % OF UNITED GAY % OF
(SIKES) GRAWVITY ETHYL STATES LUSSAC ETHYL (SIKES) GRAVITY ETHYL STATES Lussac ETHYL
% OF IN AR AT ALCOHOL % OF US DEGREES ALCOHOL % OF IN ANR AT ALCOMOL % OFUS DEGREES ALCOHOL
PROOF wwc BY WEIGHT PROCF BY VOLUME PROOF Ww0c BY WEIGHT PROCF BY VOLUME
SPIRIT SPIRIT AT 20120 C SPIRIT SPIRIT AT 20:20C
1] 0.0000 0.0 0.0 0.0 0.0 60 0.8582 284 586 343 344
1 0.9991 0.5 1.1 06 08 81 0.9574 289 69.8 349 350
2 0.9983 0.8 23 1.1 1.2 62 0.9566 294 709 354 355
3 0.9974 14 3.5 1.7 1.7 63 0.9558 29.9 72.0 36.0 36.1
4 0.9966 1.8 45 23 23 s4 0.9549 303 73.2 36.6 36.7
5 0.9958 23 5.7 29 29 65 0.9541 308 743 371 37.2
€ 0.9950 27 6.9 34 35 66 0.9532 314 754 37.7 37.8
7 0.9942 3.2 8.0 4.0 40 67 0.9524 31.9 76.6 38.3 384
8 0.5934 3.7 9.2 46 45 68 0.9515 324 77.7 389 38.9
S 0.9926 4.1 10.3 52 $2 69 0.9506 329 78.9 394 395
10 0.9918 46 11.5 5.7 58 70 0.5438 334 80.0 400 40.1
1" 0.9911 50 126 6.3 6.3 71 0.9487 339 81.1 4086 408
12 0.9903 55 13.8 6.9 6.9 72 0.9478 344 823 411 41.2
13 0.9896 6.0 149 74 7.5 73 0.9458 349 83.4 417 413
14 0.9889 64 16.0 8.0 8.1 74 0.9458 354 s45 423 424
15 0.9881 6.9 17.2 8.6 86 75 0.9449 359 85.7 429 429
16 0.9874 7.4 183 9.2 9.2 76 0.9439 364 £6.8 434 435
17 0.9857 7.8 19.5 9.7 9.8 77 0.942% 369 88.0 440 441
18 0.9881 83 206 103 104 78 0.8418 37.5 89.1 446 445
19 0.9854 88 218 10.9 109 79 0.9409 38.0 90.3 451 452
20 0.9847 8.2 229 11.5 11.8 80 0.93%8 388 814
21 0.9840 8.7 241 12.0 121 81 0.9388 3%.0 925 463 483
22 0.9834 10.2 25.2 126 127 82 0.9377 39€ 93.7 468 469
23 0.9827 105 264 13.2 13.2 83 0.8367 401 43 474 475
24 0.9820 1.1 2785 13.7 138 24 0.9356 406 96.0 480 48.0
25 0.9814 116 287 143 144 85 0.9345 411 97.1 485 486
26 0.9808 120 29.8 149 149 86 0.9334 417 98.2 491 49.2
27 0.9802 125 30.8 18.5 15.5 87 0.9323 422 994 49.7 483
28 0.9795 13.0 321 16.0 16.1 88 0.9312 427 100.5 50.2 50.3
29 0.9789 135 33.2 166 16.7 89 0.9301 433 101.7 508 509
30 0.9783 13.9 344 17.2 17.2 S0 0.9290 438 102.8 514 518
31 0.9777 144 355 17.8 17.8 91 0.9278 443 103.9 52.0 52.0
32 0.9771 149 36.7 18.3 184 92 0.9266 449 105.1 52.5 52.6
33 0.9784 154 378 18.9 1%.0 93 0.9255 454 106.2 53.1 53.2
34 0.9758 158 380 19.5 195 o4 0.9243 460 107.4 537 53.7
35 0.9752 163 401 20.1 20.1 95 0.9231 465 108.5 542 543
36 05748 16.8 41.3 20.6 20.7 o6 0.921¢ 471 1096 5438 549
37 0.9740 17.3 424 212 213 97 0.5207 478 1108 554 554
38 0.9734 17.7 435 21.7 21.8 o8 0.9195 482 1119 56.0 56.0
39 0.9727 18.2 447 223 224 99 o.9182 487 113.1 56.5 56.5
40 0.9721 18.7 458 229 23.0 100 0.9170 493 114.2 571 57.2
41 0.9715 19.2 47.0 235 238 101 0.9158 458 1183 §7.7 57.7
42 0.9709 196 48.1 240 241 102 0.9145 504 116.5 58.2 58.3
43 0.9702 20.1 492 246 247 103 0.9133 51.0 1176 588 s58.¢
44 0.9696 206 504 25.2 253 104 0.9120 51.5 118.8 594 59.4
45 0.9689 211 515 257 258 108 0.9107 52.1 1198 60.0 €0.0
4e 0.9683 216 526 263 26.4 110 0.9042 55.0 1256 628 62.8
47 0.9676 220 53.8 26.9 27.0 115 0.8976 57.9 1313 65.6 65.7
48 0.9669 225 549 275 278 120 0.8%07 60.8 137.0 68.5 68.5
48 0.9663 23.0 5$6.1 280 28.1 125 0.8836 63.9 1427 713 714
S0 0.9656 235 57.2 286 28.7 130 0.8763 67.0 148.4 742 742
S1 0.9649 23.0 58.3 291 29.2 135 0.8687 70.1 184.1 770 77.1
52 0.9642 245 59.5 29.7 29.8 140 0.8610 734 159.8 799 79.9
S3 0.9635 2493 80.6 30.3 304 145 0.8529 76.7 1854 82.7 82.7
54 0.9628 254 518 309 31.0 150 0.8445 80.1 1711 856 856
55 0.9621 259 629 315 31.5 155 0.8357 836 176.8 884 884
56 0.9613 264 841 320 321 160 0.82¢63 87.3 182.5 913 913
57 0.9605 269 65.2 326 32.7 185 0.81861 912 188.2 94.1 94.1
58 0.95%8 27.4 66.3 33.2 33.2 170 0.8047 95.2 193.9 $6.9 97.0
59 0.9590 27.9 67.5 337 338 175.35 0.7904 100.0 200.0 100.0 100.0

FONTE:FINZER, 2017.



Relacio de entalpia, Btu/lb

ANEXO 2 - Diagrama entalpia-composi¢do para mistura etanol-agua
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Fracdo massica de etanol na mistura

FONTE:BROWN, 1951.
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