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RESUMO

A crescente demanda por novas fontes energéticas, aliada as pressdes socio-ambientais por
uma cultura produtiva menos agressiva ao meio ambiente tem contribuido para o desenvolvimento e
incentivo a busca de fontes renovaveis. Nesse contexto, a produgdo de etanol hidratado como
combustivel, a partir da cana-de-acucar, se destaca por ser um processo bastante conhecido e
estudado, uma alternativa ao uso de derivados do petroleo. Em razéo da sua importancia econdmica
no cenario brasileiro e mundial, nesse projeto de graduagdo, a partir da utilizagdo do software de
simulagio ASPEN HYSYS®, fez-se a modelagem e simulagdo de um processo industrial voltado a
produgdo de etanol hidratado a partir do caldo oriundo da cana, previamente tratado e livre de
impurezas. Esse trabalho foi dividido em 4 4reas: etapa anterior a Fermentagdo, etapa de
Fermentagdo, etapa posterior & Fermentagdo e etapa de Destilacio. Em cada uma dessas etapas,
deu-se maior énfase as operagdes unitdrias mais importantes do processo. Além disso, alguns
equipamentos foram destacados conforme a sua fungdo para o processo como: o biorreator na etapa
de Fermentagdo e a coluna de destilacdo convencional na etapa de Destilagdo. Para o primeiro,
utilizou-se os pardmetros mais usualmente encontrados na literatura, necessarios para o projeto do
reator do tipo mistura perfeita ou CSTR. Ja& para a coluna, foi realizado um estudo de otimizagao
econdomica buscando a melhor relagdo taxa de refluxo em fungdo do nimero de pratos tedricos. A
quantidade de pratos que possibilitou menor investimento total, considerando o recipiente torre,
pulmdo separador, caldeira, condensador e bomba de refluxo foi igual a 20. A configuragdo de 4
colunas de destilagdo: uma convencional de 20 pratos, duas extrativas com 15 e 27 pratos e uma para

a recuperagdo do solvente etilenoglicol ¢ a mais aceita atualmente nos processos industriais.

Palavras-chave: Usina sucroalcooleira, etanol hidratado, simulagdo, otimiza¢do econdmica.



ABSTRACT

Current demand for renewable sources of energy is associated to social and environmental
concerns, aiming the reduction of massive pollutants production from different energetic resources
derived from oil. In this context, the use of hydrous ethanol from sugarcane has been developed in
diverse studies as a notorious alternative fuel supply. A propos to economic circumstances
internationally and in Brazilian’s scenario, this undergraduate project refers to the use of modelling
and simulation software ASPEN HYSYS" to design an industrial process of hydrous ethanol from
broth of sugarcane, previous preserved and deprived of impurities. The description of this project
consists on emphasising unit operations with most relevant processes achievements in 4 different
areas: prior stage Fermentation, Fermentation process, posterior stage Fermentation, and Distillation
process. Additionally, the project draw attention to different functions of several equipment , for
instance, the bioreactor in the Fermentation process, and the conventional column in the Distillation
process. As regards to the first, most usual parameters in literature were considered as fundamental
for the CSTR reactor design. Vis-a-vis for the distillation column, an economic optimization study
were realized correlating the reflux ratio and number of theoretical stages. The total amount of
number of stages with most suitable cost reduction was equally to 20, including a tower recipient,
buffer tank, boiler, condenser and a reflux pump. At the moment, it is widely known that the
appropriate configuration comprises 4 distillation columns: one 20 stages conventional column, two

extractives 15 to 27 stages column, in addition to one column to recover the ethylene glycol solvent.

Keywords: Sugarcane mill, hydrous ethanol, simulation, economic optimization.



SUMARIO

LISTA DE FIGURAS ...ttt e e
LISTA DE GRAFICOS .....oeiiiiiiiiiieeiiiiie et
LISTA DE TABELAS ..o e,
LISTA DE SIMBOLOS .....oiiiiiiiiiiiee ettt
Lo INtrOAUGAOD ..o.nee it
2. MetodOlOZI ..ttt
2.1 Implementag@o Da Unidade No Simulador ..............c.ooiiiiiiiiiiiiinn
2.2 Componentes Utilizados Na Simulagao ............cooeviiiiiiiiiiiiiiiiiiiiin,
2.3 Etapas de SImulacao .....ooviieiiieii i e e
2.4 Etapa de Fermentacao .........covvuiiriininritiiiit e eee e e eie e
2.5 Etapa de Destilagho .......eiueiniiniiii i
3. Processo de Producao Etanol Hidratado ................coooiiiii i,
3.1 Etapa Anterior @ Fermentacao .........oouvviiiiiiiiiiiiii i eeeaas
T O I .3
B2 MOABZEIM ..ttt
3.1.3 Eliminacao de iMpPurezZas ..........oeevrierienrieireeiieieenneaeanneennnns
3.1.4 Bombeamento do Caldo ............ccoiiiiiiiiiiii
3.2 Etapa de Fermentagao .........o.vviiiniiniiti i

RIVA I3 (0) 5 ¢=r:110) U



3.3 Etapa Posterior 8 Fermentagao ...........ooovuiiiiiiiiiiiiiiiii i,
3.3.1 Separador de Fases ........c.ovveiiiiiiiiiiiiii i
3.3.2 Retirada Dioxido de Carbono .............oooiiiiiiiiiiiiiiii
3.3.3 BOMDbEAMENTO ....euetinetitiitet et
3.3.4 Trocador de calor .......couiiniiniii i
3.4 Etapa de Destilago .....oviriniintit et
3.4.1 Coluna de Destilagao Convencional ..................ooiiiiiiiiiiinnn,
3.4.1.1 Projeto Rigoroso da Coluna de Destilagdo Convencional ....
3.4.2 Coluna de Destilagao EXtrativa .........ccccceceeevueeeieeeeieceieceeeeeeeeeeeae
3.4.3 Coluna de Recuperacao do Solvente ...........coevvviviiiiiiiiiiinnnnnn,
4. Instrumentagao e Controle do Processo ...........ooviiiiiiiiiiiiiiiiiiiiee e,
4.1 Etapa de Fermentagao ............covuiiuiiiiiiiiiiii e
4.2 Etapa de Destilagao .....oviiniiiiiiii i e
4.3 Dispositivos de SEZUIANGA ......vuvierintentententetetatteteaterteteeeneeneaneaneaas

5. CONCIUSAD ..ttt
6. Referéncias Bibliograficas ............cooiiiiiiiiii
ANEXO A o

ANEXO B oo



LISTA DE FIGURAS

Figura 1. Fluxograma da etapa de fermentagao. ............c.cooiiiiiiiiiiiiniiiiiiiniin,
Figura 2. Fluxograma etapa de destilagao. ............oooiuiiiiiiiiiiiiiiiiiieee,

Figura 3. Relagdo NPSH em fungdo da vazdo de trabalho. ......................

requerido
Figura 4. Representag@o esquematica bomba P-1 da etapa de pré-fermentagao. ..............
Figura 5. Diagrama de simulagio da etapa fermentativa via ASPEN HYSYS®™ ...............
Figura 6. Representacdo esquematica bomba P-2. ...,
Figura 7. Representag@o esquematica das temperaturas do trocador de calor. .................
Figura 8. Grafico de Karman. .............ooiiiiiiiii e
Figura 9. Disposicao triangular dos tubos do trocador. ..............cocoiiiiiiiiiiiiiiiiinn,
Figura 10. Diagrama de simulagdo da etapa destilagio via ASPEN HYSYS® .................
Figura 11. Estruturas Coluna de Destilagdo Convencional. ................c.coeiiiiiiiin
Figura 12. Tipo de prato de valvula escolhidos para a coluna de destilagdo Convencional.

Figura 13. Grafico para estimagao de Ft. ...

Figura 14. Diagrama yx para o sistema etanol/agua a pressao atmosférica. ...................

Figura 15. Diagrama de mistura Etanol - Agua - Etilenoglicol. ...............c.ccooveeiinn...

Figura 16. Valvula Globo sede simples. Indicagdo da Haste e do Obturador. ..................

Figura B.1 Planta de Simulagio Producio de Etanol Hidratado via ASPEN HYSYS®. ......

21

22

26

26

28

36

38

39

41

42

45

47

48

52

58

63

73



LISTA DE GRAFICOS

Grafico 1. Perfil de pressdo, em bar, em fun¢do do nimero de estagios da coluna de

ADSOTCAO (22 PIALOS). +uveetentent et ettt ettt et et et et et et et et e et e e n et e senteseeeneeneenenns

Grafico 2. Perfil de temperatura, em Celsius, em fun¢do do nimero de estagios da coluna de

ADSOTGAO (22 PIALOS). «uentent ettt ettt ettt et e et et et et et et et e e e e

Grafico 3. Perfil de Pressdo, em bar, em fungdo do nimero de estigios da coluna

(o101 1074< 1163 (0 o -] FA

Grafico 4. Perfil de Temperatura, em graus Celsius, em funcdo do niimero de estagios da

ColuNa CONVENCIONAL. ..ottt e e

Grafico 5. Custos e investimentos necessarios para a implementacdo do processo de

Producao de etanol. ..........oiiiii e
Grafico 6. Taxa de refluxo em fun¢do do numero de estigios da coluna de destilacao. ......

Grafico 7. Perfil de pressdo, em bar, em fungdo do numero de estagios da coluna extrativa 1

0 o) 201

Grafico 8. Perfil de temperatura, em Célsius, em fun¢do do niimero de estagios da coluna

EXITAtIVA 1 (15 Pratos). «.vuvirtititit ettt et et et et e et et et et et et et e et e e e e e e nens

Grafico 9. Composi¢des Etanol e Agua em fungdo do niimero de estagios da coluna

EXITAtiVA 1 (15 Pratos). «.ouuinettit ettt et e e

Grafico 10. Perfil de Pressdao, em bar, em fun¢ao do numero de estagios da coluna extrativa

A ¥ [ = TR P

Grafico 11. Perfil de Temperatura, em celsius, em fun¢do do numero de estagios da coluna

EXITATIVA 2 (27 PIAT0OS). +ouventtentt et ettt et ettt et et et et e e et et e e

Grafico 12. Composicdes Etanol e Agua em fungdo do niimero de estigios da coluna

EXITALIVA 2 (27 PLALOS). +uvuutttttt et et et et et et ettt et et et et et et et et e et et ne e naas

Grafico 13. Perfil de Pressdo, em bar, em fun¢@o do numero de estagios da coluna de

L0} 0 1) 2 T T Tt

34

34

44

44

51

52

55

55

55

57

57

58

60

10



Gréfico 14. Perfil de Temperatura em fun¢do do numero de estagios da coluna de

TECUPECTAGAO. .o uveuttntett ettt et et ettt ettt et e e et et e e et et et et e e eae e

Grafico 15. Composi¢des Etilenoglicol e Agua em fung¢io do nimero de estagios da coluna

L4 S 0| o1 b2 Tt T RN

60

61

11



LISTA DE TABELAS

Tabela 1. Substancias Utilizadas € Hipot€ticas. ............ceviviiiiiiiiiiiiiiiiineieeeannn

Tabela 2. ParAmetros de Projeto da Bomba P-1. ...... ...

Tabela 3. Dados das correntes da etapa anterior a Fermentagao. ................coovvivvennnnnn.

Tabela 4. Principais caracteristicas da levedura especificadas no simulador. ..................

Tabela 5. Reagdes envolvidas N0 PrOCESS0. «.....euttitititet e ae e

Tabela 6. Dados das correntes envolvidas na etapa de fermentacdo. .....................oeeees

Tabela 7. Valores de conversao utilizados para produgao de etanol e subprodutos. ............

Tabela 8. Caracteristicas geométricas do biorreator. ...........o.viviieiiiiiiiiiiiie i,

Tabela 9. Dados das correntes envolvidas no separador de fases. .................cooeenennn..

Tabela 10.

Tabela 11.

Tabela 12.

Tabela 13.

Tabela 14.

Tabela 15.

Tabela 16.

Tabela 17.

Tabela 18.

Tabela 19.

Tabela 20.

Dados das correntes envolvidas na coluna de absor¢ao. ............................
Composi¢des molares referentes a coluna de absor¢ao. .............c.oceveviinnnn.
Dados das correntes envolvidas no separador flash. ......................ooeal.
Parametros de Projeto da Bomba P-2. ...........cocooiiiiiiiiiiii
Dados das correntes de entrada e saida da bomba P-2. ..............................
Parametros de Projeto Trocador de Calor. .........ccooviiiiiiiiiiiiiiiiiee,
Correntes envolvidas no trocador de calor. ...........cevviviiiiiiiiiiiiiiiee,
Parametros de especificagdo Coluna de Destilagdo Convencional. .................
Dados das correntes envolvidas na coluna de Destilagdo Convencional. ..........

Custos e Investimentos totais em Equipamentos e Custos de 4 anos de Operagdo.

Parametros de trabalho da coluna extrativa nimero 1. ...........ccceeveiiiiiii.

20

26

27

29

29

30

31

31

32

33

34

35

36

37

38

41

43

43

51

53

12



Tabela 21. Dados das correntes envolvidas na coluna de destilagdo extrativa 1. ..............
Tabela 22. Dados das correntes envolvidas na coluna de destilacdo extrativa 2. ...............
Tabela 23. Parametros de trabalho da coluna extrativa 2. .............cocooiiiiiiiiiiiiiiinnn.
Tabela 24. Dados das correntes envolvidas na coluna de recuperagdo do solvente. ...........
Tabela 25. Parametros de trabalho da coluna de recuperagdo de solvente. .....................

Tabela A.1. Pardmetros L,/D, L, Vmax calculados para a otimizagdo da coluna - Recipiente

103 & =N

Tabela A.2. Pardmetros d,, d,, V,,, S, D, calculados na otimizagdo da coluna -
T 103 7017 I (<
Tabela A.3. Pardmetros L ., Vine D € hy,, calculados na otimizagdo da coluna -

ReCIPIENte TOITE. .....ititi ittt e

Tabela A.4. Parametros h, h,_, . e, W calculados na otimizagdo da coluna - Recipiente Torre.

> ““total®

Tabela A.5. Custos obtidos para 0 Recipiente TOITE. .........cvvvivriiriiiieiieiieeaeaananns

Tabela A.6. Parametros D, LD, L.V \Y% calculados na otimizagdo da coluna -

total® * liquido® " geométrico

PUIMAO. ..o
Tabela A.7. Parametros D, L, e, W calculados na otimizagao da coluna - Pulmao. ...........
Tabela A.8. Custos obtidos para o Recipiente Pulmao. ...............coociiiiiiiiiiiiininn
Tabela A.9. Temperaturas utilizadas para o condensador e parametros Re S. .................

Tabela A.10. Valores de Q__. Ft, T . A e custos obtidos para o condensador. ...............

cond, ml®

Tabela A.11. Investimentos necessarios para o condensador. ..........ocevvvvviiiinieiiinnnannn,

T ., A calculados.

cond, ml>

Tabela A.12. Temperaturas utilizadas para a caldeira e valores de Q
Tabela A.13. Custo e investimentos necessarios para a caldeira. ...................covennne.
Tabela A.14. Valores de Padmissao, Pimpulsao, P, Q, m, Pot

Refluxo

Tabela A.15. Custos e investimento necessario para a bomba de refluxo. ......................

da bomba de refluxo. .....

54

56

56

59

60

66

66

67

67

67

68

68

68

69

69

69

70

70

70

71

13



Tabela A.16. Valores de M;

Agua,cond®

v, Custo,  CustoAgua

agua,

calculados da agua de

4 anos

. . 71
3105 o7 o JE
Tabela A.17. Valores de M ..V, Custo  Custo Vapor, . calculados do vapor de
Y0 |1 (e 1113011 S 7
Tabela A.18. Valores de poténcia e custos de eletricidade relacionados a eletricidade. ...... 72

14



Qmim‘ma

thbalho

Qprojeto

AP
impulsao
aspiracao

Wa

Wh

Nx

We

Ne

NP SHdispanivel

NPSH

requerido

VSPOLY/1
L/D
D

L
T
T

(S

t

t)

AP

ATIn

he
hf

LISTA DE SIMBOLOS

Vazdo minima de trabalho bombeamento
Vazao de trabalho bombeamento

Vazao de projeto bombeamento

Diferencial de Pressdo bombeamento

Pressdo de impulsdo bombeamento

Pressdo de aspiracdo bombeamento

Poténcia Consumida em CV

Poténcia Hidrdulica em CV

Eficiéncia Hidraulica

Poténcia Real Consumida em CV

Eficiéncia da bomba

Net Positive Suction Head relativo ao sistema
Net Positive Suction Head relativo a bomba
Volume molar sélido da Levedura em m*/kmol
Relacao Geométrica Biorreator

Diametro Biorreator

Comprimento Biorreator

Temperatura de entrada fluido quente
Temperatura de saida fluido quente
Temperatura de entrada fluido frio
Temperatura de saida fluido frio

Perda de Carga Trocador de Calor

Densidade do fluido em kg/m?

Viscosidade do fluido em kg/(m-s)
Comprimento do trocador em m

Espessura da parede do trocador

Diametro trocador de calor em pol
Coeficiente global de transferéncia de calor em W/m? °C
Area de troca em m?

Diferenca média de temperatura entre os fluidos em °C

Coeficiente de transmissdo de calor do fluido quente em kcal/(h m2 °C)

Coeficiente de transmissdo de calor do fluido frio em kcal/(h m2 °C)

15



rc
rf
>F
Re

f
v

T

N

P tiquido

P vapor

Lliquido

V vapor

L liquido, Méximo
V vapor, Méximo

Vlimite
S

coluna

D

coluna
V Sfundo
L ‘fundo
Yesidencia
hf undo

h T

hP rato entrada

h

Prato saida

€

desenho

w

coluna

St
E
Ca

L Total

condensado

LD
D

‘pulmdo

Fator de depdsito do vapor em (h m* °C)/kcal

Fator de depdsito da mistura etanol-d4gua em (h m* °C)/kcal

Perda de carga na tubulagdo
Numero de Reynolds

Fator de atrito

Velocidade do fluido em m/s

Numero Pi

Numero de tubos trocador de calor

Densidade do liquido na coluna de destilacdo
Densidade do vapor na coluna de destilagéo
Vazao massica de liquido em kg/h

Vazao massica de vapor em kg/h

Vazdo volumétrica de liquido em (m3/h)

Vazao volumétrica de vapor em (m>/h)
Velocidade limite segundo Equagdo de York (f#/s)
Area seco transversal da coluna em m?

Diametro coluna de destilagdo em m

Volume fundo da coluna em m?

Vazao volumétrica do tltimo prato da coluna em (m3/h)
Tempo de Residéncia no fundo da coluna

Altura fundo da coluna em m

Altura total da coluna em m

Altura Prato de alimentacdo da coluna em m
Altura Prato de saida da coluna em m

Espessura da parede do equipamento em mm

Pressdo de desenho da coluna

Peso do equipamento em kg

Numero de Stanton

Parametro empirico para estimagdo da espessura do recipiente

Sobre-espessura de corrosao

Fator de complexidade

Vazao de fluido total no topo da coluna
Vazao de fluido no primeiro prato da coluna

Diametro do recipiente pulmao em m



L

‘pulmio

R
S
Ft
A

condensador

Qcond
A

caldeira
Qcald

QReﬂuxo

Mpomba

M

agua

C

p

v

M

vapor,cald
vap

L,/D

Vmax

M

L

Mmax

Comprimento do recipiente pulmao em m

Relacdo entre as temperaturas dos fluidos quentes e frio

Relagdo entre as temperaturas para estimagdo do fator de correcao
Fator de Correcdo ou eficiéncia de troca térmica

Area de troca térmica do condensador

Fluxo de calor no condensador

Area de troca térmica do caldeira

Fluxo de calor no caldeira

Vazao volumétrica de refluxo da coluna em m?/s

Vazao massica de fluido no refluxo da coluna em kg/s

Vazdo massica de agua no condensador em (kg/h)

Calor especifico da dgua

Vazao volumétrica de agua de resfriamento no condensador em (m3/h)
Vazao massica de vapor no caldeira em #/A

Calor latente de vaporizagdo da agua

Taxa de refluxo da coluna de destilagdo convencional

Prato que possui a maior vazdo volumétrica de vapor na coluna em (m*/h)
Vazao massica de liquido da coluna kg/h

Prato que possui a maior vazdo massica de vapor na coluna em (kg/h)

17



1. Introducao

A industria sucroalcooleira representa enorme parcela de sustentagdo da economia brasileira,
colocando o pais na primeira posi¢do entre os produtores de agucar e o segundo maior de etanol.
Atualmente, o etanol pode ser considerado um produto que possui vasta aplicabilidade, sendo
amplamente consumido na forma de combustivel automotivo, seja puro ou ainda misturado a
gasolina. Sua utilizacdo, para este fim, ganhou destaque a partir de um importante programa de
combustivel comercial renovavel, e ¢ incentivada no pais até hoje. A principal motivagdo era a
reducdo da dependéncia nacional em relagdo ao petréleo importado. Além do interesse crescente na
substituicdo de derivados de petroleo, a reducdo de emissdes de gases poluentes ¢ a mitigacdo do
efeito estufa tém provocado uma intensa demanda por essa fonte de energia. (BRAIBANTE, 2012).

As empresas do setor tém buscado modernizar o processo de producdo em decorréncia do
impulso recebido por mudangas no cendrio politico-econdmico do pais. Entre as principais
mudancas, pode-se citar a abertura do mercado de energia elétrica, que possibilitou a venda dos
excedentes de eletricidade produzidos nas usinas, o aumento do consumo de etanol, estimulado pelos
carros bicombustiveis (tecnologia flex-fuel), ¢ a abertura do mercado internacional de etanol. Neste
contexto, além de um olhar mais atento para o campo, buscou-se aumentar a eficiéncia do
processo.Também ¢ de grande importancia projetar novas instalagoes, expandir e aperfeigoar as ja
existentes.

Como refere Eduardo Pereira de Carvalho (2007), apesar de o etanol ter um menor conteudo
energético, ele apresenta uma elevada octanagem. Os veiculos que utilizam somente ele como
combustivel apresentam um melhor desempenho (maior poténcia e torque) e uma vida util mais longa
ao motor que os equivalentes a gasolina. Em contrapartida, o consumo de combustivel aumenta em
torno de 20 a 30%, conforme o veiculo. Com relagdo aos beneficios ambientais, a emissdo de gases de
escapamento ¢ vapores de combustivel ¢ menos toxica, e além disso, através do processo de
fotossintese da cana de agucar, o didxido de carbono emitido pelos carros pode ser absorvido.

O processo de obtengdo de etanol combustivel é relativamente complexo, pois envolve etapas
de elevado consumo energético, tais como absor¢do e destilacdo. Assim, a busca pelo melhor
aproveitamento dos recursos naturais no setor pode trazer diversas vantagens econdmicas. A
diminui¢do do consumo de agua, por exemplo, proporciona unidades de separacdo e tratamento de
efluentes menores, sendo, entdo, necessario um menor custo de investimento e operagdo, € a0 mesmo
tempo, adequando-se as boas praticas ambientais. A aplicagdo de simulagdo e integracdo de
processos, ferramentas de engenharia de processos e otimizagdo, pode efetivamente propor melhores
rotas para produ¢do em novas instalagdes industriais.

Em razdo da sua importancia para o cenario atual do pais, o processo industrial de producdo

de etanol combustivel foi escolhido para simulacdo e estudo nesse projeto de graduagdo. Além da sua
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forma de obtengdo, expectativas de mercado e parametros, como eficiéncia de processo, foram
analisados na simulagdo.

O objetivo principal desse trabalho ¢ implementar, por meio do software ASPEN HYSYS®,
os equipamentos necessarios a producdo de etanol hidratado, analisando as diversas técnicas de
projeto de engenharia estudadas na graduagdo. Assim, por meio dos conceitos adquiridos sobre
fendmenos de transporte e operagdes unitarias, juntamente com a engenharia de bioprocessos e de
reatores, foi possivel efetuar a descricdo, a simulacdo e a otimizagdo das etapas sugeridas para a

producdo industrial de etanol combustivel.

2. Metodologia

2.1 Implementa¢do Da Unidade No Simulador

O processo de produgdo de etanol foi simulado no Software de Simulagio ASPEN HYSYS®,
versdo 8.6, licenciado a Universidade de Brasilia para fins académicos. Esse ¢ um simulador de
processos bastante difundido com confiavel aproximacao dos processos reais. Além disso, possui um
pacote termodindmico bastante expressivo para determinacdo de constantes fisicas, propriedades
quimicas e comportamento de fase com excelente precisdo. Sua interface € de facil uso pelo estudante

ou usuario comercial.

2.2 Componentes Utilizados Na Simulacio

Baseando-se no cenario real de producdo, fez-se necessario a criacdo de alguns componentes
hipotéticos, como a levedura utilizada no processo de fermentagdo, e também a atribuicdo de
condigoes de processo relacionadas as composicdes do sistema. Na Tabela 1 sdo apresentados os

componentes da base de dados do simulador e os componentes hipotéticos.

2.3 Etapas de Simulacio

Foram contempladas nesse projeto as etapas de fermentagdo e destilagdo do processo de
producdo de etanol hidratado. Assim, etapas de limpeza da cana-de-agtcar, extracao, tratamento fisico
e quimico do caldo ndo foram detalhadas nesse trabalho, sendo comentadas apenas de forma
superficial para um melhor intendimento de todo o processo. Assume-se que o caldo, alimento da
planta, ja contenha todos os elementos necessarios para a fermentagdo alcoolica e obtencgao do etanol

combustivel.

19



Tabela 1. Substiancias Utilizadas e Hipotéticas.

Substancias Utilizadas

Nome no Simulador

Substéancias Hipotéticas

Glicose
Agua
Etanol
Dioxido de Carbono
Glicerol
Hidrogénio
Acido succinico
Acido acético

Alcool isoamilico

Amonia

Etilenoglicol

Dextrose
H20
Ethanol
CcO2
Glycerol
Hydrogen
Succinic Acid
AceticAcid
3-M-1C4ol
Ammonia

Eglycol

Levedura

2.4 Etapa de Fermentacio

O reator utilizado na fermentag@o foi um reator de mistura continua - CSTR. O produto de

topo do fermentador é constituido por uma pequena fragdo de etanol e o restante de didoxido de

carbona. Esse vapor foi enviado a uma coluna de absor¢do para a retirada desse diéxido de carbono

existente. O produto de fundo do fermentador ¢ uma mistura de vinho e levedura, que é levada para

um sistema de separador trifasico, a fase sdlida é composta pela levedura, a fase liquida € uma mistura

de agua e etanol que sera utilizada na etapa de destilagdo. Porém, essa corrente liquida ainda contém

um pouco de gas carbonico dissolvido, por isso, antes de chegar a destilacdo, ela passa por um tanque

flash de modo a retirar o gas remanescente. O fluxograma do processo ¢ apresentado na figura abaixo.
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Figura 1. Fluxograma da etapa de fermentacao.

2.5 Etapa de Destilacio

Inicialmente, o vinho obtido na etapa de fermentacdo ¢ aquecido até a temperatura de 93°C,
que ¢ a adequada para a destilagdo. O aumento dessa temperatura se da por meio de um trocador de
calor.

Foram utilizadas quatro colunas para obten¢ao de etanol hidratado, com 96,5% em massa de
etanol, que ¢ a porcentagem utilizada atualmente no combustivel.

A mistura etanol-dgua forma um azedtropo, sendo necessario o emprego de colunas
extrativas. O solvente utilizado para a separagdo dessa mistura foi etileno glicol. Segundo Meirelles
(2006), a destilagao extrativa com etileno glicol é mais econémica em termos de gasto de energia,
consome menos agua e produz o dobro de alcool, quando comparado ao processo de destilacao
azeotropica com ciclohexano como solvente, por exemplo. O processo de destilagdo extrativa com o
etileno glicol € responsavel por, aproximadamente, 35% de todo o alcool anidro produzido no Brasil.
Ainda ¢ empregada uma coluna de recuperagdo do etileno glicol. Apos essa coluna, € possivel obter

um solvente quase puro, que foi utilizado para reciclo na coluna extrativa.
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Na Figura 2 abaixo ¢ apresentado um esquema simplificado das colunas utilizadas nesta

etapa.

| EtilenoGlical |

Coluna Destilagdo
Extrativa Hidratado
Produto de Topo
Chlina | EtilenoGlicol
Etapa L Trocadores L Coluna
Fermentacdo Destilacdo

de calor

> [

Coluna Destilagdo
N -
- Extrativa Han]
Etanol + Agua Hidratado|
Produto de Fundo

| EtilenoGlicol |

Figura 2. Fluxograma etapa de destilacao.

e Coluna de Destilagdo: O vinho aquecido ¢ introduzido no topo da coluna, que possui 20
pratos, determinados por meio de uma otimizacdo econOmica que serd mostrada
posteriormente. Esta coluna tem como objetivo a purificagdo do vinho de substincias de
maior volatilidade. Os produtos de topo e de fundo da coluna sdo alimentados, cada um, em

colunas extrativas.

e Coluna Extrativa 1: Nesta coluna, que possui 15 pratos, o alimento provém do produto de

topo da destilagdo referida acima, sendo obtido etanol a 97% em massa.

e Coluna Extrativa 2: Esta coluna possui 27 pratos, o alimento é originado na coluna de

destilagdo, sendo seu produto de fundo. E obtido etanol a 96% em massa.
e Coluna de Recuperacdo: Esta coluna foi empregada no intuito de recuperagdo do etileno

glicol, que pode, a partir desse processo, ser reutilizado nas colunas extrativas, por meio de

um reciclo.
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3. Processo de Producio Etanol Hidratado

3.1 Etapa Anterior a Fermentacio

A etapa anterior a fermentacdo inclui a extragdo do caldo da cana, lavagem e moagem da
planta e a elimina¢do das impurezas. Essa etapa ¢ descrita a seguir, porém nao foi incorporada a
simulagdo do processo de producdo de etanol. Com isso, o caldo a ser alimentado no biorreator ja
estaria previamente tratado, e pronto para ser utilizado na etapa de fermentag@o. Nele foram
considerados todos os elementos necessarios para o desenvolvimento do processo, conforme a

literatura.

3.1.1 Lavagem

A cana de acucar chega as usinas em sua forma pura, ou seja, contendo diversas impurezas
que sdo carregadas durante a colheita (Albarelli, 2013). Assim que chega, ela ¢ colocada em uma
esteira rolante, onde é submetida a uma lavagem que retira sua poeira, areia, terra € outros tipos de
impurezas. Apos ser limpa, a cana € preparada para a extracdo, passando por uma série de picadores e

desfibradores, ¢ também por um eletroima a fim de retirar os materiais metélicos do produto.

3.1.2 Moagem

A cana passa por rolos trituradores, onde é esmagada, para haver a extracdo do aglicar e
produzir o melado. Aproximadamente 70% do produto viram caldo, sendo este enviado aos
processos de produgdo de etanol. Os outros 30% sdo de bagago, que pode ser utilizado para geracao

de energia da usina (Bianchin, Silveira, Sanches e Volpe, 2008).

3.1.3 Eliminacdo de impurezas

O caldo extraido ainda possui impurezas soltiveis e particulas solidas em suspensdo (areia,
argila e pequenos pedagos de bagago), sendo a remogdo destas importante, pois podem diminuir o
rendimento na etapa de fermentagdo por causa da sua agdo inibidora, como também pode dificultar o
reciclo e a recuperagdo da levedura devido a presenca destes sdlidos em suspensao (Albarelli, 2013).
Desta forma, para remover os residuos presentes no melado, o liquido passa por filtros e segue para
um tanque, onde as impurezas se depositam no fundo através do processo de decantacao.

Assim, depois desse processo, o melado puro € extraido e passa a ser chamado de caldo

clarificado. Este caldo ¢ entdo aquecido, a fim de eliminar as ultimas impurezas presentes, e também
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ser esterilizado. Logo em seguida, sdo levados para grandes dornas onde ocorre o processo de
fermentacdo (Bianchin, Silveira, Sanches e Volpe, 2008).

Na simulagdo do processo, utilizou-se uma bomba para fornecimento de pressdo ao caldo,
necessaria devido a perda de carga provocada pelos equipamentos nas etapas de fermentacgdo e

p6s-fermentagdo.

3.1.4 Bombeamento do Caldo

Bombas sdo equipamentos que cedem parte da energia proveniente de seus motores a um
fluido, a fim de transporta-lo. Essa energia pode ser traduzida em aumento de velocidade, pressdo ou
ambas. Elas podem ser divididas em bombas dindmicas ou volumétricas (deslocamento positivo)
sendo que na primeira categoria, a mais utilizada ¢ a denominada bomba centrifuga.

As bombas centrifugas sdo capazes de aliar elevadas vazdes volumétricas e pressdes de
trabalho a baixos custos, tornando-as ideais para os processos industriais, como o proposto. Esse tipo
de bomba pode ser usado no processo de producao de etanol, desde que sejam tomadas algumas
precaugdes quanto ao bombeamento do particulado sélido proveniente da levedura na etapa de
fermentacao.

Para o projeto das bombas utilizadas no processo, algumas caracteristicas foram levadas em
conta:

e Vazio de trabalho da planta:

Em fun¢do da vazdo de trabalho, ¢ possivel calcular a capacidade de bombeamento do
equipamento a ser especificado. No entanto, tal valor precisa estar entre uma margem de seguranca de
vazdo minima, na qual a bomba pode trabalhar sem prejuizo a sua estrutura eletromecanica e a vazao
de projeto. E estipulada uma porcentagem acima da vazdo de trabalho da planta, conforme equagdes

abaixo.

Qminima = 09 6 x Qtrabalho (1)
Qprojeto = 1’ 2x Qtrabalho (2)

e Pressiao diferencial fornecida:

A diferenca de temperatura fornecida pela bomba foi calculada conforme equagdes
apresentadas abaixo. Além disso, o maximo diferencial de pressdo a impulsdo fechada deve ser
calculada, considerando uma margem de seguranca sobre o valor de pressdo fornecido.

AP = Pimpulsﬁo_P
Méaximo AP a impulsdo fechada = 1,2 x AP (4)

aspiragao (3)

24



e Poténcia Consumida e Hidraulica:

Em decorréncia do seu principio de funcionamento eletromecénico, esse equipamento
necessita consumir poténcia elétrica para fornecer ao fluido poténcia hidraulica de impulsdo. Com a
poténcia de impulsdo ao fluido pode-se estimar a poténcia real consumida pela bomba, em razido da

eficiéncia esperada. As equagdes para determinagdo dos pardmetros descritos encontram-se abaixo.

A : . h keflcm?
Poténcia Consumida : W (CV') = Qrava " 2)7X4AP(gfcm) (5)

Poténcia Hidraulica : W,(CV) = % (6)

Poténcia Real Consumida : W (CV) = % (7)

Onde n,, € a eficiéncia hidraulica, em geral igual a 30% e 7., a eficiéncia da bomba igual a

85%.

e NPSH e NPSH

requerido disponivel®

A sigla NPSH (Net Positive Suction Head) significa, numa tradugdo aproximada, carga
positiva liquida de sucgdo. Este termo pode ser relativo ao sistema ou a bomba. Quando ¢ relativo ao

sistema, ¢ chamado de NPSH e pode ser entendido como a pressdo existente no flange de

disponivel®

succao da bomba que empurra o fluido para as palhetas do impelidor, acima da pressdo de vapor do
proprio liquido.

Ja o NPSH se refere a bomba, e é definido como a pressdo no flange de succdo da

requerido

bomba que esta requer para funcionar adequadamente. O NPSH requerido depende somente da
bomba e suas caracteristicas construtivas, ¢ do liquido bombeado. Como ¢ funggo da velocidade, ele

aumenta com a vazdo. Normalmente, o fabricante fornece uma curva de NPSH em funcédo da

requerido

vazdo de Trabalho Q, como mostrado na figura 3.
O NPSH ¢ escolhido de forma a evitar o fendmeno da cavitagdo em bombas. Normalmente,
conforme a

adiciona-se uma margem de 0,6 m para que o NPSH , seja maior que o NPSH

disponivel requerido

equacao abaixo.

NPSHdisponivel =z NPSHr + O’ 6 (m) (8)

equerido

O valor de NPSH . ¢ dado pelo software HYSYS® utilizado para simulagéo.
Abaixo encontra-se o diagrama das correntes de entrada e saida da bomba P-1. A tabela 2

abaixo contém os pardametros calculados pelas equagdes acima.
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Figura 3. Relagido NPSH,, .4, €m funcéo da vazio de trabalho.

Fonte: http://www.pumpsandsystems.com/sites/default/files/NPSH05091.jpg

Tabela 2. Parametros de Projeto da Bomba P-1.

Bomba P-1
Vazao Minima (m?3/h) 17,97
Vazio de Projeto (m*/h) 35,94
AP (bar) 5,00
Maxima AP a impulsdo fechada (bar) 6,00
Poténcia Consumida (CV) 6,56
Poténcia Hidraulica (CV) 21,86
Poténcia Real Consumida (CV) 25,72
NPSH,,, oniver (M) 6,694

Alimento Real
—

Alimento Real Pressurizado
BombaP-1

Figura 4. Representacio esquematica bomba P-1 da etapa de pré-fermentacio.



Nos dados da tabela 3 encontram-se os parametros relacionados ao processo ficticio

empregado antes do processo de fermentacao.

Tabela 3. Dados das correntes da etapa anterior a Fermentacio.

Alimento a planta

Vapor ficticio

Alimento real

Vapor ficticio

comprimido
Pressao (bar) 1 1 1 6
Temperatura (°C) 32 32 32 186,1
Vazio massica 50.000 13,72 50.000 13,72
(kg/h)
Vazido molar 615,2 4,98 610,3 4,98
(kgmol/h)
Vazdo 156,4 126,4 29,95 31,76
volumétrica
(m3/h)
Densidade 319,8 0,1085 1.669 0,4321
(kg/m?)
Viscosidade (cP) 1,208 8,35E-03 1,208 1,20E-02
Condutividade 0,383 0,1635 0,383 0,2239
térmica (W/m-K)
Calor especifico 234.8 28,71 236,5 29,17
(kJ/kgmol-°C)
Composi¢des molares
Dextrose 0,3909 - 0,3941 -
Hidrogénio 0,0077 0,9530 - 0,9530
Agua 0,6009 0,0346 0,6055 0,0346
Amonia 0,0005 0,0123 0,0004 0,0123

3.2 Etapa de Fermentacio

O etanol ¢ um dos produtos de fermentagdo de maior importancia em escala industrial. A

etapa fermentativa é onde os acuicares presentes no caldo sdo convertidos em etanol e em outros

subprodutos através de leveduras. Essa fermentagao alcoolica € um processo tipico inibitorio, pois o

etanol produzido inibe as células de levedura, provocando uma diminuigdo das taxas de producéo de
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etanol e crescimento celular, ocorrendo, consequentemente, uma baixa na produtividade e no
rendimento. Tentando evitar que isto ocorra, foi utilizado um reator tipo CSTR, no qual o etanol
produzido ¢ retirado continuamente do reator, possibilitando a diminui¢ao desse efeito inibitorio no
processo, obtendo-se um vinho com maior concentragio alcodlica.

A levedura utilizada foi a Saccharomyces cerevisiae, que é anaerdbia facultativa. Quando em
condigdes de anaerobiose, a glicose sofre metabolismo fermentativo formando etanol e didxido de
carbono (CO,). No ASPEN HYSYS®, esta levedura ndo estava no banco de dados. Para simula-la,
foram utilizados os dados da tabela 4. Na figura a seguir encontra-se o diagrama de simulagdo da

etapa de fermentativa.
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Figura 5. Diagrama de simulacio da etapa fermentativa via ASPEN HYSYS®.

As reagOes que ocorrem durante o processo fermentativo estdo descritas na tabela 5. Na
simulagdo foi considerada como reacdo principal a conversao da glicose em etanol (Reagdo 1.1), com
cinco reacdes secundarias de formagdo de subprodutos (Reagdes 1.2 a 1.5). Além disso, também foi
considerado o crescimento da levedura representado pela Reacao 1.6. Na tabela 6 estdo disponiveis as

composi¢des molares das correntes participantes no processo de fermentagao.
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Tabela 4. Principais caracteristicas da levedura especificadas no simulador.

Componente

Levedura

Principais Dados
Formula Molecular
Massa molecular (kg/kmol)
Densidade (kg/m?)
Entalpia de formacao solida (J/kmol)
Volume molar solido

VSPOLY/1 (m*/kmol)

CH, 5044y 145
30,23
1000

130.500.000

0,02993

Fonte: Wooley e Putsche (1996)

Tabela 5. Reacoes envolvidas no processo.

Reagdo

Producao de etanol:

C.H,,0, —2 C,H,0H + CO,

Produgao de glicerol:

CH,,0, +4 H +4 ¢ — 2 C,H,0,

Produgdo de Acido succinico:

CH,0,+2H,0 - CHO,+2CO,+10H" +10 ¢
Produgio de Acido acético:

CH,,0,+2 H,0 -2 C,H,0,+2 CO, +8H' + 8 &

Producao de alcool Isoamililico:

CH,,0, — 0,795 C;H,,0 + 2,025 CO, +1,155 H,O + 0,15 H" + 0,15 &

Crescimento da Levedura:

1.1

1.2

1.3

1.4

1.5

0,1485 C,H,,0, + 0,145 NH," + 0,1087 CO, —CH, ;0,, N, ,,s+ 0,2087 H,O + 0,145 H* 1.6

Fonte: (Albarelli, 2013)
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Tabela 6. Dados das correntes envolvidas na etapa de fermentacio.

Vapor comprimido ~ Alimento real  Saida de gases do  Saida de liquidos

resfriado pressurizado biorreator (2) e solidos (3)
Pressao (bar) 6 6 55 55
Temperatura (°C) 32,04 32,04 32 32
Vazdo massica 13,72 50.000 18.000 32.000
(kg/h)
Vazio molar 4,98 610,3 415,7 8445
(kgmol/h)
Vazao 20,58 29,95 1.861 34,6
volumétrica
(m3/h)
Densidade 0,6668 1.669 9,683 9243
(kg/m’)
Viscosidade (cP) 8,67E-03 1,208 1,48E-02 0,7825
Condutividade 0,1719 0,383 1,85E-02 0,2204
térmica (W/m-K)
Calor especifico 29,77 236,4 40,04 122,7

(kJ/kgmol-°C)

Composi¢des molares

Dextrose - 0,3941 - 0,0297
Etanol - - 0,0183 0,4978
Hidrogénio 0,9530 - 0,0119 -
Agua 0,0346 0,6055 0,0078 0,4336
CO2 - - 0,9620 0,0339
Glicerol - - - 0,0016
Levedura - - - 0,0026
Amonia 0,0123 0,0004 - -

3.2.1 Biorreator

O reator opera na pressdo de 5,5 bar e na temperatura de 32°C. Para que fosse possivel
simular as rea¢des envolvidas no processo, foram utilizados os dados da tabela abaixo com os valores
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de conversdo. Além disso, nas equagdes que envolviam o ion H" e 0 ion NH4", foram substituidas no
simulador pelo composto hidrogénio (H,) e pelo composto amoénia (NH,), respectivamente.

Tabela 7. Valores de conversao utilizados para producao de etanol e subprodutos.

Produto Conversio (%)
Etanol 89!
Acido acético 1,152
Glicerol 2,582
Alcool isoamilico 0,0312
Acido succinico 0,293
Levedura 1,292

Fonte: 1 Ensinas (2008), 2 Eijsberg (2006) e 3 Dias (2008).

Os gases gerados na fermentagdo passam por uma coluna de absorcéo, seguida de um flash
para retirada do CO,. O produto de fundo da fermentagdo, por sua vez, passa por uma centrifuga a fim
de retirar a purga de levedura, evitando assim o aciimulo desta no reator. Segundo os valores
disponiveis no simulador, a corrente de saida do componente sélido possui uma vazao massica de
66,3839 kg/h.

Para o projeto do biorreator, foi considerado as suas vazdes de entrada e o tempo de
residéncia de 8 horas (considerando a cinética da reacdo) para a determinagdo de seu volume, sendo
esse tempo necessario para que ocorra as reagdes de conversao no biorreator. E a partir deste valor

obtido, e da relagdo geométrica L/D=1,7 (Paca et al. 1976), foi obtido o seu didmetro e comprimento.

Tabela 8. Caracteristicas geométricas do biorreator.

Fluxo volumétrico (m*h) 50,53
Tempo de residéncia (h) 8
Volume (m’) 404,24
L/D 1,7
D (m) 6,714806
L (m) 11,41517
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3.3 Etapa Posterior a Fermentacio

3.3.1 Separador de Fases

O separador de fases tem como objetivo a retirada da fase solida (levedura) e gasosa (CO, e

H,) remanescentes da corrente 3 (saida da fase pesada do biorreator) para, além de evitar danos nos

equipamentos pela presenca da levedura, melhorar a qualidade da corrente que entra nas colunas de

destilagdo. Na tabela 9 ¢ possivel ver, através das composicdes das correntes, a eficiéncia do

separador de fases.

Tabela 9. Dados das correntes envolvidas no separador de fases.

Entrada Saida fase aquosa  Saida fase solida  Saida fase gasosa
separador (3) @) ®) )]
Pressédo (bar) 5,5 4.8 4.8 4.8
Temperatura (°C) 32 32 32 32
Vazdo massica 32.000 31.800 66,38 165,2
(kg/h)
Vazao molar 844,5 838,6 2,196 3,771
(kgmol/h)
Vazao 34,6 34,38 6,64E-02 19,4
volumétrica (m?*h)
Densidade (kg/m?) 924,3 923,5 1.000 8,517
Viscosidade (cP) 0,7825 2,224 - 1,47E-02
Condutividade 0,2204 0,2745 - 1,78E-02
térmica (W/m-K)
Calor especifico 122,7 122,9 126,4 40,11
(kJ/kgmol-°C)
Composi¢des molares
Dextrose 0,0297 0,0299 - -
Etanol 0,4978 0,5013 - 0,0208
Hidrogénio - - - 0,0002
Agua 0,4336 0,4366 - 0,0089
CO2 0,0339 0,0298 - 0,9701
Glicerol 0,0016 0,0016 - -
Levedura 0,0026 - 1,0000 -
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3.3.2 Retirada Dioxido de Carbono

Coluna de Absorc¢ao

As colunas de absorcao sdo utilizadas em ambientes industriais com a finalidade de remover

um ou mais componentes de uma mistura gasosa, através do contato com uma corrente liquida, onde

esses componentes se dissolvem. E denominado de soluto o componente transferido de uma fase para

outra. A corrente liquida ¢ composta pelo solvente e a corrente gasosa pelo gas soluto e o gas inerte.

Esses processos de absor¢ao sao comumente utilizados para a purificacdo de gases industriais.

No caso desta simulacdo, este equipamento foi usado para remover o CO, contido na corrente

gasosa advinda do biorreator, isso porque a presencga deste componente atrapalha na continuidade das

outras etapas que se seguem. Para isto essa corrente foi alimentada pelo fundo e foi utilizado a 4gua

como solvente na corrente liquida de alimentacdo de topo, e uma coluna com 22 estagios. Desta

forma, obteve-se na corrente de saida vapor uma porcentagem molar de 97,35% de CO,. O restante

obtido na corrente de saida liquida, como mostrado nas tabelas 10 e 11, passou por um outro processo

a fim de remover esse componente remanescente, como sera explicado posteriormente.

Tabela 10. Dados das correntes envolvidas na coluna de absorcio.

Gases provenientes agua CO2 limpo agua + etanol
do biorreator (2)
Pressdo (bar) 5,5 3,5 4.5 5,5
Temperatura (°C) 32 140,4 36,21 37,28
Vazdo massica 18.000 719,2 17.700 4.076
(kg/h)
Vazao molar 415,7 33,93 410,7 2143
(kgmol/h)
Vazao 1.861 0,7698 2.296 4,128
volumétrica
(m3/h)
Densidade 9,683 9343 7,716 987.,5
(kg/m’)
Viscosidade (cP) 1,48E-02 0,1285 1,52E-02 0,6322
Condutividade 1,85E-02 0,5896 1,89E-02 0,6028
térmica (W/m-K)
Calor especifico 40,04 87,33 39,32 76,05

(kJ/kgmol-°C)
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Tabela 11. Composicoes molares referentes a coluna de absorcao.

Composicdes Molares

Etanol 0,0183 - 0,0001 0,0354
Hidrogénio 0,0119 - 0,0120 -

Agua 0,0078 1,0000 0,0144 0,9341

CO2 0,9620 - 0,9735 0,0005

O perfil de pressdo e temperatura obtido para esta coluna é dado a seguir em fungdo do
numero de estagios que estda em ordem crescente. Onde a pressdo do iniciou a 4,5 bar e 36,21 °C e

terminou a 5,5 bar e 37,28°C.

Pressdo
6
5
4
3
2
1
0 ; . ; ;
1 & 11 16 21
NUMERO DE ESTAGIOS

Grafico 1. Perfil de pressao, em bar, em funcio do niimero de estagios da coluna de absorcao
(22 pratos).

Temperatura
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Grafico 2. Perfil de temperatura, em Celsius, em funcdo do niimero de estagios da coluna de
absorc¢io (22 pratos).
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e Separador Flash

Um separador flash tem como objetivo separar as fases liquidas e vapor de uma corrente, ele
tem ampla utilizagdo na industria para retirada de gases de um liquido. Este separador utiliza-se da
forca de gravidade para fazer essa separacao.

No caso dessa simulagdo utilizou-se esse equipamento, obtendo-se total eficiéncia de
separacdo para a retirada do CO, remanescente, como pode ser visto na tabela 12, a corrente 18 de

saida do flash ndo contém o CO, indesejado para destilagao.

Tabela 12. Dados das correntes envolvidas no separador flash.

Agua + etanol Saida de liquido do CO2 2 Saida flash (18)
separador (7)
Pressao (bar) 5,5 4.8 4.8 4.8
Temperatura (°C) 37,28 32 32 32
Vazdo massica 4.076 31.800 1.104 34.700
(kg/h)
Vazio molar 2143 838,6 25,09 1.028
(kgmol/h)
Vazdo 4,128 34,38 129,3 37,14
volumétrica
(m3/h)
Densidade 987,5 923,5 8,538 934,8
(kg/m’)
Viscosidade (cP) 0,6322 2,224 1,51E-02 4,282
Condutividade 0,6028 0,2745 1,79E-02 0,3406
térmica (W/m-K)
Calor especifico 76,05 122,9 39,49 114,7

(kJ/kgmol-°C)

Composi¢des molares

Dextrose - 0,0299 - 0,0244

Etanol 0,0354 0,5013 - 0,4164
CO2 0,0005 0,0298 1,0000 -

Agua 0,9341 0,4366 - 0,5572
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3.3.3 Bombeamento

Como na bomba P-1, aderiu-se ao modelo de bomba centrifuga para impulsionar o fluido
pelos trocadores de calor e colunas de destilagdo. O valor de NPSH; .. ¢ dado pelo software
HYSYS" utilizado para simulagdo. Os dados para essa bomba, assim como o diagrama de processos

encontram-se abaixo.

Saida de Fundo Flash (C. 18)
e

>
u Saida da bomba P-2 (C. 12)
BombaP-2

Figura 6. Representacio esquematica bomba P-2.

Tabela 13. Pardmetros de Projeto da Bomba P-2.

Bomba P-2

Vazdo Minima (m3/h) 22,28

Vazio de Projeto (m3/h) 26,74

AP (bar) 0,60

Maiaxima AP a impulsdo fechada (bar) 0,72
Poténcia Consumida (CV) 0,59
Poténcia Hidraulica (CV) 1,95
Poténcia Real Consumida (CV) 2,30
NPSH,,, oniver (M) 52,28

As diferengas de pressao e caracteristicas das correntes de entrada e saida podem ser vistas na
tabela 14.
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Tabela 14. Dados das correntes de entrada e saida da bomba P-2.

Saida flash (18) Saida bomba P-2 (12)
Presséo (bar) 4.8 5,4

Temperatura (°C) 32 32,01
Vazao massica (kg/h) 34.700 34.700
Vazao molar (kgmol/h) 1.028 1.028
Vazdo volumétrica (m*/h) 37,14 37,14
Densidade (kg/m?) 934,8 9349
Viscosidade (cP) 4,282 4,283

Condutividade térmica 0,3406 0,3406

(W/m-K)
Calor especifico (kJ/kgmol-°C) 114,7 114,7
Composi¢des molares
Etanol 0,4164 0,4164
Agua 0,5572 0,5572

3.3.4 Trocador de calor

Nessa etapa também foi utilizado um trocador de calor do tipo casco e tubo para fornecimento

de energia térmica ao vinho de fermentagao.

Os trocadores de calor sdo equipamentos que colocam em contato um fluido frio e um fluido

quente através de uma superficie de separagdo. A energia do fluido quente, agente calefator, é

fornecida para o fluido frio, aquecendo-o. Neste caso, o agente calefator utilizado foi vapor d"agua.

Os mecanismos de transmissao de calor envolvidos sdo a condugdo e convecgao.

Para selecionar um trocador de calor, uma analise térmica deve ser feita, determinando-se,

com isso, 0 tamanho e a geometria necessaria para satisfazer os requisitos de aquecimento. No

processo de producdo do etanol, o trocador selecionado foi o trocador casca e tubos, no qual o fluido

quente se encontrava nos tubos, e o fluido frio se encontrava no casco. Os parametros para o trocador

utilizado estdo descritos na tabela 15.
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Tabela 15. Parametros de Projeto Trocador de Calor.

Trocador de Calor

Vazao massica 9964 kg/h
Fluxo de calor 1,86 Gcal/h
Temperatura do fluido quente (T,, T,) 217°C
Temperatura de entrada fluido frio (t,) 32°C
Temperatura de saida fluido frio (t,) 93°C
Perda de Carga (A P) 0,7 bar
Densidade 970 kg/m?
Viscosidade 0,0007825 kg/(m-s)
Comprimento do trocador (1) 6 m
Espessura (e) 0,0002
Diametro do tubo 3/4"
93°C
217°C
217°C
32°C

Figura 7. Representacio esquematica das temperaturas do trocador de calor.

A equacdo basica para um trocador de calor é descrita abaixo.

O = UAATIn (9)

Em que, AT'/n é calculado pela equagdo abaixo.



1

(f1 _Tz)_(fz _211)
AT, =
In (3‘1 _Tz)
;-1

(10)

Para calcular o coeficiente global de transferéncia de calor, utiliza-se a seguinte equagao:

(11)

Para os fluidos utilizados:

hc = 10000 kcal/(h m2 °C)
hf = 2400 kcal/(h m2 °C)
rc =0,00015 (h m? °C)/kcal
rf=0,00015 (h m* °C)/kcal

Com isso,
U =1224,5 (kcal/m*h°C)
e
ATIn = 151,96°C

Com os valores calculados acima e Q, chegou-se a area de troca do trocador (A):
A =10m2

Para determinar o nimero de tubos, utilizou-se o Grafico de Karman abaixo.
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Figura 8. Grafico de Karman.
Fonte: http://images.slideplayer.com.br/8/2264359/slides/slide 35.jpg

39



Os parametros para determinagdo do numero de tubos foram calculado pelas seguintes

AP
ZF = —=7216
p

equacoes:

(12)
S 0,0104
B e r
(13)
D iZD F
2Ref = £ | i 1585,73
I
(14)
A partir do grafico, chegou-se ao fator de atrito (f).
1
< =715
21..."?
(15)
f=0,01

Com o fator de atrito, calculou-se a velocidade maxima permitida:

Y F= zfn:ng

(16)
V=3,52m/s
Com a velocidade, chegou-se ao nimero de tubos.
pVrD*N
q= g
(17)
N = 5,7 tubos.

Assim, serdo necessarios 6 tubos para o trocador.

A disposic¢do dos tubos deve ser triangular, ja que trata-se de um servigo limpo. Nesse modo
de disposi¢do cabe mais tubos em uma mesma se¢do, o que dificulta a limpeza com ajuda de
elementos mecanicos.

Triangular

Figura 9. Disposi¢do triangular dos tubos do trocador.
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Na tabela 16 sdo encontradas as variagcdes de temperatura, as pressdes ¢ as vazdes das

correntes antes e apos o trocador de calor.

Tabela 16. Correntes envolvidas no trocador de calor.

Saida bomba P-2

Vinho aquecido

Vapor baixal

Saida vap_ baixal

(12)
Presséo (bar) 5,4 4,7 4.5 3,8
Temperatura (°C) 32,01 93 217 212,1
Vazdo massica 34.700 34.700 1.000.000 1.000.000
(kg/h)
Vazao molar 1.028 1.028 55.500 55.500
(kgmol/h)
Vazio 37,14 39,43 494.000 580.000
volumétrica
(m3/h)
Densidade 934,9 880,6 2,026 1,724
(kg/m?®)
Viscosidade (cP) 4,283 0,3081 1,68E-02 1,66E-02
Condutividade 0,3406 0,3661 3,53E-02 3,47E-02
térmica (W/m-K)
Calor especifico 114,7 122,4 35,87 35,73
(kJ/kgmol-°C)
Composi¢des molares
Etanol 0,4164 0,4164 - -
Agua 0,5572 0,5572 1,0000 1,0000

3.4 Etapa de Destilacdo

Colunas sdo recipientes cilindricos e verticais, com alta relagdo de comprimento (L) e

diametro (D). Sao utilizadas principalmente para separacdo de misturas de multicomponentes, com

propriedades quimicas distintas tais como ponto de ebuli¢do, volatilidade ou pressdo de vapor.

Especialmente em processos industriais, aliam viabilidade economica com separagdes em

larga escala. Os pratos ou bandejas sdo dispostos, em geral, equidistantes, sendo de tamanhos
semelhantes para favorecimento do equilibrio liquido-vapor em cada estagio. Os produtos ditos mais
leves (com menor temperatura de ebuli¢do) saem pelo topo da coluna, enquanto os mais pesados

escoam pelo fundo. Podem ser do tipo: convencional ou propriamente dita, extrativa, de absor¢do ou

41



stripping. Nesse projeto foram utilizadas colunas extrativas, de absor¢@o e convencionais. Na etapa de
destilagdo, foram simuladas 4 colunas conforme foi mostrado no diagrama da figura 2. Ja na figura a

seguir encontra-se o diagrama de simulagdo da etapa de destilagéo.
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Figura 10. Diagrama de simulacio da etapa de destilacio via ASPEN HYSYS®.

3.4.1 Coluna de Destilacao Convencional

A primeira coluna de destilagdo é alimentada com a vinhaga aquecida, proveniente da etapa
de fermentag¢do e pos-fermentagdo. Essa corrente, livre de CO, é composta por cerca de 55% em
fragdo molar de agua contra 41% de etanol. Essa coluna, do tipo convencional ou coluna de destilagdo
propriamente dita é forcada a destilar a corrente de entrada de forma a separar como produto de topo,
o etanol e como produto de fundo, a agua. No entanto, em func¢do da formagdo de azedtropos na
mistura etanol-agua, e da composi¢ao de etanol atingida ser apenas de 73%, ha grande quantidade de
etanol saindo pela corrente de fundo. Com isso, duas colunas de destilagdo extrativa foram
implementadas: uma alimentada pela corrente de topo, mais enriquecida com etanol, a coluna
extrativa 1; enquanto a coluna extrativa 2 deve ser alimentada pela corrente de fundo, que apesar de
conter menor porcentagem de etanol, possui uma vazdo volumétrica elevada, o que significaria

enorme desperdicio caso fosse desconsiderada.
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Tabela 17. Parametros de especificacio coluna de destilacio convencional.

Coluna de Destilagao Convencional

Numero de pratos 20
Pressao no primeiro estagio 3,6 bar
Razdo de refluxo 0,7995
Posicdo da alimentacao do etanol hidratado 10

Na tabela 18 foram descritos pardmetros das correntes de alimentagdo (vinho aquecido), a de
saida de topo (etanol separado), ¢ a de saida de fundo (agua separada).

Tabela 18. Dados das correntes envolvidas na coluna de destilacao convencional.

Vinho aquecido Etanol separado Agua separada
Presséo (bar) 4,7 3,5 4,5
Temperatura (°C) 93 111,2 121,9
Vazao massica (kg/h) 34.700 5.173 29.400
Vazio molar 1.028 134,4 890,7
(kgmol/h)
Vazao volumétrica 39,43 6,939 33,89
(m3/h)
Densidade (kg/m?) 880,6 745,5 868,7
Viscosidade (cP) 0,3081 0,2636 0,2024
Condutividade térmica 0,3661 0,2188 0,3867
(W/m-K)
Calor especifico 122,4 144,0 125,0

(kJ/kgmol-°C)

Composi¢des molares

Etanol 0,4164 0,7300 0,3681

Agua 0,5572 0,2700 0,6015

Nos graficos abaixo sdo apresentados os perfis de pressdo e temperatura em fungdo do
numero de estagios que estd em ordem crescente a partir do condensador, prato nlimero zero, até a

caldeira, prato 21.
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Grafico 3. Perfil de Pressao, em bar, em funcio do nimero de estagios da coluna convencional.
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Grafico 4. Perfil de Temperatura, em graus Celsius, em funcio do ntiimero de estagios da coluna
convencional.

No estagio nimero 10, ha a alimentac¢do da vinhaga conforme indicado na tabela 16.
3.4.1.1 Projeto Rigoroso da Coluna de Destilacio Convencional

Para estimagdo da melhor relagdo taxa de refluxo e nimero de pratos, foi realizado um estudo
com base na otimizag¢ao econdmica da coluna descrita anteriormente. Para isso, parametros de projeto
foram verificados em colunas com diferentes nimeros de pratos, chegando-se, a partir deles, a coluna
de menor custo, baseando-se em valores referentes ao ano de 2015.

Para isso, os calculos a seguir foram efetuados. Estdo anexadas a esse documento, Anexo A,

as tabelas da analise economica detalhada utilizada para o calculo dos custos e investimentos.
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A configuragdo da coluna adotada para estimacdo dos custos encontra-se na figura 11.
Verifica-se que foram incluidas as estruturas recipiente-pulmao, condensador, reboiler ou caldeira, e

bomba de refluxo, além da torre de destilagao.

Condensador

< >
Destilado

Produto de Topo

Bomba de Refluxo

Torre

Caldeira

| ., Produto de Fundo
>

Figura 11. Estruturas Coluna de Destilacio Convencional.

Assim, inicialmente, para o calculo rigoroso da coluna de destilacdo, utilizou-se o estagio
com a vazao maxima de vapor (m3/h) e sua respectiva vazdo de liquido (m?/h) para o calculo da
densidade do vapor e do liquido, conforme equagdes abaixo.

_ Lliquido (kg/h)
P liquido L liquido, Maximo (m3/h) (1 8)

_ Vvapor (kg/h)
P vapor V vapor, Méaximo (m?/h) (19)

Em que, Lj,q4,(kg/h) € Vvapor(kg/h) s@o as respectivas vazdes massicas. Assim, a partir da
Equacao de York abaixo, € possivel calcular a Velocidade limite de operagdo, e depois, a area € o

didmetro necessario para dimensionamento da coluna.
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P vapor

Vlimite (ft/S) = 0, 23 ‘\/p_“’M (20)

Vv

_ vapor (m*/h)
Scoluna (mZ) - m (21)

48

Dcoluna(m) - \/ (;:hma (22)

Além disso, com a quantidade de liquido presente no fundo da coluna (Gltimo prato), dado
pelo simulador, e utilizando um tempo médio de residéncia entre 5 e 10 minutos, ¢ possivel calcular o

volume de fundo da coluna.

L
Vfundo (mg) — fundo (23)

Yesidencia

Rpundo (M) = 72— (24)

Vf undo

A altura total da coluna inclui o nimero de etapas reais multiplicado pela altura de 0,46 m, o
qual em geral ¢ utilizado para colunas que trabalham com fluidos limpos, como no caso do etanol.
Além disso, considerou-se o tamanho dos pratos de entrada e saida e a altura de fundo, conforme

equacdo abaixo.
hT (m) = Numero de Pratos x O’ 46 + hPrato entrada+ hPrato saida + hfundo (25)

Ja a espessura da parede do equipamento (e), em milimetros, e o seu respectivo peso (W) em

quilogramas sdo dados pelas equagdes abaixo.
D L 1000

P esenho
e (mm) =C, + m (26)

Wcoluna(kg) = 24’ 6 D (L + O’ 8Dcoluna)[e + X] (27)

coluna
Onde, St igual a 1055 para ago carbono a pressdo e temperaturas moderadas, E ¢ igual a 0,85,
Ca igual a 3 mm, e X igual a 2 para casos simples, como o recipiente pulméo, e 4 para casos
complexos, como a coluna.
Assim, para estimagdo dos custos da coluna considerou-se pratos de valvula, por serem os
mais comumente usados. Além disso, foi utilizado o valor de 80% de eficiéncia para cada prato

tedrico.
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Figura 12. Tipo de prato de valvula escolhidos para a coluna de destilacdo convencional.
Fonte: www.wermac.org/equipment/distillation_part2.html

Assim as equagdes para estimacdo dos custos sdo dadas abaixo.

Custop,eipione = 10000 +29 W5 (28)

Cuistop, s = (180 +340 D"Y)Nmerode Pratos (79

Os custos em dolares gulf s@o referidos ao ano de 2006, edicdo Chemical Engineering
Design. Eles foram atualizados para estimagdo do custo total e do investimento, com os valores
referentes a 2015.

Para o projeto do separador-pulmio, é possivel calcular o volume necessario através da
quantidade de liquido que circula pelo topo da coluna. Abaixo encontram-se as equagdes de projeto e

estimacdo dos custos.

L Total = Destilado + LD (30)

condensado

Onde LD ¢ a vazao de fluido presente no primeiro prato. Assim, o volume de liquido é dado

por:

L Total
VOlumeliq (m3) — condensa6do ota (3 1)

Volum egeométrico

(m*) =2 Volumey, (32)

E, portanto o diametro (D ) e o comprimento L do equipamento podem ser calculados

pulmio pulmao

pelas equagoes.
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4 Volume,, .. .
— geometrlco
D pulmao \/ 51 (33)

L

‘pulmdo =5 Dp (34)

ulmao
Utilizando uma razdo L/D igual a 5.

Assim, o custo do recipiente pulmao pode ser estimado por:

= 8800 + 27 W% (35)

CuStOP“lm50 pulmdo

Para o projeto do condensador total de topo, sdo utilizadas as temperaturas de entrada e
retorno do fluido de trabalho, bem como 4gua de resfriamento entrando a 31°C e saindo a 50°C,

como fluido frio. Assim ¢é possivel calcular:

R=T=2 (36) e S = 7=} (37)

Onde T ¢ a temperatura do fluido quente, de trabalho da coluna e ¢ a temperatura do fluido
frio, agua de resfriamento. O parametro Ft, para correcdo de eficiéncia utilizado na equagao de troca

térmica, foi estimado a partir do grafico apresentado na figura 13 abaixo.
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Figura 13. Grifico para estimacio de Ft.
Fonte: images.slideplayer.com.br/12/3658880/slides/slide 6.jpg

Portanto, com os valores de coeficiente de troca térmica U, igual a 900 kcal/h m? °C, e com o

fluxo de calor dado pelo simulador ¢ possivel calcular a area necessario do condensador.

O pna Ckeallh)
Acondensador (mz) - UZ"[ AT, (38)

Assim, o custo do equipamento ¢ calculado pela equagdo abaixo retirada do Chemical

Engineering Design (capitulo 6).

CUsto gy omsader = 24000 + 46 A M (39)

condensador
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Para a estima¢do dos custos de investimento da caldeira de fundo sdo utilizadas as
temperaturas de entrada e saida do fluido de trabalho, produto de fundo da coluna, bem como o vapor
de baixa pressdo a 217°C atribuido como fluido de aquecimento. Assim, tem-se a estimacdo
econdmica com base na area de troca térmica necessaria para aquecer.

O,y keallh)
Acaldeira (mz) - ZATml (40)

em que Q (kcal/h) € o fluxo de calor necessario e U ¢ o coeficiente de troca térmica, igual a

750 kcal/h m? °C. O custo do equipamento ¢ dado pela equacao seguinte:

CUstocygeira = 24000 + 46 Acurgoira (41)

Para a bomba de refluxo faz-se necessario calcular a Pressdao de Admissao e de Impulsédo a

qual a bomba esta sujeita.

P =p + P (42)

(43)

Admissao Hidrostatica Condensador

P =P + P

Impulsio Topo da Coluna Hidrostatica

Em geral, a bomba deve fornecer pressdo suficiente para vencer a altura da coluna, somado a
altura de liquido do pulmao e altura do tanque, a perda de carga da valvula e da tubulagédo, fornecendo

a pressao do topo da coluna de destilagdo. Assim, a diferenca de pressdo pode ser calculada.

AP Bomba P (44)

Impulsao _PAdmisséo

Utilizando a vazéo de refluxo (Qg,q,,, em m’/s) e a densidade do liquido ( py,,, ).dada pelo

simulador e igual a 744,1 kg/m?®, tem-se a velocidade massica no sistema e poténcia necessaria da

bomba.
_ QRe Tuxo
M pomba (kg/S) - m (45)
A . — Mpomba APBomba
PotenczaReﬂuxo (kw) = ~ 1000 (46)

O custo total do equipamento ¢ dado pelo somatdrio dos custos da turbina e da centrifuga,

dados pelas equagoes a seguir.

Custo = 1630 Poténciay,,,,”~ —12000  (47)

turbina

Custo = 6900 +206 Opoy . (48)

centrifuga

Os gastos referentes a 4 anos de uso de agua de resfriamento e vapor de aquecimento sdo

definidos pelas equacdes abaixo.

O, .ona (kcallh)
Mégua,cond (kg/h) - de(t—z_[l) (49)
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Onde M, (kg/h) é a vazdo massica de dgua, Q o fluxo de calor de calor do condensador e

agua

C, o calor especifico da agua.

v (mifh) = Swe (50

pégua

Custo,, ($/h) = 0,1($/m?*)v (51)

agua

Em que 0,1 ¢ o valor estimado para o custo da agua por m?.

Custo Agua4 anos = 4anos 8000, Custo, (52)

agua

Posteriormente, calculando o valor do gasto referente a 4gua utilizada na caldeira, foram

usadas as equacdes seguintes.

Miporcatd (¢h) = 0,001 (Zfy - (53)

vapor,ca

Em que 1, = 702,15 keal/kg , calor latente de vaporizagdo nas condigbes do vapor de

aquecimento.

Custoy ., ($/h) = 10 ($/H) M (54)

vapor,cald

Custo V apory .5 (8) = 4anos 8000y, Custoy ., (55)

Por fim, calculou-se o custo de eletricidade requerida pela bomba a partir das equagdes
abaixo.

Custo eletricidade,,,,,, = 0,45662 Poténciay,,,,,, (W) (56)

Onde o custo do kWh no Brasil, no ano de 2015 foi de R$ = 0,45662. Para o periodo de 4
anos:

Custo eletricidade, ,,,, = 4anos 8000, Custo eletricidade,,,, (57)

Na tabela a seguir, encontram-se os custos totais de investimentos e operagao em reais € no
grafico 5 abaixo a sua respectiva representacdo. Pode-se perceber que a coluna de destilagdo com 20
pratos ¢ a que requer menor investimento e custo total, sendo portanto, a coluna com a melhor relagio

custo-beneficio e a escolhida para a etapa de destilagdo convencional.
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Tabela 19. Custos e Investimentos totais em Equipamentos e Custos de 4 anos de Operacéo.

Custos Custo Custo
Etapas L,/  Investimento/  Equipamentos/  Equipamentos Operacional Total/ RS
reais D MRS$ MR$ + Investimentos em 4
MRS$ anos/MR$
8 6,26 7,09 12,79 0,54 29,88 37,51
10 1,63 3,13 4,78 0,24 11,66 15,03
20 0,8 2,66 3,48 0,20 8,53 11,39
40 0,66 3,07 4,26 0,23 9,00 12,31
50 0,61 3,19 4,42 0,24 9,07 12,50

14,00 -
12,00 - .
—— |nvestimento Total
-8 Custos Equipamentos
10;00 1l Custos de operacgdo 4 anos
8,00 -
14
=
6,00 -
4,00 -
2,00 -
0,00 r— T : T T .
0 10 20 30 40 50 60
Nimero de Pratos

Grafico 5. Custos e investimentos necessarios para a implementac¢ao do processo de producio
de etanol.

Além disso, o grafico a seguir ¢ a representacao da taxa de refluxo em fun¢do do numero de

estagios da coluna.
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Grafico 6. Taxa de refluxo em funcio do nimero de estagios da coluna de destilacao.
3.4.2 Coluna de Destilacao Extrativa

A mistura etanol-agua forma um azeo6tropo homogéneo, com teor de etanol igual a 89,0% em
mol, o que corresponde a 95,6% em massa, quando em uma temperatura de 78,15°C. A modificagdo
das volatilidades é necessaria em virtude das semelhangas nas pressdes de vapor dos componentes da
alimentacdo inicial ou da presenga de um azeotropo. Este solvente possui um ponto de ebuligdo
elevado, maior do que o ponto de ebulicdo dos componentes a serem separados, o que tornaria

impossivel a formacao de novos azedtropos no sistema.

Ciagrama xy a pressao constante

1 == Etancd
2

? == Agua

L e Curva =y (1.0133 bar)

experimental {1 atm)

¥1 (Fracgao molar do componente 1 no vapor)
L

%1 (Fraccdo molar do componente 1 ne liguido)

Figura 14 - Diagrama yx para o sistema etanol/agua a pressao atmosférica.
Fonte:http://labvirtual.eq.uc.pt/siteJoomla/index.php?option=com_content&task=view&id=223&Itemid=413
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Devido a essa formagdo de uma mistura azeotropica, foi utilizada uma coluna de destilagao
extrativa que tem como finalidade a producdo do etanol combustivel, como produto de topo, numa
composi¢do molar de aproximadamente 95%, em fung@o da mistura azeotropica original apresentar
composi¢do molar de 73% de etanol hidratado. Na coluna de recuperagio € obtida a separagdo entre a
agua e o solvente, onde o produto de base é refrigerado e reciclado a coluna extrativa.

O ponto de entrada do solvente deve ser acima da alimentagdo e alguns pratos abaixo do topo
da coluna, de forma que uma concentragdo apreciavel de solvente seja mantida em todos os pratos da
coluna. A volatilidade do etanol em relagdo & agua ¢ realcada com o solvente. Isto possibilita a
separacao dos dois componentes em menos estagios € menores razdes de refluxo do que os
necessarios numa destilacdo fracionada simples, requerendo menos energia € muitas vezes o que se
economiza paga o equipamento de recuperacdo do solvente.

O etileno glicol foi escolhido como solvente para o sistema em estudo, com o qual ndo forma
azeotropos adicionais na coluna de destilagcdo extrativa. Segundo Meirelles (2006), a destilagdo
extrativa com etileno glicol € mais economica em termos de gasto de energia, consome menos dgua e
produz o dobro de alcool, quando comparado ao processo de destilagdo azeotropica com ciclohexano
como solvente. O processo de destilagdo extrativa com etileno glicol € responsavel por,
aproximadamente, 35% de todo o alcool anidro produzido no Brasil.

O componente mais volatil, o etanol, ¢ obtido no topo como destilado e relativamente puro, e
0s componentes menos volateis, 4gua e solvente, saem na base da coluna.

Foram utilizadas duas colunas extrativas uma para a corrente de topo e outra para a corrente
de fundo da coluna de destilag@o inicialmente empregada. Os dados das correntes que alimentam e
deixam essas colunas foram apresentados nas tabelas 21 e 22 abaixo. Ja nas tabelas 20 e 23 estdo

descritas suas especificacdes.

Tabela 20. Parametros de trabalho da coluna extrativa numero 1.

Coluna Extrativa 1

Numero de pratos 15
Pressdo no primeiro estagio 3,1 bar
Razdo de refluxo 2,825
Posicdo de alimentacgdo do solvente (estagio) 1
Posigdo da alimentacdo do etanol hidratado 8
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Tabela 21. Dados das correntes envolvidas na coluna de destilacdo extrativa 1.

Etanol separado Reciclo eglicol Etanol hidratado Agua e eglicol
Pressao (bar) 3,5 4,5 3 4
Temperatura 111,2 256,7 107,8 229,1E
(°C)
Vazdo massica 5.173 20.000 4.622 20.600
(kg/h)
Vazao molar 134,4 3225 103,2 353,7
(kgmol/h)
Vazdo 6,939 22,05 6,501 22,05
volumétrica
(m3/h)
Densidade 745,5 907,1 711 932,0
(kg/m?)
Viscosidade (cP) 0,2636 0,1691 0,2975 0,221
Condutividade 0,2188 0,2218 0,139 0,2401
térmica (W/m-K)
Calor especifico 144,0 252,3 161,6 226,1

(kJ/kgmol-°C)

Composi¢des molares

Etanol 0,7300 - 0,9500 0,0003
Agua 0,2700 0,0010 0,0469 0,0898
Etilenoglicol - 0,9990 0,0031 0,9099

Os perfis de press@o e temperatura da coluna extrativa 1 sdo apresentados nos graficos 7 e 8,
respectivamente. A quantidade de estagios esta em ordem crescente do condensador, prato zero, a
caldeira, ultimo prato. E no grafico 9 é apresentado o perfil de composigoes molares de etanol e agua
em funcdo do nimero de estigios dessa coluna. E possivel perceber uma variagio acentuada nos
primeiros pratos da composi¢do de etanol como produto de topo (destilado) obtido nessa coluna.
Também pode-se notar que como produto de fundo, a quantidade de etanol desperdicado é minima,

como mostrado na tabela 21 de composi¢des da coluna extrativa 1.

54



Pressdo

=

=
[¥5)
(N3]

7 g 11 13 15
NUMERO DE ESTAGIOS

Grafico 7. Perfil de pressiao, em bar, versus niimero de estagios da coluna extrativa 1.
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Griéfico 8. Perfil de temperatura, em Célsius, versus niimero de pratos da coluna extrativa 1

ComposicBes Etanol e Agua

=

o

(=1

Etancl

Agua

=

(=1

(=]

1 3 5 7 g 11 13 15
MUMERO DE ESTAGIOS

Grifico 9. Composicdes Etanol e Agua versus nimero de estagios da coluna extrativa 1.
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Tabela 22. Dados das correntes envolvidas na coluna de destilacdo extrativa 2.

Agua separada Etilenoglicol Etanol purificado  Agua purificada
coluna fundo
Pressdo (bar) 4,5 4,1 4 5
Temperatura (°C) 121,9 25 118 203,7
Vazdo massica 29.400 75.000 15.700 88.700
(kg/h)
Vazao molar 890,7 1.208 3447 1.754
(kgmol/h)
Vazio 33,89 67,5 22,37 92,56
volumétrica
(m3/h)
Densidade 8687 1.111 701,7 958,8
(kg/m’)
Viscosidade (cP) 0,2024 14,06 0,2671 0,2383
Condutividade 0,3867 0,2539 0,1295 0,2711

térmica (W/m-K)

Calor especifico 125,0 162,2 167 190,8
(kJ/kgmol-°C)

Composi¢des molares

Etanol 0,3681 - 0,9500 0,0002
Agua 0,6015 - 0,0302 0,2995
Etilenoglicol - 1,0000 0,0198 0,6849

A seguir sdo apresentados os parametros de trabalho da coluna extrativa 2.

Tabela 23. Parametros de trabalho da coluna extrativa 2.

Coluna Extrativa 2

Numero de pratos 27
Pressdo no primeiro estagio 4,0 bar
Razao de refluxo 1,620
Posi¢do de alimentagdo do solvente (estagio) 1
Posi¢ao da alimentacdo do etanol hidratado 14
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Abaixo, os graficos relativos a coluna extrativa 2, de 27 pratos.
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Grafico 10. Perfil de Pressao, em bar, em funcio do niimero de estagios da coluna extrativa 2

(27 pratos).
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Grafico 11. Perfil de Temperatura, em celsius, em func¢iao do niimero de estagios da coluna
extrativa 2 (27 pratos).

E notavel que durante os estagios 7 ao 20 a temperatura permanece praticamente constante,
enquanto que ha variagdo na pressao do sistema. Esse comportamento ¢ também percebido nos perfis
de composi¢ao etanol e 4gua em fungdo do nimero de estagios, conforme figura abaixo. Além disso,
como na primeira coluna extrativa, a composi¢ao de etanol desperdicado como produto de fundo

nessa coluna também ¢ minima em relacdo a quantidade obtida como destilado.
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Grifico 12. Composicées Etanol e Agua versus nimero de estigios da coluna extrativa 2.
3.4.3 Coluna de Recuperacao do Solvente

A coluna de recuperagdo de solvente ¢ uma coluna de destilacdo do tipo convencional e usada
na simulagdo para separacdo de etilenoglicol, produto de fundo, e agua, que sai pelo topo do
equipamento. A figura 15 mostra o mapa de curvas residuais para a mistura etanol-agua-etilenoglicol
e permite observar que a partir de qualquer composicéo inicial obtém-se o solvente etilenoglicol puro

como produto de fundo de uma etapa de destilagdo.

Etanal
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8= ropsa

:
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ou L o oH oE 12
Etilera Ghool hgua
(ST, 28 ) (106,00 C)

Figura 15. Diagrama de mistura Etanol - Agua - Etilenoglicol.
Fonte: Reis, 2002.
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O ponto azeotropico deste sistema funciona como um né instavel, de onde emergem todas as
curvas residuais. Além disso, os pontos singulares do diagrama sdo o ponto azeotropico da mistura
etanol-agua e o ponto de etileno glicol puro. Assim, o etileno glicol ndo forma novos azedtropos com
o etanol ou com a agua. (DOHERTY & CALDAROLA 1985)

Com isso, ¢ possivel obter etilenoglicol puro (aproximadamente 99,9%) com certa facilidade,
isto €, apenas com 10 pratos na coluna e uma baixa taxa de refluxo,sendo possivel utiliza-lo a partir
de uma realimentacdo nas colunas de destilagdo extrativa descrita anteriormente. Esse recurso permite
a economia de solvente, fator considerado determinante na escolha, j& que se verifica uma quase total
recuperacao desse composto desidratante.

A tabela 24 apresenta os dados das correntes envolvidas na coluna de recuperacgao.

Tabela 24. Dados das correntes envolvidas na coluna de recuperacio do solvente.

Agua e eglicol Reciclo eglicol Agua
Presséo (bar) 4 4,5 3,5
Temperatura (°C) 229,1 256,7 140,4
Vazao massica (kg/h) 20.600 20.000 719,2
Vazao molar 353,7 322.5 33,93
(kgmol/h)
Vazao volumétrica 22,05 22,05 0,7698
(m3/h)
Densidade (kg/m?) 932,0 907,1 9343
Viscosidade (cP) 0,221 0,1691 0,1285
Condutividade térmica 0,2401 0,2218 0,5896
(W/m-K)
Calor especifico 226,1 252,3 87,33

(kJ/kgmol-°C)

Composi¢des molares

Etanol 0,0003 - 0,0029
Agua 0,0898 0,0010 0,9268
Etilenoglicol 0,9099 0,9990 0,0703

A seguir os parametros de trabalho da coluna de recuperacgdo de solvente.
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Tabela 25. Parametros de trabalho da coluna de recuperacio de solvente.

Coluna de Recuperacdo de solvente

Numero de pratos 10
Pressao no primeiro estagio 3,5 bar
Razio de refluxo 3
Posi¢ao da alimentacdo da mistura 5

Abaixo encontram-se representados os perfis de Pressdo e Temperatura em fun¢ao do ntimero

de estagios da coluna de recuperacao de solvente.
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Grafico 13. Perfil de Pressao, em bar, em funciao do niimero de estagios da coluna de
recuperacao.
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Grafico 14. Perfil de Temperatura em funcdo do nimero de estagios da coluna de recuperacio.
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Além disso, as composicdes de etilenoglicol e agua podem ser representadas em fungdo do

numero de estagios, conforme gréafico abaixo.
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Grifico 15. Composicdes Etilenoglicol e Agua versus niimero de estigios da coluna de
recuperacio.

E possivel notar que a agua sai como produto de topo, por ser mais leve, enquanto que o

solvente sai praticamente puro como produto de fundo dessa coluna.

4. Instrumentac¢io e Controle do Processo

E de grande utilidade a monitoragio de variaveis do processo em tempo real, como
temperatura, pressao, nivel de tanques, entre outros. Atualmente, sistemas de controle de processos
sdo amplamente difundidos e usados em varios ramos industriais, principalmente pois, a ado¢do do
controle automatico significa a viabilizagdo de processos complexos, onde sdo necessarias grandes
velocidades de processamento de informacdes e rapidez de atuagdo. Este permite a operagao estavel,
atenuando perturbacdes que tendem a deslocar o ponto operacional desejado, garantindo, dessa forma,
- condi¢des de seguranca, reprodutibilidade da operagdo e economia do processo. Porém, para
processos fermentativos esses instrumentos tém evoluido relativamente pouco em decorréncia da
dificuldade de medidas em linha das principais variaveis especificas do processo e de sua

complexidade cinética para aplicacdo em modelos matematicos. (Stephanopoulos, 1984).
4.1 Etapa de Fermentacio

Para o processo fermentativo, a obtencdo de dados que caracterizem a evolugao no tempo das

reacdes biologicas ¢ de fundamental importancia para a caracterizagdo do sistema. Assim, sistemas
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analiticos que gerem sinais em linha, ou seja, imediatamente disponiveis na forma de sinais elétricos
para o controle dos processos fermentativos sdo considerados essenciais para a implementagdo de
uma malha ideal de monitoramento.

Para a etapa de fermentacdo, sdo necessarios medidores de temperatura do reator devido a
estrita dependéncia do crescimento microbiano com essa variavel. Nos processos fermentativos, o
intervalo de medida situa-se entre 0°C e 130°C, sendo para esse processo a temperatura de
fermentagdo ideal ¢ de 32°C. Essa medida ¢ feita, principalmente, por termometro baseados na
variacdo da resisténcia de sensores metalicos (Cu, Ni, Pt ou liga RhFe).

Medidores de vazido também sdo utilizados para medir a quantidade de O, dissolvido e CO,
formado para as correntes gasosas. As correntes liquidas podem fornecer o rendimento do processo: a
informagao de produto formado em funcdo da quantidade alimentada no biorreator.

Além disso, faz-se necessaria a medi¢ao do pH do meio fermentativo, devido a sua influéncia
na atividade enzimatica e no metabolismo microbiano. Esse valor ¢ medido potenciometricamente

com sondas esterilizaveis e devem indicar um meio acido que favoreca a proliferacao da levedura.

4.2 Etapa de Destilacao

As colunas de destilagdo em usinas de alcool necessitam de sistemas de controle capazes de
rejeitar flutuagdes que ocorrem frequentemente, devido as caracteristicas inerentes ao processo de
destilagcdo como dinamica lenta, elevado tempo morto e interag@o entre as malhas de controle.

A automagdo atualmente usada em destilarias de alcool (hidratado) envolve o controle de trés
pontos essenciais ao processo: pressdo na base das colunas, temperatura no topo das colunas e
concentracdo alcoolica na saida da coluna extrativa, o qual pode ser entendido também como o
pardmetro de qualidade esperado para o Etanol produzido no sistema. Além disso, faz-se necessario
obter medidores de vazdo para alimenta¢do do vinho e retirada de alcool hidratado. Transmissores e

Indicadores de pressdo e temperatura nos multiplos estagios completa a instrumentagdo do processo.

4.3 Dispositivos de Seguranca

Uma planta quimica industrial deve ser projetada com base na natureza dinamica desse tipo
de sistema. Assim, além de incluir malhas de controle robustas capazes de minimizar e controlar suas
flutuagdes, o projeto deve conter os instrumentos de seguranga responsaveis por mitigarem as
condic¢des inseguras inerentes aos processos quimicos.

As valvulas sdo equipamentos amplamente utilizados para controle de fluxo, temperatura e

pressao em industrias quimicas, incluindo o ramo de produc¢ao de alcool e agticar. Essas podem ser de

62



diversos tipos, formatos, tamanhos e revestidas com materiais especificos em decorréncia da natureza
corrosiva do fluido que escoa pelo sistema.

Para as usinas de alcool, esses elementos de controle devem ser empregados em especial
visando evitar vazamentos, pois o liquido produzido ¢ altamente inflamavel e em contato com partes
girantes dos motores envolvidos ou com alguma parte elétrica a possibilidade de incéndio ¢ elevada.

Além disso, as valvulas redutoras de pressdo para entrada de vapor de baixa nos trocadores ¢
nas caldeiras das colunas de destilagdo também devem atuar visando a manuten¢do da vazdo
necessaria a estabilidade da temperatura requerida em determinada etapa do processo. Faz-se
necessario também a utilizacdo de contengdo de fluxos anterior as bombas e as colunas de destilagao
de forma a manter a vazao volumétrica da planta.

As bombas necessitam, ainda, de valvulas de retencdo, que visam a protecdo do equipamento
contra o refluxo do fluido apos sua paralisagao. Geralmente sdo instaladas no inicio das tubulagdes de
recalque para prote¢dao contra os golpes de ariete, resultantes da cessagdo brusca do escoamento,
especialmente por falta de energia elétrica. Esse posicionamento ¢ o mais adequado, pois facilita
inspecdes e consertos eventuais.

O modelo de valvula mais utilizado nas industrias ¢ denominado valvula globo sede simples.
Caracterizada por ser uma valvula de deslocamento linear e corpo de duas vias, possui formato
globular com passagem reta interna de fluxo, conforme figura abaixo. Além dessas, as valvulas de
caracteristica FAIL-OPEN sdo denominadas assim por atuarem de forma totalmente abertas na
posicdo de descanso, permitindo o fluxo sem estrangulamento. Além disso, em caso de falha no
sistema, a atuagdo do controlador seria para fechar a valvula que se abre com interrupg¢ao do sinal.
Valvulas desse tipo podem ser utilizadas para alivio de pressdo no sistema, permitindo a nio retengao

da vazao volumétrica.

Figura 16. Valvula Globo sede simples. Indicacao da Haste e do Obturador.
Fonte: http://www.contuval.com.br/Public/Prodlmages/Mipel/valvula_globo 200S400WOG.jpg
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5. Conclusao

A partir da finalizacdo desse projeto verificou-se que para uma modelizagdo de uma industria
produtora de etanol (ou qualquer industria quimica) ¢ um precedente fundamental o estudo prévio e
detalhado de todas as operagdes unitarias presentes no processo. Este minucioso estudo deve-se
principalmente a dois fatos: a otimizagdo do processo industrial para que ele ocorra da melhor
maneira possivel sem o risco de danos por mal funcionamento ou acidentes; ¢ a otimizacao dos custos
necessarios para implementacdo da planta, encontrando um 6timo econdmico para o funcionamento
das operagdes, pois € preciso que a empresa vislumbre os lucros futuros para por um projeto em
operacao.

O meio utilizado para a implementagdo e otimizacdo da producdo do etanol hidratado foi o
software de simulagio ASPEN HYSYS®, que mostrou-se eficaz para ter-se uma boa estimativa ndo s6
de cada equipamento utilizado e seu dimensionamento, mas também de cada corrente material
(propriedades e composi¢des) e energética utilizada no processo para o melhor controle da planta
quimica.

Para se ter ideia dos custos e chegar-se a um 6timo econdmico foram feitos estudos e analises
para os equipamentos mais importantes da operacao (biorreator, trocador de calor e as colunas de
destila¢do) procurando na literatura valores tipicos que melhor satisfizessem tanto o processo, quanto

os custos de operagdo (numero de pratos da coluna de destilagdo convencional ser igual a 20).
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ANEXO A
As tabelas contidas nesse anexo sdo referentes ao projeto rigoroso de otimizagao economica
da coluna de destilagdo propriamente dita ou convencional da Etapa de Destilagdo. Analisando os
dados obtidos a partir da simulagdo da planta industrial de produgdo de etanol hidratado, foram
calculados os valores abaixo.

e Recipiente Torre:

Tabela A.1. Parimetros L /D, L, Vmax calculados para a otimizac¢io da coluna.

Etapas reais L,/D L /m?*h Vmax/m3/h M, /kg/h Mmax/ kg/h
8 6,26 87,22 8213,00 69900,00 40110,00
10 1,63 55,32 3403,00 45880,00 16330,00
20 0,80 49,76 2525,00 41660,00 12120,00
40 0,66 48,75 2404,00 40910,00 11440,00
50 0,61 48,46 2352,00 46800,00 11220,00

Tabela A.2. Parametrosd, ,d._,V

tig> Dyaps S, D, calculados na otimizag¢ao da coluna .

lim?

Etapas reais dliq / kg/m? d vap / kg/m? V lim / m/s S/ m? D min/m

8 801,42 4,88 0,90 2,55 1,80
10 829,36 4,80 0,92 1,03 1,14
20 837,22 4,80 0,92 0,76 0,98
40 839,18 4,76 0,93 0,72 0,96
50 965,74 4,77 0,99 0,66 0,91
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Tabela A.3. Pardmetros L, ., Viunao 1> € hy,.,» calculados na otimizacio da coluna.
Etapas reais L fundo / m*h V fundo / m? h/m h total / m e/ mm
8 85,91 8,59 3,37 9,48 9,35
10 55,48 5,55 5,39 12,42 7,04
20 50,06 5,01 6,59 18,22 6,47
40 49,14 4,91 6,83 27,66 6,38
50 48,84 4,88 7,44 32,87 6,23
Tabela A.4. Parametros h, h, ,,,, e, W calculados na otimizac¢io da coluna.
Etapas reais h/m h total / m e/ mm W /kg
8 3,37 9,48 9,35 6462,98
10 5,39 12,42 7,04 4144,77
20 6,59 18,22 6,47 4814,33
40 6,83 27,66 6,38 6944,13
50 7,44 32,87 6,23 772791
Tabela A.5. Custos obtidos para o Recipiente Torre.
Etapas Custorec  Custo pratos  Custo total  Investimento/$ Investimento Investimento
reais /'$ /'$ /'$ 2015/ % R$ 2015
8 60265,03 325,35 60590,38 181771,14 198273,77 793095,08
10 44456,68 206,45 44663,13 133989,38 146154,01 584616,03
20 49133,93 339,63 49473,56 148420,68 161895,50 647581,99
40 63428,52 657,04 64085,56 192256,69 209711,29 838845,14
50 68512,76 778,01 69290,77 207872,31 226744,62 906978,48
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e Recipiente Pulmio - Separador

Tabela A.6. Parametros D, LD, L. .V, \Y calculados na otimizacao da coluna.

total® " liquido® * geométrico

Etapas reais D /m*h LD /m*h  Ltotal/m3/h  Vliquido/m? V geométrico/ m?

8 7,08 43,91 50,99 8,50 17,00
10 7,08 11,39 18,47 3,08 6,16
20 6,94 5,60 12,54 2,09 4,18
40 6,98 4,62 11,60 1,93 3,87
50 6,99 4,30 11,29 1,88 3,76

Tabela A.7. Parametros D, L, e, W calculados na otimiza¢ao da coluna.

Etapas reais D/m L/m e/ mm W /kg
8 1,63 8,15 6,19 3102,39
10 1,16 5,81 5,27 1400,09
20 1,02 5,10 5,00 1040,61
40 0,99 4,97 4,95 981,07
50 0,99 4,93 4,93 960,96

Tabela A.8. Custos obtidos para o Recipiente Pulmao.

Etapas reais Custo/$  Investimento/$ Investimento 2015/ $ Investimento R$ 2015
8 33878,77 101636,32 110863,67 443454,70
10 21552,57 64657,70 70527,84 282111,35
20 18709,63 56128,88 61224,70 244898,81
40 18225,62 54676,86 59640,86 238563,46
50 18061,16 54183,47 59102,67 236410,69
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e Recipiente Condensador

Tabela A.9. Temperaturas utilizadas para o condensador e parametros R e S.

Etapas reais TI(C) T2(°C) tI(°C) t2(°C) R S
8 112,1 11,1 31 50 0,052632 0,234279

10 112,1 11,1 31 50 0,052632 0,234279

20 12,1 11,1 31 50 0,052632 0,234279

40 112,1 11,1 31 50 0,052632 0,234279

50 112,1 11,1 31 50 0,052632 0,234279

Tabela A.10. Valores de Q. Ft, AT , A e custos obtidos para o condensador.
Etapas reais Q,ona / kecal/h Ft AT ,/C A/ m? Custo/$
8 8,54 x 10° 1 70,72 134,1152 140606,5
10 3,09x 10° 1 70,72 48,50208 46907,33
20 2,09 x 10° 1 70,72 32,86892 36291,77
40 1,94 x 10° 1 70,72 30,40218 34849,39
50 1,88 x 10° 1 70,72 29,58517 34386,67

Tabela A.11. Investimentos necessarios para o condensador.

Etapas reais Investimento / $ Investimento 2015/ $ Investimento R$ 2015
8 421819,6 460115,7 1840462,9
10 140721,9 153497.8 613991,4
20 108875,3 118759,9 475039,5
40 104548,2 114039,9 456159,6
50 103160,0 112525,7 450102,8
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e Recipiente Caldeira

AT ., A calculados.

cond, ml®

Tabela A.12. Temperaturas utilizadas para a caldeira e valores de Q

Etapas reais Tl T2 tl t2 AT /C Q. / keal/h A/m2
8 217 217 1199  121,9 96,10 9,34x 10° 129,64
10 217 217 120,3  121,9 95,90 3,89x 10° 54,12
20 217 217 1204 1219 95,85 2,92x 10° 40,64
40 217 217 1204 1219 95,85 2,76x 10° 38,366
50 217 217 120,5 1219 95,80 2,70x 10° 37,62

Tabela A.13. Custo e investimentos necessarios para a caldeira.

Etapas reais Custo/ $ Investimento/$  Investimento 2015/ $ Investimento R$ 2015
8 134453,63  403360,89 439981,21 1759924,85
10 51303,68 153911,04 167884,31 671537,26
20 41266,92 123800,76 135040,39 540161,55
40 39742,63 119227,90 130052,36 520209,46
50 39256,01 117768,04 128459,96 513839,83

e Equipamento Bomba de Refluxo

Tabela A.14. Valores de Padmissdo, Pimpulsiao, A P, Q, m, Pot da bomba de refluxo.

Refluxo

Etapasreais P, .. /Pa impuls,;w/ Pa AP /Pa Q/m3/h  m/kg/s Poty,. . /kW
8 382397 455790 73393 44,32 9,2 672
10 380689 477265 96576 11,51 24 230
20 380175 519571 139396 5,661 1,2 163
40 298396 588495 290098 4,674 1,0 280
50 298370 626504 328133 4,345 0,9 295
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Tabela A.15. Custos e investimento necessario para a bomba de refluxo.

Etapas reais

Custo turbina / $

Custo centrifuga / $

Custo total / $ Investimento / $

10

20

40

50

203216

84194

62395

99650

103935

8873

7486

7210

7161

7144

212089

91680

69604

106811

111079

636268

275040

208813

320433

333237

Custo de 4 anos de Operacio Agua de Refrigeracio

Tabela A.16. Custos de operaciao agua de refrigeracio.

Etapas reais My, ,na/ ke/h v/m3/h Custo,,,, / $/h Custo Agua,, . /$
8 449263,16 449,26 44,93 1437642,11
10 162473,68 162,47 16,25 519915,79
20 110105,26 110,11 11,01 352336,84
40 101842,11 101,84 10,18 325894,74
50 99105,26 99,11 9,91 317136,84

Custo de 4 anos de Operacao Vapor de Aquecimento

Tabela A.17. Custos de operaciao vapor de aquecimento.

Etapas reais Myapor, cad Custo,,,,/ $/h Custo Vapor, -4 anos
8 13,31 133,08 4258463,29
10 5,54 55,44 1774207,79
20 4,16 41,62 1331681,26
40 3,93 39,28 1256939,40
50 3,85 38,50 1231873,53
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e Custo de 4 anos de Eletricidade Bomba de Refluxo

Tabela A.18. Valores de poténcia e custos de eletricidade relacionados a eletricidade.

Etapas teodricas Etapas reais L,/D P/ kW Custo / Custo 4
R$/h anos / R$
8 8 6,26 4857 221,8 7096783,9
10 10 1,63 169,9 77,6 2482027,9
20 20 0,8 122,6 56,0 1791083,8
40 40 0,66 183,0 83,6 2673607,4
50 50 0,61 196,6 89,8 2872987,6
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