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RESUMO

O etanol da cana-de-agucar tem a sua importancia destacada por ser um importante
componente da matriz energética brasileira, além da sua tecnologia de producao ja
estar consolidada. Por ser uma alternativa aos combustiveis fosseis, a cadeia
produtiva do etanol da cana de agucar € responsavel pela geragao de muitos postos
de trabalho e tem um mercado consumidor dentro e fora do pais. Na industria
sucroalcooleira o etanol é produzido pela fermentagcao alcodlica do caldo de cana
seguida pela destilagado para obtengao do produto final.

Neste trabalho avalia-se a implementagdo da extracéo liquido-liquido como
etapa pré-processo para a destilacdo com o intuito de diminuir o requerimento
energético do processo e aproveitar subprodutos descartados com a vinhaga como o
butanol, componente do dleo fusel.

O trabalho foi desenvolvido utilizando o simulador de processo Coco
Simulator versao 3.4 e do ChemSep, ambos softwares livres e de distribuigcao
gratuita. Tanto o processo tradicional quanto o processo proposto foram simulados
em um desktop através destes simuladores.

Ao comparar os processos, constatou-se que ha uma economia energética de
53,36%, entretanto para resultados mais precisos ainda faltam mais estudos como
simular o processo em um simulador mais confiavel como o Aspen Plus, uma melhor
proposta de integracdo energética por um método de Pinch Point, maiores
detalhamentos de projeto, uma analise de viabilidade técnico-econémica e
considerar a aplicagao de outras operagdes unitarias
Palavras-Chave: Combustiveis renovaveis, etanol, extracdo liquido-liquido,
UNIFAC.



ABSTRACT

The sugarcane ethanol is an important contributor to the brazilian energy mix and it’s
production technology is already consolidated. Beyond being an alternative to the
fossil fuel, the sugarcane ethanol commodity chain is responsible for the offer of
multiple workstations and it has a large domestic market in Brazil and outwards. In
the sugarcane industry the ethanol produced from the sugarcane’s alcoholic
fermentation proceeds from a distillation stage to the obtaining of the final product.

In this work is value the introduction of a liquid-liquid extraction operation as a
pre-stage for the distillation aiming to decrease the process’ energetic demand and to
utilize possible subproducts of the process like the fuse oil compounds discarded
with the vinasse like the butanol.

The work was developed with the Coco Simulator version 3.4 and the
ChemSep, both free distribution softwares. The original process and the process
proposed were simulated with the two softwares.

Comparing the process, there is an energy saving of 53,36%. Nevertheless
for more accurate results it needs more studies like simulate the process with a more
reliable like Aspen Plus, a Pinch Point Analysis, more project detailing and a
technical and economic viability analysis.

Key-words: renewable fuels, ethanol, liquid-liquid extraction, UNIFAC
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1. INTRODUGAO

O etanol se destaca como uma fonte de combustivel renovavel no Brasil
devido ao vasto territorio deste pais, ao clima favoravel e a tecnologia de produgao
de alcool a partir da cana ja estar consolidada. Os problemas relacionados ao
petroleo como a instabilidade politica dos paises produtores, questdes ambientais e
o esgotamento desta fonte de energia também contribuem para o destaque do
etanol como fonte de energia.[1]. O etanol no Brasil também possui importancia
estratégica pelo fato das fontes de energias renovaveis comporem cerca de 37% da
matriz energética nacional, sendo que os derivados da cana contribuem para
aproximadamente 18%.[2]. Além da forte contribuicdo para a matriz energética
brasileira e da complementacdo da demanda energética do petrdleo e do gas
natural, a produgao de etanol causa outros aspectos benéficos para o pais como a
geracao de empregos, desenvolvimento interno, rentabilidade e o aumento de
relacbes comerciais com o exterior.[3].

94% do etanol produzido no Brasil € destinado ao mercado interno sendo que
40% desse etanol é misturado a gasolina e o restante € disponibilizado como etanol
hidratado usado diretamente como combustivel. Do etanol exportado 50% é
destinado para os Estados Unidos, o qual o comercializa com paises caribenhos,
25% para a Coréia do Sul e os outros 25% s&o destinados para diversos paises do
mundo[4]. A produg¢ao de etanol anidro no Brasil em 2019 foi de 35.156 mil metros
cubicos, o que representa um aumento de 5,6% em relacdo ao ano anterior.[2].

Diversas matérias primas podem ser usadas para a producdo de etanol,
sendo classificadas em trés categorias: Sacarineas, Amilaceas e Celuldsicas
(ANTERO, 2019). Nas matérias primas sacarineas estdao as fontes que possuem
sacarose como, por exemplo a cana-de-acucar, nas amilaceas as fontes que
possuem amido como mandioca e cereais e na ultima categoria o etanol é oriundo
de fontes que possuem celulose em sua composigdo como o bagago de cana, o
eucalipto e a casca do arroz, os quais produzem o etanol de segunda geragao.[4].

De acordo com a Agéncia Nacional do Petrleo, Gas Natural e
Biocombustiveis (ANP), o etanol combustivel €& classificado como Etanol
Combustivel - EAC, Etanol Hidratado Combustivel - EHC e Etanol Hidratado

Combustivel Premium - EHCP de acordo com a sua composi¢ao.[5]. As



especificagbes para as concentragdes de etanol e de agua para cada classe de

etanol combustivel séo ilustradas na Tabela 1.[5].

Tabela 1. Especificacbes do EAC, EHC e EHCP.

Classificacdo do Etanol Combustivel Teor de Etanol Minimo (% em massa) Teor de Agua Maximo (% em massa)

EAC 99,3 (minimo) 0,7%
EHC 92,52 94,6 7,5%
EHCP 95,5 a 96,5 4,5%

Fonte: Adaptado de Resolugao ANP N° 19, DE 15.4.2015

O processo de purificagdo do etanol produzido a partir da fermentacao da
cana de acgucar € ilustrado na Figura 1, onde o vinho obtido da fermentagdo com
uma porcentagem de alcool etilico de 4 a 8% em massa (PAYNE, 1976). No
processo analisado por Marquini et al (2007) este vinho com 6,12% de etanol
alimenta a Coluna A em seu topo. A Coluna A dispde de 22 estagios reais, opera a
112°C e uma pressdo manomeétrica de 57369 Pa, sendo alimentada também por
vapor d’agua saturado a 166713 Pa. Praticamente todo o etanol € arrastado pelo
vapor, formando o produto de topo, o flegma, uma solugdo alcodlica com
concentracdo de 35 a 45% de etanol. O produto de base da Coluna A é a vinhaca,
contendo 0,02% em massa de etanol. O flegma segue para as colunas B e B1. A
Coluna B, ou Coluna de Retificagcdo de Flegma, é alimentada pelo flegma em sua
base e opera a uma pressdo manométrica de 38932 Pa, a 91°C e dispondo de 45
estagios reais. O alcool hidratado, contendo 92,2% de etanol, é extraido no
penultimo estagio sendo condensado e armazenado e todo o produto de topo da
coluna é condensado e retorna a coluna. O produto de base liquido desta coluna
alimenta a Coluna B1, ou Coluna de Esgotamento de Flegma, a qual possui 18
estagios praticos e opera a uma pressdao manométrica de 46974 Pa e uma
temperatura de 109°C, sendo aquecida por vapor saturado a 166713 Pa assim como
a Coluna A. O produto de topo da Coluna B1, que é constituido de vapor enriquecido
com etanol, retorna para a Coluna B, e o produto de base da Coluna B1, a
Flegmacga, que contém 0,02% de etanol em massa, é destinado a corrente final de

vinhaca da unidade produtora.[6].



As informacdes sobre as pressdes e concentragcdes das colunas e correntes

foram tiradas dos pontos de coleta representados pelas numeragdes na Figura 1.

Figura 1. Processo Tradicional de Obtengao de Etanol Hidratadofil}
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Fonte: MARQUINI, 2007.

Um dos aspectos que podem ser abordados na producdo de etanol é o
consumo energético da planta industrial, visto que as usinas de cana-de-agucar
atualmente sdo cada vez mais empresas produtoras de energia, com Vviés
diversificador. Um dos principais gargalos energéticos esta centrado no processo de
destilagdo, um grande consumidor de energia (MARQUINI, et al., 2003). Com o
intuito de remover o ponto de azeotropia entre a agua e o etanol e
consequentemente diminuir a energia requerida para o processo de purificacao de

etanol, a insercdo de uma operagao de extracao foi estudada neste trabalho.



2. REFERENCIAL TEORICO

2.1. DESTILAGAO

A destilacdo é um processo fisico-quimico de separacédo de misturas liquidas
homogéneas baseado na volatilidade relativa entre os seus componentes.[7]. A
volatilidade relativa pode ser definida pela relagdo demonstrada na equacao (1). Em
que x € a fragdo massica ou molar no estado liquido, y € a fragdo massica ou molar
no estado gasoso e os sub-indices se referem as espécies quimicas presentes no

sistema.[8].

VN
q _ =— (1)
12 yz/xz

De acordo com McCabe et al (1993), a destilagdo pode ser realizada por dois
métodos distintos. O primeiro método € baseado na producao de vapor aquecendo a
mistura liquida a ser separada e condensando o vapor produzido sem que nenhum
liguido produzido retorne a mistura aquecida, sem nenhum refluxo (flash
liquido-vapor). O segundo método € permitindo que parte do liquido condensado
retorne a mistura original sob condigdes em que o condensado entre em contato
com o vapor que segue para o destilador. Ambos os processos podem ser

processos continuos ou em batelada.[7].

2.2. EXTRAGAO LiQUIDO-LIQUIDO

A Extracao Liquido-Liquido € uma operacado de separacido que se baseia na
diferenca de solubilidade de um composto de interesse entre diferentes solventes
imisciveis entre si.[9]. Quando a destilagao é ineficiente ou muito dificil, a extragéao
liquido-liquido é uma alternativa a se considerar. Misturas com substancias cujos
pontos de ebulicdo sejam proximos, ou substancias instaveis no seu ponto de
ebulicdo, mesmo com o emprego do vacuo, talvez possam ser separadas de suas
impurezas por uma extragao que utilizam diferentes produtos quimicos ao invés de

vapor a diferentes pressdées.[7].



2.3. MODELAGEM TERMODINAMICA

A termodinamica do equilibrio de fases fornece equagdes que relacionam
aquelas propriedades fisico-quimicas as composicdes das fases, a temperatura e a
pressdao, como os modelos NRTL, UNIQUAC e VAN LAAR para o calculo de
coeficientes de atividade (REID, 1987). Este tipo de modelagem € muito util para
auxiliar na otimizagao e simulagao de processos de separagao fisico-quimicas como

destilagao, extracao liquido-liquido ou extragao supercritica.[10].

2.3.1. UNIFAC

O método UNIFAC para a estimacgao de coeficientes de atividade depende do
conceito de que uma mistura liquida pode ser considerada uma solugdo das
unidades estruturais (subgrupos) a partir das quais as moléculas séo formadas ao
invés de uma solug¢ado das préprias moléculas (SMITH, 2007).

No método UNIFAC, uma molécula pode ser construida por um conjunto de
um ou mais subgrupos, sendo o conjunto correto o composto pelo menor numero de
subgrupos. A grande vantagem deste método é que um numero relativamente
pequeno de subgrupos combinam-se para formar uma grande quantidade de
moléculas.[8].

Cada subgrupo é identificado por um numero k e as suas propriedades sao o
volume relativo Rk e a area superficial relativa Qk. Neste método considera-se além
das propriedades Rk e Qk as interagdes entre os subgrupos para a determinagao
dos coeficientes de atividade. Relacionam-se subgrupos similares a um grupo
principal, consideram-se idénticos em relagado as interagbes entre grupos todos os
subgrupos, logo os parametros que caracterizam interagbes entre grupos sao
identificados com pares dos grupos principais[8]. Os grupos, os subgrupos e as suas

propriedades podem ser demonstrados na Tabela 2.[11].
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Tabela 2. Parametros UNIFAC-ELV de Subgrupos.

Grupo principal Subgrupo ke Rk ik
CH3 1 0,801 0,243
CH? CHZ 2 06744 0,540
CH 3 04469 0,223
c 4 02195 0,000
ACH ACH 10 06313 0,400

AC = Carbong Aromatico

ACCH2 ACCHI 12 1,2363 0,963
ACCHZ2 13 1,039 0,660
OH COH 15 1,0000 1,200
H20 H20D 17 09200 1,400
- CH3CO 14 16724 1,483
cHaco CH2CO 20 1,4457 1,180
CH30 25 1,1450 1,083
CH20 CH20 26 08183 0,780
CH-O 27 06908 0,463
CH3MNH 32 14337 1,244
CMH CHZNH 33 1,2070 0,836
CHMH 34 0795 0624
CH3CN 41 1,8701 1,724
cen CHZCN 42 16434 1,416

Fonte: HANSEN, 1991.
O método UNIFAC é baseado no método UNIQUAC, o qual descreve os

coeficientes de atividade de acordo com a equacgéo (2).
lnyi = lnyf + lnyf

(2)
As equacdes matematicas que descrevem o método UNIFAC estao presentes

no Apéndice.

2.4. SIMULACAO DE PROCESSOS QUiMICOS

A partir de um extenso banco de dados de ferramentas, simuladores de
processos quimicos permitem estimar propriedades fisicas e quimicas de misturas e
prever o comportamento de um processo para um projeto ou ampliacdo de
escala.[5].

Devido a grande complexidade, a maioria dos problemas reais demandam
esfor¢co computacional na sua solugdo. Um simulador de processos comerciais como
o ASPEN, o CHEMCAD ou o HYSYS pode disponibilizar procedimentos para a
analise de processos quimicos.[11].

O uso dos simuladores comerciais esta limitado as restricbes impostas pelos

seus desenvolvedores e aos seus custos. Uma alternativa além do dominio de
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programagcgao por parte de alunos e pesquisadores € a utilizagado de softwares livres
como o COCO Simulator, o DWSIM e o EMSO.[11].

2.4.1. COCO SIMULATOR

A confiabilidade do COCO Simulator pbéde ser verificada mediante
comparacao de simulacdes desenvolvidas pelo software disponiveis no préprio site
da organizacédo desenvolvedora do software. Por exemplo, a descrigdo do processo
de destilagdo do sistema agua e butanol utilizando o equilibrio liquido-liquido como
forma de quebrar a azeotropia liquido-vapor. Este processo foi simulado adaptando
0 processo descrito por Luyben et al.(2011, p. 1427-1263). O fluxograma do
processo € ilustrado na Figura 2. O processo simulado no COCO Simulator
apresentou resultados compativeis com o processo original.[12][13].

Figura 2. Processo de Destilagdo do Sistema Agua-Butanol.
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Neste processo, butanol e agua alimentam a primeira coluna de destilagao

(C1) tendo como produto de base agua pura. O produto de topo segue para um

decantador que o separa entre uma fase organica e uma fase aquosa. A fase

aquosa é retornada para a coluna C1 e a fase organica segue para uma segunda

coluna de destilagéo (C2), na qual o seu produto de base € o butanol puro e o seu

produto de topo também é encaminhado para o decantador.
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3. OBJETIVO
Simular uma sistema de purificagdo de etanol utiizando a extragao
liquido-liquido como pré-etapa da destilagdo e comparar ao processo de separagao

tradicional (destilagéo).

4. MATERIAIS E METODOS

IForam utilizados para este trabalho os simuladores COCO Simulator verséo
3.4 e ChemSep “Lite” versao 8.2. Além de softwares de planilhas eletrénicas como o
Microsoft Excel. Para a simulacdo dos processos escolheu-se o modelo
termodinamico UNIFAC devido a limitagdo de parametros de processos disponiveis
no COCO Simulator. Had no banco de dados do simulador dados sobre o interagao
agua-etanol e agua-butanol, porém n&o ha para o sistema etanol-butanol. O UNIFAC
€ um modelo disponivel pelo simulador sem limitacbes de dados para este trabalho.
O processo tradicional de purificagdo do etanol teve como base o processo ilustrado
na Figura 1 de Marquini et al. Considerou-se uma vazao de 1,93.105 kg/h de vinho,
sendo este simplificado para uma mistura de etanol e agua contendo 0,9388 e
0,0612 em fracdo massica respectivamente. Para o processo tradicional também foi
considerada uma integragao energética para melhor aproveitamento das energias do
processo. As especificagdes das colunas simuladas no processo tradicional estao
descritas na Tabela 3.

Tabela 3. Especificacbes das Colunas A, B e B1.

. . " ~ " ~ Pressdo (Bar
Estdgios Alimentacdo Razdo de Refluxo Fragdo de Recuperagdo™® (Bar)

Topo Base
Coluna A 22 le2 - - 1,59 1,67
Coluna B 45 45 5 - 1,40 1,48
Coluna B1 13 1el8 - - 1,48 1,67

*A grandeza Fragéo de recuperagédo é informada pelo Simulador como Fraction of Combined Feeds Recovered e

¢é definida como a fracao da corrente de alimentacdo que é almejada como produto principal. [16]

Fonte: O Autor.

O processo de extracao liquido-liquido proposto também baseou-se no trabalho de
Marquini et al utilizando a mesma vazdo massica de alimentagdo de vinho do processo
tradicional e também considerando o vinho como uma mistura de etanol e agua com as
mesmas fragdes massicas utilizadas no processo tradicional.

O solvente escolhido para este trabalho foi o butanol por ser um componente
presente no 6leo fusel, o que minimizaria as perdas de solvente durante a operacao ja que
os vestigios de butanol perdidos poderiam ser recuperados do préprio 6leo fusel. Dos

alcoois de cadeia curta e intermediaria e presentes no banco de dados do Coco Simulator foi
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o0 que apresentou melhores resultados em simulagdes de testes de extracdo. Das outras
possibilidades de solventes cujo emprego foi pensado haveria a possibilidade de problemas
para a separagao, portanto o Butanol também apresentou melhor balango, apesar da sua
solubilidade em agua.
As especificagdes das colunas simuladas no processo com a extragao liquido-liquido
estédo descritas na Tabela 4.
Tabela 4. Especificacbes do Extrator e das Colunas de Destilagao

Pressdo (Bar
Estdgios Alimentagdo Razdo de Refluxo Fracdo de Recuperagio™ (Bar)

Topo Base

Extrator 3 le8 - - 1,01 1,01
Destilador 1 30 9 5,00000 0,85000 1,78 1,87
Destilador 2 16 11 4,84500 0,37500 1,78 1,83
Rec Solvente 8 4 4,42175 0,90000 1,18 1,20

*A grandeza Fragao de recuperacao é informada pelo Simulador como Fraction of Combined Feeds Recovered e
¢é definida como a fragédo da corrente de alimentagédo que é almejada como produto principal. [16]
Fonte: O Autor.

5. RESULTADOS E DISCUSSOES

5.1. SIMULAGCOES OBTIDAS

5.1.1. PLANTA TRADICIONAL PARA OBTENGAO DE ETANOL ANIDRO.

O seguinte fluxograma de processos ilustrado na Figura 3 foi desenvolvido
utilizando os dados do artigo Simulagdo e Analise de um Sistema Industrial de
Colunas de Destilagcdo de Etanol. por Marquini et al. (2007). Sendo o processo
simulado na Figura 3 baseado no processo ilustrado na Figura 1, porém com uma

integracao energética.
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Figura 3. Processo Tradicional Simulado no Coco Simulator.
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Fonte: O Autor.

Neste processo o vinho segue simplesmente pa

Flegmaca

ra um sistema de 3 colunas

de destilacao, as quais foram simuladas com os parametros indicados na Tabela 3.

A planta foi obtida definindo o modelo termodindmico com o modelo UNIFAC

e apenas considerando a presenga das substéncias agua e etanol. Os detalhes das

correntes podem ser verificados na Tabela 5. As correntes de energia do processo

sdo detalhadas na Tabela 6.

Tabela 5. Propriedades das Correntes do Processo Tradicional.
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Corrente Pressdo (Pa) Temperatura (2C) Vazdo Mdssica (kg/h)  Fragdo Massica de Agua Fragdo Massica de Etanol

Vinho Frio 101325,00 25,00 193552,00 0.9388 0.0612

70 1586594,00 25,02 193552,00 0.9388 0.0612

Vinho 1586594,00 96,00 193552,00 0.9388 0.0612
Agua Fria 101325,00 25,00 36076,00 1,00 0,00
69 166713,00 25,02 368076,00 1,00 0,00
ﬁigua 1 166713,00 25,02 32206,00 1,00 0,00
Agua 2 166713,00 25,02 3870,00 1,00 0,00
Vapor A 166713,00 114,57 32206,00 1,00 0,00
Vapor B 166713,00 114,57 3870,00 1,00 0,00
Flegma 158694,00 107,75 33467,16 0,65 0,35
52 148299,00 107,61 37809,36 0,65 0,35
51 148299,00 106,58 4342,20 0,689 0,31
a6 148299,00 104,62 25100,55 0,95 0,05
Vinhaga A 166713,00 114,57 192290,34 1,00 0,00
Flegmaca 166713,00 114,57 24628,36 1,00 0,00
Vinhaca 166713,00 114,57 216919,20 1,00 0,00
Etanol 140257,00 86,36 12708,80 0,07 0,93

Fonte: O Autor.

Tabela 6. Propriedades das Correntes de Energia do Processo Tradicional.

Corrente Poténcia Térmica e Poténcia de Bomba (W)
BO1 -3,29E+03
BO2 _6,85E+02
AqO1 1,04E406
AgO02 “1,99E407
AqO3 -2,39E+06
CondB 1,85E+07

Fonte: Os Autor.
Percebe-se que a simulagdo da planta obteve éxito em reproduzir os
resultados obtidos por Marquini e al. (2007), o que além de demonstrar a
confiabilidade do Coco Simulator também valida o modelo termodinamico escolhido

para o estudo.

5.2.2. EXTRAGAO LiQuUIDO-LiQUIDO

A planta desenvolvida esta ilustrada na Figura 4. Nesta proposta de processo
ha a inser¢cao de uma coluna de um extrator onde o vinho € misturado a um solvente
através de uma corrente de alimentagao e de um sistema de recuperacao de
solvente. A fase extrato, rica em butanol e etanol, segue para destilacdo onde estes
compostos sao separados e obtendo-se o produto de interesse, o etanol, e

recuperando-se o solvente utilizado.



Figura 4. Processo de obtencao de etanol com a extragao liquido-liquido.
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Fonte: O Autor.

A fase refinada, a qual € rica em agua e com tragos dos outros dois alcoois,

segue para uma coluna de destilagdo para recuperagdo do butanol e do etanol e

também para a purificagdo da vinhaca, que é o efluente deste tipo de processo. Os

dados das correntes das plantas podem ser conferidos na Tabela 7 e os dados das

poténcias térmicas necessarias para a operagao dos condensadores e refervedores
do processo na Tabela 8.

Tabela 7. Propriedades das Correntes Com a Extragéo Liquido-Liquido.

NG



17

Corrente Press3o (Pa) Temperatura (2C) Vazio Massica (ke/h) Frag3o Massica de Agua Frag3o Mdssica de Etanol Frag3o Massica Butanol
Vinho 101325,00 25,00 193552 0,9388 0,0612 o
Solvente 101325,00 25,00 0,0186 0 ] 1
Extrato 101325,00 25,00 129471,35 0,27 0,10 0,62
Refinado 101325,00 24,99 216484,14 0,90 0,02 0,08
43 101325,00 90,52 129471,35 0,27 0,10 0,62
Destilado 177700,00 95,84 17669,20 0,22 0,67 0,10
46 182740,00 108,59 4801,41 0,61 0,01 0,38
Base 18744400 109,49 111802,70 0,28 0,01 0,71
47 182740,00 108,73 116604,11 0,30 0,01 0,69
44 182740,00 25,00 116604,11 0,30 0,01 0,69
41 101325,00 24,98 15240290 0,32 0,04 0,64
SolvRec 117700,00 24,99 35798,77 0,39 0,14 0,47
35 117700,00 93,53 35798,77 0,39 0,14 0,47
37 101325,00 34,99 21648414 0,90 0,02 0,08
54 101325,00 92,94 216484,14 0,90 0,02 0,08
Vinhaga 119716,00 104,73 180685,32 1,00 3,18527E-06 2,3473E-06
Vinhaga Fria 119716,00 34,99 180685,32 1,00 3,18527E-06 2,3473E-06
Etanol 177700,00 93,36 12867,78 0,08 0,92048945 4,114E-05

Fonte: O Autor.

Tabela 8. Propriedades das Poténcias Térmicas com a Extragdo Liquido-Liquido.

Corrente  Maior Temperatura (2C) Menor Temperatura (2C) Fluxo de Energia (W)

48 95,42 95,42 33133565
49 109,23 109,23 -33905141
50 92,9 92,9 19540416
51 108,31 108,31 -18320178
52 93,18 93,13 69929107
53 104,57 104,57 -71833418

Fonte: O Autor.

5.3. COMPARAGCAO ENTRE OS PROCESSOS.

O processo proposto apresenta uma necessidade de mais equipamentos,
portanto mais etapas de processo, porém aplicando um balango de energia no
processo tradicional obtém-se um consumo de 2,75 megawatts, enquanto que a
energia requerida para o processo com a extracdo liquido-liquido é de 1,28

megawatts.

6. CONCLUSAO

De acordo com as simulagdes apresentadas, o processo € techicamente
viavel e comparado ao processo original descrito por Marquini et al (2007) através
de um balango das energias envolvidas apresenta uma economia energética de
53,36%. Porém para a implementagao da alternativa de processo alguns estudos

ainda siao necessarios.
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6.1. SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Para melhores detalhamentos para a implementagdo da proposta de
processo alguns futuros estudos podem ser feitos, dentre eles uma Analise de Pinch
Point, determinacdo de melhores trocas térmicas em uma integragdo energética
mais eficiente, simulagdo do processo em um simulador como o Aspen Plus,
propostas de instrumentagcdo para controle e automacdo da planta com a
possibilidade de elaboracdo de um P&ID, uma analise técnico-econémica e também
considerar outras substancias presentes no vinho.

Outra sugestdo pertinente para possiveis trabalhos futuros seria a
investigacdo de outros métodos de separagcdo como adsorgdo, absorgdo ou
aplicacao de membranas de separagao para facilitar a recuperagao das substancias

envolvidas.
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8. APENDICE

8.1. EQUACIONAMENTO DO METODO UNIFAC

O método UNIFAC pode ser descrito da seguinte forma; ao se aplicar a
relacdo da Energia de Glbbs em Excesso e Coeficiente de Atvidade, equacao (3) a
equacao UNIQUAC (1)
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on.

L

Chega-se entao as equacgdes (4) e (5).
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3)

E ao aplicar a teoria de grupos descrita no Referencial Tedrico as expressoes (4) e

(5) sao reescritas conforme na equagao (6).
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lnyl_ = qill o Z(eks_:_
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Em que J e L ainda sao fornecidas pelas equacdes (7) e (8) provenientes do Método

UNIQUAC.

E ainda se aplicam as equagdes (9). (10), (11), (12). (13), (14) e (15).
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(14)

T = e( _‘;’"") (15)

8.2. SIMULAGOES NA TELA DO SOFTWARE

Figura 5. Planta de Extracdo Liquido-Liquido Simulada no COCO Simulator.
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Figura 6. Planta de Destilagdo Tradicional Simulada no COCO Simulator.
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