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RESUMO

A produgdo de etanol combustivel & tradicionalmente realizada por destilagao,
processo associado a elevado consumo energético. Neste trabalho, avaliou-se a
viabilidade técnica de um processo alternativo de purificacdo de etanol utilizando
dioxido de carbono como gas de arraste. O sistema foi modelado nos softwares
DWSIM e ChemSep, contemplando etapas de absorgédo, esgotamento, retificagéo,
recuperacao térmica e reciclo de didxido de carbono. A modelagem termodinamica
empregou o modelo NRTL associado a equacao de Hayden-O'Connell e a Lei de
Henry para representacdo do equilibrio de fases. Os resultados indicaram que o
processo produziu etanol hidratado com fracdo massica de etanol de 93,0%, acima
do minimo de 92,5% exigido pela legislagdo brasileira (BIASI et al., 2021). A
recuperacao global de etanol atingiu 99,97%, com perdas de apenas 0,03% para a
vinhacga e inferiores a 0,01% para a corrente de purga. A integragcéo térmica permitiu
recuperar aproximadamente 22,8 MW de energia, reduzindo a necessidade de
aquecimento externo. A razao volumétrica entre vinhaga e etanol foi de 8,6 L/L, valor
inferior a faixa de 10 a 13 L/L normalmente observada em processos convencionais
de destilagao (BATISTA et al., 2012). A utilizacdo de didxido de carbono como gas de
arraste constitui uma alternativa tecnicamente viavel para a purificagdo de etanol,
apresentando desempenho comparavel ou superior ao processo convencional
descrito por Bessa et al. (2012): fragdo massica de etanol equivalente (93,0% frente a
~93,0%) e recuperacgao global de etanol superior (99,97% frente a 99,20%).

Palavras-chave: etanol combustivel; didoxido de carbono; simulacdo de processos;
purificacdo de etanol; recuperagao de etanol.



ABSTRACT

Fuel ethanol production is traditionally based on distillation, a process associated with
high energy consumption. This study evaluated the technical feasibility of an
alternative ethanol purification process using carbon dioxide as a stripping gas. The
process was modeled using DWSIM and ChemSep software and included absorption,
stripping, rectification, heat recovery, and carbon dioxide recycle stages.
Thermodynamic calculations were performed using the NRTL model combined with
the Hayden—O'Connell equation and Henry's law to describe phase equilibrium
behavior. Simulation results showed that the proposed configuration produced hydrous
ethanol with an ethanol mass fraction of 93.0%, exceeding the 92.5% minimum
required by Brazilian regulations (BIASI et al., 2021). Overall ethanol recovery reached
99.97%, with losses of only 0.03% in vinasse and less than 0.01% in the recycle purge
stream. Heat integration enabled the recovery of approximately 22.8 MW of thermal
energy, reducing the demand for external heating. The vinasse-to-ethanol volumetric
ratio was 8.6 L/L, lower than the 10-13 L/L range typically reported for conventional
distillation processes (BATISTA et al., 2012). The results indicate that carbon dioxide
stripping is a technically viable alternative for ethanol purification, showing
performance comparable to or better than the conventional process reported by Bessa
et al. (2012): an equivalent ethanol mass fraction (93.0% versus ~93.0%) and a higher
overall ethanol recovery (99.97% versus 99.20%).

Keywords: fuel ethanol; carbon dioxide; process simulation; ethanol purification;
ethanol recovery.
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1 INTRODUGAO

A producéo de etanol combustivel no Brasil representa uma das trajetérias mais
consolidadas da bioenergia mundial. Desde a criagao do Programa Nacional do Alcool
(Proalcool) em 1975, o pais construiu uma cadeia sucroalcooleira que hoje responde
por volumes superiores a 37 bilhdes de litros anuais, posicionando o Brasil como
segundo maior produtor global do biocombustivel (EPE, 2025). Esse protagonismo,
no entanto, é crescentemente acompanhado de uma demanda que vai além do
volume produzido: a necessidade de tornar esse processo ambientalmente mais
responsavel e energeticamente mais eficiente.

Relatérios do IPCC (2023) e da IEA (2023) apontam que a descarbonizagao do
setor energético é condigdo necessaria para a contengdo do aquecimento global, e
que biocombustiveis como o etanol desempenham papel estratégico nessa transicao.
Sendo assim, otimizar as etapas internas do processo de refino ndo € apenas uma
questao de competitividade econdmica, mas uma responsabilidade que acompanha a
posicao de referéncia que o Brasil ocupa nesse setor.

O principal gargalo energético do refino € um desafio constantemente abordado
na industria: a destilagao alcodlica, operagcao unitaria dominante na concentragcéo do
etanol, é responsavel por aproximadamente 49% do consumo energético mundial de
processos de separacao (BIASI et al., 2021) e representa a etapa de maior demanda
energética em toda a producao de bioetanol. No Brasil, a configuragdo das colunas
de destilagdo permanece essencialmente inalterada ha décadas (BIASI et al., 2021).
Apesar de alternativas investigadas na literatura como integracao energética de duplo
efeito e compressao mecanica de vapor demonstrem potencial expressivo de redugao
de consumo, esbarram em investimentos de capital elevados e maior complexidade
operacional (BORGES FILHO; DETTMER, 2025). Ha, portanto, um espacgo real e
relevante para abordagens que combinem ganho energético com viabilidade de
implementacgéao.

E nesse espaco que se encaixa a proposta central deste trabalho. O uso do
gas carbdnico (CO,) como gas de arraste na etapa de concentragao inicial do etanol,
substituindo a primeira coluna de destilagdo por uma coluna de absorcao, representa
uma alternativa tecnicamente fundamentada e com um diferencial sustentavel
importante. O CO, necessario pode ser obtido diretamente da fermentacao alcodlica,

etapa anterior ao refino, onde é gerado em larga escala e atualmente descartado sem
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aproveitamento nas usinas brasileiras (SONEGO et al., 2014). A producéao de 1 litro
de etanol é acompanhada pela geracédo de aproximadamente 425 litros de CO, nas
condigdes tipicas do processo (SONEGO et al., 2014), o que transforma um residuo
de processo em potencial insumo de operagao. Rodrigues et al. (2025) demonstraram
que sistemas fechados com recirculagdo desse CO, atingem eficiéncia de
recuperacao de etanol de 98,3%, valor comparavel ao de instalagdes industriais
convencionais, porem sem dependéncia de gas externo.

Tal proposta do presente trabalho nasce de uma questao central: Como provar,
por meio de modelagem termodinamica e simulagdo computacional, que o
esgotamento com CO, é uma alternativa viavel e otimizavel ao processo convencional
de destilacdo do etanol combustivel? A simulagdo computacional assume papel
central nessa investigagdo por razbes que vao além da praticidade. O uso de
simuladores de codigo aberto neste trabalho, o DWSIM, democratiza o acesso a
analise de processos, elimina barreiras de licenciamento, permite ampla
reprodutibilidade dos resultados e abre caminho para extensodes, testes paramétricos
e variagdes de configuragdo sem qualquer custo financeiro adicional.

Esse carater aberto ndo se limitou a escolha do software. O desenvolvimento
deste trabalho foi apoiado por um ecossistema de conhecimento técnico de acesso
livre, que incluiu aulas publicadas no YouTube e repositdrios disponibilizados no
GitHub pelo Dr. Nicolas Spogis, pesquisador visitante da Faculdade de Engenharia
Quimica da UNICAMP, cobrindo desde a configuragao de simulagées no DWSIM até
a aplicacao de conceitos avangados de modelagem termodinamica (SPOGIS, 2024a,
2024b). A combinagdo entre uma ferramenta open source e recursos didaticos
especializados e gratuitos ilustra, na pratica, o que a democratizagdo do conhecimento
em Engenharia Quimica pode significar: pesquisa de qualidade conduzida com
recursos acessiveis e reproduzivel por qualquer pesquisador com acesso a internet.

Para garantir uma base de comparagao sélida, a simulagdo toma como ponto
de partida os dados operacionais da Usina de Santa Adélia, utilizados por Bessa et al.
(2012) e Batista et al. (2012) como referéncia de um processo industrial real e
validado. A corrente de entrada, o vinho alcodlico proveniente da fermentagao, com
aproximadamente 8,3% em massa de etanol, € a mesma adotada nos trabalhos de
referéncia, permitindo que os resultados obtidos neste TCC sejam diretamente

comparaveis aos da literatura e ao processo convencional. Essa ancoragem em dados
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industriais reais € o que confere ao estudo relevancia além do ambiente
computacional.

O presente trabalho, parte dos resultados iniciais obtidos em iniciagao cientifica
anterior (TATAGIBA, 2022) e avanga na direcdo de um sistema com reciclo fechado
de CO, e integragéo das correntes térmicas, buscando avaliar se essa configuragao
alternativa é capaz de entregar um produto dentro das especificagdes legais do
bioetanol hidratado combustivel — graduagdo minima de 92,5% em massa de etanol

(BIASI et al., 2021) — com perdas controladas e um balango energético favoravel.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA
2.1 PRODUCAO DE ETANOL NO BRASIL

O Brasil é pioneiro na utilizacdo em larga escala de etanol combustivel desde
o fim da década de 1970. Atualmente, destaca-se como um dos principais
consumidores e o segundo maior produtor mundial desse biocombustivel (ANP,
2024).

Esse protagonismo teve inicio com a implementagdo do Programa Nacional do
Alcool (Proalcool), criado em 1975 como resposta & crise do petréleo, consolidando o
etanol como alternativa energética estratégica no pais (EPE, 2025).

Ao longo de quase cinco décadas, os impactos do programa foram expressivos
tanto do ponto de vista energético quanto econdmico. Estima-se que o uso de etanol
tenha proporcionado ao Brasil uma economia equivalente a mais de 2,5 bilhdes de
barris de petréleo, resultando em aproximadamente 205 bilhdes de dodlares em
redugdo de gastos com importacdo de combustiveis fosseis (MINISTERIO DE MINAS
E ENERGIA - BRASIL, 2024).

Paralelamente, o setor sucroenergético consolidou-se como um dos pilares do
agronegocio nacional, impulsionando investimentos, desenvolvimento tecnoldgico e
geracao de empregos. A producéao de etanol expandiu-se significativamente, atingindo
volumes superiores a 37 bilhdes de litros anuais, com crescente diversificacdo de
matérias-primas, como o milho, que ja representa parcela relevante da produgao
nacional (EPE, 2025).

No contexto do comércio internacional, o Brasil consolidou-se como exportador
relevante de etanol, com volumes proximos a bilhdes de litros por ano, ainda que
sujeitos a variagdes em fungcdo da demanda interna e das condigbes de mercado
(UNICA, 2024). A ampla adogao de veiculos flex fuel no pais contribuiu para a
expansao do consumo interno e para a maior flexibilidade na matriz de combustiveis
do setor de transportes (EPE, 2025).

Esse incentivo do governo brasileiro para a produgao de etanol coincide com
um momento em que a preocupagao global com as mudangas climaticas e a
necessidade de reducio das emissoes de gases de efeito estufa tém impulsionado a
busca por fontes de energia mais limpas e renovaveis.

Relatorios internacionais destacam que a descarbonizagao do setor energético

€ essencial para limitar o aumento da temperatura global, sendo a substituicdo de
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combustiveis fésseis por biocombustiveis uma das estratégias mais relevantes no
setor de transportes (IPCC, 2023).

Com isso, etanol destaca-se ndo apenas como alternativa energética, mas
também como vetor estratégico de sustentabilidade. Do ponto de vista ambiental, sua
utilizagao contribui significativamente para a redugao das emissdes de gases de efeito
estufa ao longo do ciclo de vida, quando comparado aos combustiveis fésseis,
especialmente no setor de transportes (IEA, 2023).

Além dos beneficios ambientais, o setor sucroenergético exerce papel
relevante no desenvolvimento socioeconémico do pais, promovendo a geragao de
empregos diretos e indiretos, o fortalecimento de cadeias produtivas regionais e a
dinamizac&o de economias locais, sobretudo em areas rurais (UNICA, 2024). Nesse
sentido, a consolidagdo do etanol na matriz energética brasileira representa nao
apenas um avango tecnoldgico, mas também um instrumento de desenvolvimento

sustentavel, integrando ganhos econdémicos, sociais e ambientais.
2.2 PROCESSO CONVENCIONAL DE DESTILACAO ALCOOLICA

A destilacdo é uma operacao unitaria tradicionalmente utilizada na industria
quimica para a separagao de misturas liquidas, sendo responsavel por
aproximadamente 49% do consumo energético mundial de processos de separagao
(BIASI et al., 2021). No contexto da produgao de bioetanol, essa operagao representa
a etapa de maior demanda energética de todo o processo, constituindo um dos
principais alvos de estudos voltados a otimizacao e reducido de custos operacionais
(BESSA et al., 2012).

No Brasil, a producdo de bioetanol hidratado combustivel utiliza
predominantemente duas colunas de destilagdo organizadas em cinco segdes, cuja
configuracéo permanece essencialmente a mesma ha décadas (BIASI et al., 2021). A
matéria-prima do processo de destilagdo é o vinho alcodlico, obtido apds a
fermentacdo do caldo de cana-de-agucar ou de uma mistura de caldo e melaco,
seguida de centrifugagdo para remogdo da levedura. Esse vinho apresenta
composigao tipica de aproximadamente 7-9% em massa de etanol, sendo o restante
composto majoritariamente por agua e por pequenas concentragdes de compostos
minoritarios, como acetaldeido, acetona, acetato de etila, alcoois superiores e acido
acético, entre outros (BATISTA et al., 2012).
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Figura 1 — Fluxograma de um tipico processo de destilacao de bioetanol
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Fonte: (BATISTA et al., 2012).

O fluxograma tipico do processo industrial brasileiro, conforme descrito por
Batista et al. (2012) foi validado experimentalmente em duas usinas paulistas: a Usina
Santa Adélia, em Pereira Barreto, e a Muller Bebidas, em Pirassununga. O processo
€ composto pelas seguintes segbes principais: a segdo A, responsavel pelo
esgotamento do vinho; a se¢do A1, que realiza a extragao do dleo fusel; a segéo D,
destinada a retificagao do etanol; e as sec¢des B e B1, que promovem a concentragao
e purificagao finais do produto (BIASI et al., 2021).

O principio de operagao baseia-se na diferenca de volatilidade entre o etanol e
a agua. Na secado de esgotamento (se¢do A), o vinho é alimentado e o vapor
ascendente arrasta o etanol para as se¢des superiores, enquanto a vinhaga, corrente
aquosa com teor minimo de etanol, é retirada pelo fundo da coluna. A secdo de
retificacéo (seg¢do D) concentra o etanol no vapor ascendente, que, ao atingir o topo
da coluna, apresenta composi¢ao préxima a do azeotropo binario etanol-agua, cujo
ponto ocorre em aproximadamente 95,6% em massa de etanol a 1 atm e 78,1 °C
(BESSA et al, 2012). A legislagao brasileira estabelece que o bioetanol hidratado
combustivel deve apresentar graduagao minima de 92,5% em massa de etanol (BIASI
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et al., 2021), o que significa que o processo convencional opera préximo do limite
azeotropo.

Diversas alternativas para a redu¢ao desse consumo tém sido investigadas na
literatura, incluindo integracdo energética de duplo e triplo efeito, compressao
mecanica de vapor e destilagdo por variacdo de pressao. Borges Filho e Dettmer
(2025) demonstraram que estratégias rigorosas de integragdao energética podem
reduzir o consumo de vapor entre 30 e 80% em relagdo ao processo convencional;
contudo, os autores ressaltam que tais métodos frequentemente implicam maior
necessidade de capital e elevada complexidade operacional. Ou seja, embora o
potencial de economia energética seja expressivo, a viabilidade pratica dessas
solucdes esbarra em investimentos em equipamentos e em uma operag¢ao mais dificil
de controlar e manter em escala industrial.

Além desse desafio a propria complexidade da mistura processada se soma a
equacao. O vinho alcodlico ndo € uma mistura simples de etanol e agua, mas um
sistema multicomponente contendo dezenas de compostos minoritarios e gases
dissolvidos como o CO, que, apesar de presentes em concentra¢gdes muito baixas na
alimentacdo, podem se concentrar significativamente em regides especificas das
colunas e exercer influéncia relevante sobre o consumo de vapor e a qualidade do
produto.

Nesse contexto, a simulagdo computacional emerge como ferramenta
estratégica: permite investigar configuragdes alternativas de processo com rigor
termodinamico e representagdo multicomponente, sem demandar os elevados
investimentos de capital associados a implementacao fisica de novas configuragcbes
industriais. E precisamente essa abordagem que norteia o presente trabalho, no qual
a substituicdo da primeira coluna de destilacdo por uma coluna de absorgdo com CO,
como gas de arraste, processo proposto por Bessa, et al. (2012) e simulado
originalmente no Aspen Plus, é reproduzida e otimizada no simulador de cédigo aberto
DWSIM, buscando avaliar o potencial energético dessa alternativa de forma acessivel
e reprodutivel.

2.3 PROCESSO ALTERNATIVO: ABSORCAO COM CO,

Embora alternativas como a integracdo de duplo-efeito demonstrem potencial
significativo de redugcdo do consumo de vapor (BESSA et al, 2012), sua

implementagao industrial envolve investimentos de capital elevados e maior
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complexidade operacional, conforme ressaltado por Borges Filho e Dettmer (2025).
Nesse contexto, o processo alternativo com CO, como gas de arraste surge como
uma abordagem que busca reduzir o consumo energético da etapa de concentragao

do etanol sem necessariamente recorrer a configuragdes de colunas de alto custo.
2.3.1 Fundamentos da absor¢ao e esgotamento

A absorgao é uma operagao unitaria de transferéncia de massa baseada no
contato entre uma fase gasosa e uma fase liquida, na qual um ou mais componentes
presentes na fase gasosa sdo seletivamente transferidos para a fase liquida. O
processo inverso, denominado stripping ou esgotamento, consiste na transferéncia de
componentes volateis da fase liquida para uma corrente gasosa de arraste
(TREYBAL, 1981).

No processo estudado no presente trabalho, a primeira etapa de separacao
ocorre em uma coluna de absorcao operada em contracorrente, na qual uma corrente
rica em diéxido de carbono e etanol entra em contato com uma corrente liquida
proveniente do vinho alcodlico. Durante essa operacdo, o etanol é transferido
preferencialmente da fase rica em CO, para a fase liquida, reduzindo sua
concentracdo na corrente gasosa ascendente e promovendo seu enriquecimento na
fase liquida. Essa transferéncia é favorecida pelas condi¢cdes de equilibrio entre as
fases e pelas interagdes termodinamicas presentes no sistema ternario etanol-agua—
CO..

A forca motriz da absor¢cdo é a diferenca entre a composicdo real do
componente em uma das fases e a composi¢ao de equilibrio correspondente na
interface liquido-vapor. Quanto maior o afastamento das condi¢des de equilibrio,
maior sera a taxa de transferéncia de massa entre as fases (TREYBAL, 1981). Dessa
forma, o contato entre as correntes ao longo dos estagios da coluna favorece a
absorcdo do etanol, permitindo sua recuperacdo da corrente rica em CO, e
contribuindo para a eficiéncia global do processo de purificagao.

Além da transferéncia de etanol, parte do didxido de carbono é absorvida pela
fase liquida em funcdo de sua solubilidade no meio, enquanto a maior parcela
permanece na fase vapor e segue para as etapas subsequentes do processo. O
desempenho da coluna depende, portanto, do equilibrio de fases, das condi¢des
operacionais de temperatura e pressao e da eficiéncia de contato entre as correntes

liquida e gasosa.
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2.3.2 Mecanismo de seletividade do gas de arraste

A escolha do CO, como gas de arraste ndo € arbitraria e pode se basear em
dois principais fatores. O CO, é produzido em grandes quantidades durante a prépria
fermentacao alcodlica. A producéao de 1 litro de etanol € acompanhada pela geragao
de aproximadamente 425 litros de CO, nas condi¢cdes de temperatura e pressao do
processo (SONEGO et al., 2014). Esse CO, é atualmente descartado nas usinas
brasileiras sem aproveitamento, representando um recurso disponivel a custo
praticamente nulo e abrindo possibilidades para o desenvolvimento de processos em
sistemas abertos e fechados.

Como segundo fator, o CO, apresenta maior capacidade de arraste do etanol
em relagdo a agua. Sonego et al. (2014) demonstraram experimentalmente que, ao
borbulhar CO, em uma solugdo hidroalcodlica, o gas arrasta preferencialmente o
etanol — a constante de remogao do etanol (ke) foi consistentemente superior a da
agua (kw) em todas as condi¢des testadas, com razado ke / kw variando entre 8,9 e
13,5 dependendo da temperatura e da vazdo de CO,. Esse comportamento é
explicado pela maior pressdo de vapor do etanol em relagdo a agua na faixa de
temperatura do processo (30-34 °C), o que favorece sua transferéncia preferencial

para a fase gasosa.
2.3.3 Disponibilidade e recirculagao do gas de arraste

Um grande desafio na simulagédo de processos que utilizam CO, como gas de
arraste € determinar uma taxa de recirculagdo adequada e avaliar em que medida o
CO, gerado pela fermentagao é capaz de suprir a demanda do processo. Sonego et
al. (2014) alertaram que, para aplicagdes industriais, o gas de arraste deve
necessariamente ser recirculado, uma vez que a quantidade produzida pela
fermentacdo nao é suficiente para a operagao de stripping de forma continua e
eficiente. Essa limitagao foi confirmada e aprofundada por Rodrigues et al. (2025), que
compararam sistemas abertos com CO, comercial de alta pureza (99,5%) e sistemas
fechados — com recirculagao do gas gerado na fermentacéo. Os autores observaram
que a recirculagao do CO, permite reduzir significativamente a demanda por gas
externo, mantendo elevados niveis de recuperagcao de etanol e aumentando a
viabilidade operacional do processo.

Embora o fendmeno observado por Sonego et al. (2014) corresponda ao

arraste de etanol por uma corrente de CO,, os mesmos principios de equilibrio de
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fases e transferéncia de massa justificam a utilizagcdo do diéxido de carbono nas
etapas subsequentes de separacao e recuperagao presentes no processo estudado.

Isso tem uma implicacao direta para o processo simulado no presente trabalho:
o0 CO, utilizado como gas de arraste na coluna de absorgao deve ser tratado como
uma corrente estratégica do processo, com recirculagdo e controle da corrente de
purga, de modo a minimizar perdas de etanol e garantir a viabilidade energética do
processo (BESSA et al, 2012).

2.4 SIMULACAO DE PROCESSOS

A simulacdo computacional de processos se consolidou como uma das
ferramentas mais relevantes na Engenharia Quimica moderna, permitindo a
investigacado rigorosa de configuragdes de processo, a avaliagdo de alternativas
operacionais e a analise de sensibilidade paramétrica sem a necessidade de
implementacgéo fisica das instalagbes. No contexto da destilagdo alcodlica, essa
abordagem tem sido adotada na literatura, tanto para a validagdo de plantas
industriais existentes quanto para o desenvolvimento e comparagao de configuragoes
alternativas (BATISTA et al., 2012; VALDERRAMA; TOSELLI; FAUNDEZ, 2012; BIASI
et al., 2020).

A confiabilidade de qualquer simulagcdo de processo esta diretamente
dependente da qualidade da modelagem termodinamica que a sustenta. Em sistemas
multicomponentes como o vinho alcodlico, que contém etanol, agua e CO,, o
comportamento do equilibrio liquido-vapor é nao ideal. A adequada representacao
dessas nao idealidades é o que difere uma simulagdo com valor preditivo real de um
exercicio meramente ilustrativo (VALDERRAMA; FAUNDEZ; TOSELLI, 2012;
MATUGI et al., 2018).

O DWSIM é um exemplo de simulador de processos quimicos de cédigo aberto
desenvolvido em plataforma .NET, capaz de realizar simulacbes em estado
estacionario e dindmico de processos envolvendo operagdes unitarias complexas,
incluindo colunas de destilagdo e absor¢cao multiestagio. Por sua licenca aberta, o
DWSIM elimina as barreiras de custo associadas a simuladores comerciais como o
Aspen Plus, oferecendo recursos de modelagem termodinédmica compativeis com as
necessidades de estudos envolvendo sistemas hidroalcodlicos. Essa caracteristica

confere ao presente trabalho um carater reprodutivel: qualquer pesquisador com
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acesso a internet pode instalar o simulador, acessar os arquivos de simulagao e
verificar ou estender os resultados obtidos.

Do ponto de vista técnico, as colunas de separagao podem ser modeladas por
meio de solucionadores baseados nas equag¢des MESH (Mass Balance, Equilibrium,
Summation e Heat Balance), empregadas na simulagao rigorosa de operagdes de
separagao por estagios. A disponibilidade dessas ferramentas e suporte ativo a
comunidade torna a integragéo entre o DWSIM e o ChemSep uma alternativa técnica
legitima ao Aspen Plus para os fins deste estudo.

Somando-se a esses fatores, a flexibilidade para incorporacao de ferramentas
externas de calculo torna o DWSIM particularmente adequado para estudos
académicos envolvendo desenvolvimento e validagdo de modelos de processo, como

o sistema etanol-agua—CO, investigado neste trabalho.
2.5 MODELAGEM TERMODINAMICA

A disponibilidade de simuladores robustos representa apenas uma condi¢cao
necessaria, mas nao suficiente, para que os resultados de uma simulagao de
processos sejam tecnicamente confidveis. A qualidade preditiva de qualquer
simulagao esta condicionada as escolhas termodinamicas que a sustentam. O modelo
de coeficiente de atividade adotado, os parametros de interacéo binaria utilizados e a
forma como componentes de comportamento atipico sdo tratados influenciam
diretamente os resultados obtidos. Negligenciar essa dimensao equivale a empregar
um instrumento de medicéo de alta precisdo com uma escala de referéncia incorreta:
a ferramenta opera com rigor, mas os resultados ndo correspondem a realidade fisica
do processo.

E nesse contexto que a escolha criteriosa dos modelos termodinamicos, e nao
apenas do simulador, torna-se uma decisdo metodologica central. No presente
trabalho, as simulagdes foram conduzidas em dois ambientes computacionais
complementares: o DWSIM, utilizado como plataforma principal de simulacéo global
do processo, e 0 ChemSep, integrado ao DWSIM por meio da interface CAPE-OPEN
para o calculo das colunas de separagao multiestagio. Essa arquitetura de simulagéo,
comum em estudos que demandam calculo rigoroso de colunas complexas
(VALDERRAMA; TOSELLI; FAUNDEZ, 2012), exigiu que a configuracdo

termodinamica fosse definida de forma consistente em ambos os ambientes.
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Schwarz (2024) demonstrou que mesmo para o par etanol-agua, cujo
comportamento de fase € o mais estudado na Engenharia Quimica de destilagao
alcodlica, a origem dos dados que alimentaram o ajuste dos parametros carrega uma
incerteza que se propaga diretamente para as predi¢ées de composigao do produto,
da vinhaga e do consumo energético. Para um processo como o estudado neste
trabalho, no qual a especificagao legal de pureza do bioetanol hidratado combustivel
é de 92,5% em massa de etanol (BIASI et al., 2021), essa margem de incerteza
termodinamica néo é trivial e justifica o cuidado metodoldgico na selecao e validagéo

do pacote termodinamico adotado.
2.5.1 Equilibrio liquido-vapor e seus desafios

O equilibrio liquido-vapor descreve o estado termodinamico em que duas fases
coexistem sem transferéncia liquida de massa entre elas. Segundo Silva (2020), um
sistema esta em equilibrio quando ndo se observam quaisquer modificacbes em seu
estado, ou seja, ndo ha transferéncia liquida de massa entre as fases e as
propriedades macroscoépicas do sistema permanecem constantes ao longo do tempo.
Em termos termodindmicos, essa condicdo € governada pelo critério de
isofugacidade: para cada componente /i presente na mistura, a fugacidade na fase
vapor deve ser igual a fugacidade na fase liquida, conforme expresso pela equacéao

fundamental de equilibrio de fases.

fl=ft (1)

A fugacidade de um componente em uma mistura depende da temperatura,
pressdao e composicdo da mesma. A fugacidade pode ser entendida como uma
medida da "tendéncia de escape" de um componente de uma determinada fase, ou
seja, quanto maior a fugacidade, maior a tendéncia daquele componente de migrar
para a outra fase. O equilibrio é atingido exatamente quando essa tendéncia se iguala
nas duas fases para todos os componentes simultaneamente.

O desafio central da modelagem termodinamica esta no fato de que a fase
vapor e a fase liquida sao fisicamente muito diferentes entre si, e essa diferencga exige
que a fugacidade de cada componente seja calculada de maneiras diferentes
dependendo da fase em questao.

Na fase vapor, as moléculas estao relativamente afastadas umas das outras e
suas interacdes sdo predominantemente de curto alcance; o comportamento dessa

fase pode ser descrito com razoavel precisao por equacdes de estado, relacionando
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pressdo, volume molar e temperatura do sistema. Ja na fase na fase liquida o
comportamento € outro: as moléculas estdo em contato proximo e continuo, e as
forgas intermoleculares como ligagdes de hidrogénio, interagdes dipolo-dipolo, for¢as
de dispersao tém influéncia sobre o comportamento termodinamico da mistura,
reforcando a necessidade de uma abordagem distinta para cada fase.

Essa distincdo € representada pela abordagem Gamma-Phi (y-¢), aplicada
neste trabalho tanto na simulagéo global no DWSIM quanto nas colunas calculadas
pelo ChemSep.

Nessa abordagem, a condigao de equilibrio para um componente condensavel

i € expressa como:

Yi@i P = xy; P (2)
Onde yi e xi sao, respectivamente, as fragdes molares nas fases vapor e liquida.

P é a pressao total do sistema; Pisat € a pressdao de vapor pura do componente a
temperatura de equilibrio; @i € o coeficiente de fugacidade na fase vapor; e yi € 0
coeficiente de atividade na fase liquida. Em pressdes proximas da atmosférica —
condicao prevalente na destilacédo alcodlica convencional —, a fase vapor se comporta
aproximadamente como gas ideal e @i se aproxima da unidade, simplificando a
expressdo para a forma da Lei de Raoult modificada (PRAUSNITZ;
LICHTENTHALER; AZEVEDO, 1999).

2.5.2 Aplicacao na fase vapor

A equacédo de estado de Peng-Robinson foi empregada para o calculo das
propriedades da fase vapor e das propriedades termodindmicas auxiliares associadas
ao pacote NRTL. A equacdo cubica de estado amplamente consolidada na
Engenharia Quimica, expressa na forma:

RT a(T)

P s O T VO T+ b0 = )]

(3)

Onde a(T) e b sdo parametros dependentes das propriedades criticas e do fator
acéntrico de cada componente. Seu 6timo resultado em sistemas contendo
hidrocarbonetos e compostos polares em condigdes moderadas de pressao justifica
sua ampla adogdo em simuladores de processos quimicos (PENG; ROBINSON,
1976).

Nas colunas de separacéao calculadas pelo ChemSep, a equagao de estado de

Hayden-O'Connell (1975) foi escolhida para corrigir ndo idealidades da fase vapor
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decorrentes de fendbmenos de associacdo molecular. Essa caracteristica é
particularmente relevante para sistemas contendo elevadas concentragdes de agua e
etanol, como ocorre nas regides superiores das colunas simuladas neste trabalho.

O modelo incorpora corregdes baseadas no segundo coeficiente virial para
representar interacoes especificas entre moléculas associativas, culminando em uma
descricdo mais realista da fase vapor em misturas hidroalcodlicas. Além de sua
fundamentacdo fisica adequada ao sistema estudado, o modelo apresentou
comportamento numérico mais estavel durante a convergéncia das colunas

simuladas, contribuindo para a robustez dos calculos realizados no ChemSep.
2.5.3 Aplicacao na fase liquida

Para o calculo dos coeficientes de atividade na fase liquida, o modelo NRTL
(Non-Random Two-Liquids), proposto por Renon e Prausnitz (1968), foi adotado em
toda a simulagdo. Sua premissa fundamental € a de composicao local: a vizinhanca
molecular imediata de cada componente difere da composicdo global da mistura,
refletindo as preferéncias energéticas de interagao entre espécies distintas.

No modelo NRTL, o parametro a mede o quanto essa preferéncia de vizinhanca
existe na mistura, enquanto os parametros T quantificam o custo energético de cada
componente por estar no "ambiente molecular do outro". Essa premissa é fisicamente
mais realista do que a hipétese de mistura aleatéria e confere ao modelo a capacidade
de representar os desvios positivos da idealidade caracteristicos do par etanol-agua.
Isso o torna uma das escolhas mais consolidadas para sistemas hidroalcodlicos na
engenharia de separacbes (GMEHLING et al., 2019; TAVARES; SEGTOVICH,;
MEDEIROS, 2023).

Os parametros de interacao binaria utilizados neste trabalho foram obtidos por
regressao de dados experimentais realizada no soffware DWSIM. Dessa forma, os
valores utilizados nas simulagdes nao correspondem a estimativas preditivas
fornecidas automaticamente pelos simuladores, mas sim a parametros ajustados
especificamente a dados experimentais de equilibrio liquido-vapor. Essa abordagem
busca reduzir as incertezas associadas a modelagem termodindmica e aumentar a

capacidade preditiva das simulagcdes desenvolvidas.
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2.5.4 Lei de Henry e CO, supercritico

Enquanto o componente pode existir como liquido puro nas condigdes do
processo, o NRTL opera dentro do seu dominio de validade e produz resultados
termodinamicamente consistentes. O problema surge quando essa referéncia
simplesmente nao existe.

Esse € o0 caso do CO, nas condi¢des de operacao da coluna de absorgao deste
trabalho. A temperatura critica do CO, é de 304,2 K (aproximadamente 31 °C), valor
préximo ou inferior as temperaturas de operacao consideradas. Acima da temperatura
critica, ndo existe uma fase liquida pura estavel para o dioxido de carbono,
independentemente da pressao aplicada. Nessas condi¢des, a aplicagao direta do
NRTL ao CO, exigiria extrapolagdes além das capacidades originais do modelo,
reduzindo a consisténcia fisica dos resultados. Como o modelo foi desenvolvido
tomando como referéncia o estado liquido puro dos componentes, sua utilizagao para
um componente em condi¢ao supercritica torna-se conceitualmente limitada e dificulta
a interpretacao fisica dos parametros ajustados (PRAUSNITZ; LICHTENTHALER,;
AZEVEDO, 1999; GMEHLING et al., 2019).

A questdo que se coloca, portanto, ndo € se o NRTL € um bom modelo, ja foi
demonstrado que sim. A questao é que o CO, supercritico em contato com uma fase
liqguida hidroalcodlica configura um problema termodinamico de natureza diferente: o
de um soluto supercritico dissolvido em um solvente condensavel.

Para esse tipo de sistema, a termodinamica classica oferece uma ferramenta
especifica e bem fundamentada: a Lei de Henry. Diferentemente do NRTL, a Lei de
Henry ndo exige a existéncia de um liquido puro de referéncia para o soluto. Ela
descreve diretamente a relacdo de equilibrio entre a fugacidade do componente
supercritico na fase vapor e sua fragao molar na fase liquida. Cada par soluto-solvente
€ caracteristico e demonstrada pela constante de Henry Hi. Que concentra em um
unico parametro toda a energia de interagao entre o CO, e os componentes da fase
liquida nas condi¢cdes do processo.

fi" = Hi - x (4)
Essa constante tem uma interpretacao fisica direta e relevante para o processo

estudado. Valores elevados de Hi indicam baixa solubilidade do CO, na fase liquida,
pois mesmo uma pequena concentragao no liquido ja gera uma fugacidade elevada
na fase vapor. Isso favorece a transferéncia do gas de arraste para a fase vapor e,

consequentemente, sua eficiéncia como agente de esgotamento.
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No sistema etanol-agua-CO,, a constante de Henry do CO, ¢é
consideravelmente menor em solugdes ricas em etanol do que em agua pura, reflexo
da maior afinidade entre o CO, apolar e a cadeia carbdnica do etanol. Este
comportamento contribui para a seletividade do processo de absor¢ao (SONEGO et
al., 2014; PRAUSNITZ; LICHTENTHALER; AZEVEDO, 1999).

A inclusao da Lei de Henry para o CO, na coluna de absorgdo (CSCOL-1),
portanto, ndo € uma opgado de modelagem entre outras: € a consequéncia direta do
reconhecimento da natureza supercritica desse componente nas condi¢bes do
processo e da necessidade de manter a consisténcia termodinamica interna da
simulacdo. Os parametros da Lei de Henry utilizados neste trabalho foram obtidos por
regressdo de dados experimentais conduzida no soffware Aspen Plus durante
trabalho de iniciacdo cientifica anterior (TATAGIBA, 2022), sendo posteriormente
transferidos para o ambiente de simulacdo do DWSIM e do ChemSep.

Essa validacdo cruzada entre plataformas reforca a confiabilidade dos
parametros empregados, assegurando que a distribuicdo do CO, entre as fases ao
longo de todos os estagios da coluna seja calculada com base em dados
experimentais ajustados e n&o em estimativas preditivas automaticas dos

simuladores.
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3 METODOLOGIA

Apos pesquisa e entendimento dos fundamentos tedricos apresentados no
capitulo anterior, foi desenvolvida uma metodologia de simulagdo capaz de
representar o processo de recuperagao e purificagao de etanol.

Em uma visao geral do processo a metodologia aplicado na simulagao pode
ser resumida em trés etapas, que serao aprofundadas e, se¢des futuras.

A primeira etapa consiste na definicdo da base termodinédmica da simulacéo,
incluindo a selecado dos modelos utilizados para representar o equilibrio entre as fases
e a obtencao dos parametros necessarios aos calculos.

Na segunda etapa, foi realizada a implementagao do processo no ambiente
computacional, isto €, a construcdo do fluxograma, a definicdo das correntes de
alimentacao e a configuragédo das operagdes unitarias.

Por fim, foi estabelecida a estratégia de simulacédo e avaliagdo do processo,
incluindo os procedimentos de convergéncia, fechamento dos reciclo e definicdo dos

critérios utilizados para analise do desempenho do sistema.
3.1 MODELAGEM TERMODINAMICA

A modelagem e simulagao do processo foram realizadas utilizando o software
DWSIM, um simulador de processos em estado estacionario amplamente empregado
em aplicagcbes académicas e industriais.

Para o calculo rigoroso das operagbes de separacgao, especialmente das
colunas de estagios de equilibrio, foi empregado o médulo ChemSep integrado ao
DWSIM por meio da interface CAPE-OPEN. Essa integracao possibilita a utilizagao
de solucionadores especificos para colunas de destilacdo, absor¢ao e esgotamento.
Isto garante a resolucado simultanea das equagdes de balango de massa, balango de
energia, equilibrio entre fases e somatorio de fragées molares.

A combinacao entre DWSIM e ChemSep permitiu a representacao detalhada
das operacdes unitarias do processo, fornecendo dados adequados para avaliagao
do desempenho da recuperacao e concentragcao de etanol em sistemas contendo

agua e dioxido de carbono.
3.2 DESENVOLVIMENTO DA SIMULACAO

A configuragao de entrada do processo foi baseada na proposta de Bessa

(2012), previamente apresentada durante a secdo de revisdo bibliografica, para
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recuperacao de etanol utilizando diéxido de carbono proveniente da fermentagao
alcodlica. A partir dessa configuragcao de referéncia, adaptagdes foram feitas para
adequar o modelo as ferramentas computacionais utilizadas neste trabalho.

A simulacéo foi desenvolvida em regime permanente. O fluxograma completo
inclui uma coluna de absorgéo, trés colunas de separagao, um sistema de separagao
em baixa temperatura para recuperagdo do dioxido de carbono e as correntes
auxiliares necessarias para o fechamento dos balangos globais de massa.

A Figura 2 apresenta o fluxograma geral utilizado na simulag&o, destacando as
principais operagdes unitarias, correntes de processo e interligagdes consideradas

para representacao do processo de recuperacao e purificacdo do etanol.
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Figura 2 — Fluxograma geral do processo simulado.
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3.3 COMPONENTES E CORRENTES DE ALIMENTAGCAO

A definicdo dos componentes (agua, etanol e diéxido de carbono) e das
condi¢cdes de alimentacdo € uma etapa fundamental para a representacdo adequada
dos fendmenos de equilibrio e transferéncia de massa simulados.

A escolha desses componentes esta relacionada a composicéao tipica do vinho,

produto da fermentacéao alcodlica.

Tabela 1 — Componentes considerados na simulacao

Componente Férmula quimica
Agua H.O
Etanol C,Hs;OH

Diéxido de carbono CO,

Fonte: Elaborado pela autora (2026).

As condicdes de alimentagao utilizadas na simulagao foram adicionadas ao
DWSIM e correspondem ao resultado da fermentacdo. Os dados de alimentagao
foram retirados do estudo de Bessa 2012, que usou dados reais da Usina de Santa
Adélia.

Tabela 2 — Condicdes da corrente de alimentacao utilizada na simulagao

Propriedade Valor
Vazao massica (kg/h) 200.000,0
Temperatura (°C) 32,0
Presséao (bar) 1,013
Fgr/agc;éo massica de agua 9.178 x 10!
Fragdo massica de etanol 8.10 x 102

(9/9)

Fracao massica de CO, (g/g) 1,20 x 1073

Fonte: Elaborado pela autora (2026).
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3.4 MODELAGEM TERMODINAMICA

A modelagem termodinamica da simulagao foi definida considerando o sistema
ternario, adotando uma abordagem combinada para representagdo do equilibrio
liquido—vapor (VLE) ao longo das operagdes de separagéao.

Nas trés colunas simuladas (absorg¢ao, recuperacao e retificagédo), o equilibrio
liquido—vapor foi calculado utilizando a abordagem Gamma—Phi, com o modelo NRTL
aplicado a fase liquida e a corregado de Hayden—O’Connell utilizada na fase vapor. O
calculo da pressao de vapor dos componentes puros foi realizado pela equacgao de
Antoine e as propriedades energéticas foram determinadas utilizando o modelo de
entalpia ideal disponivel no ambiente de simulagéo.

Como diferencial da etapa de absorgéo (CSCOL-1), foi ativada a aplicagéo da
Lei de Henry para o dioxido de carbono, permitindo representar o comportamento do
CO, dissolvido na corrente de alimentagao durante o contato com a fase liquida.

Para as etapas de recuperagéo e purificagdo do etanol (CSCOL-2 e CSCOL-
3), foi mantida a abordagem Gamma—Phi associada ao modelo NRTL e a corregéo de
Hayden—O’Connell.

ApoOs a definicdo da estratégia de modelagem termodinémica apresentada faz
se necessario o calculo dos parametros para aplicagao dos modelos no simulador.

Para os sistemas binarios contendo didxido de carbono, foram utilizados dados
de equilibrio liquido—vapor obtidos por meio da plataforma VLE-Calc. Os dados
selecionados foram utilizados no ambiente de regressao de parametros do DWSIM
para determinacao dos parametros de interacdo necessarios ao modelo NRTL.

Estes dados experimentais foram aplicados ao modulo de regressdo do
software, seguida da execucgao iterativa do algoritmo de ajuste. Antes de comecar a
regressao em si, valores iniciais sugeridos automaticamente pelo proprio programa
foram utilizados. Apds convergéncia numérica, os parametros resultantes foram
adicionados manualmente as configuragdes termodinamicas utilizadas na simulacao,
tanto na configuragao geral do simulador como no ChemSep.

Para o sistema binario agua—etanol parametros internos disponibilizados pelo
DWSIM foram utilizados, sem necessidade de ajuste adicional, considerando tratar-
se de um sistema amplamente estudado e ja consolidado na literatura termodinamica

e nas bases de dados do software.
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Figura 3 — Procedimento de regressao dos parametros no ambiente do DWSIM.
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Fonte: Elaborado pela autora (2026).

Para aplicacdo da Lei de Henry na etapa de absorgdo, foram utilizados
parametros previamente calculados por regressdo de dados experimentais em
trabalho de iniciacao cientifica anterior (TATAGIBA, 2022). A regressao foi conduzida
no software Aspen Plus e os parametros posteriormente transferidos e implementados

no ambiente de simulagcao do DWSIM e do ChemSep para utilizagao neste trabalho.
3.5 CONFIGURACOES DO PROCESSO

Com as condigdes de alimentagdo, modelos termodindmicos e parametros
definidos, o proximo passo € a configuragdo do no simulador. O objetivo dessa etapa
foi estruturar as operacdes unitarias necessarias para representar o processo de
recuperacao e purificacdo do etanol utilizando diéxido de carbono.

A construcdo do fluxograma foi feita de forma sequencial, comecando pela
definicdo das correntes de alimentacdo e pela adicado das operagdes responsaveis
pelo contato entre fases e de separagao. Apds a construgao do esqueleto do processo,
foram adicionados os equipamentos auxiliares necessarios para fechamento dos
balancos e estabelecimento das correntes de reciclo.

As Figuras 4 e 5 ilustram as telas que o usuario encontrara nas respectivas

etapas.



Figura 4 — Ambiente inicial do DWSIM.
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Como etapa final, foram criadas as correntes internas para implementar o

circuito de recuperacao parcial do didxido de carbono. Este processo é essencial para
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0 reaproveitamento do gas ao longo da simulagao e o fechamento do modelo para

execucao dos calculos.

Figura 6 — Reciclo do dioxido de carbono no ambiente de simulagéo.
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Fonte: Elaborado pela autora (2026).

3.5.1 Critérios de desempenho do processo

ApoOs a verificagdo da consisténcia numérica, foram definidos os indicadores
para avaliacdo do desempenho do processo. Os critérios adotados foram baseados
em Bessa et al. (2012), permitindo comparar o comportamento da simulagdo com
valores de referéncia.

O primeiro indicador considerado foi a recuperacao de etanol (ER), utilizada
para quantificar a fracao de etanol recuperada na corrente de produto em relacéo ao
etanol alimentado ao sistema. Como referéncia, foram considerados os valores
proximos de 99,2% de recuperagao, reportados por Bessa et al. (2012).

Além desses indicadores, foi acompanhada a fragcdo massica de etanol na
corrente final, adotando como referéncia a obtencdo de etanol hidratado com
composicao proxima de 93% em massa, valor utilizado pelos autores como
especificacao operacional do produto.

Por fim, foi monitorada a perda de etanol na vinhaga, utilizando como referéncia
perdas inferiores a 0,02%, conforme adotado por Bessa et al. (2012) durante o ajuste
das condicdes operacionais da simulagao.

Os indicadores apresentados foram utilizados posteriormente para analise e
discussao dos resultados obtidos.

3.5.2 Critérios de consisténcia numérica.

Inicialmente, foi adotada a verificagdo automatica dos balangos globais de

massa e energia disponibilizada pelo simulador DWSIM. Para o balango de massa, foi

CO2 Rec| SPL-1 Purga C02
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utilizada a configuragao de interrupgao da execugédo em caso de inconsisténcia (Throw
Exception), com tolerancia relativa de 1 x 10~*. Para o balango energético, foi adotado
0 monitoramento por aviso (Show Warning), também com toleréncia relativa de
1 x 10~*. Esses limites foram empregados para identificar desvios acumulados ao
longo do fluxograma e garantir consisténcia entre correntes de entrada e saida.

Também foi verificada a convergéncia das operagbes de separagao
implementadas no moédulo ChemSep. Foram considerados validos apenas os
cenarios em que as colunas atingiram solugéo estavel para os balangos simultaneos
de massa, energia e equilibrio entre fases, sem ocorréncia de interrupgées do
algoritmo numérico.

Além da convergéncia matematica, foi realizada uma verificacao de coeréncia
fisica das variaveis calculadas. Foram observadas a compatibilidade entre
temperaturas, pressdes, composicoes e diregdes esperadas de transferéncia de
massa, considerando o comportamento dos sistemas.

Somente os cenarios que atenderam simultaneamente aos critérios descritos

foram considerados aptos para avaliacdo na etapa de Resultados e Discusséo.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

Este capitulo apresenta e discute os resultados obtidos na simulagdo do
processo alternativo de refino de etanol com CO, como gas de arraste. A analise esta
organizada em etapas. Primeiro, verifica-se se a simulagdo atingiu um estado
numericamente consistente, condi¢cao primordial para que os resultados possam ser
interpretados com seguranca.

Em seguida, os indicadores de desempenho do processo sdo avaliados: a
qualidade do produto obtido, a recuperacado de etanol e as perdas nas correntes de
saida.

Por fim, o comportamento do CO, ao longo do sistema € discutido, com foco
no fechamento do reciclo e nas implicacbes para a viabilidade operacional do
processo.

Em cada etapa, os resultados sdo comparados com os valores de referéncia
reportados por Bessa et al. (2012), que servem de base para avaliar se a configuragao

simulada & capaz de entregar um desempenho equivalente ao processo convencional.
4.1 MODELAGEM TERMODINAMICA

A confiabilidade dos resultados de uma simulagdo depende diretamente da
qualidade dos modelos termodinamicos que a sustentam. Antes de analisar o
desempenho do processo, portanto, este item documenta a configuragéo adotada, os
parametros obtidos por regressdao e a evidéncia de que esses parametros
representam bem o comportamento real do sistema. A Tabela 3 apresenta os

equipamentos do fluxograma e os modelos associados a cada um.
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Tabela 3 — Configuragédo dos equipamentos e modelos termodinamicos do processo
simulado

Equipamento Tipo Funcao Modelo termodinamico

Separagao de fases

V-1 Vaso flash Peng-Robinson
entrada

CSCOL-1 Coluna de Absorgéo do CO, pelo NRTL + Hayden-O'Connell +
absorgéo vinho Lei de Henry (CO,)

CSCOL-2 Coluna de Recuperagdo primaria  \pq| 4+ Hayden-O'Connell
destilacéo de etanol

CSCOL-3 Co_ll_ma cje Purificaggo final do NRTL + Hayden-O'Connell
retificacao etanol

V-2 Vaso flash Obtengao do produto NRTL
Divisor de Divisao entre reciclo e

SPL-1 fluxo purga de CO, Ideal

Fonte: Elaborado pela autora (2026).

As trés colunas de separagao compartilham a mesma abordagem Gamma-Phi
(y-9): modelo NRTL para a fase liquida e equacéo de Hayden-O'Connell para a fase
vapor. A unica diferenga entre elas esta na coluna de absorg¢do (CSCOL-1), onde a
Lei de Henry foi ativada para o CO,. Essa distingdo tem fundamento termodinamico
direto ja que nas condi¢cdes de operacdo da CSCOL-1, o CO, esta acima de sua
temperatura critica (304,2 K) e n&do possui estado liquido puro de referéncia.

Portanto, o NRTL, desenvolvido a partir dessa referéncia, perde consisténcia
fisica para esse componente nessas condigdes. A Lei de Henry contorna o problema
ao descrever o equilibrio do CO,, dissolvido sem exigir uma referéncia que nao existe.
Nas colunas seguintes, onde o CO, aparece apenas em concentragdes residuais e a

fase liquida é dominada pelo par etanol-agua, essa restricao deixa de ser relevante.
4.1.1 Parametros NRTL

Para o par etanol-agua, foram utilizados os parametros internos
disponibilizados pelo préprio DWSIM, sem necessidade de regressao adicional. Trata-
se de um sistema amplamente estudado na literatura, com base de dados

experimental extensa e parametros consolidados (GMEHLING et al., 2019). A tabela
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a seguir apresenta os parametros fornecidos pelo simulador, sem necessidade de

regressao linear.

Tabela 4 — Parametros de NRTL obtidos diretamente do DWSIM

o Aj Aji "
Par binario (cal/mol) (cal/mol) %
Etanol - -242 51 5195,44 0,2937

Agua* ’ ’ |

* Parametros da base de dados interna do DWSIM.
Fonte: Elaborado pela autora (2026).

Entretando, para os pares envolvendo CO, o cenario é diferente. Os
parametros foram obtidos por regresséo de dados experimentais de equilibrio liquido-
vapor conduzida no modulo de regressdo do DWSIM. A Tabela 5 apresenta os valores

resultantes.

Tabela 5 — Parametros de interagao binaria do modelo NRTL por regressao

. Ajj Aji "
Par binario (cal/mol) (cal/mol) i
Etanol —
CO, 850,00 976,06 0,5941
CO, - Agua 1137,83 1482,65 0,6376

* Parametros da base de dados interna do DWSIM.
Fonte: Elaborado pela autora (2026).

Parametros regredidos sem validagdo sdo apenas numeros. O que o0s
transforma em evidéncia € a comparacao entre a curva que o modelo calcula e os
dados experimentais reais. Se o0 modelo consegue reproduzir o que foi medido, ele
tem capacidade de prever o que acontece nas condigdes da simulacao, inclusive onde
nao ha dados. As Figuras 7 e 8 mostram essa comparagdo para os dois pares
regredidos neste trabalho. Em cada diagrama Txy, os pontos representam os dados
experimentais utilizados na regresséao e as linhas representam o que o modelo NRTL
calcula com os parametros obtidos. O ajuste é avaliado visualmente pela aderéncia
entre pontos e curvas, com atencao especial a faixa de composicao e temperatura

que corresponde as condicdes reais de operagao das colunas simuladas.
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Figura 7 — Diagrama Txy para o sistema etanol-CO,
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Figura 8 — Diagrama Txy para o sistema CO,—agua
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Fonte: Elaborado pela autora no software DWSIM (2026)

Em ambos os diagramas, as curvas calculadas acompanham os pontos
experimentais sem desvios sistematicos visiveis na regido de interesse do processo.
Para o par etanol-CO, (Figura 7), o ajuste é satisfatorio na faixa de baixa concentragao
de CO, na fase liquida — exatamente a regido em que a coluna de absorgao opera.

Para o par CO,-agua (Figura 8), o modelo reproduz bem o comportamento na
regiado rica em agua (x*agua* préximo de 1), que corresponde as condi¢des da fase

liquida ao longo de todas as colunas simuladas.



39

Vale notar a assimetria nos parametros do par etanol-agua: Aj negativo
(—242,51) frente a Aji fortemente positivo (5195,44). Essa diferenga reflete o custo
energético desigual de cada molécula quando inserida no ambiente molecular da
outra. Desequilibrio este que esta na raiz do comportamento azeotrépico do sistema
e que o NRTL captura por meio do conceito de composigéo local.

Para os pares com CO,, os valores de a elevados (acima de 0,59) indicam
maior preferéncia de vizinhanga molecular, reflexo da diferenga de polaridade entre o
CO, e os solventes. Os parametros Aj; e Aji altos para esses pares traduzem o custo
energético de dissolver um componente apolar em um meio polar. Comportamento
este que explica a menor solubilidade do CO, em agua e sua solubilidade

relativamente maior em etanol.
4.1.2 Parametros da lei de Henry

Os parametros da Lei de Henry para o CO, foram obtidos por regressao de
dados experimentais conduzida no Aspen Plus durante trabalho de iniciagao cientifica
anterior a este trabalho (TATAGIBA, 2022) e transferidos para o DWSIM e ChemSep
para uso neste trabalho. A Tabela 6 apresenta os valores para os dois pares de

solvente.

Tabela 6 — Parametros da Lei de Henry para o CO,

Par (CO; - N N " i
solvente) Ai Bi Ci Dy
CO, — Etanaol 89,5831 -508,800 -11,8910 0,00000
CO, —Agua 159,200 -8477,71 -21,9574 0,00578

Fonte: TATAGIBA (2022).

A constante de Henry do CO, em etanol é consideravelmente menor do que
em agua pura, o que indica maior solubilidade do CO, no etanol. Este comportamento
€ esperado pela maior afinidade entre 0 componente apolar e a cadeia carbbnica do
alcool. Esse contraste é o que fundamenta a seletividade do processo de absorcao: o
CO, tende a se dissolver preferencialmente na fase rica em etanol, favorecendo a
transferéncia desse componente para a fase liquida ao longo dos estagios da coluna.

Com a base termodinamica estabelecida e validada, a proxima secéao verifica
se a simulagdo atingiu um estado numericamente consistente antes de analisar o

desempenho do processo.
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4.2 CONSISTENCIA DA SIMULAGCAO

Essa etapa confirma que os valores calculados podem ser interpretados com
confianga, e ndo sdo artefatos de convergéncia incompleta.

Os critérios adotados foram descritos na secdo de Metodologia: fechamento
dos balangos globais de massa e energia dentro da tolerancia relativa de 1x107%,
convergéncia das colunas de separagao no modulo ChemSep e coeréncia fisica das
variaveis calculadas. Todos esses critérios foram atendidos no cenario final simulado.

A Tabela 7 resume o balango de massa global do processo, considerando as

trés correntes de saida do sistema.

Tabela 7 — Balango de massa global do processo simulado

Corrente Funcio Fluxo massico Fracao do total
¢ (kg/h) (%)
Vinho + CO, Alimentacéao 200.000,0 100,0
Etanol Produto principal 17.412,6 8,7
?:/il:]\glaga Corrente aquosa de saida 182.453,7 91,2
Purga CO, Purga do sistema de 133,7 0.1

reciclo

Fonte: Elaborado pela autora (2026).

O somatdrio das correntes de saida reproduz com exatiddo o valor da
alimentacdo. O desvio absoluto é inferior a 0,1 kg/h para um processo de 200
toneladas por hora, o que representa um erro relativo da ordem de 107 estando dentro
do limite de toleréncia adotado.

O mesmo fechamento foi verificado para o etanol isoladamente, conforme
mostra a Tabela 8. Esse balango por componente € importante porque o etanol € o
componente de interesse do processo e qualquer perda nao contabilizada

comprometeria a interpretacdo dos indicadores de desempenho.
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Tabela 8 — Balanco de massa de etanol nas correntes de saida

Corrente Fluxo massico de Fragao do
etanol (kg/h) total (%)
Alimentacao 16.198,9 100,0
Etanol (produto)  16.194,1 99,97
Vinhaca Final 4,64 0,03
Purga CO, 0,185 <0,01

Fonte: Elaborado pela autora (2026)

Quase todo o etanol da alimentacgéo € recuperado na corrente de produto com
99,97% do total. A perda para a vinhacga representa apenas 0,03% da carga, e a
quantidade arrastada pela purga de CO, é desprezivel. Esses numeros confirmam
que a simulagédo chegou a um estado fisicamente coerente e numericamente fechado.

Os mesmos valores serao retomados na proxima secao, onde sao analisados
como indicadores de desempenho do processo e comparados com os resultados de

referéncia da literatura.
4.3 DESEMPENHO DA SIMULA(;AO

A pergunta que justificou a construgéo desta simulagao é objetiva: um processo
baseado em CO, como gas de arraste consegue entregar etanol e recuperar o
componente de forma comparavel ao processo convencional de referéncia?

A resposta ndo emerge de um numero isolado. Ela se constréi ao longo do
processo, corrente por corrente, a medida que o etanol € concentrado desde os 8,1%
da alimentacgao até os 93,0% do produto final — e os dados de simulagéo permitem

acompanhar esse percurso com precisao.
4.3.1 Alimentacao gerada pela fermentacgao

O processo recebe 200.000 kg/h de vinho alcodlico a 32°C e pressao
atmosférica. A temperatura caracteristica da saida da fermentacdo, adotada por
Bessa et al. (2012) como condi¢ao de entrada do processo industrial de referéncia.
Nessa corrente estdo dissolvidos 16.198,9 kg/h de etanol, a quantidade que o
processo precisa capturar. Esse numero € a referéncia contra a qual toda a analise
de recuperacao sera feita: € o etanol que entra, e € em relacédo a ele que perdas e

eficiéncias serdo medidas.
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O vinho nado alimenta as colunas a 32°C. Antes de entrar no sistema de
separagao, ele é aquecido até 94°C. Essa temperatura especifica foi identificada na
iniciagao cientifica anterior (TATAGIBA, 2022) como a condi¢do 6tima de operagao da
coluna de absorgdo para esse sistema. Esse aquecimento ndo representa um
consumo energeético adicional ao processo: ele é realizado por meio de troca de calor
com as proprias correntes de vinhaga que deixam as colunas de separagao. As
correntes de fundo das colunas CSCOL-2 e CSCOL-3 saem a 133,6°C e 143,7°C,
respectivamente.

As correntes de fundo tém temperatura mais que suficiente para elevar o vinho
de 32°C aos 94°C requeridos, como demonstram as condi¢gdes das correntes de vinho
aquecido na simulagédo. Apos ceder calor ao vinho, a vinhaga chega combinada ao
ponto de saida do processo a 45,8°C. A integracao energética entre a vinhaga quente
e a alimentacao fria é, portanto, parte constitutiva do processo simulado: o subproduto
aquoso que O processo rejeita € também o que aquece a matéria-prima que entra.

Com o vinho a 94°C e pressao atmosférica, o sistema de separacdo comeca
sua primeira operacdo. Antes de entrar na coluna de absorgao, o vinho passa pelo
vaso de expansao V-1, onde a combinagao entre temperatura elevada e queda de
pressdo cria as condigdes para que as fases se separem espontaneamente. O
resultado revela algo sobre a natureza do sistema: na fase vapor que emerge, a
concentracao de etanol salta para 39,15% em massa sendo quase cinco vezes acima
dos 8,1% da alimentagéo.

Essa fracado representa apenas 2.944 kg/h de fluxo total, mas carrega 1.153
kg/h de etanol, ou 7,1% de todo o etanol que entrou no processo. O CO, dissolvido
no vinho faz o que a termodinamica prevé: arrasta o componente mais volatil de forma
desproporcional a sua concentragao.

A Tabela 9 ilustra os dados de troca de calor entre as correntes Vinhaca Il e

Vinho + CO2 em temperatura ambiente de fermentagao (32°C).
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Tabela 9 — Processo de aquecimento do Vinho + CO,

Propriedade Vinho + CO2 Vinhaga Vinho + CO2 Vinhaga
P Amb i Aquecido Il Final

Temperatura (°C) 32,0 130,39 94,0 45,81
Pressio (bar) 1,013 3,000 1,013 3,000
Fluxo de Massa 200.000,0 18245371  200.000,0 182453,71
(kg/h)
Fragao de Massade g 14, 10-2 2,54 x 8,10 x 102 2,54 x 1075
Etanol 107

Fonte: Elaborado pela autora (2026).

Na destilac&o alcodlica tradicional, o vinho € alimentado diretamente a se¢ao A
sem uma etapa prévia de separacdo de fases a seco — o vapor é gerado
progressivamente dentro da propria coluna, estagio a estagio, a medida que o calor
fornecido pelo fundo promove a vaporizagdo. Sendo assim, o comportamento da
simulagao alternativa ndo tem equivalente direto no processo convencional de Bessa
etal. (2012). A presenca de CO, dissolvido no processo alternativo, portanto, cria uma
etapa de pré-fracionamento que o processo convencional ndo possui, € que ja inicia

o enriguecimento do etanol antes mesmo da primeira coluna.



44

Figura 9 — Pré-fracionamento em V-1
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Fonte: Elaborado pela autora (2026).

A fase liquida que deixa o vaso, com 197.139 kg/h e 7,63% de etanol, mantém
os 92,9% restantes do etanol alimentado. Essa corrente, junto com o vapor
enriquecido, converge para a coluna de absor¢ao CSCOL-1, onde o CO, reciclado

entra como gas de arraste.
4.3.2 A concentragéo progressiva nas colunas

O sistema de colunas composto por CSCOL-1, CSCOL-2 e CSCOL-3 opera em
pressdes entre 1,5 e 4 bar. A elevagao de pressao em relagdo a alimentacao serve a
um propésito especifico: deslocar os pontos de bolha das misturas hidroalcodlicas e
criar condi¢gdes termodindmicas favoraveis a separagado progressiva do etanol da
agua. E o CO, que sustenta essa operacdo como gas de arraste: sua maior afinidade
pelo etanol do que pela agua, documentada pelos parametros da Lei de Henry e pelos
dados de Sonego et al. (2014), cria a forga motriz que conduz o etanol para a fase

vapor em cada estagio de contato.
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4.3.2.1 CSCOL-1 - Coluna de absorgao

A primeira coluna de separagao, CSCOL-1, recebe simultaneamente as duas
correntes do flash V-1 em regime de contracorrente: a fase vapor entra pela base da
coluna enquanto a fase liquida alimenta pelo topo. Essa configuragdo € o nucleo
operacional do processo alternativo proposto: ao ascender ao longo dos estagios da
coluna, o CO, exerce sua fungéo de gas de arraste, transferindo preferencialmente o
etanol da fase liquida descendente para a fase vapor ascendente, conforme
demonstrado experimentalmente por Sonego et al. (2014) para o sistema ternario

etanol-agua—CO,.

Figura 10 — Parametros da CSCOL-1
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Fonte: Elaborado pela autora (2026).

O resultado dessa interacdo entre fases € observado nas duas correntes de
saida da CSCOL-1. A comparagao entre as condi¢gdes de saida e as condigcbes de
entrada revela o efeito de arraste: a fase vapor que alimentava a coluna com 39,15%
de etanol cede massa ao contatar a fase liquida, e parte do etanol contido no liquido
€ transferida para o vapor. A corrente Top I, embora tenha vazdo pequena, carrega
etanol em concentracdo dupla em relacdo a alimentacédo liquida original, sendo
encaminhada ao MIX-1 para processamento na CSCOL-3.
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Tabela 10 — Correntes de CSCOL-1

Propriedades (e\rﬁg%;) éﬂi‘;ﬂ‘; (;r;ﬂi) ?so;:g;?
Temperatura (°C) 93,95 93,95 94,64 91,22
Pressao (bar) 1,100 1,100 2,000 2,500
Fluxo de Massa (kg/h) 2.944,0 197.139,0  352,8 199.731,0
Fracdo Massica de Etanol 3,92 x 7,63 x 1,67 x 8,08 x
(9/9) 107 1072 107" 1072

Fonte: Elaborado pela autora (2026).

Do ponto de vista da separagéo total, a CSCOL-1 ndo é responsavel por
remover grandes quantidades absolutas de etanol da fase aquosa ja que a corrente
Bottom ainda contém 8,08% em massa de etanol, valor muito proximo ao da
alimentacgao.

O papel da CSCOL-1 é separar o gas de arraste carregado de etanol da massa
principal de liquido aquoso, criando uma corrente de vapor concentrada que
alimentara a etapa final de retificagéo, e entregando a CSCOL-2 um liquido volumoso

pronto para o esgotamento convencional.
4.3.2.2 CSCOL-2 - Coluna de esgotamento

A segunda coluna recebe a corrente Bottom da CSCOL-1 e realiza a etapa de
maior impacto no balangco de massa global do processo: o esgotamento da fase
aquosa. Por meio do contato entre o liquido descendente e o vapor ascendente gerado
pelo refervedor, o etanol é progressivamente transferido da fase liquida para a fase

vapor ao longo dos estagios da coluna.
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Figura 11 — Parametros da CSCOL-2
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Fonte: Elaborado pela autora (2026).

As duas saidas da CSCOL-2 ilustram com clareza a fungao dessa coluna. Pelo
fundo, a corrente denominada Vinhacga | sai com 177.844 kg/h a 133,6 °C e presséao
de 3 bar, com fracdo massica de etanol de 2,56x107°. Esse valor indica a remogao
praticamente completa do etanol, correspondente a menos de 5 kg de etanol em uma
corrente de quase 178 toneladas por hora. Esse efluente aquoso, essencialmente
agua, é encaminhado ao sistema de gestdo de vinhaga do processo. Pelo topo (ou
corrente de destilado), sai a corrente Etanol Rec |, com 21.886 kg/h a 39,1 °C e 1,5

bar, e fracdo massica de etanol de 0,7373.
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Tabela 11 — Separagdo em CSCOL-2

Etanol Rec

. Bottom Vinhaca |
Propriedade (entrada) (sal! da) (saida)

Temperatura (°C) 91,20 39,10 134,00
Pressao (bar) 2,500 1,500 3,000
Fluxo de Massa (kg/h) 2,00 x 10° 2,19 x 104 1,78 x 10°
Fragcao de Massa de Etanol 8,08 x - 2,56 x
(g/9) 1072 737X 107 g
Fluxo de Massa de Etanol 1,61 x 10 1,61 x 10 455

(kg/h)
Fonte: Elaborado pela autora (2026).
A CSCOL-2 ¢, portanto, responsavel pelo salto de concentragdo mais

expressivo do processo: o etanol passa de 8,08% para 73,73% em massa em uma
unica coluna, enquanto 88,9% da massa de entrada €& separada como vinhaga
praticamente isenta de etanol. Esse resultado demonstra a capacidade da coluna de
esgotamento em realizar a separagao bruta entre a fragdo aquosa majoritaria e a
fracdo alcodlica concentrada, preparando esta ultima para a etapa final de retificacao.

A corrente Etanol Rec | (73,73%) é entdo encaminhada ao MIX-1, onde se
mistura com a corrente Top / proveniente da CSCOL-1 (16,7%), formando a corrente
Etanol Rec Il com 72,82% de etanol em massa e 22.239 kg/h. A diluicado resultante da
mistura é pequena — reflexo da diferenca de escala entre as duas correntes —, e o
conjunto segue para a CSCOL-3 ja em um nivel de concentracao consideravelmente

superior ao da alimentacé&o original.
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Figura 12 — Conexao entre CSCOL-2 e CSCOL-3
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Fonte: Elaborado pela autora (2026).
4.3.2.3 CSCOL-3 — Coluna de retificagao

A CSCOL-3 recebe como alimentacédo a corrente Etanol Rec Il, com 22.239
kg/h a 41,8 °C, 1,5 bar e 72,82% de etanol em massa. Sua funcao é a retificagcao:
concentrar o etanol acima do limite legal de 92,5% em massa estabelecido para o
bioetanol hidratado combustivel, removendo a fracao residual de agua e gerenciando
o CO, dissolvido ainda presente na mistura.

Para melhor entendimento é importante ter uma ilustracdo de como as

correntes estdo conectadas.



50

Figura 13 — Parametros da CSCOL-3
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Fonte: Elaborado pela autora (2026).

A CSCOL-3 produz duas correntes de saida direta e uma indireta que sdo muito
relevantes para a analise dos resultados da coluna. A corrente de topo, Top I/, com
352,8 kg/h, sai como vapor rico em CO, e € encaminhada ao sistema de recuperagao
cryogénica de dioxido de carbono.

A corrente de fundo, Vinhacga Il, com 4.609 kg/h a 143,7 °C e 4 bar, contém a
agua residual removida durante a retificacdo e € enviada ao sistema de mistura de
vinhacas.

A terceira saida, dessa vez indireta, passa pelo vaso de separagao V-2, que
corresponde ao produto concentrado em etanol, operado a -28,6 °C, onde o CO,
ainda dissolvido é removido como corrente gasosa (CO, Rec |) e recirculado ao inicio
do processo. ApOs a separacgao criogénica, a corrente resultante, Etanol Rec lll,
possui 17.413 kg/h e fragdo massica de etanol de 0,9300.

As condi¢cdes operacionais das trés colunas para comparacio direta estao

sistematizadas na tabela a seguir.
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Tabela 12 — Balan¢o de massa e condi¢cdes das correntes de reciclo e saida

Propriedade 'it::‘l’l' Top Il Vinhaga Il Ef:ﬁ:
Temperatura (°C) 41,80 -28,60 144,00 -28,60
Pressao (bar) 1,500 2,000 4,000 1,013
Fluxo de Massa (kg/h) 2,22 x 10* 1,76 x 10* 4,61 x10° 1,74 x 104
Fracao de Massa de Etanol 302_613 X 9,19 x 107" 2,05x107® 9,30 x 107"
Fluxo de Massa de Etanol 162x10¢  162x10°  943x102  1,62x 10¢

(kg/h)

Fonte: Elaborado pela autora (2026).

Essa corrente, ainda a -28,6 °C, atravessa o trocador de calor HX-1 em

integracdo com a corrente Vinhacga Il quente, recuperando energia e atingindo 25 °C.

O produto final, denominado Etanol, sai do processo com 17.413 kg/h, 25 °C, pressao

atmosférica e fragdo massica de etanol de 0,9300 — valor que supera a especificagao

minima de 92,5% estabelecida pela legislagdo brasileira (BIASI et al., 2021),

confirmando a viabilidade técnica do processo simulado.
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Figura 14 — Correntes para obtencao do produto final
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Fonte: Elaborado pela autora (2026).
O balanco global de etanol entre a alimentacéo e os produtos permite verificar

a consisténcia da simulagdo: a corrente de entrada contém 16.199 kg/h de etanol
(200.000 x 0,0810), enquanto o produto final carrega 16.194 kg/h (17.413 x 0,9300),
com perdas de 4,6 kg/h pela Vinhacga Final e 0,19 kg/h pela Purga CQO,, totalizando
uma recuperacdo de etanol superior a 99,9%. Esse resultado confirma que o
fechamento do reciclo de CO, e a integragao das correntes térmicas do processo séo
elementos essenciais ndo apenas para a viabilidade energética, mas para o controle

das perdas de produto.
4.3.3 O produto final

A corrente de etanol produto deixa o sistema a 25°C e pressao atmosférica.

Suas condicdes e composi¢ao estao apresentadas na Tabela 13.
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Tabela 13 — Condi¢des e composigao da corrente de produto (Etanol)

Propriedade Valor
Temperatura (°C) 25,0
Pressao (bar) 1,013
Fluxo massico (kg/h) 17.412,6

Fracdo massica de etanol (g/g) 9,30 x 10"
Fracdo massica de agua (g/g) 6,42 x 1072

Fracdo massica de CO, (g/g) 5,76 x 1073

Fonte: Elaborado pela autora (2026).

A fragado massica de etanol no produto € de 93,0% em massa, acima do minimo
de 92,5% estabelecido pela legislagdo brasileira para o bioetanol hidratado
combustivel (BIASI et al., 2021). O processo entrega um produto dentro da
especificacao.

O CO, residual presente na corrente, na fracdo de 0,576% em massa,
corresponde a dioxido de carbono dissolvido na fase liquida ao longo das operacoes
de separagcdo. Em condigdes reais de armazenamento e transferéncia a pressao
atmosférica, essa fragdo degasificaria espontaneamente, sem qualquer efeito sobre a
qualidade do combustivel. A composi¢cao do produto reflete, portanto, um estado
ligeiramente conservador em relagdo ao que seria observado industrialmente apds

degasificagao natural.
4.3.4 A saida do processo pela vinhaga

Todo processo de purificacdo de etanol, independentemente de sua
configuracao, gera como subproduto inevitavel uma corrente aquosa com teor residual
de alcool denominada vinhaga. No processo convencional de destilagdo, essa
corrente corresponde ao fundo da coluna de esgotamento (se¢cdo A), e suas
caracteristicas definem parte dos custos operacionais e do impacto ambiental do
processo. No processo simulado neste trabalho, a vinhaca tem duas origens distintas,
percorre um trajeto de aproveitamento térmico antes de deixar o sistema e apresenta
caracteristicas que podem ser comparadas tanto com o referencial de Bessa et al.

(2012) quanto com os parametros do processo convencional.
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Tabela 14 — Correntes de vinhaga ao longo do processo

. . Vinhaga Vinhaga

Propriedade Vinhagall il Final
Temperatura (°C) 134,00 144,00 45,80
Pressao (bar) 3,000 4,000 3,000
Fluxo de Massa (kg/h) 1,78 x10° 4,61x10® 1,82x10°
Fracdo de Massa de Etanol ?05_2 X ?OO_E X 2,54 x107°
Fluxo de Massa de Etanol 9,43 x
(kg/h) 4,55 10-2 4,64

Fonte: Elaborado pela autora (2026).

A primeira e principal corrente de vinhaga, denominada Vinhaca I, é produzida
no fundo da CSCOL-2. Essa corrente sai a 133,6 °C e 3 bar com vazao de 177.844
kg/h, carregando uma fragcdo massica de etanol de 2,56 x 1075. Em termos absolutos,
isso representa apenas 4,55 kg/h de etanol distribuidos em quase 178 toneladas de
agua por hora. Essa corrente, operando sob pressao manomeétrica, reflete o resultado
do esgotamento conduzido pela CSCOL-2: de cada 100 kg de etanol que entraram na
coluna, apenas 0,0025 kg saem pela vinhaga.

A segunda corrente, Vinhaga Il, provém do fundo da CSCOL-3, a coluna de
retificacdo. Com 4.609 kg/h a 143,7 °C e 4 bar, trata-se de uma corrente de vazao
menor, correspondente a fragdo aquosa removida durante a etapa de purificagao final.
Sua fragdo massica de etanol é ainda mais baixa do que a da Vinhaca I, refletindo que
a CSCOL-3 opera com alimentagéo ja concentrada e, portanto, remove principalmente
agua residual da mistura.

As temperaturas elevadas em que ambas as vinhagas saem das colunas nao
representam uma perda imediata do ponto de vista energético. Essas correntes
carregam entalpia que sera aproveitada antes de deixar o processo, conforme descrito

a sequir.
4.3.4.1 Integracao térmica e destino da vinhaga

O caminho das correntes aquosas apds as colunas evidencia uma das
diferengas estruturais entre o processo simulado e a destilagdo convencional: a
recuperacao térmica da vinhaca para pré-aquecimento da alimentacéo. A Vinhaca /I,

ao sair da CSCOL-3, atravessa o trocador de calor HX-1 em contracorrente com a
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corrente criogénica Etanol Rec Il (-28,6 °C), cedendo calor ao produto antes de ser
resfriada. Apos esse intercambio, a corrente resultante sai a 9,1 °C com 4.609 kg/h,
sendo entdo misturada no misturador MIX-2 com a corrente Vinhaga | (133,6 °C,
177.844 kg/h).

O resultado dessa mistura é a corrente Vinhaca Ill, com 182.454 kg/h a 130,4
°C e 3 bar. Essa temperatura ainda elevada é aproveitada no trocador de calor HX-2,
onde a Vinhaga Il entra em contracorrente com a alimentacgéao fria Vinho + CO, Amb
(32 °C) e a aquece até 94 °C. A partir dos dados de entalpia especifica das correntes

obtidos na simulagéo, é possivel calcular a carga térmica recuperada nessa etapa:

Eq. Calculo de carga térmica recuperada nessa etapa.

Qux—z = m X (HVinhaca i — HVinha(;a Final) = (9)

k
182.454 x [(—2069,5) — (—2520,1)] = 182.454 X 450,6%] (6)
~ 22.827 kW (7)

Esse valor representa a demanda de aquecimento da alimentacdo que é
suprida integralmente pela vinhaga quente, sem necessidade de utilidade externa
nessa etapa. Apos ceder esse calor, a Vinhacga Final sai do processo a 45,8 °C, 3 bar,
com 182.454 kg/h e fragdo massica de etanol de 2,54 x 1072,

A reducao de temperatura de 130,4 °C para 45,8 °C representa, portanto, nao
uma perda, mas a recuperacao deliberada de aproximadamente 22,8 MW de energia
que, no processo convencional, seria descartada com a vinhaga quente diretamente
para o sistema de fertirrigacdo ou para a atmosfera. Nesse sentido, 0 gerenciamento
térmico da vinhaga é parte constitutiva da estratégia de eficiéncia energética do

processo simulado, e ndo apenas uma etapa de descarte.
4.3.4.2 Razao vinhaga-produto e comparagao com o processo

Um indicador habitualmente utilizado para avaliar o impacto operacional e
ambiental da vinhaga é a razdo volumétrica entre o volume de vinhaga gerada e o
volume de etanol produzido (L vinhaga / L etanol). Esse indice influencia diretamente
a logistica de destinacao do efluente, os custos de fertirrigagdo e o dimensionamento
de sistemas de armazenamento.

Para o calculo desse indicador no processo simulado, utilizou-se a densidade
da fase liquida da corrente de produto a 25 °C (812,28 kg/m?, obtida da simulagao) e
a densidade da Vinhacga Final (989,24 kg/m?3):
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Eq. Calculo de razdo volumeétrica vinhaga/etanol

Volume de vinhaca: 182.454 kg/h + 989,24 kg/m® = 184,4m3/h (8)
Volume de etanol liquido: 17.337 kg/h + 812,28 kg/m* = 21,3 m3/h 9)
Razdo: 184,4 / 21,3 = 8,6 L vinhaca / L etanol (10)

No processo convencional de destilagdo descrito por Batista et al. (2012), a
razao volumétrica tipica situa-se entre 10 e 13 litros de vinhaga por litro de etanol
produzido, a depender da concentragdo do vinho de alimentacdo e das condigdes
operacionais das colunas.

O processo simulado neste trabalho apresenta razdo de 8,6 L/L, resultado
coerente com a configuragdo alternativa que concentra melhor o etanol nas colunas
de separagao e evita o arraste excessivo de agua para as etapas finais de purificagao.
Ainda que essa comparagao nao possa ser feita em bases estritamente idénticas,
visto que o processo convencional e o processo com CO, tém configuragdes distintas,
o resultado indica que a alternativa simulada ndo penaliza o indicador de geragao de

efluente em relacéo ao processo de referéncia.
4.3.5 Fechamento do reciclo de CO,

Até este ponto, a analise demonstrou que o processo foi capaz de produzir
etanol hidratado dentro da especificacdo desejada e recuperar praticamente todo o
etanol alimentado. No entanto, a viabilidade da proposta nao depende apenas da
qualidade do produto obtido. Como discutido na revisdo bibliografica, o diéxido de
carbono é o elemento que sustenta a estratégia de separagao adotada neste trabalho.
Consequentemente, compreender o comportamento do CO, ao longo do sistema é
fundamental para avaliar se a configuragédo simulada pode operar de forma continua.

A necessidade desse acompanhamento se torna evidente quando se observa
a propria origem do gas de arraste. Embora a fermentacgao alcodlica produza grandes
quantidades de diéxido de carbono, estudos de Sonego et al. (2014) e Rodrigues et
al. (2025) indicam que essa geragao nédo é suficiente para sustentar continuamente
as elevadas vazbes de gas necessarias para o processo de stripping. Por essa razao,
sistemas industriais dependem de circuitos de recirculagdo capazes de recuperar e
reutilizar a maior parte do CO, empregado na separagao.

O circuito de reciclo implementado na simulagao. Apds atravessar as colunas
de separacéao, o CO, é encaminhado ao sistema de recuperacao, onde parte do etanol

residual é removida antes do retorno ao inicio do processo. Uma pequena fragao é
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retirada por meio da corrente de purga, evitando o acumulo progressivo de
componentes indesejados no circuito fechado.

Os resultados mostram que a corrente de purga corresponde a apenas 133,7
kg/h, valor equivalente a aproximadamente 0,07% da vazdo massica total de
alimentagao do processo. Esse resultado indica que praticamente todo o didéxido de
carbono circula repetidamente pelo sistema antes de ser descartado, reduzindo
significativamente a necessidade de reposigao de gas fresco.

A baixa vazdo de purga possui ainda uma segunda implicagdo importante.
Como parte do etanol permanece dissolvida ou arrastada pelo CO, ao longo do
processo, toda corrente descartada representa também uma potencial perda de
produto. No cenario simulado, a quantidade de etanol presente na purga foi de apenas
0,185 kg/h, correspondendo a menos de 0,01% do etanol alimentado. Esse valor é
duas ordens de grandeza inferior as perdas observadas na vinhaga e pode ser
considerado desprezivel para fins industriais.

Observa-se que a maior parte do etanol arrastado pelo CO, é recuperada nas
etapas subsequentes de separagao, retornando ao fluxo principal do processo. Dessa
forma, o circuito de recirculagdo nao atua apenas como mecanismo de economia de
gas, mas também como etapa auxiliar de recuperagao de etanol.

Sob o ponto de vista operacional, esse comportamento € particularmente
relevante. Caso o CO, fosse descartado apdés uma unica passagem pelo processo,
seriam necessarias vazdes muito superiores de gas fresco para manter a capacidade
de separacao. Além do aumento do consumo energético associado a compressao e
ao condicionamento do gas, ocorreria também um aumento proporcional das perdas
de etanol para a corrente gasosa. O fechamento do reciclo evita ambos os problemas
simultaneamente.

Os resultados obtidos indicam, portanto, que o circuito de recuperacgao e reciclo
de CO, foi capaz de cumprir sua fungado dentro da configuragao simulada. O sistema
operou com perdas reduzidas de gas e de etanol, mantendo a estabilidade dos
balangos de massa e contribuindo para que a recuperagao global de etanol atingisse
99,97%. Dessa forma, o reciclo deixa de ser apenas um detalhe de processo e passa

a ser um dos elementos centrais para a viabilidade técnica da proposta estudada.
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4.4 DESEMPENHO EM PERSPECTIVA

Com o produto e a vinhaga caracterizados, os trés indicadores centrais de
desempenho podem ser calculados e colocados em perspectiva frente a referéncia de

Bessa et al. (2012). A Tabela 15 reune essa comparagao.

Tabela 15 — Comparacao de desempenho com a referéncia bibliografica

Indicador Este Bessa et al.
trabalho (2012)
Fracdo massica de etanol no produto 930 x 10~ ~930 x 10"
(9/9) ’ '
Recuperagao de etanol — ER (%) 99,97 99,20
Fracdo massica de etanol na vinhaca 254 x 10-5 <200 x 10~

(9/9)
Fonte: Elaborado pela autora (2026).

Os trés indicadores superam os valores de referéncia. A recuperacao de
99,97% excede em quase um ponto percentual o valor de 99,2% reportado por Bessa
et al. (2012). Em termos absolutos, essa diferenca equivale a 124 kg/h a mais de
etanol recuperado a cada hora de operagao. Isto apresenta um resultado direto da
eficiéncia de contato entre o CO, e a fase liquida ao longo dos estagios da coluna de
absorcao.

A perda de etanol na vinhaga, com fracdo massica de 2,54 x 107° é
aproximadamente oito vezes menor do que o limite de 2,0 x 107 adotado por Bessa
et al. (2012). Esse resultado mostra que a eficiéncia de esgotamento atingida pelo
sistema simulado ndo apenas cumpre o critério de desempenho da referéncia, mas o
supera.

A combinagdo entre produto dentro da especificagdo legal, recuperacdo de
etanol superior a referéncia e perdas na vinhacga significativamente abaixo do limite
aceito pela literatura responde com clareza a pergunta que motivou a simulagao: o
esgotamento com CO, é, nos indicadores de produto e recuperagao avaliados, uma
alternativa tecnicamente comparavel. Além disso, nos dois principais indicadores de

eficiéncia, superior ao processo convencional de destilacdo tomado como referéncia.
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5 CONCLUSAO

Este trabalho teve como objetivo desenvolver e avaliar, por meio de simulagéo
computacional, um processo alternativo de purificagdo de etanol utilizando diéxido de
carbono como gas de arraste, em substituigdo parcial a estratégia convencional de
destilagcao alcodlica. Para isso, foi construido um modelo integrado no DWSIM e no
ChemSep, contemplando as etapas de absorgdo, esgotamento, retificacao,
recuperacao de calor e reciclo de CO..

Os resultados obtidos demonstraram que a configuragéo proposta foi capaz de
produzir etanol hidratado dentro da especificagdo estabelecida pela legislagédo
brasileira, alcancando fragdo massica de etanol de 93,0%, superior ao minimo de
92,5% exigido para o combustivel comercial. Paralelamente, o processo apresentou
recuperacao global de etanol de 99,97%, valor superior ao reportado por Bessa et al.
(2012) para o processo convencional de referéncia.

As perdas de etanol nas correntes de descarte também se mostraram
reduzidas. A vinhacga final apresentou fragdo massica de etanol de 2,54 x 107°,
enquanto a perda associada a corrente de purga do reciclo de CO, foi inferior a 0,01%
da carga de etanol alimentada. Esses resultados indicam elevada eficiéncia de
separagao e demonstram a capacidade do sistema em minimizar perdas de produto
ao longo das operagdes unitarias.

Do ponto de vista operacional, verificou-se que o dioxido de carbono
desempenha papel central na estratégia de separacgéo proposta. A presenga do CO,
permitiu o enriquecimento precoce do etanol ja na etapa de pré-fracionamento
realizada no vaso flash V-1, além de atuar como agente de arraste ao longo da coluna
de absorcao. O fechamento do circuito de reciclo reduziu as perdas de gas e contribuiu
para a manutengéo da elevada recuperagao global de etanol observada na simulagéo.

A integracao térmica implementada entre as correntes de processo também
apresentou resultados relevantes. O aproveitamento do calor contido nas correntes
de vinhaga permitiu suprir integralmente a demanda de aquecimento da alimentagao,
recuperando aproximadamente 22,8 MW de energia térmica. Dessa forma, a vinhaga
deixou de representar apenas um efluente do processo e passou a atuar como fonte
interna de energia para o proprio sistema.

Além disso, a razdo volumétrica entre vinhaca e etanol obtida foi de

aproximadamente 8,6 L/L, valor inferior a faixa tipicamente reportada para processos
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convencionais de destilagdo, indicando que a alternativa estudada nao implica
aumento da geracao de efluentes e pode contribuir para a redugdo das demandas
associadas ao manejo da vinhaga.

Em conjunto, os resultados demonstram que a utilizagcdo de CO, como gas de
arraste constitui uma alternativa tecnicamente viavel para a purificagdo de etanol,
apresentando desempenho comparavel ou superior ao processo convencional nos
indicadores avaliados. O estudo também evidencia o potencial da simulagao
computacional como ferramenta para analise e desenvolvimento de novas
configuragdes de processo, reduzindo custos experimentais e permitindo a avaliagao
prévia de alternativas tecnologicas.

Como continuidade deste trabalho, recomenda-se a realizagdo de estudos
voltados a avaliagdo energética detalhada do processo, a analise econémica da
operagao com reciclo de CO, e a validagao experimental das condi¢gdes simuladas,

de modo a aprofundar a compreensao da viabilidade industrial da tecnologia proposta.
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