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RESUMO

SILVA, Luana Ferreira. Dados de Equilibrio Liquido-Vapor do Sistema Ternario Etanol-
Agua-Propilenoglicol a Pressio Normal: Avaliacio Experimental e Modelagem
Termodinamica. Dissertagao (Mestre em Engenharia Quimica, Tecnologia Quimica). Instituto
de Tecnologia, Departamento de Engenharia Quimica, Universidade Federal Rural do Rio de

Janeiro, Seropédica, RJ, 2020.

A produgao de etanol anidro, devido a presenca do azedtropo no sistema etanol-agua, ¢ inviavel
usando a destilacdo convencional, sob pressao atmosférica. Um dos métodos utilizados ¢ a
destilag@o extrativa, que consiste na adi¢cdo de um terceiro componente ao processo, capaz de
alterar a volatilidade relativa dos compostos da mistura inicial e assim, promover a desidratagao
do etanol. Diante disso, este trabalho propde o uso do propilenoglicol como terceiro
componente na destilacdo, uma vez que esses dados nao foram encontrados na literatura. Para
isso, € necessario o conhecimento dos dados de equilibrio liquido-vapor do sistema etanol -
agua — propilenoglicol, que foram medidos utilizando um ebulidmetro semelhante ao de
Othmer, a pressao atmosférica. As solugdes foram preparadas variando a fragao molar de etanol
de 0,1 a 0,9, em base livre de solvente. A fragdo massica de propilenoglicol variou conforme a
razao solvente/alimentacao (S/F), sendo de 0,10; 0,20 e 0,50. Os experimentos foram realizados
em triplicata e as analises das amostras foram feitas em um densimetro digital. Os resultados
experimentais mostraram que o uso de propilenoglicol, como agente de separacdo no sistema
etanol-agua, promoveu a “quebra” do azeotropo e, consequentemente, o enriquecimento do
etanol na fase de vapor. Para todas as relagdes estudadas, a fragdo molar de etanol na fase vapor
foi superior a 0,99, sendo favoravel ao processo de destilacdo a utilizagdo da razdo S/F de 0,10,
devido ao menor consumo de propilenoglicol. A modelagem termodinamica foi realizada
usando os modelos de NRTL e Wilson, e ambos apresentaram boa correlacdo aos dados
experimentais. Os maiores desvios obtidos foram de 5,01% para a fracdo molar da fase vapor e
0,48% para a temperatura, para o0 modelo de NRTL e de 2,76% para a fragdo molar da fase
vapor e 0,38% para a temperatura, para o modelo de Wilson. A simula¢do do processo de
destilacdo extrativa foi feita no simulador ProSimPlus, e os resultados obtidos mostraram que
uma coluna extrativa com 13 estagios € necessaria para produzir um destilado com 99,6% molar
em etanol.

Palavras-chave: etanol anidro, azedtropo, destilagio extrativa, NRTL, consisténcia

termodinamica



ABSTRACT

SILVA, Luana Ferreira. Vapor-Liquid Equilibrium Data of the Ternary System Ethanol-
Water-Propylene glycol at Normal Pressure: Experimental Evaluation and
Thermodynamic Modeling. Dissertation (Master in Chemical Engineering, Chemical
Technology). Technology Institute, Chemical Engineering Department, Universidade Federal
Rural do Rio de Janeiro, Seropédica, RJ, 2020.

The production of anhydrous ethanol, due to the presence of an azeotrope in the ethanol-water
system, is difficult using conventional distillation at atmospheric pressure. One of the methods
used is the extractive distillation that consists in the addition of a third component in the process,
capable to change the relative volatility of the compounds of the initial mixture, dehydrating
the ethanol. In this way, this work proposed the use of propylene glycol as the third component
in the distillation, because there weren’'t information in the literature concerning this
application. Due to that, the vapor-liquid equilibrium data of the ethanol-water-propylene
glycol system was measured in a similar Othmer's ebulliometer, at normal pressure. The
solutions were prepared varying the molar fraction of ethanol from 0.1 to 0.9, on a solvent free
basis. The mass fraction of propylene glycol varied according to the solvent to feed ratios (S/F),
of 0.10, 0.20 and 0.50. The experimental data was measured in triplicate, and the analyses of
the samples were done in a digital densimeter. The experimental results showed that the use of
propylene glycol as a separation agent for the ethanol-water system, promoted the “break” of
the azeotrope, and consequently the enrichment of ethanol in the vapor phase. All of S/F ratios
promoted a molar fraction of ethanol in the vapor phase higher than 0.99, being favorable a
distillation process with S/F of 0.10, due to the lower consumption of propylene glycol. The
thermodynamic modeling was performed using the NRTL and Wilson models. The models
showed a good correlation with the experimental data. The highest deviations observed were
5.01% for the vapor molar fraction and 0.48% for the temperature, for the NRTL model, and
2.76% for the vapor molar fraction and 0.38% for the temperature, for the Wilson model. The
simulation the extractive distillation process was done in ProSimPlus simulator, and the results
obtained showed that an extractive column with 13 stages was necessary to produce a distillated

with 99.6% molar in ethanol.

Keywords: anhydrous ethanol, azeotrope, extractive distillation, NRTL, thermodynamic

consistency.
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1. INTRODUCAO

A busca por fontes alternativas e renovaveis de energia tornou-se uma preocupacao
global, devido aos impactos negativos sobre o meio ambiente registrados pelo uso excessivo de
combustiveis fosseis. Nesse contexto, ha um aumento significativo no desenvolvimento de
tecnologias para geracdo de energia utilizando fontes renovaveis. Entre os biocombustiveis, o
etanol tem sido tratado como uma alternativa promissora para substituir os combustiveis
fosseis, sendo um combustivel de queima limpa e que reduz a emissao de gases na atmosfera.

A maioria das aplica¢des do etanol tem sido utilizada em sua forma hidratada. O etanol
hidratado, utilizado como combustivel, pode ser produzido por destilagdo simples, visto que ¢
permitida uma porcentagem de dgua nesse combustivel. No entanto, aproximadamente 20-25%
de etanol anidro ¢ adicionado a gasolina, apresentando no minimo 99,6% de alcool, de acordo
com a legislacao (ANP, 2010). Apenas o etanol anidro pode ser adicionado a gasolina, pois a
agua presente no etanol hidratado, proveniente de sua produ¢do, provoca a formagao de duas
fases quando misturado a gasolina em determinada proporg¢do, resultando em problemas no
motor.

Diante disso, 0 mesmo vem ganhando destaque ao longo dos anos, permitindo o
aumento da producdo e novos desafios tecnoldgicos. Isso ocorre porque a produgdo de etanol
anidro ndo ¢ viavel por destilacdo convencional, a pressdo normal, devido ao ponto azeotrdpico,
localizado em composi¢des proximas a 0,88, em base molar. A fim de romper o azeotropo
formado no sistema etanol-agua, torna-se necessaria a aplicacao de métodos alternativos para a
melhor separacdo dos componentes do sistema e a completa desidratacao do etanol.

A destilagdo extrativa tem sido considerada um método alternativo para a producao de
etanol anidro devido ao baixo consumo energético e custos operacionais. O processo ocorre na
presenca de um solvente ndo volatil e de alto ponto de ebuli¢dao, conhecido como agente de
separa¢do, que ¢ adicionado a mistura azeotropica com o objetivo de modificar a volatilidade
relativa da mistura original, promovendo a desidratagdo do etanol.

A escolha do solvente na destilagao extrativa, utilizado como agente de separacgao, deve
ser feita de modo a minimizar os custos de producdo, nao reagir com nenhuma das espécies da
mistura a ser fracionada, ndo ser corrosivo e apresentar baixa toxicidade. Além disso, deve ter
baixa pressdo de vapor, ndo apresentar azeétropo com os componentes do sistema, ter maior
afinidade com a dgua, de modo que arraste o0 minimo de dlcool € 0 maximo de dgua possivel, e

proporcionar a separagao desejada empregando uma quantidade minima de solvente.
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Diferentes agentes de separacdo foram propostos, como sais, liquidos idnicos e
diferentes solventes liquidos. Devido a frequente aplicagdo de solventes toxicos e poluentes
como agente de separagdo, € com a busca de solventes menos toxicos, a fim de gerar processos
mais limpos, este trabalho tem a motivacao de usar o propilenoglicol. O propilenoglicol ¢ um
composto nao toxico e pode ser produzido a partir da conversdo de glicerol, subproduto da
produgdo de biodiesel, sendo considerado um solvente “verde”, dada a sua fonte renovavel.

Diante disso, no presente estudo serd avaliada a influéncia do propilenoglicol no
equilibrio liquido-vapor do sistema etanol-agua, a pressao normal, uma vez que esses dados
ndo foram encontrados na literatura. A principal motivagdo encontra-se no fato de que o
conhecimento do equilibrio de fases é essencial para os processos de separagdo, sendo
importantes para estabelecer condigdes de temperatura e pressao, para fins de projeto e design
de processos, e para o desenvolvimento de modelos termodinamicos.

Portanto, a dissertacdo esta dividida em 7 capitulos. O capitulo 2 apresenta os objetivos,
geral e especificos, deste trabalho. O capitulo 3 apresenta a revisdo bibliogréfica,
contextualizando o processo de produgao e as caracteristicas do etanol, assim como a diferenca
entre o etanol hidratado e anidro, e os dados de equilibrio liquido-vapor presentes na literatura.
Mais ainda, este capitulo mostra a obtengao do etanol anidro via processo de destilagio extrativa
com o uso do solvente propilenoglicol. Os materiais que foram utilizados, assim como a
metodologia adotada e o procedimento experimental realizado, sdo detalhadamente descritos
no capitulo 4. O capitulo 5 descreve a modelagem termodinamica, abordando os modelos de
NRTL e Wilson, assim como sdo descritos os métodos para o célculo da consisténcia
termodindmica e para a simula¢do de uma coluna de destilacdo extrativa. Todos os resultados
experimentais e calculados pelos modelos e suas discussdes estdo presentes no capitulo 6. Por

fim, no capitulo 7 sdo apresentadas as conclusdes e as sugestdes para trabalhos futuros.
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2. OBJETIVOS

2.1 Objetivo geral

* Avaliar a influéncia do propilenoglicol no equilibrio liquido-vapor do sistema etanol-agua.

2.2 Objetivos especificos

* Analisar o potencial do propilenoglicol na quebra do azeo6tropo;

* Avaliar diferentes razoes solvente/alimentacao;

* Medir dados de equilibrio liquido-vapor do sistema ternario etanol-agua-propilenoglicol;
*  Modelar termodinamicamente o equilibrio liquido-vapor deste sistema ternario;

* Simular o processo de destilacdo extrativa do sistema etanol-dgua-propilenoglicol.
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3. REVISAO BILIOGRAFICA

Neste capitulo sera apresentada uma breve revisdo bibliografica, contextualizando o
processo de producdo e as caracteristicas do etanol, assim como a diferenga entre o etanol
hidratado e anidro, e os dados de equilibrio liquido-vapor presentes na literatura. Uma énfase ¢
dada para a obtencao do etanol anidro via processo de destilagdo extrativa com uso do solvente

propilenoglicol, a fim de justificar a aplicagao neste trabalho.

3.1 Etanol

O élcool etilico, também denominado de etanol, ¢ um liquido incolor, inflamével, que
apresenta chama azulada e odor ardente. Em condi¢des ambientes, ¢ miscivel em agua
(SOLOMONS e FRYHLE, 2005). Algumas propriedades fisico-quimicas do etanol sdo

apresentadas na Tabela 1.

Tabela 1. Propriedades Fisico-Quimicas do etanol.

Foérmula Molecular CH3;CH;OH Solomons e Fryhle (2005)
Massa Molecular 46,068 g/mol Lide (2004)
Densidade 0,789 g/cm? Solomons e Fryhle (2005)
Ponto de Ebuli¢ao 351, 45K Solomons e Fryhle (2005)
Ponto de Fusado 156,15 K Solomons e Fryhle (2005)
Indice de Refragdo 1,3611 Lide (2004)
Temperatura Critica 513,92 K Poling et al. (2001)
Pressao Critica 6148 Poling et al. (2001)

No Brasil, até os anos de 1930, a producao de alcool era destinada ao uso doméstico e
das industrias alimenticia e farmacéutica. A primeira medida de interven¢do do Estado ocorreu
com a gravidade da crise mundial de 1929 e a queda de exportacao de acticar que, por meio do
decreto n°. 19.717, de 1931, tornou-se obrigatéria a adi¢do de 5% de dalcool a gasolina
(MOREIRA, 2007).

Em 1933, houve a criagio do Instituto do Agucar e do Alcool (IAA), contribuindo para
o fortalecimento do setor e estabelecendo o equilibrio entre produgdo e consumo, determinando
cotas para plantio e fabricacdo de agucar e alcool. Nesta época, verificou-se o incentivo a

expansao do consumo do alcool-motor, tendo como razao principal a criagao de condi¢des meio
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de cotas estabelecidas pelo IAA. Ainda assim, o 4lcool permanecia em segundo plano, devido
ao baixo preco do barril do petréleo, mesmo apds o refino, o que tornava a gasolina mais
vantajosa que o alcool. De 1971 a 1973 observou-se um aumento do preco do barril do petréleo,
ocasionado pelo fortalecimento da politica da organizagdo dos paises exportadores de petroleo
(OPEP), fazendo com que se intensificasse a busca por fontes alternativas de energia
(MORAES, 2018).

Todos os fatores citados contribuiram para a criagdo do Pro-Alcool, instituida por meio
do Decreto 76.593 de 14 de novembro de 1975 (MORAES, 2018). O Pro-Alcool foi criado para
garantir o fornecimento de energia e apoiar a industria agucareira pela diversificagdo da
produgdo, apos a queda do prego do agucar em 1974. Além disso, também tinha como finalidade
estimular a producao de alcool e garantir a adi¢ao do etanol anidro a gasolina em substitui¢ao
ao chumbo (KOHLHEPP, 2010).

A primeira fase do programa consistiu na expansao da producao de alcool anidro para
ser adicionado a gasolina. Contudo, em 1979, ocorreu um novo aumento dos pregos do petroleo,
levando a segunda fase do programa, sendo esta, a producdo de alcool hidratado para o uso
como combustivel. Assim, foi observado no Brasil um movimento acelerado para implementar
0 uso do alcool hidratado como combustivel através da implantag@o das destilarias autonomas
(MOREIRA, 1989 apud CHEQUIN, 2018).

Diante disso, foram adotadas medidas de estimulo para o uso de veiculos com motores
movidos a alcool, como a redugao dos impostos. Também foi estabelecido a obrigatoriedade da
adigdio de 22% de alcool anidro a gasolina (CHEQUIN, 2018). O IAA e o Pro-Alcool foram
extintos em 1990; entretanto, foi mantida a adicdo do etanol a gasolina na proporc¢ao de 20-
25%, a fim de reduzir as emissoes de didxido de carbono (KOHLHEPP, 2010; MORAES,
2018).

Em 2003, foram introduzidos no Brasil os veiculos com motores flex-fuel, automoéveis
que podem ser abastecidos com alcool e/ou gasolina, resultando na maior contribui¢do para o
crescimento de alcool combustivel. Em 2006, ja era predominante a producio deste tipo de
veiculo, apresentando um crescimento ainda maior em 2010, atingindo cerca de 80,1%
(CHEQUIN, 2018). Em 2018, a categoria de veiculos com motores flex-fuel, apresentou
aproximadamente 87,6% da producdo (EPE, 2019).

A Figura 1 apresenta a demanda de produgdo de etanol hidratado e anidro no Brasil no
periodo de 2012 a 2018, em que ¢ possivel perceber o crescimento de etanol produzido ao longo

dos anos, tanto hidratado como anidro.
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Figura 1. Producio de etanol em m> no Brasil (Adaptado de ANP, 2019).

Em 2018, foram produzidos aproximadamente 33 bilhdes de litros de etanol, sendo 23,6
bilhdes de hidratado, representando um aumento de 39% em relagdo ao ano anterior, e 9,4
bilhdes de anidro, o que indica uma queda de 17% em relagdo a safra anterior. Assim, o volume
total de etanol produzido foi 17% superior a 2017, atingindo novo maximo historico. O aumento
na produgao de etanol em 2018 ocorreu devido a queda nos pregos do agticar e ao aumento do
prego da gasolina, o que tornou mais vantajoso o uso do etanol. A diminui¢do da produgdo de
etanol anidro foi recorrente a queda na quantidade de gasolina comercializada (EPE, 2019).

Segundo a Agéncia Nacional de Petroleo, Gas Natural e Biocombustiveis (ANP, 2019),
o etanol ¢ um dos principais biocombustiveis produzidos no Brasil. O biocombustivel ¢ uma
fonte de energia menos agressiva ao meio ambiente e ¢ uma escolha vantajosa devido a
biodegradabilidade. Devido a reducdo da dependéncia energética em relagao aos combustiveis
fosseis, ¢ uma alternativa promissora, por ser um combustivel de queima limpa, que reduz a
emissao de gases para a atmosfera (NIGAM e SINGH, 2011).

A Figura 2 apresenta a estatistica para a produgdo de etanol nos principais paises, no
ano de 2018. Conforme apresentado, o Brasil foi o segundo maior produtor de etanol do mundo

e, junto com os EUA, maior produtor mundial de etanol, produz 85% do etanol do mundo.
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Figura 2. Maiores paises produtores de etanol no ano de 2018 (Adaptado de STATISCA,
2019).

3.2 Processo de producio do etanol

O etanol pode ser obtido a partir do processamento e fermentacdo da cana-de-agucar,
milho, beterraba, batata, entre outros. Na industria brasileira, a cana-de-agucar ¢ a matéria prima
mais utilizada (ANP, 2019).

A produgao de etanol inicia-se com a colheita da cana e, em seguida, segue para a etapa
de lavagem para a retirada de impurezas que podem prejudicar a produgdo por meio do
crescimento de microrganismos e desgaste dos equipamentos (NETO, 2009). A mesma ¢
preparada e encaminhada para as moendas para a extragao do caldo, que deve acontecer entre
o prazo de 24 a 36 horas, a fim de evitar a deterioracao do caldo (SANTOS, 2009). O bagago ¢
usado como combustivel na planta de energia da usina.

O caldo obtido no processo de extra¢do ainda apresenta impurezas. Por isso, ¢ tratado,
passando por um processo de filtracdo, para que os restos finos de bagaco e a areia sejam
removidos (SOUZA, 2012). Posteriormente, segue-se para o processo de preparagao do mosto.
E feito o ajuste do teor de agticar entre 14 ¢ 16 °Brix. Esse ajuste ¢ de suma importancia para a
etapa da fermentacdo, pois se o teor de agticar for maior que este valor, a fermentacao torna-se
lenta e incompleta devido a inibicdo das leveduras sob altas concentragdes de etanol. Em
contrapartida, se o teor de agucar for baixo, o volume do mosto sera alto, exigindo um niimero

maior de dornas de fermentacao e maior consumo de energia na destilagdo (SANTOS, 2009).



24

O mosto segue para as dornas de fermentacao, onde ocorre a adi¢cao das leveduras, dando
origem ao vinho. Geralmente, a fermentagao tem duracao entre 12 e 24 horas (SANTOS, 2009).
As leveduras sdo recuperadas e tratadas para novo uso e o vinho segue para a destilagao.
Segundo Batista (2008), o principal objetivo da destilagdo ¢ a concentragao do alcool do vinho
até niveis desejados e diminuir a concentragdo dos congéneres no produto final, até que a
concentra¢cdo dos mesmos alcance os niveis estabelecidos na legislacdo ou de acordo com as
caracteristicas sensoriais desejadas.

O processo de destilagdo abrange trés etapas: destilacdo, retificacao e desidratagdo. A
destilacdo tem como finalidade a separagdo de todo o alcool contido no vinho. Nesta etapa, as
impurezas volateis também sdo obtidas no produto de topo, dando origem ao alcool fraco,
denominado também de flegma, com graduagao alcodlica entre 50 e 94 °GL (SOARES, 2010).
O flegma ¢ direcionado a coluna de retificacdo, que tem como finalidade remover as impurezas
e subprodutos do mesmo. Dentre os subprodutos, pode ser citado o 6leo fusel, conhecido por
ser a fracdo menos volatil, obtido em diversos estdgios do processo de destilagdo do etanol
(EUSTACIO, 2018). De acordo com Batista (2008), o élcool isoamilico é o principal
componente na composi¢ao do oleo fusel e a retirada deste alcool ¢ fundamental para o bom
funcionamento da coluna retificadora e a obten¢ao de um etanol de boa qualidade. O destilado
obtido nesta etapa ¢ o etanol hidratado, com graduagao alcoolica aproximada de 96 °GL.

O etanol hidratado pode ser armazenado como produto final ou encaminhado para a
desidratacao. O alcool usado diretamente como combustivel ¢ o etanol hidratado, e a etapa de
desidratacao ¢ feita apenas em parte da producao.

A desidratacdo tem como objetivo a producao de etanol anidro, também denominado de
alcool absoluto, que deve estar praticamente isento de 4gua. Esta etapa ¢ necessdria para
eliminar a fracao de dgua contida na etapa anterior, nao separada pelo fracionamento simples,
devido a presenca do azedtropo (SALAZAR, 2012). Na Figura 3 ¢ apresentado um diagrama
que resume o processo da producao do etanol.

O termo aze6tropo, de origem grega, pode ser traduzido como “aquele que nao sofre
mudanga ao ferver” (WIDAGDO e SEIDER, 1996). Um azeo6tropo ocorre quando uma mistura,
em determinada temperatura e pressao, produz um vapor com a mesma composi¢do, se
comportando como uma unica substancia liquida com ponto de ebuli¢do constante (SMITH et

al., 2005).
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Figura 3. Processo de producao do etanol (Adaptado de SALAZAR, 2012).

Na Figura 4 ¢ apresentada a curva de equilibrio liquido-vapor da mistura etanol-agua,
mensurados a pressao atmosférica. A ocorréncia do azeotropo pode ser observada quando a
curva de equilibrio encontra a reta de referéncia x=y. O sistema etanol-agua forma um
azedtropo em composicdes proximas a 0,88, em base molar, e tem ponto de ebuli¢do de 78,15

°C a 101,3 kPa (PERRY et al., 1997).
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Figura 4. Equilibrio liquido-vapor do sistema etanol-agua a 101,3 kPa (Adaptado de
GMEHLING et al., 1981).
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Portanto, essa mistura etanol-dgua tem um comportamento nao-ideal, gerando a
formacao de um azeoétropo de minimo, pois a temperatura de bolha ¢ inferior as temperaturas
de ebuli¢ao dos componentes puros da mistura. Isto torna o processo de separagdo complexo,
visto ser inviavel a separacgdo total dos componentes de uma mistura azeotropica por meio da
destilagdo simples, a pressao atmosférica. Nesse caso, serd sempre produzido um alcool com
88% de composi¢ao molar de etanol e 12% de agua, devendo assim ser desidratado.

O etanol anidro, que tem como uso principal, a adi¢ao a gasolina, ainda apresenta outras
aplicagdes, como: reagente na produgao de biodiesel, sintese para outros insumos quimicos e
matéria prima na produc¢ao de tintas, solventes e aerossois (RAVAGNANI et al., 2010). Diante
disso, 0 mesmo vem ganhando destaque ao longo dos anos, permitindo o aumento da produ¢ao
e novos desafios tecnoldgicos. A fim de romper o azeotropo formado no sistema etanol-agua,
que impede a completa desidratacdo do mesmo, torna-se necessaria a aplicagdo de métodos
alternativos para a melhor separagdo dos componentes do sistema e a completa desidratacdo do

etanol.

3.3 Métodos de separaciao

Segundo a ANP (2010), o etanol anidro deve apresentar no minimo 99,6% de teor
alcodlico, apropriado para ser usado como aditivo a gasolina, sendo adicionado na propor¢ao
de 20-25%. Segundo Gomis ef al. (2006), a dgua presente no etanol, proveniente de sua
produgdo, provoca a formacdo de duas fases quando misturado a gasolina em determinada
propor¢ao, resultando em problemas no motor.

Diante disso, o estudo de técnicas de separacdo, economicamente viaveis, que sejam
aplicadas as misturas azeotrdpicas, como por exemplo a mistura etanol-agua, vem ganhando
destaque (LAI et al, 2014). Entre as técnicas de separacdo mais conhecidas, encontra-se a
destilacdo azeotropica e a destilacdo extrativa (PEREIRO et al, 2012).

A destilacao azeotropica ¢ um processo que consiste na adicdo de um composto volatil
a mistura azeotropica, a fim de formar um azedtropo com algum componente do sistema, de
forma mais favoravel para a separacdo desejada (PERRY et al, 1997). Neste processo, €
conveniente a formag¢do de um azedtropo heterogéneo, de modo a provocar a formagao de duas
fases liquidas ap6s a condensa¢do da corrente de vapor. O novo azedtropo formado ¢ retirado
no topo (azedtropo de minimo) ou no fundo (azeo6tropo de méximo) da coluna, enquanto um
dos componentes da mistura original ¢ obtido puro na outra extremidade da coluna

(JUNQUEIRA, 2010).
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Na Figura 5 ¢ apresentado um diagrama esquematico do processo de destilacdo
azeotropica para a desidratagdo do etanol. A primeira coluna ¢ denominada de coluna
azeotrdpica, usada para a produgao de etanol anidro, enquanto a segunda coluna ¢ utilizada para
recuperar o solvente utilizado no processo. O etanol anidro ¢ retirado pelo fundo, enquanto uma
mistura de 4gua, solvente e pequenas quantidades de etanol sdo retirados pelo topo. Esta mistura
¢ resfriada e alimentada em um decantador, no qual ocorre a formagao de duas fases liquidas:
organica e aquosa. A fase organica, rica em solvente, ¢ usada como refluxo para a primeira

coluna, enquanto a fase aquosa ¢ encaminhada a coluna de recuperagao.
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Figura 5. Diagrama esquematico da producao de etanol anidro via destilagdo azeotropica: (I)
coluna azeotrdpica, (II) coluna de recuperacao, (1) etanol, (2) agua, (3) reposi¢ao de solvente,

(Xr) composi¢do da alimentacdo (Adaptado de FIGUEROA, 2011).

Durante muitos anos, o benzeno foi utilizado como componente de arraste na separacao
do sistema etanol-dgua. Entretanto, como o benzeno ¢ um composto potencialmente
cancerigeno, sua utilizagdo foi proibida (ITO, 2002). Com isso, o ciclohexano tem sido um dos
compostos mais utilizados na separagdo desse sistema via destilagdo azeotropica, porém tem
alta inflamabilidade e apresenta origem nao renovavel (FIGUEROA, 2011). Neste processo, o
ciclohexano tem a caracteristica de formar o azeotropo com o alcool e a 4gua, com ponto de
ebulicdo de 63 °C, inferior ao ponto de ebuli¢do do alcool puro (78,3 °C), permitindo que a 4gua
e o ciclohexano sejam retirados no topo da coluna e o etanol anidro retirado na parte inferior da
coluna (ABDALA, 2017).

A destilagdo extrativa, diferente da destilagdo azeotrdpica, € o processo mais comum

para remover um dos componentes na mistura azeotropica (GUEDES, 2006). Assim como na
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destilacdo azeotropica, a destilagdo extrativa faz uso da adicdo de um composto a mistura
azeotrdpica, denominado de agente de separacdo. Neste processo, o solvente adicionado ¢ um
componente nao volatil, com alto ponto de ebuli¢do e que ndo deve formar novos azedtropos
com os componentes da mistura inicial (PERRY ez al., 1997).

A destilagdo extrativa ¢ o método alternativo mais utilizado para a producao de etanol
anidro, devido ao baixo consumo de energia e custos operacionais (SOUZA, 2012). Esta técnica
apresenta vantagens em relagdo a destilagao azeotropica, como a necessidade de menor uso de
solvente e maior facilidade de operagdo e controle (GUTIERREZ-HERNANDEZ, 2013). E
importante ressaltar que a recuperagao do solvente também ¢ mais fécil na destilacdo extrativa,
devido a diferenga de volatilidade entre o solvente e a dgua, visto que o solvente adicionado
nao ¢ volatil, sendo necessarios poucos estagios para separd-lo da agua. Isto associado a
auséncia de azeodtropo, faz da destilagdo extrativa um processo mais simples.

A Figura 6 apresenta o diagrama esquematico do processo de destilagdo extrativa para
a producdo do etanol anidro. A primeira coluna, chamada de coluna extrativa, tem a funcao de
“quebrar” o azedtropo, enquanto a segunda coluna ¢ utilizada para recuperar o solvente usado
no processo. Na primeira coluna, o etanol anidro ¢ produzido no topo, enquanto no fundo, sao
recuperados solvente e dgua, e destinados a segunda coluna. Na coluna de recuperagdo, agua ¢
recuperada no topo, enquanto no fundo, uma corrente rica em solvente ¢ reciclada para a

primeira coluna.

J ——
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Figura 6. Diagrama esquematico da producdo de etanol anidro via destilagdo extrativa:
(I) coluna extrativa, (II) Coluna de recuperagao, (1) etanol, (2) dgua, (3) reposicao de terceiro

componente, (Xr) composi¢ao da alimentagao (Adaptado de FIGUEROA, 2011).
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Diversos agentes de separagdo tém sido propostos e testados para a desidratacdo do
etanol, como sais, liquidos i0nicos e solventes liquidos, a fim de minimizar o custo energético
e\ou substituicdo de um solvente toxico. Diante disso, a escolha do agente de separacdo ¢ uma

etapa de suma importancia para a concepgao do processo.

3.4 Agentes de separaciao

A escolha do solvente na destilagao extrativa, utilizado como agente de separacgao, deve
ser feita de modo a minimizar os custos de producao, ndo reagir com nenhuma das espécies da
mistura a ser fracionada, ndo ser corrosivo e apresentar baixa toxicidade. Além disso, deve ter
baixa pressao de vapor, ndo apresentar azedtropo com os componentes do sistema, ter maior
afinidade com a dgua, de modo que arraste o0 minimo de dlcool € 0 maximo de dgua possivel, e
proporcionar a separacdo desejada empregando uma quantidade minima de solvente.

Os agentes de separagdo podem ser liquidos ou solidos. Inicialmente, era utilizada cal
como o agente separador, devido a absor¢ao da dgua. Entretanto, além do alto consumo de cal,
também era retida grande parte do alcool ao final da operagdao. Além disso, havia necessidade
de agitacdo mecanica e ndo havia possibilidade de recuperar o agente separador (SOARES,
2010). Como solvente liquido, o benzeno foi o primeiro a ser utilizado, porém, segundo a
Agéncia Internacional de Pesquisa em Cancer (IARC, 2018), o benzeno ¢ tdxico e cancerigeno,
sendo abolido pelos 6rgaos ambientais.

A Figura 7 apresenta a curva de equilibrio liquido-vapor do sistema etanol-agua com e
sem a influéncia do solvente. Sem a influéncia do solvente, ¢ possivel observar a presenca do
azeoOtropo na fragdo molar de etanol préxima a 0,88 molar, enquanto que, com a adi¢dao de
solvente, pode-se notar a “quebra” do azeotropo, possibilitando a completa desidratagao do
etanol.

Nesse contexto, diversos solventes sdo propostos, de forma a selecionar um agente de
separacao menos toxico, buscando processos mais limpos (SOUZA, 2012). Mais ainda, o
objetivo deste estudo ¢ sugerir uma nova op¢do de agente de separacdo para a destilagdo
extrativa, de forma a alterar o equilibrio liquido-vapor do sistema etanol-agua, favorecendo a
destilacdo, a fim de eliminar o azedtropo e obter um condensado rico em etanol, de acordo com
as normas ANP.

E importante ressaltar que o deslocamento do azedtropo ¢ observado e comprovado
através das medidas de dados de equilibrio liquido-vapor ou por meio de simulagdes do

comportamento das colunas de destilagdo. Com isso, serdo apresentados diferentes solventes
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que tém sido utilizados, seja na medida de dados de equilibrio liquido-vapor ou em trabalhos

envolvendo os processos de produgdo de etanol anidro.

=]

Sem solvente
O.4F extrativo

Fracio molar de etanol na fase vapor

|
4
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Fragdo molar de etanol na fase liguida

Figura 7. Equilibrio liquido-vapor do sistema etanol-agua com e sem a influéncia de solvente

(Adaptado de LEE e PAHL, 1985).

3.4.1 Sais

Os sais sdo compostos ndo toxicos e com baixa volatilidade usados, como agente se
separacao, em sistemas de baixa volatilidade relativa ou em sistemas que exibam
comportamento azeotropico. Um sal dissolvido em uma mistura de solventes ¢ capaz, através
de efeitos sobre a estrutura da fase liquida, de alterar a composicao das fases liquido e vapor,
tornando-se uma técnica potencial para a destilacdo extrativa. Os sais tendem a formar
associacoes de complexos com as moléculas de um dos componentes da mistura, de forma a
alterar a volatilidade relativa e facilitar a separacdo (FURTER e COOK, 1967; KUMAR et al.,
2010).

O efeito salino normalmente ocorre devido a solvatacdo preferencial de ions do
componente menos volatil da mistura, podendo ocorrer um efeito salting in ou salting out na
mistura. O efeito salting in acontece quando ocorre a diminuicao do coeficiente de atividade de
ndo-eletrélitos com o aumento da concentragdo do sal, enquanto o efeito salting out, ocorre o
aumento do coeficiente de atividade de ndo-eletrélitos com o aumento da concentracio do sal

(LLANO-RESTREPO e AGUILAR-ARIAS, 2003).
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Pinto et al. (2000) simularam e otimizaram o processo de destilagdo extrativa salina para
a purificagdo de etanol, a partir de solucdes diluidas de etanol-agua. Todo o trabalho foi
desenvolvido usando o simulador ASPEN PLUS e o modelo de NRTL para o calculo do
coeficiente de atividade. Foi avaliado o processo com quatro agentes salinos (NaCl, KCI, KI e
CaCl,) com o objetivo de obter etanol anidro com 99,7% em peso. Para os quatro sais estudados,
o CaCl» apresentou o maior efeito salino e os outros sais apresentaram comportamento
semelhante entre si. Verificou-se que, utilizando o processo de destilagao extrativa salina, foi
possivel purificar o etanol, obtendo-se um produto com a pureza desejada.

Llano-Restrepo e Aguilar-Arias (2003) também avaliaram o processo de destilacio
extrativa salina para a produgdo de etanol anidro com CaCl, para a quebra do azedtropo no
sistema etanol-agua. A simulagao foi feita com a alimentagao de 20% de etanol, em base molar,
e com concentragdo de CaCl, igual a 16,7%, utilizando o modelo termodinamico NRTL-e,
modificado para a aplicacdo em sistemas eletroliticos. De acordo com os resultados, foi obtido
como produto de topo etanol com 99,9% molar.

Ligero e Ravagnani (2003) investigaram a producao de etanol anidro, a partir de uma
solucdo de etanol diluida e concentrada, por destilacdo extrativa com acetato de potassio. A
simulag¢do foi feita usando duas alimentag¢des: uma com 60% molar em etanol e outra com 2,4%.
A concentracdo do sal utilizada foi de 60%, em peso. O processo de alimentacdo da corrente
concentrada mostrou ser a melhor alternativa, visto que obteve a menor taxa de refluxo, o que
significa um menor didmetro da coluna e menor consumo de sal, comparado com o processo de
alimentacdo de etanol diluido. Os resultados mostraram que, com o uso de acetato de potéssio,
foi obtido um produto de topo com 98,9% de etanol. Assim, segundo os autores, o acetado de
potassio como agente extrativo na produgdo de etanol anidro foi uma alternativa eficaz.

Soares et al. (2014) avaliaram o processo de destilagdo extrativa salina para produgao
de etanol anidro, sob pressdao normal, em uma unidade experimental contendo uma coluna de
destilagdo recheada. Os autores analisaram duas cargas de etanol nas concentragdes de 0,02 e
0,25 mol.L™!, avaliando o potencial de diferentes sais: cloreto de sodio, cloreto de calcio, acetato
de potassio, nitrato de célcio e uma mistura de acetato de sodio e potassio. Para todas as cargas,
a coluna de destilacdo apresentou bom comportamento na separacao, atingindo um fator de
concentragdo de etanol de 30,5 e 2,88, respectivamente, para as concentragdes de carga de 0,02
e 0,25 mol.L'l. A destilagio extrativa salina com acetato de potassio apresentou a melhor
desidratacao, o que ocorreu devido a alta solubilidade do mesmo. Todos os sais estudados foram

capazes de fornecer um efeito salting out, e enriqueceram a concentracao de etanol no produto
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de topo da destilagdo. Porém, ndo foi possivel corroborar a capacidade dos sais na quebra do
azeotropo, devido a baixa eficiéncia do recheio, somado a pequena altura da coluna.

Leal et al. (2015) avaliaram o potencial do nitrato de calcio no comportamento dos
dados de equilibrio liquido-vapor do sistema etanol-agua, sob pressao normal. Os dados de
equilibrio liquido-vapor foram medidos usando um ebulidmetro do tipo Othmer, usando
solugdes de agua-etanol com fragdes molares de etanol variando de 0,2 a 0,95, nitrato de célcio
tetra-hidratado com concentragdes de 0,06 e 0,15 molar e nitrato de calcio desidratado em uma
concentracdo de 30% (p/p). As fragdes molares de etanol obtidas pelos autores para as
concentragdes de 0,06, 0,15 e 30% de nitrato de calcio foram, respectivamente, de 0,9480;
0,9538 e 0,9650. Foi observado um enriquecimento de etanol na fase de vapor em todas as
concentracoes estudadas, indicando o rompimento do azeotropo.

Jurado et al. (2017) avaliaram o potencial do nitrato de célcio e acetato de sodio para a
desidratagdo do etanol. A medida de dados de equilibrio liquido-vapor foi medida no mesmo
ebuliometro usado por Leal et al. (2015), seguindo a mesma metodologia. Os sais foram usados
na proporc¢ao de 0,06 mol/L. Foi observado o efeito salting out em toda curva de equilibrio
liquido-vapor sob a influéncia dos sais estudados. Para o acetato de sodio, pode ser observado
a “quebra” do azeotropo, enquanto para o nitrato de calcio s6 ocorreu o deslocamento do
azedtropo, enriquecendo o etanol na fase vapor. De forma geral, ambos os sais foram eficazes
no enriquecimento do etanol na fase vapor, comportando-se de forma satisfatoria, comprovando
assim uma maior afinidade dos sais com a agua do que com o etanol.

Apesar das vantagens relatadas a destilagdo extrativa, empregando sal como agente
separador no sistema etanol-agua, o uso dos sais ainda apresenta algumas desvantagens, como
potenciais problemas com diluicdo, transporte e reciclo do mesmo. Além disso, o uso dos sais
apresenta possibilidade de aglomeragao e corrosao na coluna (MATUGTI, 2013). Devido a isso,
¢ importante conhecer a solubilidade dos sais na solug¢do etanol-agua e garantir a completa

dissolugao.

3.4.2 Liquido i6nico

O liquido i6nico ¢ definido como um sal liquido, que possuem ions mal coordenados.
Em sua estrutura existe um cétion organico com pelo menos uma carga descolada, e um anion
inorganico ou organica, resultando em solventes liquidos altamente i0nicos em temperaturas
inferiores a 100 °C ou mesmo a temperatura ambiente. Os liquidos i6nicos apresentam baixo
ponto de fusdo, baixa pressao de vapor, alta polaridade e baixa inflamabilidade, podendo alguns

serem toxicos (ASIM et al., 2019).
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A destilacdo extrativa usando liquido i6nico como agente de separagdo para o sistema
etanol-agua ¢ um método eficaz, visto que possui alta capacidade de separagdo. Como os
liquidos i6nicos nao sdo volateis, o produto destilado ndo ¢ contaminado e proporciona redugao
no consumo de energia. Além disso, apresentam ampla solubilidade, elevada estabilidade
térmica e baixa viscosidade em solugdo (FIGUEROA, 2011).

Zhao et al. (2006) utilizaram cinco diferentes tipos de liquidos idnicos para medida de
dados de equilibrio liquido-vapor no sistema etanol-agua, sendo: n-metil-metilimidazolio
dimetil-fosfato ((MMIM][DMP]), 1-etil-3-metil-imidazodlio dietil-fosfato ((EMIM][DEP]), 1-
butil-3-metilimidazélio  cloreto  ([BMIM][CI]), 1-butil-3-metil-imidazdlio = brometo
((BMIM][Br]) e o I-butil-3-metil-imidazdlio hexa-fluorfosfato ([BMIM][PFs]). Os
experimentos foram realizados sob pressao normal, variando os valores de fragdes massicas em
0,10, 0,20 e 0,30. Os resultados indicaram que todos os liquidos i6nicos estudados mostraram
um efeito salting-out, o que levou a um aumento da volatilidade relativa do etanol, promovendo
a separacdo do etanol e da agua. O efeito salting-out ocorreu conforme a ordem de
[BMIM][CI1]> [BMIM][Br]> [BMIM][PFs] e [MMIM][DMP]> [EMIM][DEP].

Calvar et al. (2006) realizaram a medida de dados de equilibrio liquido-vapor para o
sistema etanol + 4gua + 1-butil-3-metil imidazdlio cloreto ([CsMIM][CI]), avaliando o
potencial do liquido i6nico na quebra do azeodtropo do sistema etanol-dgua. A medida de dados
de equilibrio liquido-vapor foi feita com auxilio do ebuliometro de Fischer, sob pressdo normal,
variando a fracdo madssica de liquido 16nico em 10, 20 e 30%. A adi¢do do liquido i6nico
promoveu o aumento da fracdo molar da fase vapor de etanol, alterando o comportamento
azeotropico do sistema para todas as fragdes massicas estudadas. Os dados foram
correlacionados usando o modelo termodinamico NRTL, em que foi obtido desvio da raiz
média quadratica (RMSD) de 1,18 para temperatura e 0,06 para fragao molar de etanol na fase
vapor, indicando uma boa correlagdo do modelo com os dados experimentais.

Calvar et al. (2007, 2008 e 2010) também avaliaram o potencial do 1-hexil-3-metil
imidazolio cloreto ([CeMIM][CI]), 1-etil-3-metil imidazolio etil-sulfato (EMISE) e 1-etil-3-
metil piridinio etil-sulfato ([EMpy][ESOs4]) para a quebra do comportamento azeotrépico do
sistema etanol-agua, seguindo a mesma metodologia de Calvar et al. (2006). Todos os liquidos
i6nicos estudados promoveram a “quebra” do azeodtropo e a maior desidratacdo do etanol. Os
dados foram correlacionados com o modelo de NRTL, apresentando baixos desvios, com a
mesma ordem de grandeza dos resultados obtidos por Calvar et al. (2006).

Tsanas et al. (2014) realizaram a medida de dados de equilibrio liquido-vapor no sistema

etanol — 4gua - liquido i6nico (1-butil-3-metilimidazolio [BMIM][Br] e brometo de 1-etil-3-
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metilimidazolio [EMIM][Br]). Os dados foram medidos em um ebulidmetro de Fischer, sob
pressdo normal, variando a concentragdo de liquidos i6nicos entre 5% e 15%. Os resultados
mostraram que ambos os liquidos i6nicos estudados resultaram na eliminag¢ao do azedtropo do
sistema etanol-agua, promovendo a desidratagdo do etanol. Para o [EMIM][Br] foi necessaria
uma concentracao de 8% para eliminar o azeotropo, enquanto para o [BMIM][Br] foi necessaria
uma concentragdo de 11%, comprovando o maior efeito salting out do [EMIM][Br] sobre o
etanol.

Silva (2016) utilizou o 1-etil-3-metil imidazolio cloreto ([EMIM][CI]) para avaliar a
desidratagdo do etanol. A medida de dados de equilibrio liquido-vapor foi feita no mesmo
ebuliometro usado por Leal et al. (2015), seguindo a mesma metodologia. A Fracdo méssica de
[EMIM][CI] variou em 0,05 a 0,60. Os resultados mostraram que o liquido i6nico proposto ¢
um solvente promissor, visto que foi observado a "quebra" do azeotropo entre a agua e etanol
a partir de 20% de liquido i6nico, e a concentracdo de etanol na fase vapor foi maior com o
aumento da fracdo massica de [EMIM][CI]. O modelo NRTL foi utilizado para correlacionar
os dados experimentais, e foi verificado que houve uma boa correlagao.

Zhu et al. (2016) avaliaram o processo de destilagdo extrativa do sistema etanol-agua,
por meio do software ASPEN Plus, aplicando como agente de separagao os liquidos idnicos: 1-
etil-3-metilimidazolio  tetrafluoroborato  ([EMIM][BF4]) e 1-butil-3-metilimidazélio
tetrafluoroborato ([BMIM][BF4]). O modelo termodindmico NRTL foi utilizado para o calculo
do coeficiente de atividade. Os resultados obtidos mostraram que a composi¢ao molar de etanol
no destilado foi superior a 99,9% para os dois liquidos 16nicos estudados, comprovando a
“quebra” do comportamento azeotrdpico e maior desidratagdo do etanol.

Felix et al. (2019) também avaliaram o efeito do [BMIM][BF4] no sistema etanol-agua
com o software ASPEN Plus, utilizando o modelo NRTL. Os autores obtiveram etanol como
produto destilado com grau de pureza de 99,7%, comprovando a eficiéncia do liquido 16nico
usado para o enriquecimento do etanol.

Boli e Voutsas (2020) estudaram o efeito do butirato de 2-hidroxietilamonio no sistema
etanol-agua, variando a fragdo massica de liquido i6nico em 5, 10 e 15%, em peso, a 101,3 kPa.
Os resultados mostraram que a presenca do liquido i6nico na fase liquida aumentou a
volatilidade relativa da mistura etanol-dgua. Conforme o aumento da fracdo maéssica de
solvente, houve o aumento do enriquecimento de etanol na fase vapor, promovendo a
eliminagdo completa do azeotropo.

As vantagens e os beneficios dos liquidos i06nicos como agentes de separacdo na

destilacdo extrativa fizeram com que se tornasse de grande interesse, visto que sdo capazes de
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provocar um efeito salting out no equilibrio liquido-vapor e apresentar vantagens de um bom
solvente. Entretanto, os liquidos i6nicos apresentam custo elevado e, além disso, podem ser

toxicos (MATZKE et al., 2009).

3.4.3 Demais solventes

O uso de solvente liquido como agente de separagdo apresenta algumas vantagens frente
ao uso de sais e liquidos i6nicos. Além de apresentar alto ponto de ebulicao, o que favorece a
ndo contamina¢do do produto de topo, podem ser de baixo custo e de origem renovavel.

O agente separador liquido, em comparagdo com o so6lido, também apresenta as
vantagens de melhor transporte de massa do sistema e melhor grau de solubilidade. Os sélidos
precisam se dissolver primeiro, o que dificulta na répida difusdo do sal na alimentacao,
enquanto os liquidos se dissolvem mais rapido (FURTER, 1972 apud SOARES, 2010).

Diferentes solventes liquidos ja foram propostos ao longo dos anos como agente de
separacao no processo de destilagao do sistema etanol-agua, como o ciclohexano (GOMIS et
al., 2005), o tetraetilenoglicol (OLIVEIRA et al., 2009), o benzeno e o hexano (GOMIS et al.,
2007). Devido as consequéncias negativas ao meio ambiente, causada pelo uso de solventes
toxicos, percebe-se a preocupagdo crescente com a seguranca do meio ambiente. Os problemas
que o meio académico e as industrias quimicas tem enfrentado ¢ o grande volume estocado de
solventes toxicos, inflamaveis e prejudiciais ao meio ambiente.

O solvente mais utilizado industrialmente na destilagdo extrativa da mistura etanol-agua
¢ o etilenoglicol, contudo, ¢ ambientalmente perigoso e prejudicial a satde, devido a sua
toxicidade (RAVAGNANI et al., 2010; NEAGU e CURSARU, 2013).

Lee e Pahl (1985) relataram que a adigdo dos glicdis como solvente, “quebra” o
azeotropo presente no sistema etanol-dgua e altera a curva de equilibrio liquido-vapor, de forma
positiva para a desidratacdo do etanol. Alguns estudos sdo encontrados na literatura,
comprovando a eficiéncia dos glicois no sistema etanol-agua e sdo descritos a seguir.

Errico e Rong (2012) simularam o processo de destilagdo extrativa para o sistema etanol
+ 4gua, utilizando o etilenoglicol como agente de separagdo, a 101,3 kPa. A simulagdo foi
realizada no software ASPEN Plus, sclecionando o modelo termodinamico de NRTL. Os
resultados obtidos mostraram que o etilenoglicol ¢ capaz de promover a maior purificacao do
etanol, obtendo 99,8% molar de etanol na fase vapor.

Gil et al. (2012) avaliaram o efeito do glicerol como agente de separagdo no processo
de destilacdo extrativa do sistema etanol + 4dgua. A simulagdo foi feita no software ASPEN

Plus, usando também o modelo NRTL, com o objetivo de obter como produto de topo, rico em
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99,5% molar. Os autores verificaram que o glicerol ¢ um solvente potencial para a quebra do
azeotropo do sistema etanol + 4gua, promovendo a desidratagdo do etanol, obtendo-se um
produto com a pureza desejada.

Pla-Franco et al. (2013) avaliaram o efeito do etilenoglicol e glicerol, como agentes de
separac¢do no processo de destilagcdo extrativa do sistema etanol-agua. Os dados de equilibrio
liquido-vapor foram mensurados sob pressdo normal, em um ebuliometro de Fischer. Os
resultados mostraram que, ambos os solventes utilizados proporcionaram a quebra do azedtropo
do sistema etanol-agua, entretanto, o glicerol apresentou uma maior seletividade. Os modelos
de Wilson, NRTL e UNIQUAC foram utilizados para correlacionar os dados dos dois sistemas
ternarios. Todos os modelos indicaram boa correlagdo com os dados experimentais,
apresentando baixos desvios para temperatura e fracdo molar da fase vapor, sendo o menor
desvio obtido pelo modelo NRTL.

Ramirez-Marquez et al. (2013) também simularam o processo de destilagdo extrativa
para o sistema ternario etanol + dgua + etilenoglicol. A simulagao foi feita no software ASPEN
Plus, a 101,3 kPa, com uma razao solvente/alimentag¢ao (S/F) de 0,87, utilizando o modelo
termodinamico de NRTL. Foi obtida uma fase vapor 99,9% molar de etanol, mostrando que o
etilenoglicol foi capaz de promover uma maior desidratagao do etanol.

Souza et al. (2013) realizaram o estudo do equilibrio liquido-vapor do sistema etanol-
agua usando glicerol como agente de separagdo. Os dados foram mensurados em um
ebulidmetro semelhante ao de Othmer, sob pressao normal, variando o solvente nas razdes
solvente/alimentacao (S/F) em 0,5; 0,7 € 0,9. Os resultados mostraram que o uso do glicerol foi
capaz de alterar a curva de equilibrio liquido-vapor, promovendo a eliminac¢do do azeotropo no
sistema etanol-agua nas trés razdes estudadas. Os dados experimentais foram correlacionados
usando NRTL, apresentando, respectivamente para razao S/F de 0,5; 0,7 € 0,9, os desvios de
1,09%, 1,48% e 1,56% para a temperatura e de 6,73%, 8,13% e 4,39% para fracdo molar de
etanol na fase vapor.

Lai et al. (2014) realizaram o estudo do equilibrio liquido-vapor para o sistema ternario
etanol + 4gua + 1,3-propanodiol. Os dados foram mensurados em um ebulidmetro, sob pressao
normal, em trés concentracdes de solvente (10%, 30% e 50%) em peso. Os resultados
experimentais mostraram que o ponto azeotropico do sistema etanol-agua foi deslocado para
uma composicao mais alta de etanol, e o comportamento azeotrdpico pode ser eliminado com
a concentracdo de solvente a partir de 30% em peso. Os dados experimentais foram

correlacionados com os modelos de NRTL, Wilson e UNIQUAC, sendo que os modelos de
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NRTL e UNIQUAC apresentaram a melhor correlacio quando comparado com o modelo
Wilson.

Navarrete-Contreras et al. (2014) simularam o processo de destilacao extrativa para o
sistema etanol-agua, utilizando glicerol como agente de separagao. O processo foi realizado no
simulador ASPEN Plus, com o modelo NRTL, avaliando as razdes S/F de 0,5 ¢ 2,0. Os
resultados mostraram que para a baixa quantidade de glicerol, a composicao de etanol no
destilado foi ligeiramente superior a composi¢do do ponto azeotropico (96% em peso). Para a
maior quantidade de glicerol, foram obtidos melhores resultados, alcangando destilado superior
a 98% em peso. Assim, o uso do glicerol ¢ capaz de promover a “quebra” do azedtropo do
sistema etanol-agua, obtendo-se uma maior purificagdo do etanol.

Neves et al. (2016) verificaram o efeito do etilenoglicol e do glicerol como solventes na
destilacao extrativa do sistema etanol-agua, visando a obtencao de etanol anidro, por meio do
software de simulagdo ASPEN Plus. A simulacdo foi realizada em regime estacionario, sob
pressdo normal, e a corrente de alimentagado foi introduzida com 89% de etanol e 11% de 4gua,
em base molar. A concentragdo de solvente utilizada foi de 60%, em base molar e o modelo de
NRTL foi aplicado. Os resultados mostraram que a volatilidade relativa do sistema foi
modificada com uso de ambos os solventes, possibilitando a “quebra” do azeodtropo do sistema
etanol-agua.

Debogam et al. (2019) avaliaram o processo de destilagcdo extrativa do sistema etanol-
agua utilizando dipropilenoglicol. Toda a simulagdo foi feita usando o software ProSimPlus,
fazendo a escolha do modelo NRTL, variando a razdo S/F em 0,5; 0,7 € 0,9, sob pressao normal.
Os resultados indicaram que o dipropilenoglicol promoveu a quebra do azedtropo, obtendo um
produto com etanol em 99,95% molar para todas as razdes estudadas. Sendo assim, os autores
sugerem o uso da razao de 0,5, devido ao baixo consumo de solvente, tornando o processo mais
viavel economicamente.

Frente ao que foi apresentado, a Tabela 2 mostra de forma resumida algumas vantagens
e desvantagens dos sais, liquido i6nico e solvente liquido, como agentes de separacdo no

processo de destilacdo extrativa, com a finalidade de comparagao entre eles.



Tabela 2. Vantagens e desvantagens dos agentes de separacao
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Desvantagens

Referéncias

Agente de
Vantagens
separacio
' Baixa volatilidade e baixa
Sais o
toxicidade
Liquido Nao ¢ volatil e ndo sao
10nico COITOSIVOS
Alto ponto de ebulicdo,
Solvente baixo custo do solvente e
liquido pode ser de origem

renovavel

Potenciais problemas com
diluicao e possibilidade de
aglomeracao e corrosao em

colunas com recheio

Alguns sdo toxicos e

apresentam custo elevado

Aumento do consumo de

energia nas altas razoes S/F

Kumar et al. (2010);
Matugi (2013)

Asim et al. (2019);
Matzke et al. (2009)

Matugi (2013)

Diante das vantagens apresentadas para o solvente liquido, da eficiéncia comprovada do

uso de glicois como agente de separagdo no processo de destilacdo extrativa do sistema etanol-

agua e da busca continua por agentes de separagdo menos toxicos, a fim de obter processos

mais limpos, este trabalho teve como proposta o uso do propilenoglicol como agente de

separacao do sistema etanol-agua.

3.4.4 Propilenoglicol

O propilenoglicol, denominado de 1,2-propanodiol, ¢ um alcool diol (ou glicol), ¢

inodoro, incolor, higroscopico, miscivel em agua, etanol, acetona, cloroférmio e alguns 6leos

essenciais (ICHEM, 1994). Na Figura 8 ¢ mostrada a estrutura molecular do propilenoglicol e

a Tabela 3 apresenta algumas propriedades deste solvente.

H3C

OH

OH

Figura 8. Estrutura molecular do propilenoglicol (Adaptado de MERCK, 2013).
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Tabela 3. Propriedades Fisico-Quimicas do propilenoglicol.

Foérmula Molecular Cs3Hs02 ICHEM (1994)
Massa Molecular 76,10 g/mol MERCK (2013)
Densidade 1,036 g/cm? Lide (2004)
Ponto de Ebulicao 461,35 K ICHEM (1994)
Ponto de Fusao 234,15 K ICHEM (1994)
Indice de Refragdo 1,4324 Lide (2004)
Temperatura Critica 625,0 K Reid et al. (1987)
Pressao Critica 6070 kPa Reid et al. (1987)

O propilenoglicol apresenta algumas vantagens como: acdo umectante, baixa
toxicidade, acdo como solvente e caracteristicas como odor e cor, que sdo mostradas na Tabela
4. O elevado ponto de ebuli¢do juntamente com as vantagens apresentadas, faz do

propilenoglicol um potencial agente de separagdo no processo de destilagcdo extrativa.

Tabela 4. Vantagens do propilenoglicol (Adaptado de JUNIOR, 2010).

Habilidade de atrair e reter 4gua em um produto. E um dos
Acio umectante materiais mais efetivos, sendo superior a outros compostos

na retengao de agua como: sorbitol, manitol e glicerina.

A baixa toxicidade do propilenoglicol ¢ unica entre os
Baixa toxicidade glicdis e permite que seja utilizado como aditivo direto em

alimentos e produtos farmacéuticos.

~ E completamente miscivel em agua, alcoois, ésteres, éteres
Excelente a¢do como

solvente e aldeidos.

Odor e cor Estas propriedades facilitam seu uso em formulagdes.

Tradicionalmente, o propilenoglicol ¢ produzido pela rota petroquimica, pelo processo
de hidratagdo do 6xido de propileno, conforme mostrado na Figura 9. As vantagens dessa rota

¢ a alta seletividade para produgdo do propilenoglicol, gerando um produto com alta pureza.
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Entretanto, a grande desvantagem do processo ¢ atribuida ao 6xido de propileno, que tem

origem nao renovavel.

O OH
{I + H,0 HD\/K
Oxido de propileno 1.2 - Propanodiol

Figura 9. Processo de hidratacao do 6xido de propileno para producao do propilenoglicol

(Adaptado de SARA et al.,, 2016).

Outro processo de producao do propilenoglicol ¢ via hidrogendlise do glicerol,
subproduto da produg¢do do biodiesel, sendo considerado um processo promissor. A
hidrogendlise ¢ uma reagdo quimica catalitica que quebra a ligagdo de uma molécula organica
com simultanea adicao de hidrogénio (ZHOU et al., 2008). A Figura 10 apresenta as rotas da
hidrogendlise do glicerol.

A reagdo de hidrogendlise ocorre com a adi¢do do hidrogénio através de uma ligagao
sigma, podendo ocorrer, por exemplo, quando ha a quebra de uma liga¢ao carbono-heteroatomo
como oxigénio, nitrogénio e enxofre, ou entre uma ligagdo carbono-carbono, sendo quebradas
mais facilmente nas ligacdes polarizadas (carbono-heteroatomo), do que nas ndo polarizadas

(carbono-carbono) (NETO, 2012).

OH

HO\/]-\ + H,0
/ 1,2 - Propanodiol
OH

HD\)\/DH + H g HDWDH + HO

Glicerol 1,3 - Propanodiol

HO -

A\ / +  CH.OH

Etilenoglicol

Figura 10. Rotas da hidrogenolise do glicerol (Adaptado de ZHENG et al., 2008).
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Como o glicerol ¢ um composto saturado e tem alto teor de carbono/oxigénio quando
comparado aos outros produtos quimicos, a hidrogenélise do C-O ¢ evidentemente uma das
rotas mais atraentes na conversao quimica do glicerol (NAKAGAWA e TOMISHIGE, 2011).

A producao via hidrogenolise do glicerol ¢ considerada um processo verde, visto que o
glicerol ¢ subproduto de uma fonte renovavel, fazendo substitui¢do de derivados do petroleo,
além de ser atrativo economicamente a produ¢do do biodiesel (NETO, 2012). Isso propicia o
desenvolvimento de tecnologias para a valorizacao do glicerol, que ¢ fundamental para a
ampliacao da cadeia produtiva do biodiesel (PEITER et al., 2016).

Segundo Dasari et al. (2005), converter o glicerol bruto oriundo do processo de biodiesel
em propilenoglicol pode ser a tecnologia usada para aumentar a lucratividade do processo,
convertendo o glicerol a temperaturas e pressdoes moderadas. A companhia Archer Daniels
Midland obteve a primeira planta comercial de produgao de propilenoglicol, a partir da glicerina
oriunda do biodiesel com capacidade de 100 mil toneladas/ano (NAKAGAWA e TOMISHIGE,
2011).

Mais ainda, o propilenoglicol possui diversas aplicagcdes nos mais diferentes ramos da
industria, como de alimentos, cosméticos, farmacé€uticas, entre outras. Entre suas aplicacdes
mais utilizadas incluem: hidratante em medicamentos, cosméticos e alimentos; fixador para
perfumes; fluido anticongelante; solvente para aromas, esséncias e fragrancias; umectante para
resinas naturais e solventes para tintas de impressdo (FREITAS, 2013). Além disso, o
propilenoglicol também pode ser utilizado como solvente no processo de destilagdao extrativa
do sistema etanol-agua, integrando o processo de producdao de etanol com a producdo de
biodiesel, agregando o conceito de biorrefinaria.

Neagu e Cursaru (2013) avaliaram o potencial de dois diferentes solventes no processo
de destilacao extrativa do sistema etanol-agua, por meio da ferramenta de simulagao PRO/II. O
glicerol e o propilenoglicol foram analisados, sob pressao normal, variando a concentragao de
solvente de 10% a 90%. Para o calculo do coeficiente de atividade, foi utilizado o modelo
NRTL. Os resultados mostraram que houve a quebra do azedtropo do sistema etanol-agua em
concentragdes superiores a 30% para todos os solventes estudados. Conforme os autores, o
propilenoglicol ¢ um agente de separacao confiavel para separar etanol e dgua por processo de
destilag@o extrativa, sendo uma escolha vantajosa devido a sua origem renovavel.

Silva et al. (2017) avaliaram o uso do propilenoglicol como agente de separagdo
extrativa no sistema etanol-agua, por meio do software de simulagdo ProSimPlus, utilizando o
modelo de NRTL. O modelo termodinamico foi validado com o equilibrio liquido-vapor para

os sistemas bindrios etanol-agua, etanol-propilenoglicol e agua-propilenoglicol. Assim, foi
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possivel comprovar que ndo ha formacao de azedtropo entre o etanol e o propilenoglicol, e a
agua e o propilenoglicol, tornando possivel o estudo do propilenoglicol como agente extrativo
do sistema etanol-agua. O sistema ternario foi estudado sob pressdo normal, com uso da coluna
short-cut, variando a fracdo massica de propilenoglicol em 0,5, 0,7 e 0,9. Os resultados
mostraram a quebra do azedtropo, obtendo um produto com etanol na fracdo molar de 0,994
para todas as fracdes massicas de solvente estudadas. Dessa forma, sugere-se o uso de 0,5,
devido ao menor gasto de solvente e por alcangar a composi¢do do destilado com menor
consumo de energia.

Apesar dos trabalhos apresentados terem feito uso do propilenoglicol, nenhum trabalho
foi encontrado com relacdo aos dados de equilibrio liquido-vapor do sistema ternario etanol —

agua — propilenoglicol.

3.5 Consideracoes finais

Com base nos trabalhos apresentados, verificou-se que o uso de glicois ¢ eficaz na
separacao do sistema etanol-agua, promovendo a quebra do azedtropo e maior desidratacao do
etanol. A Tabela 5 mostrou de forma simplificada algumas vantagens e desvantagens dos glicois
usados como agentes de separacdo no sistema etanol — dgua, com a finalidade de comparacao
entre eles. Vale ressaltar que, para todos os glicois apresentados, a fragdo molar de etanol obtida
foi superior a 0,99, apresentando alta qualidade do produto.

Diante das vantagens apresentadas e com a busca de agentes de separagdo menos
toxicos, a fim de obter processos mais limpos, o propilenoglicol exibiu um grande potencial
como agente de separagdo no processo de destilacao extrativa. Apenas dois trabalhos foram
encontrados utilizando o propilenoglicol como agente de separagdo na destilagdo extrativa, e
ambos os trabalhos realizaram apenas a simula¢ao do processo.

Outro ponto importante ¢ a auséncia de dados de equilibrio liquido-vapor do sistema
etanol-agua-propilenoglicol. O conhecimento do equilibrio de fases ¢ essencial para os
processos de separagdo, sendo importante para estabelecer condigdes de temperatura e pressao,
para fins de projeto de equipamentos e “design” de processos, e para o desenvolvimento de

modelos termodinamicos.
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Solvente Vantagens Desvantagens Referéncia
Coproduto de origem ndo renovavel;
. . . Toxico; MERCK (2018);
Dipropilenoglicol e Alto ponto de ebuli¢do
Alta proporgdo de solvente para a Debogam et al. (2019).
alimentacao.
Toxico;
. ' Kumar et al. (2010);
Etilenoglicol e Alto ponto de ebulicao Alta propor¢do de solvente para a
MERCK (2018).
alimentacao.
e Alto ponto de ebuligado;
. Custo com a purificacdo do glicerol Neves et al. (2016);
Glicerol e Baixa toxicidade;

Subproduto de origem renovavel.

bruto.

MERCK (2017).

1,3 Propanodiol

Alto ponto de ebuli¢do;
Baixa toxicidade;

Subproduto de origem renovavel.

Custo com a reagao de hidrogenolise do

glicerol.

Zheng et al. (2008);
MERCK (2017).

Propilenoglicol

Alto ponto de ebuli¢do;
Baixa toxicidade;
Maior seletividade na hidrogendlise;

Subproduto de origem renovavel.

Custo com a reacdo de hidrogenolise do

glicerol.

Zheng et al. (2008);
MERCK (2013).
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4. MATERIAIS E METODOS

Neste capitulo serdo apresentados os materiais que foram utilizados para a realizagao do
presente trabalho, assim como a metodologia adotada para a realizagao das medidas dos dados
de equilibrio liquido-vapor do sistema ternério etanol - 4gua - propilenoglicol. O procedimento

experimental e o aparato experimental utilizados também sdo detalhados.

4.1 Materiais

Para a realizacdo dos experimentos foram utilizados: etanol absoluto anidro (com 99,8%
de pureza minima) fornecido pela Isofar Industria e Comércio de Produtos Quimicos Ltda (Rio
de Janeiro, Brasil); propilenoglicol P.A. (com 99,8% de pureza minima) fornecido pela Vetec
Quimica Fina Ltda. (Rio de Janeiro, Brasil) e dgua destilada (obtida do Laboratério de
Termodinamica Aplicada e Biocombustiveis (LTAB), localizado nas dependéncias do
Departamento de Engenharia Quimica da Universidade Federal Rural do Rio de Janeiro).

Para verificar a qualidade dos materiais usados nos experimentos, foi realizada a
caracterizagdo dos mesmos. A caracterizagdo consistiu na medicdo de trés propriedades:
densidade, indice de refracdo e ponto de ebulicdo. Para a medida da densidade, utilizou-se um
densimetro digital (GEHAKA, modelo DSL 920), que utiliza o principio do empuxo e apresenta
incerteza de = 0,0001 g/cm?. O valor do indice de refragdo foi obtido através de um refratdmetro
digital (NOVA, modelo DR500), com incerteza de + 0,00005. O ponto de ebuli¢do foi
mensurado com o auxilio de um ebulidmetro semelhante ao de Othmer. A temperatura de
ebulicdo do propilenoglicol nao foi mensurada devido ao alto valor, valor este ndo suportado
pelo equipamento. Os valores obtidos foram comparados com os valores encontrados na

literatura, visando confirmar a qualidade do material utilizado.

4.2 Metodologia experimental dos dados de ELV
4.2.1 Preparo das solucdes

As solugdes foram preparadas pesando-se a massa de etanol e agua, de forma que a
fragdo molar variasse de 0,1 a 0,9 em etanol. A fragdo massica de propilenoglicol variou
conforme a razdo solvente/alimentacdo (S/F), sendo de 0,10; 0,20 e 0,50, sabendo-se que o
solvente ¢ o propilenoglicol e a alimentacdo ¢ a solu¢do da mistura binaria etanol-agua.

Os valores de S/F foram escolhidos com base no trabalho de Lai et al. (2014), que

avaliaram a influéncia do 1,3-propanodiol no sistema etanol-agua, variando a concentragdo do
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solvente de 10 a 50% em peso. O solvente utilizado no trabalho citado pertence a mesma familia
do solvente proposto neste trabalho, devido a auséncia de dados na literatura para o sistema

etanol-agua-propilenoglicol, escolheu-se as mesmas razdes S/F nesse trabalho.

4.2.2 Procedimento experimental

Para a medida dos dados de equilibrio liquido-vapor, o procedimento experimental
adotado foi realizado em um ebulidometro semelhante ao de Othmer (Figura 11). Este
ebulidmetro ¢é feito de vidro borosilicato, com refluxo total e capacidade de 300 mL. E
composto por uma célula de equilibrio, dois condensadores e duas saidas para as amostragens
das fases liquida e vapor. No condensador de serpentina ha uma abertura para o meio externo,
garantindo a pressdo atmosférica no sistema. As temperaturas das fases liquida e vapor foram
medidas através de termdmetro e termopar (PT100, com # 0,005 K de incerteza),

respectivamente.

A

Figura 11. Representacdo esquematica do ebuliometro - (A) medi¢ao de temperatura da fase
liquida, (B) célula de equilibrio, (C) condensador secundario, (D) condensador primério, (E)
saida para amostra da fase vapor, (F) saida para o ar atmosférico, (G) medi¢ao de temperatura

da fase vapor (Adaptado de Souza et al., 2013).

Este ebuliometro ja foi usado em outros sistemas estudados anteriormente pelo grupo
de pesquisa do LTAB, como etanol - 4gua - glicerol (SOUZA et al., 2013), etanol-agua-nitrato
de célcio (LEAL et al., 2015), etanol-agua-1-etil-3-metil imidazolio cloreto (SILVA, 2016) e
isopropanol-agua-glicerol (JULIAO et al., 2019), cuja metodologia é similar.
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O procedimento experimental iniciou-se com a alimentacdo do etanol, 4gua destilada e
propilenoglicol, de acordo com as propor¢des necessarias para as concentragdes estudadas. Um
agitador magnético e pequenas esferas de vidro foram utilizados para garantir a homogeneidade
da solucdo. Apds o inicio da circulacio de agua pelos condensadores do ebulidometro,
promoveu-se o aquecimento; o ebuliometro foi revestido com material isolante, de forma a
minimizar a perda de calor. A temperatura de bolha foi monitorada em intervalos de 10 minutos.
O equilibrio foi considerado estabelecido quando a temperatura se manteve estavel por 30
minutos. Em seguida, as amostras da fase vapor foram entao coletadas e analisadas. Todos os

dados de equilibrio liquido-vapor foram realizados em triplicata.

4.2.3 Analise das amostras

As amostras foram analisadas utilizando um densimetro digital (GEHAKA, modelo
DSL 920), que utiliza o principio do empuxo e apresenta incerteza de + 0,0001 g/cm?*. De posse
da massa especifica das amostras, a concentracao do etanol foi obtida através da curva de
calibracao, apresentada na Figura 12, que apresenta a variacado da massa especifica por toda a
faixa de concentragdo do sistema etanol-agua. O coeficiente de correlagcdo obtido indicou que
houve um bom ajuste da equacao aos dados experimentais.

Esta curva de calibragdo foi construida anteriormente com a mistura de etanol-agua com
composi¢des molares conhecidas e utilizada nos demais trabalhos gerados pelo mesmo grupo

de pesquisa (SOUZA et al.,, 2013; LEAL, 2015; JURADO et al. 2017).

1,00
0,90
0,80
0,70
0,60
0,50

Xi. Y1

0,40

0,30

%22 y=4,182x% - 12 195x + 8,055

0,10 RY=0,598

0,00
0,20 0,85 0,90 0,95 1,00

Densidade (g/cm?)

Figura 12. Curva de calibragdo da solugdo etanol-agua, representando a variagao da

densidade em fung¢ao da fracdo molar de etanol.
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5. MODELAGEM TERMODINAMICA E SIMULACAO DO PROCESSO

Neste capitulo ¢ descrita a modelagem termodinamica, abordando os modelos de NRTL
e Wilson, utilizados neste trabalho, para correlacionar os dados de equilibrio liquido-vapor do
sistema terndrio etanol-dgua-propilenoglicol. Também serd apresentada a importancia da
simula¢do no projeto de destilagdo extrativa, assim como o simulador utilizado neste trabalho
e as consideragdes adotadas na etapa de simulagdo. A consisténcia termodindmica também ¢

apresentada neste capitulo.

5.1 Modelagem Termodinamica

O design e projeto de um processo de destilacao necessita do calculo das propriedades
fisico-quimicas que ajudam a descrever o comportamento termodinamico dos sistemas. Para o
estudo completo do comportamento do equilibrio liquido-vapor, a obten¢do de um modelo
termodindmico adequado ¢ fundamental, de forma a correlacionar os dados experimentais e
predizer outros. Para isso, € necessario que dados de equilibrio de fases sejam disponiveis na
literatura.

Smith et al. (2005) descrevem que um sistema esta em um estado de equilibrio quando
ndo se observa quaisquer modificagdes no mesmo, ou seja, nao ha transferéncia efetiva de
massa e de calor ao longo do tempo. Analisando duas fases em equilibrio, isso significa dizer
que a transferéncia de massa de uma fase para outra ¢ exatamente igual a da transferéncia no
sentido oposto (AZEVEDO e ALVES, 2017). Esse sistema ¢ completamente definido se as
variaveis de temperatura, pressdo e composi¢ao das fases em equilibrio forem especificadas.
Para cada componente i da mistura, a condi¢ao de equilibrio termodinadmico ¢ dada pelo critério
de isofugacidade, conforme apresentada na equagdo 1. A fugacidade de um componente em

uma mistura depende da temperatura, pressdo e composicao dessa mistura.

fi = ft (1)

Desta forma, afirma-se que a fugacidade do componente i na fase vapor deve ser igual
a fugacidade do componente i1 na fase liquida. A fugacidade do componente i1 na fase vapor
pode ser definida conforme a Equacdo 2, assim como a fugacidade do componente i na fase

liquida pode ser definida conforme a Equagao 3.
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¥ =iolp @

ft=x 7 P (3)

sendo ¢ o coeficiente de fugacidade do componente i, y o coeficiente de atividade, y; a fragao
molar do componente i na fase vapor, x; a fragio molar do componente i na fase liquida, P;**
a pressao de saturagdo do componente i, e P a pressdo do sistema.

Como o interesse deste trabalho estd ligado a problemas que podem ser tratados sob
baixas pressoes, a abordagem de equilibrio liquido-vapor y — ¢ foi estabelecida, conforme a

Lei de Raoult modificada, descrita por Smith et al. (2005), mostrada na Equagao 4:

Vip{ P =x;y; P°% 4)

A fase vapor pode ser considerada ideal, visto que os dados foram medidos a pressao
atmosférica. Diante disso, o coeficiente de fugacidade pode ser considerado igual a 1 e o calculo

do equilibrio liquido-vapor pode ser simplificado segundo a Equacao 5:

yiP =x;y; P°% (5)

A pressao de vapor dos componentes puros pode ser calculada pela equagdo de Antoine,
conforme mostrado na Equacao 6. As constantes de Antoine para os componentes em estudo

sdo apresentadas na Tabela 6.

In Pisat =A - T+C (6)

Tabela 6. Constantes de Antoine para o calculo da pressao de vapor dos componentes puros.

Componentes A B C AT/K Referéncia
Etanol # (1) 16,8969  3803,98 -41,68 270 - 369 Deng et al. (2011)
Agua® (2) 16,2886  3816,44 -46,13 284 - 441 Deng et al. (2011)

Propilenoglicol ® (3) 19,594 5357,10 -47,54 357-483 Zhang et al. (2013)

P;%% ¢ a pressdo de vapor em: ® kPa, ® mmHg; T é a temperatura de equilibrio em K.
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Os coeficientes de atividade dos componentes presentes no sistema em estudo podem
ser determinados através de modelos termodinamicos, usados para correlacionar e predizer os
dados de equilibrio liquido-vapor. Neste trabalho, foram utilizados o0 modelo de NRTL (Non-
Random Two-Liquids) e o modelo de Wilson, escolhidos por apresentarem boa correlagdo para
o sistema etanol-agua. Na Tabela 7 sdo apresentados trabalhos que fizeram uso dos mesmos
para sistemas envolvendo diferentes solventes e a mistura binaria etanol-agua. Além disso,
conforme Renon e Prausnitz (1968), para sistemas envolvendo alcoois, as equagdes de NRTL

e Wilson fornecem as melhores correlagdes.

Tabela 7. Exemplo de aplicacdo dos modelos de NRTL e Wilson em diferentes sistemas etanol-

agua-solventes.

Modelo
Sistema Referéncia
Termodinamico
NRTL
etanol + agua + 1-butanol ' Tan e Gan (2005)
Wilson
NRTL
etanol + agua + 1-propanol . Tan et al. (2005)
Wilson
etanol + agua + [MMIM] [DMP] NRTL Zhao et al. (2006)
NRTL
etanol + agua + BTBE . Arce et al. (2007)
Wilson
etanol + agua + [BMIMM] [SO4] NRTL Calvar et al. (2009)
etanol + 4gua + [EMpy] [ESO4] NRTL Calvar et al. (2010)
: : : NRTL
- -
ctanol aguia etl'lenoghcol Pla-Franco et al. (2013)
etanol + 4gua + glicerol Wilson
etanol + agua + glicerol NRTL Neagu e Cursaru (2013)
etanol + 4gua + propilenoglicol
etanol + agua + glicerol NRTL Souza et al. (2013)
NRIL Lai . (2014)
4 _ ; aret al.
etanol + 4gua + 1,3 - propanodiol Wilson
etanol + 4gua + [BMIM][Br] NRTL Tsanas et al. (2014)
NRTL
etanol + agua + frutose ) Dias (2016)
Wilson
etanol + agua + [EMIM][CI] NRTL Silva (2016)

etanol + 4gua + propilenoglicol NRTL Silva et al. (2017)




50

5.1.1 NRTL

O modelo Non-Random Two-Liquids (NRTL), proposto por Renon e Prausnitz (1968),
pode ser aplicado em misturas parcialmente misciveis e ¢ capaz de prever a miscibilidade
parcial de fases. A energia de Gibbs em excesso (GF) para o modelo de NRTL, em sistemas

multicomponentes, ¢ dada pela Equagao 7.

N
& _ gy BTG o
RT Ll N Grixy

O calculo do coeficiente de atividade para este modelo, para sistemas

multicomponentes, € representado pela Equacdo 8, em que os pardmetros 7;; € G;j, sdo
calculados através das Equagoes 9 e 10.

inr) = S g (w - Hpnin) ®
7y =2 )
Gij = exp(—aijri]-) (10)

sendo R a constante universal dos gases (R=8,314 J.mol'.K™"), T a temperatura de equilibrio
(K) € a;; o parametro de néo aleatoriedade. Segundo Prausnitz ez al. (1998), a regressdo de um
grande numero de dados experimentais indica que o parametro @;; varia entre 0,2 ¢ 0,47. Para
casos em que os dados experimentais sao escassos, assume-se o valor de 0,30. Os parametros
Ag;j € Agj; representam a energia de interagdo entres os pares de moléculas e precisam ser
estimados. No entanto, os parametros 4g,, € 4g,, para o sistema bindrio etanol (1) + dgua (2)
estdo presentes na literatura (DENG et al., 2011) e foram utilizados, de modo a facilitar o
processo matematico da estimagdo. Os parametros energéticos para o sistema etanol-agua sao
mostrados na Tabela 8. Os pardmetros para os sistemas bindrios etanol (1) + propilenoglicol (3)
(4943 € A4g31), assim como agua (2) + propilenoglicol (3) (4g,3 € A4gs,), precisam ser

estimados, visto que sdo ausentes na literatura.
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Tabela 8. Parametros do modelo NRTL para o sistema bindrio etanol (1) + dgua (2) (Adaptado
de DENG et al., 2011).

Parametros (NRTL)
491, -3791,4 +4,1451 T/K
Ag,1 4458,8 + 8,4420 T/K

5.1.2 Wilson
O modelo, descrito por Wilson (1963), ¢ utilizado para a representacdo de sistemas
liquidos, porém nao ¢ capaz de prever a miscibilidade parcial de fases. A energia de Gibbs em

excesso (GE) para 0 modelo de Wilson, em sistemas multicomponentes, é dada pela Equagio

11.

GE

Os coeficientes de atividade para o modelo de Wilson, em sistemas multicomponentes,

sdo calculados atraves da equagdo 12, em que o pardmetro A;; € calculado através da Equagéo

13.

In(y;) =—n(ZVx; A;) + 1 — TN ki (12)

k Z?’xj/lkj

V-L A
Ay = e () (3

sendo V o volume molar para o liquido puro (L.mol"), calculado pela equacio de Rackett

(REID et al., 1987), mostrada na equagao 14.

N

__RT,

V=== ZRA(17)] (14)

A constante ZRA, caracteristica de cada substancia, foi calculada através da Equacao

15. A temperatura critica (T¢), a pressdo critica (Pc) e o fator acéntrico (w) sdo apresentados na
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Tabela 9. O fator acéntrico foi calculado para o propilenoglicol através da Equagdo 16, visto

que nao foi encontrado na literatura.

ZRA = 0,29056 — 008775w (15)
Psat
w = —log ( > )T%=°'7 — 1,000 (16)

Tabela 9. Propriedades dos componentes puros.

Propriedades Etanol Agua Propilenoglicol
Tc (K) 513,922 647,30% 625,0°
Pc (kPa) 6148,0% 22120,0* 6070,0%
W 0,649° 0,235? 1,2094°

a2 Reid et al. (1987); ® Calculado no presente trabalho.

De forma similar ao modelo NRTL, os pardmetros AA;; € AAj; representam a energia
de interagdo entre os pares de moléculas e precisam ser estimados. Os parametros Ad;, € Al
foram estimados a partir dos dados de equilibrio liquido-vapor para o sistema binario etanol (1)
+ 4gua (2), mensurados por Lai et al. (2014). Em seguida, foram estimados os parametros para
os sistemas binarios etanol (1) + propilenoglicol (3) ( AA;3 € AA3;), assim como agua (2) +
propilenoglicol (3) (Ad,3 € AAs,), visto que ndo foram encontrados na literatura.

Os parametros do modelo NRTL, assim como do modelo de Wilson, foram estimados
utilizando o método dos minimos quadrados ndo linear, através do célculo do ponto de bolha
em T (Anexo A), em que a minimizagao foi feita utilizando a fungao objetivo (FO) apresentada

na Equacao 17:

2 2
FO = Z?]:l(yi,cal - Yi,exp) + Zivzl(Ti,cal - Ti,exp) (17)

A temperatura e a composi¢do da fase vapor calculadas (Tj.q € Yicq) foram
comparadas com a temperatura € a composigdo da fase vapor obtidas experimentalmente (T; ¢

€ ¥i exp)» por intermédio do desvio médio relativo, conforme apresentado nas Equagdes 18 ¢ 19.



53

N |Yiexp ~Yical
Yi=

1 .
8, (%) = e %100 (18)
ZN ) Ti,exp - Ti,cal
i= T,
51 (%) = p— 100 (19)

5.2 Consisténcia termodinimica

O teste de consisténcia termodindmica tem como finalidade validar os dados de
equilibrio liquido-vapor gerados nesse trabalho. Foi utilizado o teste proposto por Van Ness
para verificar a consisténcia termodinamica dos dados de equilibrio medidos do sistema ternario
etanol + agua + propilenoglicol. Um indice de consisténcia proposto associado ao teste
caracteriza o grau de afastamento de um conjunto de dados da consisténcia. O indice de
consisténcia varia entre 1 ¢ 10, sendo 1 para dados altamente consistentes ¢ 10 para dados de
baixa qualidade, com base na medida do desvio de In (y;/ ¥3), calculado entre dois conjuntos
de coeficientes de atividade provenientes dos valores experimentais e da correlagao (VAN
NESS, 1995). Na Tabela 10 sdo apresentados os indices de consisténcia termodindmica para

dados de equilibrio liquido-vapor.

Tabela 10. Indice de consisténcia termodindmica para dados de equilibrio liquido-vapor

(Adaptado de Van Ness, 1995).

indice 5 1n (y1/ v2)

1 > 0<0,025
2 > 0,025 < 0,050
3 > 0,050 < 0,075
4 >0,075<0,100
5 > 0,100 <0,125
6 > 0,125 <0,150
7 >0,150<0,175
8 > 0,175 < 0,200
9 > 0,200 < 0,225
10 > 0,225
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5.3 Simulac¢io do Processo

O projeto de uma coluna de destilacdo ¢ feito a partir da resolucao de balangos de massa
e energia em conjunto com a relagdo de equilibrio. Os métodos de solugdo deste sistema sdao
relativamente dificeis, sendo facilitado por meio de auxilio computacional, permitindo avaliar
o efeito de cada varidvel de projeto (HENLEY e SEADER, 1981).

A simula¢do do processo de destilagdo extrativa contribui na avaliacdo da quantidade
de solvente e no calculo do nimero minimo de estdgios em uma coluna de destilagdo,
necessarios para obter a pureza requerida no destilado. Além disso, a simulagdo pode contribuir
na caracterizagdo prévia da mistura a ser separada, sendo essa uma etapa importante do
processo, visto que permite avaliar a miscibilidade entre os compostos, uma vez que na
destilacao extrativa € necessario que ndo apresente azeotropo entre eles.

Existem diferentes softwares de simulagdo, utilizados para predizer e aperfeicoar os
processos quimicos. Entre eles, o ASPEN Plus (NAVARRETE-CONTRERAS et al., 2014;
NEVES et al.,, 2016), CHEMSEP e DWSIM (SANTOS, 2015), PRO/II (NEAGU E
CURSARU, 2013), ProSimPlus (EUSTACIO et al., 2018; SILVA et al, 2017) e Scilab
(SIMONELLI et al., 2017).

Neste trabalho, foi utilizado o simulador ProSimPlus. O software ProSimPlus é um
software de engenharia que realiza balangos de massa e energia para uma ampla gama de plantas
de processamento industrial. As solu¢des do ProSimPlus sdo utilizadas no projeto e na operagao
de plantas existentes para otimiza¢do de desempenho, solucao de problemas de unidades ou
maximizar a eficiéncia das plantas industriais, fornecendo mais de 70 operagdes unitarias
(PROSIMPLUS, 2016).

Primeiramente, foram selecionados os componentes da mistura (etanol + agua +
propilenoglicol), que ja estavam inseridos no banco de dados do simulador. A modelagem
termodindmica com abordagem v-¢ foi estabelecida para representar o equilibrio liquido-vapor
do sistema. A fase vapor foi considerada ideal devido ao processo ocorrer a pressao atmosférica.
O modelo termodinamico foi escolhido conforme a melhor correlagdo obtida aos dados
experimentais. Ap6s a adi¢ao dos componentes e do modelo termodinamico para representar o
comportamento do equilibrio do sistema ternario, foi possivel realizar a simulacao do processo
da destilagdo extrativa.

Para a simulagdo, primeiramente foi considerada a coluna de destilagdo short-cut, com
condensador total, que permite projetar uma coluna de destilagao simples com uma alimentagdo
e dois produtos: o destilado e o produto de fundo. Esta operagao da unidade ¢ usada para o

design aproximado de uma coluna de destilacdo, visto que utiliza o método de calculo de projeto
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de Fenske, Underwood, Gilliland ¢ Kirkbride (FUGK). O método de FUGK ¢ um método de
projeto, tendo em vista obter uma primeira estimativa do niumero de estagios tedricos, da
localizagdo do estagio de alimentagdo, das composi¢des do destilado e do produto de fundo, e
das condi¢des limite de operacdo: razao de refluxo (R) e razdo de refluxo minima (Rmin)
(HENLEY e SEADER, 1981; PROSIMPLUS, 2016).

A partir da estimativa inicial obtida na coluna short-cut, o processo de simulagdo foi
feito com uso da coluna indicada no simulador como Two-phase distillation with total
condenser. A coluna ¢ constituida por um refervedor e condensador total, que permite
representar um processo de separacdo liquido-vapor envolvendo sistemas multicomponentes,
operando em estado estaciondrio e transferéncia de massa em contracorrente entre a fase liquida
e a fase vapor. Neste tipo de coluna, ¢ possivel alterar o numero de estagios e obter a
especificagdo de temperatura e pressao em casa estagio (PROSIMPLUS, 2016).

Diante disso, as simulagdes foram realizadas com as condi¢des em que a “quebra” do
azedtropo foi alcancada, observada pelos dados medidos de equilibrio liquido-vapor, em que o
projeto da coluna de destilacdo extrativa foi realizado com o objetivo de obter um produto
destilado rico em 99,6% molar em etanol. A Figura 13 apresenta o esquema ilustrativo do

processo simulado e apresentado pelo simulador.
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Figura 13. Esquema ilustrativo do processo de simulagdo obtido no ProSimPlus.
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6. RESULTADOS E DISCUSSOES

Esse capitulo apresenta os resultados encontrados neste trabalho, assim como as
discussoes a respeito dos mesmos. A discussao deste capitulo engloba a qualidade dos materiais
usados, a influéncia do propilenoglicol na “quebra” do azedétropo do sistema etanol-dgua e,
consequentemente, na volatilidade relativa. Os comportamentos dos modelos termodinamicos
de NRTL e Wilson também sao avaliados, assim como a simulagdo do processo empregando

propilenoglicol como solvente.

6.1 Caracterizacao Fisico-Quimica dos Materiais

A Tabela 11 apresenta as propriedades dos componentes puros mensurados neste
trabalho e presentes na literatura, visando comprovar a qualidade dos materiais utilizados.
Diante disso, constatou-se que tanto o etanol, como a agua e o propilenoglicol, apresentaram

valores semelhantes aos encontrados na literatura.

Tabela 11. Propriedades experimentais e da literatura dos componentes puros: densidade (p),

indice de refracdo (np) e temperatura de ebuli¢ao (Te).

Componentes
Propriedades .
Etanol # Agua® Propilenoglicol ©
p (g/cm?) 0,7896¢; 0,7893¢ 0,9973¢% 0,9970¢ 1,0340%; 1,0330"
np 1,3524¢%; 1,3594" 1,33259; 1,3325°F 1,4320%; 1,4324°
Te (K) 351,594 351,45¢ 373,204 373,158 -

@ Incerteza padrio: u (p) = 0,0001 g/cm?®; u (np) = 0,0001; u (Te) = 0,01 K.
®Incerteza padrdo: u (p) = 0,001 g/cm?; u (np) = 0,00003; u (T.) = 0,005 K.

¢ Incerteza padrio: u (p) = 0,0008 g/cm?*; u (np) = 0,00006.

4 Medido nesse trabalho; ¢ Lide, 2004; f Riddick et al., 1986; & Souza et al., 2013;
" Chang et al., 2015.

6.2 Dados de equilibrio liquido-vapor do sistema etanol - agua - propilenoglicol

Nas Tabelas 12, 13 e 14 sdo apresentados os dados de equilibrio liquido-vapor do
sistema etanol (1) + 4agua (2) + propilenoglicol (3), para as razdes S/F de 0,10; 0,20 e 0,50,
respectivamente.

Os dados foram mensurados a P=101,3 kPa, variando a fragao molar de etanol de 0,1 a
0,9, em base livre de solvente (x’1), € o propilenoglicol variando conforme a razao S/F. Os

valores apresentados referem-se a média dos dados experimentais medidos em triplicata. Os
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resultados sdo apresentados com as incertezas das varidveis medidas. O calculo das incertezas
foi feito com base no trabalho de Baratto et al. (2008). O coeficiente de atividade do etanol (y;)
e da 4gua (y,) e a volatilidade relativa do etanol em agua (a;,) também sdo apresentados. A

volatilidade relativa foi calculada conforme a Equagao 20.

_ h/xll
Ay = V2 (20)

Tabela 12. Dados de equilibrio liquido-vapor para o sistema etanol + dgua + propilenoglicol, a

P=101,31 kPa, para razdo S/F=0,10.

X1 y1 T (K) Y1 Y2 4P
0,10 0,5055 362,81 3,28 0,80 9,20
0,20 0,6873 357,60 2,71 0,70 8,79
0,30 0,7447 354,84 2,18 0,73 6,80
0,40 0,7947 353,78 1,81 0,71 5,80
0,50 0,8207 353,27 1,53 0,76 4,57
0,60 0,8506 352,59 1,36 0,82 3,79
0,70 0,8738 352,37 1,21 0,93 2,96
0,80 0,9418 351,97 1,15 0,65 4,04
0,90 0,9959 351,75 1,09 0,09 26,98

u(y)=0,004; u(T)=0,1 K.

Tabela 13. Dados de equilibrio liquido-vapor para o sistema etanol + agua + propilenoglicol, a

P=101,31 kPa, para razao S/F=0,20.

X1 y1 T (K) Y1 Y2 4P
0,10 0,4945 363,90 3,08 0,79 8,80
0,20 0,6801 358,00 2,64 0,70 8,50
0,30 0,7394 355,72 2,09 0,72 6,62
0,40 0,7926 353,96 1,80 0,71 5,73
0,50 0,8201 353,17 1,53 0,77 4,56
0,60 0,8536 352,68 1,36 0,80 3,89
0,70 0,8803 352,28 1,22 0,88 3,15
0,80 0,9520 351,76 1,18 0,54 4,96
0,90 0,9961 351,57 1,11 0,09 28,38

u(y)=0,006; u(T)=0,1 K.
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Tabela 14. Dados de equilibrio liquido-vapor para o sistema etanol + agua + propilenoglicol, a

P=101,31 kPa, para razdo S/F=0,50.

X’1 yi T (K) Y1 Y2 @12
0,10 0,4801 364,39 2,94 0,80 8,31
0,20 0,6728 358,63 2,55 0,70 8,22
0,30 0,7303 356,83 1,98 0,71 6,31
0,40 0,7820 354,58 1,73 0,73 5,38
0,50 0,8270 353,05 1,56 0,72 4,78
0,60 0,8301 352,99 1,30 0,91 3,25
0,70 0,8846 352,60 1,21 0,84 3,28
0,80 0,9415 352,16 1,15 0,65 4,02
0,90 0,9968 352,09 1,08 0,07 34,61

u(y)=0,006; u(T)=0,1 K.

Na Figura 14 ¢ apresentada a curva de equilibrio liquido-vapor do sistema ternario, com
os dados medidos neste trabalho. A curva de cada razao S/F encontra-se no Anexo B. Também
sao apresentados os dados do sistema binario etanol-dgua (GMEHLING et al., 1981), contidos
no Anexo C, para melhor comparagdo da influéncia do propilenoglicol. Devido a proximidade
dos dados de equilibrio mensurados para as diferentes razdes estudadas, optou-se por
maximizar a regido da figura onde se localizam as composi¢des ricas em etanol, apresentada na
Figura 15.

De acordo com os resultados obtidos, pode-se observar que o uso do propilenoglicol
como agente de separacdo no sistema etanol-agua, promoveu a “quebra” do azedtropo e o
enriquecimento de etanol na fase vapor (yi) para todas as razdes S/F estudadas. Nas regides
ricas em etanol, a fragdo molar de etanol na fase vapor aumentou conforme o aumento de S/F.
Nao foi observada a presenga do propilenoglicol na fase vapor, visto que a massa especifica
desta fase sempre permanecia na faixa do esperado para a mistura formada por etanol e agua, o
que era previsto devido a baixa pressdao de vapor do solvente. Caso houvesse propilenoglicol
na fase vapor, a massa especifica aumentaria, sendo identificada a presenca do mesmo nesta
fase. As massas especificas para cada razao S/F encontram-se no Anexo D.

O efeito salting out foi observado em todas as razdes estudadas. Este efeito promoveu
um bom enriquecimento do etanol na fase vapor, apresentando quantidade suficiente de
propilenoglicol para interagir com as moléculas de dgua, promovendo a quebra do azeotropo.

Outros autores observaram o mesmo comportamento com diferentes agentes de separagao
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como, Zhao et al. (2006) com o uso de liquido i6nico, Pla-Franco et al. (2013) utilizando

etilenoglicol e glicerol, e Peng et al. (2017) com solvente eutético.
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Figura 14. Curva de ELV do sistema etanol (1) + dgua (2) + propilenoglicol (3): e: sistema
binario etanol-agua (GMEHLING et al., 1981); e: S/F=0,10; m: S/F=0,20; A: S/F=0,50.
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Figura 15. Curva de ELV maximizada para as composigdes ricas em etanol: ®: sistema

binario etanol-agua (GMEHLING ef al., 1981); e: S/F=0,10; m: S/F=0,20; A: S/F=0,50.



60

As moléculas de propilenoglicol apresentam maior interagdo com as moléculas de agua,
fazendo com que o etanol se vaporize mais facilmente, favorecendo a quebra do azeotropo.
Segundo Thakur et al. (2019), os glicois sdo associados através de ligagdes intermoleculares de
hidrogénio. As moléculas de dgua sdo atraidas pelas ligagdes de hidrogénio, assim como as
moléculas de etanol. Entretanto, as moléculas de 4gua sdo mais coesas, visto que apresentam
mais sitios propensos a estabelecer este tipo de for¢a intermolecular (REIS, 2008).

As Figuras 16, 17 e 18 apresentam os dados de equilibrio liquido-vapor nos graficos T
versus X, y para as razdes S/F iguais a 0,10; 0,20 e 0,50, respectivamente. Também sdo
apresentados os dados do sistema bindrio etanol-agua (GMEHLING et al., 1981). Da mesma
forma, pode-se observar que, para todas as razdes estudadas, ao longo de toda curva, o uso do

propilenoglicol promoveu o enriquecimento de etanol na fase vapor. A temperatura diminui
com o aumento da fracdo molar de etanol na fase liquida (x’1) € na fase vapor (y1). Isso acontece
devido ao aumento da quantidade de etanol em X’ e, consequentemente em yi, fazendo com
que a temperatura se aproxime da temperatura de ebulicdo do etanol (351,45 K), o que mostra

que o etanol ¢ o componente predominante na fase vapor.
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Figura 16. Curvas do ponto de bolha e ponto de orvalho em fungdo da fracao molar de etanol
na fase liquida (x’1) e fase vapor (y1) para S/F=0,10: ----- : sistema binario etanol-agua

(GMEHLING et al., 1981); m: T-x1; A: T-y1.
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Figura 17. Curvas do ponto de bolha e ponto de orvalho em fung¢do da fragdo molar de etanol
na fase liquida (x’1) e fase vapor (y1) para S/F=0,20:

: sistema binario etanol-agua
(GMEHLING et al., 1981); m: T-x1; A: T-y1.
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Figura 18. Curvas do ponto de bolha e ponto de orvalho em funcdo da fracdo molar de etanol
na fase liquida (x’1) e fase vapor (y1) para S/F=0,50:

: sistema binario etanol-agua
(GMEHLING et al., 1981); m: T-x1; A: T-y1.
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Alguns autores comprovaram a eficiéncia de diferentes glicois para a desidratacdo do
etanol. Silva et al. (2013) afirmaram que o uso do glicerol ¢ capaz de promover a eliminagao
do ponto azeotropico em solucdo com concentragdo de 50% de solvente. Lai et al. (2014)
relataram que o uso do 1,3-propanodiol, como agente de separacdo do sistema etanol-agua,
promove a eliminagdo do azedtropo com concentracdo de solvente a partir de 30%. Diante
disso, pode-se observar a eficiéncia do propilenoglicol frente aos solventes utilizados nos
trabalhos citados, visto que possibilitou a quebra do azedtropo em concentragdes menores, a
partir de 10% em peso, tornando-se um solvente potencial para a producdo de etanol anidro.

O efeito da volatilidade relativa (a;;) em fungdo da fracdo molar do etanol na fase
liquida (x’1) € apresentado na Figura 19. Os valores de a;, para o x’; igual a 0,9 nao foram
plotados devido aos altos valores obtidos, com o objetivo de melhorar a visualizagao do
comportamento de a;, ao longo de toda a curva. Esses valores estdo presentes nas Tabelas 12,
13 e 14. Também sdo apresentadas as volatilidades relativas calculadas para o sistema binario
etanol-agua (GMEHLING et al., 1981), em que € possivel observar valores inferiores a 1,

indicando a presenca do azeotropo.
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Figura 19. Volatilidade relativa do sistema etanol (1) + dgua (2) + propilenoglicol (3) em
funcdo da fracdo de etanol, a 101,3 kPa: ----- : sistema binario etanol-agua (GMEHLING et
al., 1981); e: S/F=0,10; m: S/F=0,20; A : S/F=0,50.
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Para todas as razoes S/F estudadas, os valores de a4, foram superiores a 1, confirmando
a quebra do azedtropo e a aplicabilidade do propilenoglicol. Quanto maior for a afinidade do
solvente, usado como agente de separagdo, com a agua, maior serd a volatilidade relativa,
indicando a maior probabilidade do azedtropo da mistura etanol-dgua ser quebrado. Em todas
as razdes S/F, o uso do propilenoglicol alterou a volatilidade relativa da mistura inicial,
mostrando um efeito salting-out na regido rica em etanol, assim como foi observado por Geng
et al. (2010).

Pode ser observado que a curva possui comportamento decrescente com o aumento da
fragdo molar de etanol. Isso ocorreu pois na regido rica em agua, as moléculas de
propilenoglicol tenderam a se ligar preferencialmente as moléculas de agua, pois apresentam
mais sitios propensos a estabelecer a ligacdo. Esse comportamento também ¢ justificado com
base na alta volatilidade de etanol, fazendo com que o etanol se volatilize mesmo quando a fase
liquida ¢ rica em agua. Com o aumento da concentragdo molar de etanol no sistema, ocorre
também a interagdo do mesmo com o propilenoglicol, fazendo com que a volatilidade relativa
do etanol diminua. Esse mesmo comportamento também foi observado por Boli e Voutsas
(2020), com uso de liquido i6nico, e Dias et al. (2017), que utilizaram a frutose como agente
de separagdo. Na regido rica em etanol (x’1 de 0,8 € 0,9), a volatilidade relativa aumenta devido
a grande quantidade de etanol presente na mistura, assim como foi obtido por Souza et al.
(2013), quando avaliaram o efeito do glicerol no sistema etanol-agua.

Apesar dos valores de volatilidade relativa, para os dados medidos com a razao S/F igual
a 0,50, serem maiores que os medidos com S/F igual a 0,10 e 0,20 (o que era esperado, devido
ao maior enriquecimento do etanol na fase vapor), pode-se utilizar a menor quantidade de
solvente (S/F=0,10) para promover a desidratacao do etanol. Os altos valores observados para
a4, foram obtidos nas solugdes com altas composi¢cdes molares de etanol, mostrando a total
solvatagdo das moléculas de dgua pelas de propilenoglicol.

O comportamento do coeficiente de atividade do etanol (y;) em fun¢do da fracdo molar
de etanol (x’1) ¢ apresentado na Figura 20.

Os coeficientes de atividade do etanol (y4) s@o maiores que uma unidade, o que significa
o desvio positivo em relagao a lei de Raoult. Isso indica a maior tendéncia da presenca de etanol
para a fase vapor. Pode ser observado que com o aumento da fragdo molar de etanol (x’1), 0 ¥4
diminui, o que indica o aumento da interagdo das moléculas de propilenoglicol com o etanol.
Isso possivelmente ocorre devido ao solvente ter forte interagdo tanto com a 4gua como com o
etanol, conforme relatado por Ge et al. (2008), e confirmado por meio do comportamento da

volatilidade relativa, apresentado anteriormente. Esse mesmo comportamento também foi
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obtido por Calvar et al. (2010) que utilizaram como solvente o [EMpyESO4], Pla-Franco et al.
(2013) com uso de etilenoglicol e glicerol, e Silva (2016) que avaliaram o efeito do liquido

16nico [EMIM][CI] na mistura etanol-agua.
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Figura 20. Coeficiente de atividade do etanol em funcao da fragao molar de etanol na fase
liquida para o sistema etanol (1) + agua (2) + propilenoglicol (3): ®: S/F=0,10; m: S/F=0,20;
A : S/F=0,50.

O comportamento do coeficiente de atividade da 4agua (y,) em fungao da fracao molar
de etanol (x’1) ¢ apresentado na Figura 21.

Os coeficientes de atividade da agua (y,) sdo menores que uma unidade, o que significa
o desvio negativo em relagdo a lei de Raoult, indicando a permanéncia da mesma na fase
liquida. O comportamento de y, ocorre de maneira mais irregular. Para S/F de 0,10 e 0,20, o
coeficiente de atividade da 4gua aumenta até x’1=0,7, e para S/F de 0,50, esse aumento ocorre
até x’1= 0,6. Para a regido rica em etanol, ocorre a diminuicdo de y, em todas as razdes
estudadas. Esse comportamento (aumento e reducdo de y,) acontece devido a grande

quantidade de propilenoglicol presente na solu¢do com a menor quantidade de dgua. A maior
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quantidade de etanol na fase vapor quando o propilenoglicol estd presente na fase liquida,
explica a diminui¢do observada do valor do coeficiente de atividade da agua.

De acordo com Geng et al. (2010), a diminuicao de y, € favoravel, visto ser benéfico
para o aumento da volatilidade relativa do sistema. Zhao et al. (2006) e Deng et al. (2011)
obtiveram o mesmo comportamento obtido neste trabalho, em que foi avaliado,

respectivamente, o uso do [BMIM][Br] e [BMIM][OAc] como agentes de separagao.
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Figura 21. Coeficiente de atividade da d4gua em fungao da fragdo molar de etanol na fase
liquida para o sistema etanol (1) + agua (2) + propilenoglicol (3): e: S/F=0,10; m: S/F=0,20;
A : S/F=0,50.

6.3 Modelagem termodinamica

Os parametros estimados para o modelo de NRTL, nas razdes S/F de 0,10; 0,20 ¢ 0,50,
¢ os desvios médios relativos para fragdo molar da fase vapor (4,,,) € para a temperatura (&7 k),
sdo apresentados na Tabela 15. Vale ressaltar que os pardmetros para o sistema binario etanol-

agua (4g4, € 4g,,) foram retirados da literatura, conforme apresentado na secao 4.1.1.
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Tabela 15. Parametros de energia de interagdo estimados para o modelo de NRTL para o

sistema ternario etanol (1) + agua (2) + propilenoglicol (3).

Parametros de NRTL (J.mol ") Desvios médios

Razio S/F relativos
4913 A9g3q 49,3 493, 8y1 (%) 5T/K(%)
0,10 44,82 -10663,00  -22765,00 -18692,00 3,48 0,17
0,20 9803,40 -2136,40 -6215,70  -10787,00 3,35 0,23
0,50 7089,50 6845,30 -6350,00 -823,83 5,01 0,48

Pode-se observar que os maiores desvios obtidos foram de 5,01% para y; e 0,48% para
T, ambos para S/F=0,5. Frente aos baixos desvios obtidos, 0 modelo de NRTL apresentou boa
correlacdo aos dados experimentais. Souza et al. (2013) obtiveram bons resultados ao utilizar
o modelo de NRTL, apresentando os maiores desvios de 8,13% para y1 e 1,56% para T.

Na Tabela 16 sdao apresentados os parametros estimados para a mistura binaria etanol
(1) + 4gua (2) para o modelo de Wilson. Também sao apresentados os desvios médios relativos
para a fragdo molar da fase vapor (6y,) € para a temperatura (67 /¢). A estimagio foi realizada
a partir dos dados experimentais mensurados por Lai et al. (2014). Os dados de ELV
experimentais e calculados para o sistema binario etanol-agua estdo contidos no Anexo E. Os

desvios obtidos foram de 1,04% para y1 e 0,031% para T.

Tabela 16. Parametros de energia de interacdo estimados para o modelo de Wilson para o

sistema binario etanol (1) + dgua (2) com dados experimentais mensurados por Lai et al. (2014).

Parametros de Wilson Desvios médios
(J.mol?) relativos
Ay, Adzq Sy (%) 57 (%)
1824,10 3482,10 1,04 0,031

A Figura 22 apresenta a curva de ELV para o sistema bindrio, com os dados
experimentais e preditos pelo modelo de Wilson. Pode-se observar que os dados de ELV
calculados exibiram o mesmo comportamento obtido experimentalmente por Lai et al. (2014),

apresentando boa correlagdo aos dados experimentais.
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Figura 22. Dados de ELV do sistema etanol (1) + agua (2): e: sistema binario etanol-dgua

(LATetal,2014); —: (xX’1 =yl); ----- : dados calculados por Wilson.

Frente a boa correlagcdo obtida para o sistema binario etanol-agua, foram utilizados os

parametros bindrios estimados (A4, € AA,;) para a estimagdo dos demais parametros do

sistema ternario etanol (1) + agua (2) + propilenoglicol (3), apresentados na Tabela 17. Também

sdo apresentados os desvios médios relativos para fragdo molar da fase vapor (6,,) € para a

temperatura (87 k).

Tabela 17. Parametros de energia de interacdo estimados para o modelo de Wilson para o

sistema terndrio etanol (1) + agua (2) + propilenoglicol (3).

Parametros de Wilson (J.mol!) Desvios meédios

Razio S/F relativos
Alq3 Az, A2y3 A3, 5y (%) 67(%)
0,10 -3331,90 -32377,00 -8342,30 -1049,00 1,77 0,14
0,20 2730900 -10417,00 -6335,77 -0,6288 1,64 0,31
0,50 4,8546 6866,40 -3904,30 160290 2,76 0,38




68

Os maiores desvios obtidos foram de 2,76% para y1 e 0,38% para T, ambos para
S/F=0,5. Frente aos baixos desvios obtidos, o modelo de Wilson também apresentou boa
correlagdo aos dados experimentais. Dias (2016) também obtiveram bons resultados ao utilizar

o modelo de Wilson para o sistema etanol-agua, apresentando desvios semelhantes aos obtidos

neste trabalho.
As Figuras 23, 24 e 25 apresentam as curvas de ELV para o sistema ternario, em base

livre de solvente, para S/F igual a 0,10; 0,20 e 0,50, com os dados experimentais e preditos
pelos modelos de NRTL e Wilson (contidos nos Anexos F e G, respectivamente). Também sao

apresentados os dados do sistema binario etanol-agua (GMEHLING et al., 1981).
Os dados de ELV calculados por meio do modelo de NRTL e de Wilson, exibiram

comportamento semelhante ao obtido experimentalmente. O efeito de salting out, j4 explicado
anteriormente, também foi observado. Para toda a curva de equilibrio, a presenga de
propilenoglicol na fase liquida, promoveu o enriquecimento de etanol na fase vapor,

demonstrando de forma clara a “quebra” do aze6tropo no sistema etanol-agua.
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Figura 23. Dados de ELV do sistema etanol (1) + agua (2) + propilenoglicol (3) para
S/F=0,10: e: sistema binario etanol-agua (GMEHLING et al,, 1981); —: (X1 =y1); A:

dados experimentais; dados calculados por:
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Figura 24. Dados de ELV do sistema etanol (1) + agua (2) + propilenoglicol (3) para
S/F=0,20: e: sistema binario etanol-agua (GMEHLING et al,, 1981); —: (X1 =y1); A:
Wilson.
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Figura 25. Dados de ELV do sistema etanol (1) + 4gua (2) + propilenoglicol (3) para
S/F=0,50: e: sistema binario etanol-agua (GMEHLING et al, 1981); ——: (X’1 =y1); A:
Wilson.
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O modelo de NRTL, assim como o modelo de Wilson, foram capazes de descrever com
conformidade os dados experimentais, apresentando boa correlagio. Embora o modelo de
Wilson seja matematicamente mais simples, quando se comparado ao modelo de NRTL, devido

a auséncia do parametro «;;, 0 modelo de Wilson se mostrou melhor para o sistema ternario em

estudo, apresentando desvios mais baixos, confirmados pelas curvas de equilibrio apresentadas.
Alguns autores conseguiram a melhor correlagdo para o sistema etanol-agua com uso do modelo
de NRTL (ARCE et al., 2007; LAI et al., 2014). Entretanto, Tan e Gan (2005), Pla-Franco et
al. (2013) e Dias (2016), também obtiveram em seus estudos, a melhor correlacio com o
modelo de Wilson, quando comparado ao modelo de NRTL.

Prausnitz ef al. (1998) compararam a aplicagdo de dois modelos, para o mesmo sistema,
plotando as fragdes molares da fase vapor experimentais e calculadas, conforme apresentado
na Figura 26, com os dados obtidos neste trabalho. Para o sistema ternario etanol - agua -
propilenoglicol, ¢ possivel confirmar que o modelo de Wilson forneceu a melhor correlagao ao

ser comparado com o modelo de NRTL.
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Figura 26. Fracdo molar, experimental e calculada, de etanol na fase vapor: A) NRTL;

B) Wilson; e: S/F=0,10; m: S/F=0,20; A : S/F=0,50.

A consisténcia termodinamica foi avaliada seguindo o teste proposto por Van Ness
(1995), conforme apresentado na sec¢ao 4.2. Um indice de consisténcia proposto associado ao
teste caracteriza o grau de consisténcia, variando entre 1 e 10, sendo 1 para dados altamente

consistentes ¢ 10 para dados possivelmente de baixa qualidade. A Tabela 18 apresenta os
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indices de consisténcia obtidos para os modelos de NRTL e Wilson. Diante dos resultados
obtidos, pode ser concluido que os dados sdo consistentes termodinamicamente, visto que

foram obtidos valores inferiores a 10 para todas as razdes estudadas.

Tabela 18. indice de consisténcia termodindmica para os modelos de NRTL e Wilson

Indice de consisténcia

Razao S/F
NRTL Wilson
0,10 3 1
0,20 4 1
0,50 5 1

Outra maneira para avaliar a consisténcia termodinamica dos dados ¢ plotar Ay versus
x para determinar se os desvios se distribuem uniformemente em torno de zero, sendo Ay o
desvio entre o y experimental e o y calculado. Caso os desvios mostrem uma tendéncia clara,
sdo provavelmente suspeitos. No entanto, se os desvios forem baixos e se dispersarem em torno
de zero, ¢ provavel que sejam de boa qualidade (PRAUSNITZ et al., 1998). As Figuras 27 e 28
mostram, respectivamente, os dados plotados para Ay, versus x’1, para os modelos de NRTL e
Wilson e, observa-se que os desvios plotados sao dispersos em torno de zero, ndo apresentando

uma tendéncia clara, confirmando que os dados sdao consistentes termodinamicamente.
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Figura 27. Dispersao dos desvios de y; obtidos experimentalmente e para o modelo de

NRTL: e: S/F=0,10; m: S/F=0,20; A : S/F=0,50.
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Figura 28. Dispersao dos desvios de y; obtidos experimentalmente e para o modelo de

Wilson: e: S/F=0,10; m: S/F=0,20; A: S/F=0,50.

A Figura 29 apresenta a energia livre de Gibbs em excesso (G®), calculada por NRTL e
Wilson, em funcao da fracdo molar de etanol na fase liquida, em base livre de solvente, para
todas as razdes estudadas neste trabalho. A energia livre de Gibbs em excesso representa a
diferenga entre as variagoes de energia de Gibbs da solugado real e da mesma solugdo, assumindo
o comportamento ideal, para as mesmas condi¢cdes de temperatura, pressao e composicao
(PRAUSNITZ et al., 1998).

Segundo Siqueira (2005), quanto mais nao ideal for a solu¢ao, maior sera a contribui¢ao
de GE. Se o valor de G for positivo, é possivel que a solugdo se torne instavel. Por outro lado,
se G for negativa, a solucdo se torna mais estavel do que a mesma se o comportamento fosse
ideal. Isso ocorre devido as interagdes energéticas favoraveis entre os componentes do sistema.

De forma geral, foram obtidos valores positivos para GE entre as composi¢des de etanol
de 0,2 a 0,9. Os valores negativos foram obtidos em composi¢gdes extremas (ricas em agua e
ricas em etanol). Pode-se observar que, para os dois modelos, a ndo idealidade da solugdo foi
maior para S/F=0,50, seguido da razdo de 0,20 e 0,10. Apesar dos valores de G, calculadas por
meio do modelo de Wilson, serem muito proximos para S/F igual a 0,10 e 0,20, ¢ possivel notar
que a ndo idealidade também aumenta conforme o aumento de S/F. Essa proximidade dos
valores deve-se ao fato de que a diferenca entre as fragcdes molares de etanol na fase vapor, para

as razoes S/F, ¢ muito baixa, apesar do maior enriquecimento com o aumento de S/F.
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De acordo com Geng et al. (2010), com o aumento de solvente, ocorre o aumento da
ndo idealidade da solu¢do, diminuindo a interacdo entre o etanol e o agente de separagdo, e
consequentemente, o aumento da capacidade de escape do etanol para fase vapor. Isso ¢
afirmado neste trabalho, visto que para S/F=0,50 foi obtida a maior fragdo molar de etanol na
fase vapor e a maior ndo idealidade da solugdo. Zaoui-Djelloul-Daouadji et al. (2016)
encontraram comportamento semelhante ao obtido neste trabalho, apresentando G negativo
para os pontos extremos da faixa de composi¢do. Chen et al. (2015) e Silva (2016) obtiveram

valores positivos para G para toda a faixa de composigio.
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Figura 29. Energia livre de Gibbs em excesso em fung¢ao da fracdo molar de etanol na fase

: S/F=0,10;

liquida, em base livre de solvente. Calculada por A) NRTL; B) Wilson;
———: S/F=0,20; —: S/F=0,50.
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6.4 Simulacao do Processo

Os primeiros passos para o desenvolvimento da simulagdo corresponderam a selecao
dos componentes quimicos e ao conjunto de modelos termodinamicos a serem utilizados a partir
da base de dados do simulador. Conforme mencionado na secao 4.3, as simula¢des foram
realizadas com as melhores condigdes obtidas experimentalmente. De acordo com os resultados
das medidas de dados de ELV e da modelagem termodinamica, para todas as razdes S/F
estudadas, a presenga do propilenoglicol promoveu a “quebra” do azedtropo € o maior
enriquecimento de etanol na fase vapor.

Diante desse resultado, e de forma a minimizar a quantidade de solvente a ser utilizada
no processo de destilacdo, escolheu-se a S/F de 0,10. A partir da composicdo 80% molar de
etanol, em base livre de solvente, ja pode ser observado o deslocamento do azedtropo do sistema
etanol-agua (y1= 0,9418), visto o enriquecimento de etanol alcancado na fase vapor. Frente a
isso, a simulag@o do processo de destilagao extrativa foi realizada com a condi¢do de S/F= 0,10,
alimentando uma solugao de etanol-4gua com 80% molar em etanol, em base livre de solvente.
O modelo termodinamico de Wilson foi selecionado para representar a nao idealidade da fase
liquida, devido aos menores desvios de temperatura e fragdo molar da fase vapor.

A simulagdo do processo foi realizada empregando uma coluna da base de dados do
simulador, denominada short-cut, objetivando uma estimativa inicial do projeto. De acordo
com Perry et al. (1997), geralmente a razdo de refluxo operacional ¢ de 1,1 a 1,5 vezes o valor
da razao de refluxo minima (1,1 < R/Rmin> 1,5) e, para as industrias de processamento de
combustiveis, a R/Rmin 6tima ¢ de 1,3. Os resultados gerados na simulacao sdo apresentados
variando a R/Rmin e a melhor condicdo de operagdo ¢ dada pelo simulador.

Na Tabela 19 sdo apresentados os resultados do melhor cenério gerado pelo simulador
para o processo de destilacao extrativa do sistema ternario etanol - dgua - propilenoglicol. Pode-
se observar que a melhor condigao de R/Rmin foi de 1,3, conforme relatado por Perry et al.
(1997). A coluna de destilacdo extrativa obtida pelo método de FUGK para o processo do
sistema ternario ¢ de 17 estagios, incluindo o refervedor e o condensador total, produzindo o
destilado com 0,9870 molar em etanol. Vale ressaltar que os dados de entrada inseridos no
simulador, apresentados na Tabela 19, foram consideradas as fracdes molares com o solvente

propilenoglicol.
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Tabela 19. Dados de entrada, condi¢cdes operacionais e dados de saida utilizando a coluna

short-cut.

Dados de entrada

Fracdo molar de etanol 0,7596
Frac¢ao molar de 4gua 0,1899
Fragao molar de propilenoglicol 0,0505
Pressao (kPa) 101,3
Condicoes operacionais

R/Rmin 1,30
Razao de refluxo 1,129
Numero de estagios de equilibrio 17

Dados de saida

Temperatura do topo (K) 351,65
Fragao molar de etanol (destilado) 0,9870
Fracdo molar de dgua (destilado) 0,0130
Frac¢ao molar de propilenoglicol (destilado) 0,0000

A partir dos resultados obtidos para estimativa do projeto apresentados na Tabela 19,
procedeu-se a simulacdo do processo de destilagdo extrativa utilizando a coluna da base de
dados do simulador denominada Two-phase distillation with total condenser, tendo como
objetivo a obtencdo de etanol como produto destilado, rico em 99,6% molar. Primeiramente, a
simulagdo foi realizada considerando o nimero de estagios de equilibrio obtido a partir da
simula¢do realizada na coluna short-cut (17 estdgios). Em seguida, o nimero de estagios foi
alterado, de forma a obter um cenario na simula¢do que atingisse a concentra¢dao de etanol
definida.

Os dados de entrada para todas as simulagdes realizadas foram os mesmos apresentados
na Tabela 19. A destilacdo foi feita em batelada e carga foi alimentada no fundo da coluna. Na
Tabela 20, sdo apresentados os resultados das simulag¢des realizadas, com o nimero de estagios
de equilibrio (alterado para cada simulagdo) e a respectiva composi¢ao obtida como produto de
topo. Pode-se observar que, para a producao de etanol anidro, a coluna de destilacdo extrativa
com 13 estagios ¢ satisfatoria, visto ter sido alcancada a concentragdo de etanol definida,

obtendo no produto destilado a fracdo molar de etanol superior a 0,996.
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Tabela 20. Resultado das simulagdes com a coluna Two-phase distillation with total condenser.

Numero de Fracao molar (destilado)
estagios Etanol Agua Propilenoglicol
17 0,9984 0,0016 0,0000
16 0,9980 0,0020 0,0000
15 0,9976 0,0024 0,0000
14 0,9970 0,0030 0,0000
13 0,9964 0,0036 0,0000
12 0,9955 0,0045 0,0000

Neves et al. (2016) simularam o processo de destilagao extrativa do sistema etanol-agua,
utilizando glicerol como solvente. Os autores relataram que, para a produ¢do de uma corrente
concentrada em 99,7% molar em etanol, foram necessarios 18 estdgios na coluna extrativa. Zhu
et al. (2016) avaliaram, por meio de simulacao, o processo de destilagdo extrativa do sistema
etanol - dgua - [EMIM][BF4], em que foi obtido uma coluna extrativa com 45 estagios,
produzindo etanol com fracao molar de 0,999. Pan et al. (2019) também realizaram a simulagao
do sistema etanol-agua, utilizando solvente eutético como agente de separacdo. Os autores
obtiveram a producdo de etanol com fracdo molar de 0,995, em uma coluna extrativa de 18
estagios. Todas as simulagdes citadas foram realizadas no software Aspen Plus. Diante disso,
torna-se favoravel o uso do propilenoglicol para a “quebra” do azedtropo do sistema etanol-
agua, visando promover o enriquecimento de etanol com o menor nimero de estagio de
equilibrio.

Frente ao nimero de estagios necessarios para produzir etanol anidro utilizando
propilenoglicol como solvente, sio mostrados os perfis da pressao (Figura 30), de fracao molar
dos componentes da mistura na fase vapor (Figura 31) e da temperatura (Figura 32), durante o
processo de destilagdo. De acordo com os resultados gerados na simulacgdo, o estagio 13 ¢
considerado o estagio do fundo (refervedor) e o estagio 1, o estagio do topo.

Como foi definido nos dados de entrada, e ja era esperado, a pressao do sistema ¢
mantida constante ao longo de toda a coluna. Pode-se confirmar na Figura 31, que a presenca
do propilenoglicol como solvente, promoveu o enriquecimento do etanol na fase vapor, sendo
necessarios 13 estdgios de equilibrio. Como o propilenoglicol ¢ um composto nao volatil,
devido ao seu alto ponto de ebulicao, sua concentragdo permaneceu constante, sem contaminar

o produto do topo. Na Figura 32, observa-se que a temperatura diminui com o aumento do



7

nimero de estagios (do estagio 13, fundo, para o estagio 1, topo) e consequentemente, com o
aumento da fracdo molar de etanol na fase vapor. Isso acontece devido a aproximagdo da

temperatura de ebulicdo do etanol (351,45 K), o que mostra que o etanol ¢ o componente

predominante na fase vapor.
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Figura 30. Grafico do perfil da pressao ao longo da coluna de destilacao extrativa do sistema

etanol - 4gua - propilenoglicol.
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Figura 31. Grafico do perfil da fracdo molar de etanol na fase vapor ao longo da coluna de
destilagdo extrativa do sistema etanol - 4gua - propilenoglicol: —e—: etanol; —m—: dgua; — A —:

propilenoglicol.
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Figura 32. Grafico do perfil da temperatura ao longo da coluna de destilacao extrativa do

sistema etanol - agua - propilenoglicol.

Com o objetivo de uma melhor comparagdo com os dados medidos de ELV para o
sistema ternario com a razao S/F de 0,10, foram realizadas as simulagdes variando a fragao
molar de etanol de 0,0 a 1,0, em base livre de solvente (x’1), a 101,3 kPa, com a coluna de
destilagdo extrativa de 13 estagios, conforme definido anteriormente. Os resultados gerados
pelo simulador sdo apresentados na Tabela 21. A Figura 33 mostra a curva de ELV com os
mesmos dados gerados na simulacdo e apresentados na Tabela 21. Pode-se observar a auséncia
do azeo6tropo, comprovando, mais uma vez, a eficiéncia do propilenoglicol.

Os desvios médios relativos para fragdo molar da fase vapor (8,1) € para a temperatura
(67 k) foram calculados para comparagdo com os dados experimentais. Foi obtido o desvio de
8,65% para y1 e 0,43% para T. Vale ressaltar que os desvios obtidos sdo considerados
aceitaveis, uma vez que o objetivo da simulagado ¢ realizar uma descri¢ao prévia do processo.

Diante disso, o estudo da simulagdo possibilitou estabelecer condi¢cdes operacionais
prévias para o processo de destilacdo extrativa para a produgdo de etanol anidro, aplicando
propilenoglicol como solvente. O uso de softwares para a caracterizagdo prévia da mistura a ser

separada ¢ de suma importancia na industria, permitindo predizer e aperfeigoar o processo.
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Tabela 21. Resultado dos dados de ELV apresentados pelo simulador para o sistema etanol -

agua - propilenoglicol.

x’ etanol y etanol T (K)
0,0 0,0000 373,15
0,1 0,3545 367,16
0,2 0,5933 362,31
0,3 0,7481 358,66
0,4 0,8501 355,97
0,5 0,9181 354,02
0,6 0,9628 352,65
0,7 0,9877 351,86
0,8 0,9964 351,58
0,9 0,9989 351,50
1,0 1,0000 351,48
| _o===========1
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Figura 33. Curva de ELV do sistema etanol - 4gua - propilenoglicol com os dados gerados na

simulacgao.
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7. CONCLUSOES

Os resultados experimentais mostraram que o uso de propilenoglicol como agente de
separacao para o sistema etanol-agua promoveu a “quebra’” do azeotropo e, consequentemente,
o enriquecimento do etanol na fase de vapor para todas as relagdes estudadas. A fragdo molar
de etanol na fase vapor aumentou com o aumento do S/F, produzindo fra¢cdes molares de etanol
na fase vapor superiores a 0,99. Assim, pode-se favorecer a menor razao, de forma a minimizar
a quantidade de solvente a ser utilizada no processo de destilacao

A presenca de propilenoglicol na fase liquida melhorou a volatilidade do etanol e a
volatilidade relativa diminuiu @ medida que a fragdo molar do etanol aumentou. Isso ocorreu
devido a interacdo do solvente com 4gua e etanol, confirmada pela diminui¢do do coeficiente
de atividade do etanol. Na regido rica em etanol, a volatilidade relativa aumentou devido a
grande quantidade de etanol presente na mistura.

A energia livre de Gibbs em excesso foi maior para o sistema ternario com razdao S/F de
0,50, mostrando-se mais ndo ideal que os demais. Isso pode ser comprovado pelo fato do
aumento da quantidade de solvente na solugdo diminuir a interacao entre o etanol e o agente de
separagao.

A modelagem termodindmica do sistema etanol - 4gua - propilenoglicol foi realizada
com os modelos de NRTL e de Wilson. Os maiores desvios obtidos foram de 5,01% para yi e
0,48% para a temperatura, para o modelo de NRTL e de 2,76% para y1 e 0,38% para a
temperatura, para o modelo de Wilson. Ambos os modelos apresentaram boa correlagdo com
os dados experimentais, contudo, o0 modelo de Wilson forneceu o melhor resultado quando
comparado ao modelo de NRTL, apresentando desvios mais baixos, confirmados pelas curvas
de equilibrio. A consisténcia dos dados também foi avaliada, concluindo que sdo consistentes
termodinamicamente.

A simulacdo do processo de destilacdo extrativa do sistema ternario foi feita no
simulador ProSimPlus. Os resultados mostraram que uma coluna extrativa com 13 estagios ¢
necessaria para produzir um destilado com 99,6% molar em etanol. Portanto, o estudo da
simulacdo permitiu estabelecer as condigdes operacionais para o processo de destilagdo
extrativa na producao de etanol anidro, aplicando propilenoglicol como solvente.

Para trabalhos futuros, sugere-se a medida de dados de equilibrio liquido-vapor ¢ a
modelagem termodindmica para os sistemas binarios etanol-propilenoglicol e &gua-
propilenoglicol, visto que também ndo foram encontrados na literatura. A modelagem

termodindmica do sistema ternario, a partir dos parametros energéticos estimados para os
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sistemas binarios, possivelmente resultara em uma melhor correlagdo dos dados e na obtencao
de menores desvios. Mais ainda, sugere-se o estudo do sistema etanol - 4gua - propilenoglicol
em colunas de destilagdo, de pratos e de recheio, e a simulagao do processo envolvendo também

a coluna de recuperagao do solvente.
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ANEXO A. Calculo do Ponto de Bolhaem T

A metodologia para o calculo do ponto de bolha em T foi feita conforme proposto por
Smith e Van Ness (2005). Como o interesse deste trabalho esté ligado a problemas que podem
ser tratados sob baixas pressoes, a abordagem de equilibrio liquido-vapor y — ¢ foi
estabelecida. A fase vapor pode ser considerada ideal, visto que os dados foram medidos a
pressdo atmosférica. Diante disso, o coeficiente de fugacidade pode ser considerado igual a 1.

De posse dos dados de pressao (P=101,3 kPa) e da fracdo molar da frase liquida (x), foi
calculada a temperatura (T) e fracdo molar da fase vapor (y). Como a temperatura ¢
desconhecida, a interagcdo ¢ controlada pela mesma, sendo necessaria uma estimativa inicial,
em que a temperatura de saturacdo ¢ calculada pela equacdo modificada de Antoine, conforme

apresentada na Equacgdo 21. A temperatura de chute ¢ dada pela Equacao 22.

By
Tisat = m - Ci (21)

T=YN xT* (22)

Com o valor de temperatura inicial, ¢ possivel calcular os pardmetros dos modelos
termodinamicos e os coeficientes de atividade, conforme foi mencionado na se¢ao 4.1. Em
seguida, calculou-se as pressdes de saturacdo de cada componente. As pressoes de saturagdo
dependem fortemente da temperatura, no entanto, a razdo entre as pressdes de vapor nao

dependem tanto da temperatura, como apresentada na Equagao 23.

P

psat
i (xiyi) (ﬁ)
J

P]_Sat — (23)

O somatorio € feito sobre a espécie escolhida, a espécie j. Conhecendo-se Pjsat, um valor

de temperatura correspondente pode ser encontrado, com uso da equacdo 21. Neste momento,
avalia-se a diferenga entre a nova temperatura calculada e a temperatura anterior (AT). O
processo iterativo permanece até que AT < 1072, Apos o processo iterativo, é possivel calcular

a fragdo molar da fase vapor, através da lei de Raoult Modificada, apresentada na Equagao 5.
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ANEXO B. Curvas de ELYV do sistema etanol — agua - propilenoglicol
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Figura 34. Curva de ELV do sistema etanol - 4gua - propilenoglicol:

: sistema binario

etanol-agua (GMEHLING et al., 1981); e: dados experimentais para S/F=0,10.
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Figura 35. Curva de ELV do sistema etanol - agua - propilenoglicol:
etanol-agua (GMEHLING et al., 1981); e: dados experimentais para S/F=0,20.
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Figura 36. Curva de ELV do sistema etanol - agua - propilenoglicol: ----- : sistema binario

etanol-agua (GMEHLING et al., 1981); e: dados experimentais para S/F=0,50.



ANEXO C: Dados de ELV do sistema etanol + agua (GMEHLING et al., 1981)

Tabela 22. Dados de ELV do sistema etanol-agua (Adaptado de GMEHLING et al., 1981).

X etanol y etanol T (K)
0,00 0,0000 373,15
0,05 0,3372 363,15
0,10 0,4521 359,08
0,15 0,5056 357,12
0,20 0,5359 356,05
0,25 0,5589 355,29
0,30 0,5794 354,67
0,35 0,5987 354,14
0,40 0,6177 353,67
0,45 0,6371 353,25
0,50 0,6558 352,90
0,55 0,6765 352,57
0,60 0,6986 352,28
0,65 0,7250 352,00
0,70 0,7550 351,75
0,75 0,7840 351,57
0,80 0,8167 351,45
0,85 0,8591 351,37
0,90 0,8959 351,35
0,95 0,9474 351,39

1,00 1,0000 351,48




96

ANEXO D: Massa especifica das amostras da fase vapor para as razdes S/F de 0,105 0,20
e 0,50.

Tabela 23. Massa especifica das amostras da fase vapor para as razdes S/F de 0,10; 0,20 e 0,50.

Massa especifica p (g/cm?)

Xl S/F= 0,10 S/F= 0,20 S/F= 0,50
0,10 0,8918 0,8941 0,8972
0,20 0,8546 0,8561 0,8575
0,30 0,8434 0,8444 0,8461
0,40 0,8337 0,8341 0,8361
0,50 0,8287 0,8289 0,8276
0,60 0,8231 0,8225 0,8270
0,70 0,8187 0,8175 0,8167
0,80 0,8061 0,8043 0,8062

0,90 0,7963 0,7962 0,7961
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ANEXO E: Dados de ELYV do sistema etanol + agua: experimental (Lai ef al., 2014) e

calculados pelo modelo de Wilson

Tabela 24. Dados de ELV do sistema etanol-agua: experimental (LAl et al., 2014) e calculados

pelo modelo de Wilson.

Experimental (Lai et al., 2014) Calculado
x etanol

y etanol T (K) y etanol T (K)

0,000 0,000 373,15 0,000 373,15
0,015 0,139 369,27 0,145 369,20
0,035 0,261 365,61 0,263 365,64
0,100 0,436 359,79 0,433 359,93
0,183 0,525 356,66 0,516 356,97
0,292 0,585 354,88 0,576 355,04
0,394 0,611 353,89 0,619 353,87
0,501 0,648 353,06 0,662 352,93
0,543 0,669 352,73 0,680 352,62
0,631 0,714 352,04 0,721 352,05
0,749 0,781 351,67 0,787 351,50
0,794 0,814 351,64 0,816 351,36
0,848 0,855 351,40 0,855 351,26
0,899 0,898 351,33 0,897 351,25
0,949 0,946 351,37 0,944 351,31
1,00 1,000 351,45 1,000 351,48
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ANEXO F: Dados de ELYV do sistema etanol - agua - propilenoglicol obtidos na

modelagem termodinimica (NRTL)

Tabela 25. Dados de ELV do sistema etanol - 4gua - propilenoglicol obtidos na modelagem

termodindmica pelo modelo de NRTL para razao S/F=0,10.

X etanol y etanol T (K)
0,00 0,0000 373,15
0,05 0,3844 365,53
0,10 0,5248 360,97
0,15 0,6031 358,55
0,20 0,6577 357,07
0,25 0,7011 356,08
0,30 0,7383 355,36
0,35 0,7716 354,80
0,40 0,8020 354,35
0,45 0,8300 353,98
0,50 0,8559 353,66
0,55 0,8798 353,38
0,60 0,9020 353,14
0,65 0,9223 352,92
0,70 0,9409 352,72
0,75 0,9576 352,53
0,80 0,9723 352,35
0,90 0,9938 352,15

1,00 1,0000 351,48
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Tabela 26. Dados de ELV do sistema etanol - agua - propilenoglicol obtidos na modelagem

termodindmica pelo modelo de NRTL para razdo S/F=0,20.

X etanol y etanol T (K)
0,00 0,0000 373,15
0,05 0,3702 365,22
0,10 0,4998 361,02
0,15 0,5709 358,88
0,20 0,6209 357,61
0,25 0,6615 356,75
0,30 0,6978 356,10
0,35 0,7315 355,56
0,40 0,7638 355,09
0,45 0,7948 354,66
0,50 0,8246 354,25
0,55 0,8531 353,85
0,60 0,8800 353,45
0,65 0,9051 353,07
0,70 0,9281 352,68
0,75 0,9485 352,32
0,80 0,9659 352,00
0,90 0,9904 351,67

1,00 1,0000 351,48
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Tabela 27. Dados de ELV do sistema etanol - agua - propilenoglicol obtidos na modelagem

termodindmica pelo modelo de NRTL para razdo S/F=0,50.

X etanol y etanol T (K)
0,00 0,0000 373,15
0,05 0,3481 366,83
0,10 0,4706 363,00
0,15 0,5384 361,09
0,20 0,5872 359,95
0,25 0,6284 359,16
0,30 0,6664 358,53
0,35 0,7031 357,98
0,40 0,7393 357,47
0,45 0,7751 356,96
0,50 0,8100 356,44
0,55 0,8437 355,89
0,60 0,8755 355,32
0,65 0,9047 354,73
0,70 0,9305 354,13
0,75 0,9524 353,53
0,80 0,9700 352,97
0,90 0,9921 352,23

1,00 1,0000 351,48
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ANEXO G: Dados de ELYV do sistema etanol - agua - propilenoglicol obtidos na

modelagem termodinimica (Wilson)

Tabela 28. Dados de ELV do sistema etanol - 4gua - propilenoglicol obtidos na modelagem

termodinamica pelo modelo de Wilson para razao S/F=0,10.

X etanol y etanol T (K)
0,00 0,0000 373,15
0,05 0,3148 369,35
0,10 0,5077 362,64
0,15 0,6027 359,06
0,20 0,6607 356,93
0,25 0,7018 355,57
0,30 0,7339 354,67
0,35 0,7608 354,04
0,40 0,7844 353,60
0,45 0,8058 353,30
0,50 0,8258 353,09
0,55 0,8449 352,96
0,60 0,8632 352,88
0,65 0,8809 352,86
0,70 0,8984 352,85
0,75 0,9156 352,88
0,80 0,9326 352,93
0,90 0,9663 353,10

1,00 1,0000 351,48
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Tabela 29. Dados de ELV do sistema etanol - agua - propilenoglicol obtidos na modelagem

termodinamica pelo modelo de Wilson para razao S/F=0,20.

X etanol y etanol T (K)
0,00 0,0000 373,15
0,05 0,3007 370,67
0,10 0,5013 363,72
0,15 0,6009 359,92
0,20 0,6605 357,71
0,25 0,7020 356,34
0,30 0,7340 355,46
0,35 0,7606 354,86
0,40 0,7840 354,47
0,45 0,8052 354,20
0,50 0,8251 354,03
0,55 0,8439 353,94
0,60 0,8622 353,89
0,65 0,8800 353,88
0,70 0,8975 353,92
0,75 0,9147 353,98
0,80 0,9318 354,06
0,90 0,9659 354,28

1,00 1,0000 351,48
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Tabela 30. Dados de ELV do sistema etanol - 4gua - propilenoglicol obtidos na modelagem

termodinamica pelo modelo de Wilson para razao S/F=0,50.

X etanol y etanol T (K)
0,00 0,0000 373,15
0,05 0,3965 367,08
0,10 0,5418 361,77
0,15 0,6194 358,86
0,20 0,6701 357,10
0,25 0,7077 355,94
0,30 0,7380 355,17
0,35 0,7639 354,63
0,40 0,7870 354,26
0,45 0,8082 354,00
0,50 0,8280 353,83
0,55 0,8469 353,72
0,60 0,8651 353,66
0,65 0,8829 353,65
0,70 0,9002 353,67
0,75 0,9172 353,70
0,80 0,9340 353,77
0,90 0,9672 353,95

1,00 1,0000 351,48




