UNIVERSIDADE FEDERAL DE SAO CARLOS
CENTRO DE CIENCIAS EXATAS E DE TECNOLOGIA
DEPARTAMENTO DE ENGENHARIA QUIMICA

Anderson Rodrigo de Andrade Lino

Interpoladores multilineares como
metamodelos: Integracao a simulacao de

biorrefinarias no ambiente EMSO

Sao Carlos, 2018



UNIVERSIDADE FEDERAL DE SAO CARLOS
CENTRO DE CIENCIAS EXATAS E DE TECNOLOGIA
DEPARTAMENTO DE ENGENHARIA QUIMICA

Anderson Rodrigo de Andrade Lino

Interpoladores multilineares como
metamodelos: Integracao a simulacao de

biorrefinarias no ambiente EMSO

Dissertacdo apresentada a Coordenacéo do
Mestrado em Engenharia Quimica da Uni-
versidade Federal de Sdo Carlos para ob-
tencéo do titulo de Mestre em Engenharia
Quimica.

Orientador: Prof. Dr. Roberto de Campos Giordano
Co-orientador: Prof. Dr. Felipe Fernando Furlan

Sao Carlos, 2018



MEMBROS DA BANCA EXAMINADORA DA DEFESA DE DISSERTACAO DE
ANDERSON RODRIGO DE ANDRADE LINO APRESENTADA AO PROGRAMA DE
POS-GRADUACAO EM ENGENHARIA QUIMICA DA UNIVERSIDADE FEDERAL
DE SAO CARLOS, EM 26 DE MARCO DE 2018.

BANCA EXAMINADORA:

Roberto de Campos Giordano
Orientador, UFSCar

Aot A ias

Felipe Fernando Furlan
Coorientador, UFSCar

MXMQWAszﬂiﬁ/ZTS‘\

rcelo Perencin de Arruda Ribeiro
UFSCar

: Mﬁsﬁg‘s/eé;hi

UFRJ




Agradecimentos

Agradeco aos meus pais e irmao, pela paciéncia e orientacao.

A minha noiva Daniella Fernanda Nascimento pelo carinho e companheirismo

nos tempos dificeis.
Aos orientadores prof. Roberto e prof. Felipe pela orientacéo e incentivo.
Ao meu amigo Rauber Daniel Pereira pelos conselhos e companheirismo.

Aos amigos do laboratério Kyatera pela ajuda e desenvolvimento no trabalho,

em especial a Andrew Milli Elias e a Andreza A. Longati.

Aos funcionarios do departamento de Engenharia Quimica, em especial ao

Eudoro Lemos.

A CNPq o apoio financeiro.



“As nuvens mitdam sempre de posicdo,
mas sdo sempre nuvens no ceu. Assim
devemos ser todo dia, mulantes, porem
leails com o que pensamos e sonnanos:
lembre-se, [Udo se desmanchia 1o ar,
menos os pensamentos’.

Paulo Balekr



Resumo

A utilizacdo de simuladores orientados a equacdes apresenta diversas
vantagens, principalmente por esses separarem o modelo do algoritmo responsavel
pela resolu¢cdo do mesmo. Isso permite uma facil implementagcdo de novos modelos,
assim como sua reutilizagdo para diversas aplicagcdes (simulacdo, otimizacao,
estimativa de parametros, etc.). Entretanto, essa mesma caracteristica acaba
impossibilitando a utilizacdo de algoritmos especificos para resolu¢cdo de modelos de
dificil convergéncia. Enquanto algoritmos genéricos e robustos ndo sdo alcancados,
algumas estratégias que consistem, essencialmente, em substituir modelos néo
lineares por aproximacles lineares séo utilizadas. Dentre as opcbes estdo 0s
interpoladores multilineares, que empregam dados obtidos em simulagdes off-line
para aproximar o comportamento do modelo. Essa opgao apresenta diversas
vantagens, como baixa demanda computacional e acuracidade controlada.
Recentemente, o uso de interpoladores acoplados a simuladores orientados a
equaclOes foi tema de um artigo submetido pelo grupo de pesquisadores do
Laboratério de Desenvolvimento e Automacdo de Bioprocessos (LaDABio) da
Universidade Federal de Sédo Carlos (FURLAN et. al. 2016). Porém, a criacdo de um
método a fim de facilitar a construcdo de metamodelos ainda nao foi explorada.
Desta forma, este trabalho tem como objetivo desenvolver uma metodologia para
construcdo de metamodelos e automacdo do método, além da avaliacdo das malhas
de inspegcdo. A metodologia foi aplicada a um trem de evaporadores com dois
estagios e a etapa de cogeracdo, ambos setores de producdo de uma biorrefinaria
produtora de etanol de primeira e segunda geracdo. Em ambos os casos, a
metodologia proposta foi capaz de aproximar a resposta do modelo rigoroso com a
acuracidade especificada.

Palavras-chave: Metamodelos. Interpoladores multilineares. Etanol de

primeira e segunda geracao.



Abstract

The use of equation oriented simulators presents several advantages, mainly
the separation between the mathematical model and the algorithm responsible for its
resolution. This allows an easy implementation of new models as well as their reuse
for various applications (simulation, optimization, parameter estimation, etc.).
However, this same characteristic makes it impossible to use specific algorithms to
solve models with difficult convergence. While generic and robust algorithms are not
developed yet, some strategies that essentially consist of replacing nonlinear models
with linear approximations can be used. Among the options are multilinear
interpolators, which use data obtained in off-line simulations to approximate the
behavior of the rigorous model. This option has several advantages, such as low
computational demand and controlled accuracy. Recently, the use of interpolators
coupled to equation oriented simulators was the subject of an article submitted by the
group of researchers from the Bioprocess Development and Automation Laboratory
(LaDABIO) of the Federal University of Sdo Carlos (FURLAN et al., 2016). However,
the creation of a method to facilitate the construction of surrogate models has not yet
been explored. In this context, this study aims to develop a methodology for
construction of surrogate models and automation of the method, besides the
evaluation of look-up tables. For this work, the methodology was applied to the train
of evaporators with two effects and to the combined heat and power (CHP) stage,
both sectors of a sugarcane biorefinery producing first and second generation
ethanol. In both cases, the proposed methodology was able to approximate the

response of the rigorous models within the accuracy specified.

Keywords: Surrogate models. Multilinear interpolators. First and second
generation ethanol.
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1.Introducgao e Justificativa

Embora simuladores de processos sejam ferramentas computacionais
essenciais para a analise prospectiva da viabilidade técnico-econémica de novas
tecnologias e para otimizacdo dos processos industriais que as utilizam, somente
nas décadas de 80 e 90 houve uma popularizacdo destas ferramentas. Este fato
deve-se a diversos fatores, dentre os quais, destacam-se:

e Desenvolvimento de algoritmos e métodos numeéricos mais
sofisticados;

o Utilizacdo de novos conceitos de engenharia de software para o
desenvolvimento de interfaces graficas mais amigaveis;

e Aumento da capacidade de processamento dos computadores
pessoais (SOARES, 2003).

Dentro deste contexto, simuladores caracterizam-se por representar as
operacOes industriais através de modelos matematicos de diferentes niveis de
complexidade, resultando em sistemas de equacdes (algébricas ou algébrico-
diferenciais) com até varias centenas de milhares de variaveis.

Por esta razdo, usualmente classificam-se estas ferramentas quanto a
estratégia adotada para a resolucdo do sistema de equacdes que caracteriza o
processo. Quando estas sdo resolvidas de forma sequencial, o software é
denominado sequencial modular. Nesta abordagem, é possivel incorporar algoritmos
especificos para cada médulo e consequentemente acelerar e facilitar o processo de
convergéncia. Em contrapartida, reciclos precisam ser resolvidos iterativamente.
Como exemplo, cita-se o Aspen Plus®. Ja nos simuladores orientados a equacdes,
também denominados simuladores globais ou simultaneos, as equacdes séo
resolvidas simultaneamente, de modo que os reciclos ndo sao probleméaticos, porém
nao é possivel incorporar rotinas de calculo para cada moédulo e algoritmos
genéricos e robustos sao requeridos (FURLAN et. al. 2016; MORTON, 2003).
Consequentemente, dificuldades para a resolucdo de sistemas de equacdes néo
lineares podem ser encontradas para esta segunda estratégia.

A plataforma de simulacdo adotada neste trabalho, EMSO (Environment for
Modeling, Simulation and Optimization) enquadra-se nesta segunda classificacao.
Desta maneira, € necessario encontrar alternativas para resolucdo de problemas

com alto grau de desvio da linearidade. Em um dos trabalhos desenvolvidos pelo



grupo, FURLAN et. al. (2016) criaram e incorporaram ao software EMSO um
algoritmo capaz de realizar a leitura de tabelas de inspecdo multidimensionais,
constituidas por interpoladores multilineares (NELLES, 2001). Tal abordagem
permite contornar a dificuldade de resolver conjuntos de equacgfes altamente nao
lineares no bojo de sistemas de grandes dimensdes (chegando as centenas de
milhar, como j& mencionado anteriormente). Assim, modelos mateméaticos
detalhados de unidades de processos ou mesmo secOes do processo podem ser
resolvidos a parte e substituidos no simulador global por tais interpoladores, com
minima perda de acuracia, consequentemente facilitando significativamente a

convergéncia das simulacoes.



2.0bjetivos

Desenvolver uma metodologia para construcdo de metamodelos, além da
automacdo do método e avaliacdo das malhas de inspecdo para secbes do

processo que apresentem dificuldades de convergéncia.



3. Revisao Bibliografica

3.1 Metamodelos

A utilizacdo de metamodelos para caracterizar o comportamento de modelos
fenomenoldgicos tem aumentado significativamente nas Ultimas trés décadas
(BHOSEKAR; IERAPETRITOU, 2017). Isto deve-se principalmente ao baixo custo
computacional para implementacdo desta ferramenta. Este tipo de abordagem
consiste em inicialmente definir um conjunto de pontos obtidos a partir de modelos
fenomenoldgicos e/ou experimentos e em seguida correlacionar os dados de
entrada e saida através de funcbes de facil resolucdo numérica. Estes modelos sao
comumente utilizados para resolver trés classes de problemas. No primeiro caso, é
possivel utilizar esta ferramenta para predicdo e modelagem simplificadas, sendo
esta a classe mais abordada pelos metamodelos. A segunda classe € representada
por problemas onde ndo € possivel obter informacdes das derivadas das fungdes-
objetivo a serem otimizadas. Ja a terceira classe é caracterizada pela anélise de
viabilidade operacional do problema frente a restricGes, como demanda do produto,
propriedades da matéria-prima, entre outras. Este tipo de problema surge
principalmente quando ha a necessidade de se estudar diferentes rotas de processo,
onde saber as regides de operacdo é fundamental (HAN; ZHAN, 2012).

Nas secdes seguintes serdo apresentadas diferentes técnicas para a criagao
de metamodelos. Vale destacar que o desempenho desses modelos depende
fortemente da quantidade e qualidade dos pontos gerados pelos modelos
fenomenoldgicos e/ou experimentos. Como a geracdo desses pontos pode ter um
alto custo computacional, faz-se necessario utilizar estratégias que minimizem a
guantidade de pontos gerados sem perda de acuracia. De maneira geral, essas
estratégias podem ser classificadas de dois modos: estacionarias e adaptaveis. No
primeiro caso, a geracdo de pontos é feita a partir de determinados padrées,
geralmente geométricos. Como exemplo, existem os métodos Latin Hypercube
Sampling (LHS) e Halton Sampling. No segundo caso, a partir de um numero
limitado de pontos obtidos geralmente a partir de uma amostragem estacionaria, sao
propostos novos pontos. A ideia neste caso, € minimizar a quantidade de pontos

gerados definindo o melhor conjunto de pontos possivel para um determinado



problema. Como exemplo, cita-se a expected improvement function, que faz uso de
andlise estatistica para definir o conjunto de pontos (BHOSEKAR; IERAPETRITOU,
2017).

3.1.1 Funcdes base
Grande numero de metamodelos utilizam os conceitos de funcdo de base
para a construgdo dos modelos. A formulag&o geral das funcdes de base € descrita

conforme a Equacao (3.1).

M
y=) 690, 6™ 3.
i=1

A variavel y é calculada a partir da somatéria de M fungdes base ®i(.). Cada
funcdo base € ponderada pelos parametros lineares 6i. Nota-se que as funcdes de
base dependem do vetor de entrada u e o conjunto de parametros nao-lineares 6i"

(NELLES, 2001). A Figura 1 representa uma rede de fungdes de base.

Figura 1. Rede de fungdes de base.

60 (possibly)

A
¥y

Fonte: NELLES, 2001.

No caso em que as funcdes de base sdo do mesmo tipo e 0 que as diferem

sdo os parametros, a rede de fungbes de base é comumente chamada de rede



neuronal e os nos sdo chamados de neurdnios. Dentro deste conceito, ainda é
possivel classificar as funcdes de base em globais ou locais. Se a fungédo de base
presente no no tiver influéncia sobre os demais nds, a funcéo € classificada como
global. No caso em que o efeito da funcdo € somente sobre o seu proprio no, a

funcéo de base é classificada como local (NELLES, 2001).

3.1.2 Regressao linear
Para esta técnica, o0 modelo de regressédo € resultado de uma combinacao
entre as variaveis de entrada, conforme mostrado pela Equacéo (3.2).

d
f(x) =wy + z xjw; (3.2)
=1

J

Em que x € o vetor que caracteriza os dados de entrada (um vetor de
dimensdo d) e w € 0 vetor que caracteriza os pesos dados a cada variavel
(dimensao d+1). A fim de obter o vetor w, minimiza-se a soma dos quadrados dos
erros entre o valor dado pelo modelo rigoroso (ou experimentos) e o valor predito

pelo metamodelo. A Equacéao (3.3) mostra a funcéo objetivo a ser minimizada.

min||Xw — yl||3 (3.3)
w

Para que a resolucdo do problema seja possivel, X precisa ser uma matriz
que apresente dimensdes n por d+1, onde n é a quantidade de pontos gerados a
partir do modelo rigoroso. A primeira coluna da matriz X apresenta todos os
elementos com valores iguais a 1 e as colunas 2 até d+1 correspondem ao vetor de
entrada x. Finalmente, y € um vetor de tamanho n que representa os valores de
saida obtidos a partir do modelo rigoroso. Nota-se que é possivel encontrar a

resposta analitica para o problema resolvendo-se a Equacéo (3.4).
w=(XTX)"1XxTy (3.4)
Apesar de haver a possibilidade do problema ser resolvido de forma analitica,

para casos onde as variaveis de entrada independentes estdo fortemente

correlacionadas, a multiplicacdo das matrizes X'™X pode se tornar singular. Isto



também ocorre quando o nimero de pontos obtidos a partir do modelo rigoroso €
menor que o numero de variaveis de entrada. Por esta razdo, faz-se necessario
utilizar uma estratégia capaz de reduzir o numero de variaveis de entrada com a
minima perda de acuracia possivel (BHOSEKAR; IERAPETRITOU, 2017).

3.1.3 Vetores suporte para regressao
Esse método consiste em representar metamodelos como a soma ponderada
das funcbes base a um termo constante. A forma geral para este tipo de modelagem
€ dada pela Equacao (3.5).

FOO =1+ ) wio X) (35)

Por hip6tese, assume-se uma simples funcéo de base o(.)=X. Neste caso, a

Equacéo (3.5) pode ser reescrita de acordo com a Equacéo (3.6).
f(xX)=pu+w'X (3.6)

Os parametros y e w sdo obtidos a partir da resolucdo de um problema de
otimizacdo, de forma equivalente ao descrito na regressao linear. Mais detalhes
quanto a formulacdo matematica podem ser encontrados em (SMOLA,;

SCHOLKOPF, 2004). A Tabela 1 apresenta as fun¢des de base mais comuns.



Tabela 1. Fun¢bes de base mais comuns.

Tipo Funcao o(.)
Linear o(r)y=r
Cubica o'(r) =73

Thin plate spine | o(r) = r?log(r)

Multi-quadratica o(r) = [r2 + y2

Gaussiana o(r) = eVt

Fonte: Adaptado de Bhosekar e lerapetritou (2017).

Mais informacdes sobre modelagem mateméatica para as funcBes de base
citadas na Tabela 1 podem ser encontradas em (FORRESTER; KEANE, 2009).

3.14 Funcgdes de base radial e Kriging
Para n amostras, a férmula geral para as funces de base radial é dada pela

Equacéo (3.7).

FG) =) Biolllx = xil) +p() (3.7)

Em que, Ba,...,Bn € R s80 0s pesos a serem calculados, ||.|| € a norma euclidiana e
o(.) é a funcao base. Como mostrado na Tabela 1, ha diversas opcdes de funcdo de
base. O método de Kriging consiste na ideia de que o metamodelo seja estocastico.

A Equacéo (3.8) descreve de forma geral um modelo de Kriging.

m

F0) = @, +2() (38)

i=1

Em que ¢j(x) sdo as funcdes de base independentes conhecidas,
responsaveis por caracterizar a tendéncia da predicdo média para a localizagao x, q;
sdo os parametros desconhecidos e g(x) € um erro aleatério para a localizagao x
com distribuicdo normal e meédia zero. Mais informacdes sobre modelagem
matematica para kriging surrogate models podem ser encontradas em Bhosekar e

lerapetritou (2017).



3.2 Tabelas de inspecao multidimensionais

A baixa demanda computacional requerida para efetuar os calculos quando
comparada com outras metodologias utilizadas para a resolucdo de sistemas
algébricos ndo lineares e a facilidade para implementacédo fazem com que as tabelas
de inspeg¢do multidimensionais tenham grande aplicagdo industrial. Em
contrapartida, a dimensdo da tabela cresce significativamente a medida que
variaveis de entrada sdo adicionadas a tabela. Por esta razdo, na pratica ndo se
recomenda a utilizacdo superior a cinco variaveis de entrada para compor a tabela.

Neste procedimento, utilizam-se as respostas de modelos detalhados,
simulados assincronamente, para construir a grade do interpolador multilinear. Essa
tabela € composta pelas varidveis de entrada e saida do modelo. A Equacao (3.9)

descreve a variavel interpolada y (NELLES, 2001).

M
Pww) = ) widi(wv) (3.9)
i=1

Observa-se que a variavel y é resultado da somatéria de M (nimero total de
pontos) e wi (dados fornecidos pelos modelos detalhados) ponderados pela variavel
®i. A varidvel de saida € determinada considerando-se o0 menor n-cubo ou n-
paralelepipedo (C) definido a partir dos vértices da malha de inspecdo vi e da
variavel de entrada u. Nota-se entdo, que € necessario apresentar equacdes
complementares a fim de definir a regido que sera utilizada para o célculo da
variavel interpolada e também o valor da variavel M. A Equacéao (3.10) é responséavel
por definir a regido, enquanto que a Equacéo (3.11) fornece o valor da variavel M a
partir do produtério do numero de pontos para cada variavel de entrada (Mk). Pela
Equacéo 3.10, percebe-se que as fungdes base usadas no interpolador sé&o locais
(FURLAN et. al. 2016).

) = {Tlabte
k=1|vi,k - vj,k|

(Di(g, g) =0, quando i nao é um vértice do cubo C (3.10)

n
M= HMk (3.11)
k=1

,quando i é um vértice do cubo C




A Figura 2 ilustra o formato de uma malha de inspecao bidimensional.

Figura 2. Exemplo de tabela de inspec¢éo para o caso bidimensional.
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Fonte: FURLAN et. al., 2016.
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4. Metodologia

4.1 Simulador de processos EMSO

Para a execucao dos objetivos deste trabalho foi empregado o ambiente de
simulacdo EMSO. Este programa € um simulador de processos, tanto em regime
estacionario como dindmico, além de permitir a otimizacdo estacionaria. O software
foi desenvolvido e vem sendo mantido pelo Projeto ALSOC (Ambiente Livre para
Simulacéo, Otimizacdo e Controle de Processos). Sua origem foi resultado de um
esfor¢co colaborativo de desenvolvimento de um simulador de processos nacional
iniciado em 2003 na Universidade Federal do Rio Grande do Sul (UFRGS) (ALSOC,
2010).

Uma das caracteristicas deste software € a acessibilidade aos modelos
matematicos desenvolvidos e a possibilidade de insercdo de novos modelos ou
aprimoramento daqueles ja existentes. Além disso, € possivel adicionar também
plug-ins na forma de biblioteca dinamicas (dlI’s), novos solvers e rotinas de
otimizacdo para realizar calculos ndo usuais dentro da plataforma de simulacdo
(SOARES, 2003).

O EMSO utiliza uma linguagem de modelagem orientada a objetos, o que
permite a organizacdo estruturada das unidades que compdem o0 processo
(RODRIGUES et al., 2008). Desta forma, as simulacdes sédo efetuadas pela simples
selecdo e conexdao de modelos de cada equipamento. O usuario pode optar por
realizar as simulacdes em modo texto, como descrito na Figura 3 ou utilizar a

interface grafica do software, como descrito na Figura 4.
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Figura 3. Simulagéo em modo texto.
-S|
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Fonte: Elaborada pelo autor.

Figura 4. Simulacdo em interface grafica.
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Fonte: Elaborada pelo autor.
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4.2 Construcao das tabelas de inspecao multidimensionais

Foi desenvolvido um algoritmo como plug-in ao simulador EMSO capaz de ler
malhas de inspecao, além de fazer os célculos de interpolacdo. E possivel encontrar
mais informacdes em FURLAN (et. al. 2016). E importante ressaltar que, para uma
nova aplicacdo, ndo é necessario alterar o algoritmo, somente a tabela de inspecéo
deve ser alterada. O usuério deve informar o nimero de variaveis de entrada, os
valores minimos das variaveis de entrada, o incremento para cada variavel, as
unidades das variaveis de entrada, o niumero de variaveis de saida e as unidades
das variaveis de saida, além dos valores das variaveis de saida. Este conjunto de

informacgdes deve ser especificados em um arquivo txt, conforme a Figura 5.

Figura 5. Exemplo de malha de interpolacéo.
INofirputs: 3
|Lowerbounds: 8.35 6.68 9.86
[Increments: ©,330880 6.959593 ©.560080
{Nofpoints: 2 2 3
| InputUnits: , ,
[Nofoutputs: 6

|OutputUnits: , , 4 ,

|OuTput:

|0.08000029 0.22442518 0.49636509 B6.27298432 6. 006710864 6.28214392
[0.00000028 0.21877732 0.40500223 0.20969958 0.00700129 0.30119832
[0.00000028 £.2150799%4¢ 0.47724360 ©._30095098 0.00713018 B.31466987
[6.81718483 6.20817340 0.49636509 £.2719915]1 B.0067T8164 8.281134929
[©.81678899 ©.20280693 £.40%508223 B.20874287 B.0870549% B.30022493
19.8106525006 B.15942704 B.47724300 B.38601707 B.OB726855 B.31372863
(0.86698657 ©.54578430 £.22509138 ©.21826855 §.08811564 8.2263151
|©.886038656 £.533324306 £.22334718 £.23563963 0£.688346851 B.24663883
|B.06688655 £.52514258 £.22626627 ©.24721556 £.9088%2985 B.25998145
19.83436967 £.51328020 6.22999158 0.21622243 0.68824569 B,22429585
[09.83357797 £.50154462 9.22334718 £.23372547 D.00848784 0,.24415210
[0.03305813 £.49383678 0.22026627 £.24534774 0.00865533 0.25800174

Fonte: Elaborada pelo autor.

4.3 Integragdo EMSO-Matlab®

Além das funcionalidades citadas na secdo 4.1, € possivel integrar o
simulador de processos EMSO ao software Matlab®. Matlab® é um software
comercial capaz de realizar calculos numéricos com alto grau de complexidade. O
programa possui interface e linguagem amigavel e também diversas extensodes,
conhecidas como toolboxes. Estas funcionalidades tornam esta ferramenta

extremamente atrativa. Tendo em vista estes aspectos, foram desenvolvidos
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algoritmos capazes de criar e avaliar as malhas de forma iterativa, dada uma

acuracia requerida.

4.4 Descricao do processo

A biorrefinaria foi elaborada para ser capaz de produzir etanol de primeira e
segunda geracao (hidratado ou anidro), além de energia elétrica. O layout do
processo foi desenvolvido a partir de dados industriais e da literatura, além da
colaboracdo de pesquisadores do Laboratério Nacional de Ciéncia e Tecnologia do
Bioetanol (CTBE), centro de pesquisa com diversos projetos com o setor
sucroalcooleiro. A capacidade de moagem da planta simulada € de 833,33 t/h. O
bagaco produzido é queimado na caldeira para garantir a autossuficiéncia energética
da planta, enquanto que o excedente pode ser destinado a producédo de etanol 2G.
Também é garantida uma reserva de seguranca de bagaco para eventuais
imprevistos operacionais da unidade e para a partida da proxima safra. A palha
produzida no campo também é alimentada a caldeira para permitir que uma maior
quantidade de bagaco possa ser destinada & producéo de etanol 2G. E possivel
também utilizar biogas como combustivel para caldeira, sendo este subproduto
obtido através da biodigestao da vinhaca e/ou da xilose, subprodutos do processo.
As fracbes C12 (sacarose) e C6 (glicose) sdo co-fermentadas, enquanto que a
fracdo C5 (xilose) € fermentada separadamente. Adicionalmente, vale lembrar que
foi utilizado o pré-tratamento hidrotérmico para o bagaco, seguido pela hidrélise
enzimatica. As Figuras 6 e 7 representam o processo de producdo de etanol 1G e
2G respectivamente. As linhas tracejadas (Figura 7) caracterizam diferentes rotas de

processo.
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Figura 6. Diagrama de blocos para o processo 1G.
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Fonte: Elaborada pelo autor.
Figura 7. Diagrama de blocos para o processo 2G.
fracdo liquida N . vinho C5
jm—————— - Concentracdao [ ——-¥ FermentacdoC5 ——»
I
|
I
l\.-’apor :
hagaco , . . !
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———————————————— [ Biodigestdo F——*
J'Fra(;éo solida
Enzimas Hidrolise
. N residuo solido 2G
Filtracdo —

J\ caldo C6_2G

Fonte: Elaborada pelo autor.



44.1 Lista de componentes
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Cada componente € representado na simulacdo por um Index number. Todos

0s componentes listados participam do processo em algum momento com excec¢ao

da celobiose e o hidréxido de amoénio. Abaixo segue o Index number para cada

componente:

- fase fluida

*1 - agua

* 2 - sacarose

* 3 - glicose

* 4 - xilose

* 5 - etanol

* 6 - dioxido de carbono

* 7 - monodxido de carbono

* 8 - oxigénio

* 9 - nitrogénio

* 10 - hidrogénio

*11 - metano

* 12 - amOnia

* 13 - lignina

* 14 - xilana

* 15 - acido acético

* 16 - furfural

* 17 - hidréximetilfurfural (HMF)
* 18 - glicerol

* 19 - acUcares desconhecidos
* 20 - MEG (monoetilenoglicol)
* 21 - 4cido sulfarico

* 22 - 4cido fosférico

* 23 - impurezas

* 24 - celobiose

* 25 - hidréxido de amonia



- fase sélida

*1(26) - celulose

*2(27) - xilana (hemicelulose)

* 3(28) - lignina
* 4(29) - cinzas

*5(30) - enzima

* 6(31) - levedura

* 7(32) - hidréxido de célcio
* 8(33) - fosfato de calcio

* 9(34) - impurezas

4.4.2 Extracdo e tratamento do caldo

17

As Tabelas 2 e 3 mostram a composicdo da cana-de-acUcar e da fibra

respectivamente, enquanto que a Tabela 4 apresenta a composicdo da palha de

cana-de-acucar.

Tabela 2. Composic¢do da cana-de-agucar.
Composicéo

Componente
massica (%)
Agua 69,864
Sacarose 14,033
Glicose 1,303
Fibras 13,653
Terra/Cinza 1,147

Fonte: Rocha et al. (2012).

Tabela 3. Composic¢ao da fibra de cana-de-acUcar.

Composicéo

Componente o
massica (%)

Celulose 43,38
Hemicelulose 25,63
Lignina 23,24
Cinzas 2,94

Fonte: Rocha et al. (2012).
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Tabela 4. Composicao da palha.
Composicéo

Componente )
massica (%)
Hemicelulose 27,20
Lignina 24,67
Cinzas 2,08

Fonte: Bonomi et al. (2012).

Inicialmente a cana-de-agucar e palha enfardada passam por um processo de
limpeza a seco. A palha enfardada limpa € enviada a um misturador e em seguida a
mistura € destinada a caldeira enquanto que a cana-de-acucar limpa passa por 5
ternos de extracdo (E105-E109). Para aumentar o rendimento do processo, agua de
embebicdo (S106) é adicionada no ultimo terno. Parte do bagaco resultante é
destinada a uma reserva de seguranca (5% do total de bagaco produzido-base
massica), enquanto que o restante € destinado a caldeira e ao pré-tratamento
(E501), podendo ou ndo haver sobra. Os separadores E124, E125 e E126 sdo os
equipamentos responsaveis pelo direcionamento do bagaco. Ja o0s materiais
combustiveis da caldeira sdo enviados inicialmente aos misturadores E401 e E402 e
em seguida a mistura resultante € destinada a caldeira. Os caldos primario e
secundario sdo misturados e enviados a peneira (E111). Posteriormente, o caldo
filtrado do tambor rotativo (E123) se junta ao caldo filtrado da peneira e passa por
um processo de aquecimento (E114). O caldo aquecido é entdo enviado ao tanque
de calagem, onde acido fosférico (S107) e cal (S108) s&o adicionados. A mistura
resultante é bombeada para o segundo aquecedor (E117) e posterior flasheamento
(E118). Antes da entrada do caldo no decantador (E120), € feita a adicdo de
polimeros (S109) na proporcao de 6 ppm em relacdo a vazéo de caldo. Neste caso,
a corrente S109 contém somente agua, pois a quantidade de polimero € infima, nao
impactando de forma significativa no balanco de massa. Agua (S110) e bagacilho
(E125.0utlet2) sao adicionados ao lodo que deixa o decantador para aumentar o
rendimento da filtracdo no tambor rotativo. A Figura 8 descreve as etapas de
extracao e tratamento do caldo e os principais parametros e variaveis destas etapas

sao apresentados na Tabela 5.
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Figura 8. Etapa de extracao e tratamento do caldo.
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Fonte: Elaborada pelo autor.

Tabela 5. Principais parametros e variaveis das etapas de extracdo e tratamento do
caldo (continua). *

Equipamento | Variavel/Parametro Valores Referéncia
Perdas de acUcares 0,5% Fernandes (2011)
Eficiéncia de
Limpeza a seco remocéo de 60%-80% Empral (2015)
(E101) impurezas minerais
Eficiéncia de
Jornal da Cana
remocao de 65%
, _ (2015)
impurezas vegetais
_ Macedo et al.
Consumo de energia 16 kW*h/t cana
(2001)
Moendas (E105
a E109) Recuperacao de
96% Walter et al.(2014)

acucares
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Tabela 5. Principais par@metros e variaveis das etapas de extracdo e tratamento do
caldo (continuagéo). *

Equipamento

1° aquecedor

Variavel/Parametro
Temperatura de
saida do caldo
diluido

Valores

70°C

Referéncia

Bonomi et al.
(2012)

2° aguecedor

saida do caldo

(E114)
Coeficiente global de _
o 0,85 kW/m?/K Ensinas (2008)
troca térmica
Razao entre a vazdo Ribeiro (2015)
. o 0,5-0,8 kg/t cana _
de 6xido de calcio Honig (1953)
Tanque de
calagem (E115) Concentragao de 850, Bonomi et al.
0
acido fosférico (2012)
Temperatura de o
105°C Ribeiro (2015)

sélidos insollveis

(E117) Coeficiente global de _
o 0,69 KW/m?/K Ensinas (2008)
troca térmica
Temperatura de _
. 97°C Ensinas (2008)
operagao
Concentracgao de
solidos no lodo 9.0% Bonomi et al.
,0%
Decantador | o gjidos solaveis e (2012)
(E120) : .
insolaveis)
Eficiéncia da _
. Bonomi et al.
decantacao dos 99,7%
(2012)

Tambor rotativo
(E123)

Retencao de soélidos

(eficiéncia)

70% (média)

90% (méximo)

Ribeiro (2015)

Castro e Andrade

Umidade da torta 75-80%
(2006)
Perda de acucar na
. Castro e Andrade
torta em relacéo ao 1,8-2,0%

lodo

(2006)
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Tabela 5. Principais parametros e variaveis das etapas de extracdo e tratamento do
caldo (conclusao). *

Equipamento Variavel/Parametro Valores Referéncia

Adicao de bagacilho Castro e Andrade
6-8 kg/t cana
no lodo (2006)

Adicdo de 4gua no

_ 30 kg/t cana ANA (2012)
filtro

* Todos os dados de porcentagem estdo em base massica.

4.4.3 Concentracao e Fermentacdo C12/C6

O caldo clarificado do decantador passa por uma bomba (E201) e em seguida
€ misturado ao licor de hexoses resultante do processo de hidrélise. O caldo C6 é
concentrado no evaporador (E202) e o vapor vegetal gerado é utilizado como fonte
de aquecimento para o refervedor da coluna AA1. O restante € utilizado como fonte
de aquecimento para o primeiro e segundo aquecedor das etapas de extracdo e
tratamento. De modo a simplificar a integracdo de vapor e a integracdo energética
da planta simulada, o célculo da demanda de calor do processo é feito pelos
trocadores de calor e assim o "fluxo" de calor é integrado aos demais equipamentos
do processo. Este tipo de abordagem facilita a construcdo do processo e posterior

convergéncia, conforme exemplificado na Figura 9.
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Figura 9. Integracdes energéticas do processo.
R integracoes --------ccccccccancnann #

EQUATIONS
#Vapor de 2.5 consumido
E202.Q = E414.0utlet q.0;

#Vapor de 6 bar consumido
E407.0utlet q.0 = E304.QREXT.Q + E304.0RREC.Q;

#Vapor vegetal para reboiler AAl
E303.0QAA1.Q = E216.0utlet q.0Q;

#Vapor vegetal para reboiler BBl
E303.0BB1.Q = E707.0utlet q.0;

#Vapor vegetal para segundo aquecedor do caldo
E117.Inlet q.0 = E217.0utlet q.0;

#Vapor vegetal para primeiro aquecedor
E114.Inlet .0 = E219.0utlet q.0;

Fonte: Elaborada pelo autor.

O caldo concentrado segue entdo para posterior resfriamento (E204). Antes
do caldo concentrado entrar no fermentador, ele é misturado a uma solucdo de
amonia e também ao reciclo de leveduras com o auxilio dos misturadores E205 e
E206. O dioxido de carbono contendo etanol passa entdo por uma coluna de
absorcdo e o etanol recuperado retorna a dorna de tratamento da levedura. Ja o
vinho resultante passa por uma centrifuga, onde as leveduras seguem para o
tratamento, enquanto que o vinho deslevedurado segue para o trem de colunas de
destilacdo. Os equipamentos E211, E212 e E213 representam os misturadores que
fazem o retorno do etanol recuperado e da levedura centrifugada. S201, S202,
S203, S204 e S205 representam a fonte de agua para o evaporador, fonte de
amoOnia, agua para torre de absorcdo, agua para diluicio de levedura e acido
sulfurico, respectivamente. Vale ressaltar também que o fermentador é representado
pelos equipamentos E207 e E208, onde no reator E207 a sacarose é toda
convertida em glicose e no reator E208 ocorrem as demais reagcdes que compdem o
processo de fermentacdo. A Figura 10 descreve a etapa de concentracdo e
fermentacdo do caldo e os principais parametros e variaveis destas etapas sao

apresentados na Tabela 6.
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Figura 10. Etapa de concentracédo e fermenta¢cdo do caldo C12/C6.

Elil4.Inlet_q

E303.QAA1 E117.Inlet_q $203
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E209

S201 ammonia

E207
E20
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E608 E204 E210
E120.Clarified /Ny~ ‘ O E205| E206 | ~_ |E307.Inlet1
o ; AN -
g L=
E607.0utlet |/ L | ‘
5201
E214 5204]
- 5205 7 512
N E213

Fonte: Elaborada pelo autor.
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Tabela 6. Principais parametros e variaveis das etapas de concentracao e fermentacéao

Equipamento

C12/C6.

Varidvel/Parametro

Valores

Referéncia

Temperatura de Chieppe Junior
. 115°C
Evaporador operagao (2012)
(E202) Brix de saida do _ Chieppe Junior
20°Brix
caldo (2012)
Resfriador Temperatura de 33 °C Bonomi et al.
(E204) saida do caldo (2012)
Fermentador Temperatura de 30 °C Vasconcelos
(E207 e E208) operacao (2011)
Fator de
recuperacao de
0,9996 CTBE (2016)
etanol (base
massica)
Razéo entre a vazdo
Coluna de molar de liquido e a 15 CTBE (2016)
absorcéao (E209) ~ .
vazao molar de gas
Temperatura de _
. 30 °C Paternina (2011)
operacao
Pressao de _
. 1 atm Paternina (2011)
operacao
Umidade do creme _
Bonomi et al.
de levedura (base 30 %
. (2012)
massica)
i Razéo entre a vazéo
Centrifuga o
massica de creme
(E210)
de levedura e a 0.99 Bonomi et al.
vazao de solidos ' (2012)
que entra no
processo

As reacdes envolvidas nos equipamentos E207 e E208 s&o apresentadas na
Tabela 7. Vale lembrar que a solu¢cdo de aménia foi adicionada ao processo para

gue fosse possivel caracterizar o crescimento celular.
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Tabela 7. Reacdes consideradas na etapa de fermentacéo.

Reacéo Conversao(%)

C12H22011(sacarose) + H20@guay -> 2CsH1206(glicose) 100,00
Ce6H1206(glicose) -=> 2C2HeO etanoly + 2CO2(gas carbonico) 90,48
CeH1206(glicose) + 2H20agua) -> 2C2HaO2(cido acético) + 1,19
2COx(gas carbonico) T 4Homidrogenio)

CeH1206(glicose) + 2H2(nidrogenio) -=> 2C3HgO3(giiceron 2,67
0,174CeH1206(glicose) + 0,12NH3(amsnia) -> 1,37
CH31,7400,6No,12¢evedura)

Fonte: Dias (2008).

4.4.4 Destilacéo

O vinho deslevedurado C6/C12 é misturado ao vinho C5 e posteriormente
enviado ao trem de colunas de destilacdo responsavel pela producdo de etanol
hidratado. O etanol hidratado é enviado entdo para uma coluna extrativa, onde o
solvente monoetilenoglicol (S301) é adicionado e é produzido etanol anidro. As
colunas de destilacdo séo configuradas de modo que as fragcdes massicas de etanol
no éalcool hidratado e no alcool anidro sejam 0,935 e 0,993, respectivamente. Vale
destacar que devido a complexidade do sistema de equacdes para esta etapa, foi
utiizado o metamodelo desenvolvido por FURLAN et. al. (2016). A Figura 11
representa a etapa de destilacéo.

Figura 11. Etapa de destilagéo.

E706.0utlet
E210 Filtrate 5308 <, E309
L) U

P

5301

Fonte: Elaborada pelo autor.
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445 Sistema de cogeracgéo
A caldeira pode operar com diferentes fontes de combustiveis. No presente
caso, duas fontes foram utilizadas: bagaco e palha. Considera-se que em todos o0s
casos as reacfes de combustdo sdo totais, de modo que somente didxido de
carbono e agua sdo os produtos obtidos. A Tabela 8 mostra as reacdes de
combustdo que podem ser especificadas pelo usuério e os valores de variagdo de

entalpia para cada reacao.

Tabela 8. Reacbes de combustdo consideradas na caldeira.

Reacéo Entalpia(kJ/kg) Entalpia(kJ/mol)
CeH100s5(celutose) + 6O2(0xigenio) -> SH20(agua) + -17299,1 -2804,2
6CO2(gas carbonico)

CsHgOunemicelulose) + 5O2(oxigenio) == 4H20 agua) -16446,0 -2170,9

+ 5C02(gés carbdnico)

C10H11,6039(igninay +  10,9502(0xigenioy  ->
5,8H20(égua) + 10C02(gés carbonico)

-27000,0 -5243,4

Fonte: Dias (2011).

As Figuras 12 e 13 representam o sistema de cogeracdo sem turbina de
condensacdo e com turbina de condensacédo, respectivamente. No primeiro caso,
opta-se pela ndo utilizacdo da turbina de condensacéao, pois o objetivo da planta é a
producédo de etanol (hidratado ou anidro). J& no segundo caso, o objetivo da planta é
aumentar o excedente de energia elétrica, logo a turbina de condensacdo é
indispensavel. Por concisédo, € feita somente a descricdo do processo representada
pela Figura 12 e seus respectivos parametros e variaveis sdo apresentados na
Tabela 9.
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Figura 12. Sistema de cogeracao sem turbina de condensacao.

Gases
E401 E403
Bagaco Ea02
Palha
Blogas
5401
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Fonte: Elaborada pelo autor.

Figura 13. Sistema de cogeragdo com turbina de condensacéo.
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Fonte: Elaborada pelo autor.

O vapor gerado na caldeira é direcionado para trés turbinas de contrapresséao.

Na turbina E404, vapor a 17,4 bar é produzido para a etapa de pré-tratamento, ja na
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E410, vapor a 6 bar é produzido como fonte de calor para as colunas de
desidratacdo, enquanto que na E418, vapor de escape a 2,5 bar é produzido para o
restante do processo. Como dito anteriormente, com os trocadores de calor E407,
E414 e E422 é possivel calcular a demanda de calor necessaria para cada linha de
vapor e inclusive simular as perdas de carga nas linhas. A reposi¢cdo de agua € feita
atraves da corrente S402.

Tabela 9. Principais parametros e variaveis da etapa de cogeragao para 0 processo.

Equipamento Variavel/Parametro Valores Referéncia
Temperatura do vapor 485 °C BVC (2016)
Presséo do vapor 65 bar BVC (2016)
Caldeira (E403) Excesso de ar 30% BVC (2016)
Temperatura do gas Bonomi et al.
170°C
de escape (2012)
. Eficiéncia isoentropica 80% Bereche (2011)
Turbinas _ :
Eficiéncia mecénica 95,8% Bereche (2011)
Perdas do
processo Fracdo massica de
4% Alves (2011)
(E408) (E415) perda
(E423)
Desaerador
Titulo 0 Alves (2011)
(E427)

4.4.6 Pré-tratamento

O pré-tratamento escolhido para o bagaco de cana-de-acucar foi o
hidrotérmico. Este foi escolhido por apresentar resultados promissores em escala
laboratorial e, a0 mesmo tempo, ndo utilizar nenhuma matéria-prima, exceto a agua.
Além disso, o pré-tratamento, se realizado de forma continua como é suposto neste
trabalho, possibilita o reaproveitamento da energia térmica contida na corrente de
bagaco pré-tratado, diminuindo o consumo de vapor de alta pressédo. A Figura 14
apresenta o diagrama da etapa de pré-tratamento hidrotérmico como foi
implementado no EMSO.
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Figura 14. Etapa de pré-tratamento hidrotérmico do bagaco de cana-de-acUcar.
S501

JE505

E503

ES01

E126.0uttletl

E509 E510 E701.Inlet

2N o
Y ¢ Wi > \\\
NG l
5503

E601.Inletl

Fonte: Elaborada pelo autor.

No processo descrito na Figura 14, inicialmente o bagaco (E126.0Outletl) sofre
um aumento de pressao, para posteriormente ser misturado com a agua de diluicdo
(S501), previamente aquecida e pressurizada. Na sequéncia, a mistura € aquecida
até a temperatura do pré-tratamento (195 °C) utilizando vapor de alta presséo (17,4
bar) e segue para o reator de pré-tratamento (E504). As principais variaveis e
parametros dessa etapa estdo apresentados na Tabela 10, enquanto a Tabela 11
apresenta as principais reacfes que ocorrem nessa etapa. Apds o pré-tratamento, a
mistura troca calor com a agua de embebicdo previamente pressurizada, sendo
resfriada até 80 °C, e segue para um tanque flash (E508). Neste equipamento ocorre
0 abaixamento da pressao até 1 atm. Os acidos gerados durante o pré-tratamento,
principalmente o acido acético, sdo neutralizados empregando-se aménia (S502).
Como o pKa do &cido acético € 4,75 a 25 °C e o pH ideal para a hidrolise é 5,0,
considerou-se que somente é adicionada uma quantidade de amdnia suficiente para
neutralizar 50% (base massica) do acido acético produzido. A mistura neutralizada é
enviada para um filtro (belt filter—E511), podendo haver adicdo de agua de
embebicdo (S503). A fracdo liquida resultante, rica em produtos da hidrélise da
hemicelulose, é enviada para a etapa de fermentacdo (E701.Inlet) ou biodigestdo da
xilose, enquanto a fracdo soOlida segue para a etapa de hidrolise da celulose
(E601.Inletl).
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Tabela 10. Principais variaveis e parametros da etapa de pré-tratamento.

Equipamento Variavel/Parametro Valores Referéncia
Misturador _ _
Fracdo de solidos 10% (m/m) Silva (2015)
(E502)
Trocador de | Temperatura de saida do _
_ , >180°C Mori (2015)
calor (E503) fluido frio
Reator (E504) Tempo de residéncia 10-15 min BVC (2016)
Trocador de _ i
Temperatura final do preé-
calor (E506 e 80 °C BVC (2016)
tratamento
E507)
Eficiéncia do filtro
(retencao de insoluveis 99,5% BVC (2016)
em base massica)
Filtro (E511) Umidade do bagaco
tratado apos filtracéo 50% BVC (2016)
(base massica)
Temperatura de saida 80 °C BVC (2016)

Tabela 11. Reagdes consideradas na etapa de pré-tratamento.

Reacéao Converséao (%)

CsH100s(celutose) + H20(aguay > CsH1206(glicose) 8,12
CeH100s5(ceiuiose)y  ->  CeHeOs(nidroximetilfurfurany ~ + 0,07
2H20agua)

CéeH1005celuiosey + H2Og@guay -> 12Co5HO0 5(s6lidos 5,28
desconhecidos)

CsHgOu(hemicelulose) + H20(aguay -> CsH1005(xilose) 46,53
CsHgOu(hemicetulose) + H20(aguay -> 10Co5HO0,5(s6lidos 25,77
desconhecidos)

CsHgOuhemicelutose) > CsHaO2urfuray + 2H20 agua) 3,89
CsHgOumemiceluiosey + H2Oaguay -> 2.5 CoHaOosc. 7,39
acético)

Fonte: Silva (2015).
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A fracdo solida proveniente do filtro (E511) € enviada para a etapa de

hidrolise onde a celulose é convertida a glicose. A Figura 15 apresenta o diagrama

desta etapa do processo. Inicialmente agua (S601) € adicionada ao bagaco tratado

para que a razdo sdlido/liquido seja alcancada. Na sequéncia ocorre o aquecimento

(ou resfriamento, dependendo dos parametros de processo escolhidos) da corrente

(E602) e adicdo das enzimas (S602). No reator de hidrélise (E604) considera-se que

somente a reacdo de hidrolise da celulose ocorre. ApGs 0 processo, é possivel

adicionar 4gua a mistura (S603). Finalmente, a mistura resultante € filtrada, sendo a

fracdo liquida enviada para a etapa de concentracdo (E608.Inlet2), juntamente com

o caldo da cana-de-acglcar, enquanto a fracdo sélida, constituida principalmente por

lignina, é enviada para a caldeira (E402.Inletl). Os principais parametros e variaveis

de processo dessa etapa séo apresentados na Tabela 12.

Figura 15. Etapa de hidrélise do bagaco de cana-de-agucar.

lSEUl

E511.0utlets EGD1

ssozl

EGD3

NG

HHL

5603

EGDE

Ry
EGD5

/=y E608.Inlet2
1

-y
EGO7

.
.
.
B

E402.Inletl

Fonte: Elaborada pelo autor.

Tabela 12. Principais variaveis e parametros da etapa de hidrélise.
Equipamento

Misturador (E601)

Variavel/Parametro

Fracdo de sélidos

Valores

Referéncia

15-25% (m/m)  BVC (2016)

Trocador de calor

(base massica)

Temperatura 50°C BVC (2016)
(E602)
_ o 15 FPU/g de Angarita
Misturador (E603) Carga enzimatica
celulose (2015)
Tempo de batelada 36-48 h BVC (2016)
Reator (E604) Conversao da
, 60-80% BVC (2016)
hemicelulose
Eficiéncia (base
o 92-99% BVC (2016)
_ massica)
Filtro (E606)
Umidade do sélido
50% BVC (2016)
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Uma das opc¢des para a utilizagéo da fracdo liquida que deixa o filtro E511 é a

fermentacdo da xilose em um processo SIF (Isomerizagcdo e fermentacdo

simultaneas). Inicialmente, a corrente € pressurizada (E701) e enviada para o

evaporador (E702) para concentragcdo. Posteriormente, a pressdo do caldo

concentrado € novamente ajustada (E704) e a temperatura é reduzida a temperatura

de operacao (E705) do reator de fermentacdo (E706). A Figura 16 apresenta esta

etapa do processo. Ja a Tabela 13 apresenta os principais parametros e variaveis

desta etapa do processo, enquanto na Tabela 14 sdo apresentadas as reacodes

consideradas.

Figura 16. Etapa de concentragéo e fermentagéo da xilose.

E303.QBB1
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Fonte: Elaborada pelo autor.

Tabela 13. Principais parametros e variaveis da etapa de concentracao e fermentacéao

Equipamento

da xilose.
Variavel/Parametro

Concentracéo final de

Valores

Referéncia

Evaporador (E702) _ 50 g/l NREL (1993)
xilose
Trocador de calor _
Temperatura final 33°C BVC (2016)
(E705)
Reator (E706) Tempo de residéncia 24 -48 h BVC (2016)
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Tabela 14. Reacfes consideradas na etapa de fermentacdo da xilose.

Reacéao Converséo (%)
carbonico)

CeH1206(glicose) + 2H20@aguay -> 2C2H4Oetanaly + 1,19
2COx(gas carbonico) T 4Homidrogenio)

CsH1206(glicose) + Hz(nidrogenio) -> 2C3HgO3(glicerol) 2,67
3CsH1005(xilose) -> S5C2HsO(etanoly + 5CO2(gas 66,50
carbonico)

CsH1005xil0se) + Hanidrogenio) == CsH120s5xilitoly 18,70
2CsH1005xil0se) -> 5C2HaOx2(4c. acetico) 1,50
3CsH1005xiloseo + SHa(nidrogenio) -> 2,80
5C3HsOs3(glicerol)

Fonte: Silva (2013).

4.4.9 Biodigestéo da xilose e/ou vinhaca

Outra opcéao para a utilizacdo da fracéo liquida proveniente do filtro E511 é a
biodigestdo anaerdbica. E possivel também realizar o mesmo procedimento
utilizando como matéria-prima a vinhaca. Como simplificacdo, considera-se que
todos os compostos organicos sollveis sdo igualmente convertidos a metano e
diéxido de carbono. Neste processo, inicialmente a fracdo liquida € misturada com
uma parte da corrente saida do reator, para ajustar a carga de DQO (demanda
guimica de oxigénio) que € inserida no reator. Posteriormente, a corrente é aquecida
(E802) e enviada para o reator (E803). Deste saem trés correntes, uma gasosa,
sendo uma mistura de dioxido de carbono e metano, uma liquida, com os compostos
organicos soluveis gque nao foram convertidos e uma de lodo, contendo a biomassa
produzida. A Figura 17 apresenta o diagrama do processo enquanto a Tabela 15
apresenta 0s principais parametros e variaveis envolvidos nesse processo. Vale
ressaltar que para ambas as matérias-primas 0 processo e 0s respectivos dados

operacionais S4o 0S mesmos.



Figura 17. Etapa de biodigestao da xilose.
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EB04

Fonte: Elaborada pelo autor.

Tabela 15. Principais variaveis e parametros da etapa de biodigestao da
xilose/vinhaca.
Variavel/parametro

Equipamento

Valores

Referéncia

) Carga de DQO no 20 - 60 Baez-Smith
Misturador (E801) o )
biodigestor kg/m3/dia (2006)
Trocador de calor Baez-Smith
Temperatura 40 °C
(E802) (2006)
Tempo de retencédo hidrica 10,8 h Souza (1992)
oo _ Medonca e
Biodigestor (E803) Umidade do lodo (base
o 96,5 -98,5 % Campos
massica)
(2016)




35

4.5 Implementacé&o e validacdo da metodologia

Inicialmente foi desenvolvida e implementada uma biblioteca de modelos
matematicos que representam as operacfes unitarias que compdem 0 processo na
plataforma de simulacdo EMSO. Para que houvesse uma padronizacdo desses
modelos, foram adotados o0s seguintes critérios:

e Abordagem genérica;

e Diferenciacao entre a fase fluida e sdélida da corrente massica;
e Verificagdo do modelo;

e Facil integracdo com o VRTherm;

e Etapas do processo implementadas separadamente.

A abordagem genérica consiste em compor os modelos matematicos com
balancos de massa e energia e parametros de eficiéncia. Esta técnica permitiu uma
maior reprodutibilidade dos modelos e consequentemente facilitou a criacdo de
novos modelos. Apenas em modelos em que havia a necessidade de um maior
detalhamento do consumo energético, como evaporadores e caldeiras, equacdes
constitutivas foram utilizadas. Para a etapa de destilacdo em especifico, foi utilizado
o metamodelo desenvolvido por FURLAN et. al. (2016), como descrito na sec¢ao
4.4.4. Vale destacar que para o desenvolvimento do metamodelo foi feito o uso das
malhas de inspecdo, mesma técnica empregada neste trabalho.

Ja a diferenciacao entre a fase fluida e soélida para a corrente massica facilitou
a implementacgéo dos balangos de massa nos modelos.

No simulador de processos EMSO é possivel trabalhar com diversos
ambientes dentro de um mesmo arquivo, ou seja, € possivel implementar o modelo
matematico da operacao unitaria e fazer a simulacdo do modelo no mesmo arquivo,
por exemplo. Consequentemente, foi possivel avaliar a consisténcia e robustez do
modelo antes de integra-lo a outros equipamentos.

Outro problema recorrente na simulagdo de processos diz respeito ao calculo
de propriedades termodinamicas, que sdo de dificil resolu¢cdo. Uma alternativa
geralmente usada é utilizar polinbmios para realizar o calculo das propriedades.
Porém esta técnica apresenta algumas limitacdes, como faixa operacional restrita e
também podem ser necessarias diversas correcdes do estado de referéncia para o

calculo de propriedades termodindmicas ao integrar modelos que apresentam
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polinémios distintos para o calculo da mesma propriedade. Por essas razfes, optou-
se por utilizar o VRTherm. Este software € disponibilizado junto com o EMSO e é
capaz de predizer inUmeras propriedades termodinamicas, além de possuir em seu
banco de dados milhares de substéncias e permitir também que o usuario insira
outras substéncias de seu interesse.

Para que se pudesse fazer diversos estudos de caso de uma forma mais
eficiente, as etapas que compdem a biorrefinaria foram simuladas separadamente.
Assim, o usuario pode constituir um layout de processo integrando diferentes etapas
a sua escolha ao invés de compor o processo integrando modelo a modelo.

Além da padronizagcdo dos modelos, foi feito também um tutorial sobre o
simulador de processos EMSO e um documento com as normas para a
nomenclatura dos modelos que podem ser encontrados em Anexos 8.

A padronizacdo aliada & documentacdo teve como objetivo facilitar a
aprendizagem de novos pesquisadores do LaDABIo e permitir o compartilhamento
dos modelos desenvolvidos.

A partir das dificuldades de convergéncia encontradas nas simulacdes, foram
determinados os modelos e etapas que fariam uso das malhas de inspecédo e
também as variaveis de entrada.

Em seguida, para a construcdo dos metamodelos foram incorporadas
inicialmente as equacdes de balanco de massa e energia, além das equacfes
necessarias para manter o mesmo nivel de informac6es do modelo detalhado,
havendo somente perda de acuracia em relacdo ao mesmo. Por exemplo, os valores
do brix de entrada e saida dos evaporadores ndo sdo essenciais para a resolucao
do modelo, porém apresentam informacdes Uteis ao usuario, permitindo avaliar
rapidamente a eficiéncia do processo. Consequentemente € imprescindivel que a
equacao responsavel por calcular esta variavel esteja presente tanto no modelo
detalhado quanto no metamodelo. Posteriormente, as variaveis de saida do
interpolador foram definidas de modo que o grau de liberdade do sistema de
equacgOes fosse zero e consequentemente o sistema apresentasse uma solugao.
Vale destacar que se as variaveis de saida do interpolador ndo forem escolhidas de
forma adequada, o sistema de equacdes pode se tornar singular. Por esta razéo, é
necesséario fazer algumas combinagfes especificando as possiveis variaveis de
saida do interpolador a fim de definir o conjunto de variaveis de saida ideal.

Ressalta-se ainda que as variaveis de entrada e saida do metamodelo devem ser
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intensivas para que os dados da malha de inspec¢édo sejam independente da escala.
Definido o conjunto ideal de variaveis de saida do metamodelo, séo adicionadas as
equacdes responsaveis por fazer o calculo de interpolacdo e consequentemente as
variaveis de saida do interpolador deixam de ser especificadas para que o sistema
tenha grau de liberdade zero e solugéo.

No software Matlab®, a construcdo e avaliacdo das malhas de inspecéo
foram feitas para as sec¢des definidas, comparando-se as previsées do interpolador
em pontos fora da grade com os resultados obtidos com a simulacdo rigorosa. A
partir do menor valor de erro calculado e uma acuracia requerida, foi escolhida a
malha de inspecdo. Por fim, foi feita a analise de desempenho substituindo os
modelos rigorosos pelos modelos de interpoladores nas simulagdes no software
EMSO e verificando-se o tempo de simulagéo.

Como foi ilustrado na secao 4.4, os principais dados operacionais dos
equipamentos sdo dados da literatura. As Figuras 18 e 19 demonstram o fluxograma
para a metodologia e o diagrama para o algoritmo desenvolvido em Matlab®. E
importante destacar que na Figura 19 é ilustrado um caso em que ha trés variaveis
de entrada. Sempre o algoritmo inicia com dois pontos para interpolacdo em cada
variavel e depois é adicionado 1 ponto a cada variavel gerando o numero de
combinacdes idéntico ao niumero de variaveis de entrada em cada iteracdo. Cada
combinacéo € avaliada individualmente até que uma atinja um critério de acuracia
requerido. O algoritmo para a construcao e avaliacdo das malhas é apresentado no

Anexos 8.
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Figura 18. Fluxograma da metodologia.
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Fonte: Elaborada pelo autor.

Figura 19. Diagrama para o algoritmo “Construgao e avaliagdao das malhas de
interpolac&o” no Matlab.
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Fonte: Elaborada pelo autor.
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5. Resultados

51 Estudo de caso

Como estudo de caso, considerou-se uma planta de producéo de etanol de
primeira e segunda geracao. Neste processo, ha etapas e modelos que impactam
significativamente no tempo de simulagcdo. Com o objetivo de minimizar este
impacto, foram definidas duas regides para serem interpoladas: etapas de
cogeracao e evaporacao multiplo-efeito com 2 estagios de evaporacao.

E importante ressaltar que caso a etapa de cogeracdo seja adicionada a uma
planta produtora somente de etanol de primeira geracdo, a etapa apresentara uma
turbina de condensacao e caso a sec¢ao seja adicionada a uma unidade produtora de
etanol de primeira e segunda geracao, este equipamento ndo é necessario. Sendo
assim, foi necessério criar duas malhas de inspecéo distintas para as variacdes da
etapa de cogeracdo. Para ambas, foram definidas as seguintes variaveis de entrada:
duas fragOes de separadores de vapor (fracl e frac2) que definem a vazao de cada
linha de vapor do processo e a pressédo de operacao da caldeira adimensional (kp).
As variaveis de saida do modelo de cogeracdo com turbina de condensacéao foram:
os calores fornecidos pelos vapores de média e baixa pressdo (D1 e D2), a
demanda de calor para a turbina de condensacdo (D3), a producéo liquida de
energia elétrica (Pot) e o calor perdido nas linhas de vapor do processo (Q). Para a
outra variacdo, as variaveis de saida foram: os calores fornecidos pelos vapores de
alta, média e baixa (D1, D2 e D3), a producéo liquida de energia elétrica (Pot) e o
calor perdido nas linhas de vapor do processo (Q). As secdes definidas para
representar as variacbes da etapa de cogeracdo (com e sem turbina de
condensacao) com as variaveis de entrada e saida destacadas em azul e vermelho,

respectivamente, sdo apresentadas nas Figuras 20 e 21.
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Figura 20. Secéo da etapa de cogeracdo com turbina de condensacao representada
pelo modelo de interpolador.
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Fonte: Elaborada pelo autor.



41

Figura 21. Secao da etapa de cogeracdo sem turbina de condensacao representada
pelo modelo de interpolador.
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Fonte: Elaborada pelo autor.

Ja para a etapa de evaporacgdo, foram escolhidas como variaveis de entrada,
os brix do caldo antes e depois da concentracao (brix_1 e brix_2), fracdo do vapor
sangrado (frac) e a temperatura do caldo de entrada (T_caldo). As variaveis de
saida definidas foram: as temperaturas do primeiro e segundo estagio de
evaporacao (T1 e T2), a vazao de vapor requerida para a etapa de evaporacao (Fvl)
e a vazao de vapor vegetal produzida no segundo estagio (Fv2). A secédo definida
para representar a etapa de evaporacdo com as variaveis de entrada e saida

destacadas em azul e vermelho, respectivamente, sdo apresentadas na Figura 22.
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Figura 22. Secao da etapa de evaporacao representada pelo modelo de interpolador.
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Fonte: Elaborada pelo autor.

As Tabelas 16, 17 e 18 apresentam os limites inferior e superior para cada
variavel de entrada e suas respectivas unidades para as etapas escolhidas. Esses
intervalos foram escolhidos de modo a garantir que o modelo simplificado atendesse
a todas as condicdes operacionais do processo completo, além de promover a
integracdo da secdo a ser representada pelo modelo simplificado com as demais
etapas da biorrefinaria. Nota-se também que as varidveis de entrada e saida foram
definidas de forma a serem intensivas ou adimensionais para que as malhas de
inspecéo pudessem ser independentes da escala de processo, como destacado na
secédo 4.5.



Tabela 16. Variaveis de entrada da etapa de cogeracdo com turbina de condensacéao.
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Limite

VEUEVES Limite inferior . Unidades
superior

fracl 0,35 0,7 -

frac2 le-6 0,06 -

kp 0 1 -

Tabela 17. Variaveis de entrada da etapa de cogeracdo sem turbina de condensacao.

Fonte: Elaborada pelo autor.

Limite

Variaveis Limite inferior _ Unidades
superior

fracl le-6 0,7 -

frac2 0,03 0,2 -

kp 0 1 -

Fonte: Elaborada pelo autor.

Tabela 18. Variaveis de entrada da etapa de evaporacao.

Limite

Variaveis Limite inferior _ Unidades
superior

brix1 0,08 0,15 -

brix2 0,2 0,22 -

T_caldo 323,15 373,15 K

frac 0 1 -

Fonte: Elaborada pelo autor.

A integracdo entre o interpolador e 0 EMSO é feita através de um modelo-
interface. Trata-se de um modelo simplificado no qual sdo considerados os balancos
de massa e energia aplicados ao volume de controle englobando toda a regido
aproximada pelo interpolador. Dessa forma, a interface se da com o interpolador
fornecendo informacéo suficiente ao modelo de modo que os balangcos possam ser
calculados. Assim, garante-se que na simulacdo do processo completo, tais
balancos sejam respeitados, em detrimento de uma possivel perda de acuracia do
modelo. Os modelos-interface desenvolvidos sédo apresentados em Anexos 8.

No software Matlab®, a construcdo e avaliagdo das malhas de inspecéo
foram feitas para as secOes definidas. Foram adotados dois critérios distintos para a

definicdo da malha de interpolacdo para cada etapa. Para as variagOes da etapa de
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cogeracao foi definido que o erro relativo entre a variavel interpolada e a variavel
calculada pelo modelo detalhado fosse menor que 0,01. Enquanto que para a etapa
de evaporacao foi requerido que o valor fosse menor que 0,02. A ideia inicial era que
0s erros relativos tivessem valores iguais 0,01 para todas as secdes, porém para a
etapa de evaporacgdo, observou-se um problema de memdéria durante o processo de
construcdo e analise das malhas de inspecao para erros relativos inferiores a 0,02.

No simulador de processos EMSO, a etapa de cogeracdo com turbina de
condensacao foi adicionada a uma planta 1G produtora de etanol anidro sem
biodigestdo (E1G_cog), enquanto que a etapa de cogeracdo sem turbina de
condensacao e a etapa de evaporacao foram adicionadas a uma planta 1G-2G sem
biodigestdo e fracdo C5 descartada (E1G2G _cog e E1G2G _evap). Todas as
simulacdes rigorosas foram comparadas com as simulagdes com as malhas de
interpolacdo (E1G_cog_Int, ELIG2G_cog_Inte E1G2G_evap_Int).

A malha requerida para a etapa de cogeracdo com turbina de condensacéo,
apresentou as dimensdes 2x2x3, enquanto que para 0 caso em que nao ha turbina
de condensacdo, as dimensdes encontradas foram 2x2x2. E importante ressaltar
que as dimensdes representam as variaveis fracl, frac2 e kp para ambos os casos,
respectivamente. Nota-se que apesar da etapa de cogeracdo ser complexa, com
diversos reciclos, by-pass e interconexdes entre trechos distintos, 0 comportamento
das variaveis de saida que se conectam ao restante do processo € praticamente
linear, como pode ser visto pela dimensao da malha de interpolagéo. Isto demonstra
gue para estes casos, a escolha da etapa a ser aproximada pelo interpolador foi
correta. Para a construcdo e avaliacdo da malha que representa a etapa de
cogeracao com turbina de condensacéao, foram gastos cerca de 4 minutos. Ja para a
outra variacdo, foram necessarios cerca de 50 segundos. As Tabelas 19 e 20
apresentam informacdes sobre o nimero de equacdes, variaveis e especificacoes e
0os tempos de simulagdo para as simulagbes rigorosas e com as malhas de

interpolacdo para as variagdes da etapa de cogeracao.
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Tabela 19. Dados da simula¢do para ELG _cog e ELG _cog Int.
Dados E1G_cog ‘ E1G_cog_Int

18482 18150
N° de variaveis 17716 17422
N° de especificagcdes 766 728
Tempo de simulac¢éo 7,09 s 3,08 s

Fonte: Elaborada pelo autor.

Tabela 20. Dados da simulacdo para E1G2G_cog e E1G2G_cog_Int.

Dados E1G2G_cog E1G2G_cog_Int

N° de equacgdes 25592 25194
N° de variaveis 24554 24198
N° de especificacdes 1038 996

Tempo de simulacéo 10,38 s 534s

Fonte: Elaborada pelo autor.

A malha requerida para a etapa de evaporacdo apresentou as dimensodes
2x2x19x5 (variaveis brix1, T_caldo, frac e brix2, respectivamente). Diferente do caso
anterior, observa-se um efeito pronunciado para a variavel frac e moderado para a
variavel brix2. Isto indica que h4 um alto grau de néo-linearidade das variaveis
resposta em relacdo a variavel frac e um grau menor em relacdo a variavel brix2. A
fim de verificar este efeito, as variaveis resposta foram plotadas em funcdo da
variavel frac. Para que nao houvesse problemas com a escala de graficos, as
vazbes de vapor adimensionais foram plotadas em Unico grafico (Figura 23),
enquanto que as temperaturas de operacao foram plotadas em outro gréafico (Figura
24).

Tabela 21. Dados da simulacdo para E1G2G_evap e E1G2G_evap_Int.

Dados E1G2G_evap E1G2G_evap_Int
N° de equacgbes 25790 25615

N° de variaveis 24750 24577

N° de especificacdes 1040 1038
Tempo de simulacéo 10,40 s 10,25 s

Fonte: Elaborada pelo autor.
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Figura 23. Gréafico das vazdes de vapor adimensionalizadas em funcédo da fragéo de
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Fonte: Elaborada pelo autor.

Figura 24. Gréafico das temperaturas de operacdo dos estagios de evaporagcao em

TEMPERATURA

funcéo da fracdo de vapor.
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Ao analisar-se as Figuras 23 e 24, nota-se que ocorre um desvio da
linearidade somente em relacdo as vazfes. Portanto, conclui-se que a néo-
linearidade ndo precisa ser em relacéo a todas as variaveis resposta para que haja
um grande numero de pontos para a respectiva variavel de entrada.

Em relacdo aos dados de simulacéo, observou-se que a adicdo da etapa de
cogeracao fazendo uso da malha de inspecdo provocou uma reducdo de cerca de
56% no tempo de simulagcéo para o caso com a turbina de condensacéao presente e
49% no segundo caso, enquanto que para a etapa de evaporag¢do nao houve uma
reducdo significativa. Provavelmente, isto deve-se ao fato da redugédo do numero de
equacles para as variacoes da etapa de cogeracéo (cerca de 1,8% para o primeiro
caso e 1,5% para o segundo caso) ser mais significativa do que para a etapa de
evaporacao (cerca de 0,7%). Além disso, a malha requerida para interpolacdo
apresenta um numero de pontos relativamente pequeno (12 pontos para o primeiro
caso e 8 pontos para o segundo caso) quando comparada a etapa de evaporacao
(380 pontos), o que também influi de maneira positiva na reducdo do tempo de
simulacdo. Vale destacar que todas as simulacdes foram realizadas em um
computador com processador 8x Intel®Core™i7-7700K CPU @ 4,20GHz e memoria
RAM de 32904MB, utilizando somente um dos oito nucleos desse computador, pois

o0 EMSO néo permite processamento paralelo em sua atual versao.



48

6. Conclusoes

A metodologia desenvolvida para a automacdo da criacdo e avaliacdo da
malha de interpolacao iterativamente no Matlab® funcionou com sucesso. Para o
estudo de caso escolhido, observou-se que, apesar da etapa de cogeracao
apresentar grande numero de reciclos e interconexdes entre 0s equipamentos, 0
comportamento das variaveis que conectam essa etapa com o restante do processo
€ praticamente linear. Dessa forma, foi possivel aproximar as duas variacdes da
etapa de cogeracéo por interpoladores com poucos pontos (8 e 12, respectivamente)
0 que levou a grandes diminuicbes no tempo de simulagdo dos processos (56% e
49%, respectivamente). Por outro lado, o comportamento néo linear das vazdes de
vapor do trem de evaporadores frente a mudancas na fracdo de sangria fez com que
a malha de interpolacdo necesséaria fosse maior (380 pontos) e a melhoria no
desempenho da simulagdo menos pronunciada. Porém € necesséario ainda
estabelecer estratégias para definir quais sado as variaveis de entrada mais
importantes para uma dada sec¢do do processo e ainda determinar uma estratégia
para identificar quais modelos e/ou regides do processo sdo as mais adequadas

para fazer uso da malha de interpolagéo.
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8. Anexos

Nesta secédo é descrito o codigo em Matlab® responsavel por criar e avaliar as

malhas de interpolacéo e também os modelos-interface.

8.1 Cadigo

clc

clear all

close all

global entrada

global saidal

global saida2

tic

%% Construcdo da malha de interpolacéo

oe

Observacgbdes gerais: O usuario deve especificar os limites inferior
e superior para as varidveis selecionadas e também as unidades

de entrada e saida conforme o exemplo ilustrado. Além disso,

o0 usuario deve informar corretamente os nomes dos arquivos
utilizados para a conexdo com o EMSO e o erro admitido

para os pontos da malha

o d° o o°

o

o

vetor com o limite superior e inferior das varidveis selecionadas
wSP404.frac wSP406.frac kp
Verificar se as unidades estdo em SI.

oe

o

oe

% Especificacdes de entrada

1i=[0.35 0.000001 0O1;

1s=[0.7 0.06 171;

InputUnits="InputUnits: , , \r\n';
OutputUnits='OutputUnits: , , , , , \r\n';
malha='malha cog.txt';

siml="cog';

sim2="cog2"';

tol=0.01;

%% Numero de varidveis de entrada
n=length (1ls);
% Matriz dos pontos de entrada
mpe=ones (1,n);
% Pontos para cada variadvel de entrada
for j=1:n
if mpe(l,3)==1
m(l,J)=mpe(l,])+1;
else
m(l,Jj)=mpe(l,]J)*2-1;
end
end

% Total de numero de pontos
p=prod (m) ;



% Definicdo da dimensdo do fator de particgéo
f=zeros(l,n);

%% Calculo do fator de particéo
for j=1:n

£(1,3)=(1s(1,3)-1i(1,3))/ (m(1,3)-1);
end

%% Célculo dos fatores de concatenacéo
z=ones (1,n-1);
for j=1l:n-1

z(j)=prod(m(j+1l:n));

%% Definicdo da matriz de entrada de valores
me=[];
for i=1l:n
m =[];
for j=l:m(1i)
m (3,1)=£(i)*(3-1)+1i(1);
end
if i==
p_=p/m(n);
me =repmat(m ,p ,1);
else
me =kron(m ,ones(z(i),1));
lth=length (me );
p_=p/lth;
me =repmat(me ,p ,1);
end
me(:,1i)=me_ (:);
end

%% Utilizando o EMSO como Plug-in de Calculo
entrada=[];
saidal=[];
for i=1l:p
entrada=me (i, :);
sim(siml) ;
resposta (i, :)=saidal;
clear entrada
clear saidal

[

% [user sys]= memory
end
clear saidal
clc

o)

% Numero de varidveis de saida
Nofoutputs=size (resposta,?2);

%% Criando o arquivo txt
fileID = fopen(malha, 'w');
fprintf (filelID, "Nofinputs: %d\r\n', n);
for i=1l:n
if i==
fprintf (filelID, 'Lowerbounds:% 3.2f ',1i(1));
elseif i==n
fprintf (filelID, '% 3.2f\r\n',1li(n));
else
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fprintf (£fileID, 'S 3.2f ',1i(1));

end
end
for i=1:n
if i==
fprintf (£filelID, 'Increments:% 3.6f ',£(1));
elseif i==
fprintf (fileID,'% 3.6f\r\n',f(n));
else
fprintf (fileID, 'S 3.6f ', £(1));
end
end
for i=1:n
if i==
fprintf (£ilelID, "Nofpoints:% d ',m(1l));
elseif i==n
fprintf (fileID,'% d\r\n',m(n));
else
fprintf (£ileID, 'S d ',m(i));
end
end

fprintf (£filelID, InputUnits);
fprintf (filelID, 'Nofoutputs: %d\r\n', Nofoutputs):;
fprintf (£ilelID, OQutputUnits) ;
fprintf (£ileID, '\r\n');
fprintf (£filelID, 'Output:\r\n'");
for i=l:p
for j=1:Nofoutputs
if j==Nofoutputs
fprintf(fileID, '% 3.8f\r',resposta(i,Nofoutputs));
else
fprintf (fileID, 'S 3.8f ',resposta(i,j));
end
end
end
fclose(filelD);
type (malha)

%% Avaliacdo da malha de interpolacéo

o)

% Matriz dos pontos de entrada

m2=[];
for i=1:n
if m(i)==

$vetor com o limite superior das varidveis selecionadas
% wSP404.frac wSP406.frac kp
%Verificar se as unidades estdo em SI.
1i2=11i+f/4;
ls2=1s-f/4;
m2 (1i)=m(1i) ;

else
%vetor com o limite superior das varidveis selecionadas
% wSP404.frac wSP406.frac kp
%Verificar se as unidades estdo em SI.
1i2=11i+£f/2;
1s2=1s-f/2;
m2(i)=m(i)-1;

end

end

o)

% Total de numero de pontos
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p2=prod (m2) ;

% Definicdo da dimensdo do fator de particéo
f2=zeros(1l,n);

%% Calculo do fator de particéo
for j=1:n

£2(1,3)=(1s2(1,3)-14i2(1,3))/ (m2(1,3)-1);
end

%% Célculo dos fatores de concatenacéo
z2=ones (1,n-1);
for j=l:n-1

z2 (j)=prod(m2 (j+1l:n));

end
%% Definicdo da matriz de entrada de valores
me2=[];
for i=1:n

m =[];

for j=1:m2 (1)

m2 (3,1)=£f2(i)*(j-1)+1i2(1i);
end
if i==n

p2_=p2/m2(n);
me2 =repmat(m2 ,p2 ,1);

else
me2 =kron(m2 ,ones(z2(i),1));
lth2=length (me2 );
p2 =p2/1th2;
me2 =repmat (me2 ,p2 ,1);

end

me2 (:,1)=me2 (:);

end

%% Utilizando o EMSO como Plug-in de Calculo
entrada=[];
saida2=1[];
for i=1:p2
entrada=me2 (i, :) ;
sim(sim2) ;
erro (i, :)=saida2;
clear entrada
clear saida?2
% [user sys]= memory
end
clear saida?2

clc

%Célculo do erro madximo para cada variéavel
erro_var=[];
for i=1:Nofoutputs
erro var(l,i)=max(erro(:,1));
end

% Tamanho do vetor de erros
size erro var=size(erro_var,2);

%$Inicializando a matriz de combinacdes
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mpe comb=ones (n,n) ;

clc

%% Estrutura de repeticéo
for ii=l:size erro var
while erro var (ii)>tol
%$Matriz de combinacdes para identificar o erro

for

end

for

i=1l:n
for j=1:n
if i==j3
mpe comb (i, J)=mpe(1,]J)+1;
else
mpe comb (i, J)=mpe(1,3);
end
end
kk=1:n

%% Refinamento da malha

o)

% Matriz de pontos de teste
mpe=mpe comb (kk, :) ;

o)

% Pontos para cada variavel de entrada

for j=1:n
if mpe(l,j)::
m(l,Jj)=mpe(l,j)+1;
else
m(l,j)=mpe(l,]J)*2-1;
end
end

% Total de numero de pontos
p=prod(m) ;

% Definicdo da dimensdo do fator de particédo
f=zeros(1l,n);

%% Calculo do fator de particéo

for j=1:n
£(1,3)=(1s(1,3)-11(1,3))/(m(1,3)-1);

end

%% Céalculo dos fatores de concatenacéo
z=ones (1,n-1);
for j=1l:n-1

z(j)=prod(m(j+1l:n));

end
%% Definicdo da matriz de entrada de valores
me=[];
for i=1:n

m =[];

for j=1l:m (1)

m (J,1)=f(i)*(3-1)+1i(1);
end
if i==n



end

[

me =repmat(m ,p ,1);

else

me =kron(m ,ones(z(i),1));

lth=length (me )

’

p_=p/lth;

me =repmat (me ,p ,1);
end
me(:,1)=me_ (:);

resposta=[];

[

entrada=[];
saidal=][];

for

end

i=l:p
entrada=me (i, :);
sim(siml) ;

% Limpando a matriz resposta

resposta (i, :)=saidal;
clear entrada

clear saidal

% [user sys]= memory

clear saidal

clc

o

% Numero de variaveils de saida

Nofoutputs=size (resposta,?2);

oo
)

fileID =

for

end
for

end
for

end

i=1l:n
if i==
fprintf (filelD,
elseif i==n
fprintf (filelD,
else
fprintf (filelD,
end

i=1:n
if i==

fprintf (filelD,
elseif i==n

fprintf (filelD,
else

fprintf (filelD,
end

i=1l:n
if i==

fprintf (filelD,
elseif i==

fprintf (filelD,
else

fprintf (filelD,
end

Criando o arquivo txt
fopen (malha, 'w');
fprintf (filelID, '"Nofinputs:

%sd\r\n', n);

%% Utilizando o EMSO como Plug-in de Céalculo

'Lowerbounds:% 3.2f ',1i(1));
'S 3.2f\r\n',1li(n));

'S 3.2f ',1i(1));
'Increments:% 3.6f ',£(1));
' 3.6f\r\n',f(n));

'S 3.6f ", f£(1));

'"Nofpoints:% d ',m(1l));

'S d\r\n',m(n));

o\

d ',m(i));

fprintf (fileID, InputUnits);
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fprintf (filelID, "Nofoutputs: %d\r\n', Nofoutputs);
fprintf (£i1leID, OutputUnits) ;
fprintf (fileID, '"\r\n'");
fprintf (filelID, 'Output:\r\n'");
for i=l:p

for j=1:Nofoutputs

if j==Nofoutputs
fprintf (fileID, 'S

3.8f\r', resposta (i,Nofoutputs)) ;

selecionadas

selecionadas

else

fprintf (£ileID, 'S 3.8f ',resposta(i,j)):

end
end
end
fclose (fileID) ;
type (malha)

%% Avaliacdo da malha de interpolacéo

[

% Matriz dos pontos de entrada
m2=1[];
for i=1l:n
if m(i)==
$vetor com o limite superior das variéaveis

% wSP404.frac wSP406.frac kp
%Verificar se as unidades estdo em SI.
1i2=11i+f/4;
1s2=1s-f/4;
m2 (1i)=m(1i) ;
else
Svetor com o limite superior das varidveis

% wSP404.frac wSP406.frac kp
$Verificar se as unidades estdo em SI.
1i2=1i+£f/2;
1s2=1s-f/2;
m2 (i)=m(i)-1;
end
end
% Total de numero de pontos
p2=prod (m2) ;

% Definigdo da dimensdo do fator de particéo
f2=zeros(1l,n);

%% Calculo do fator de particéo
for j=1:n

£2(1,3)=(1s2(1,3)-1412(1,3))/ (m2(1,3)-1);
end

o\°

% Calculo dos fatores de concatenacédo
z2=ones (1,n-1);
for j=1l:n-1
z2 (j)=prod(m2 (j+1l:n));
end

%% Definicdo da matriz de entrada de valores
mez2=[];
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end

clc

toc

end

end

[

for

end
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for i=1:n
m2_=[];
for j=1:m2 (1)
m2_(3,1)=£2(i)* (3-1)+1i2 (i)
end
if i==n
p2_=p2/m2(n) ;
me2 =repmat(m2 ,p2 ,1);
else
me2 =kron(m2 ,ones(z2(i),1));
lth2=length(me2 );
p2 =p2/1th2;
me2 =repmat(me2 ,p2 ,1);
end
me2(:,i)=me2 (:);
end

o

% Limpando a matriz erro
erro=[];

%% Utilizando o EMSO como Plug-in de Calculo

entrada=[];
saida2=1[];
for i=1l:p2

entrada=me2 (i, :) ;
sim(sim2) ;

erro (i, :)=saida2;

clear entrada

clear saida?2

% [user sys]= memory
end

clear saida?

clc

[

% Calculo do erro maximo para cada variavel
for i=1:Nofoutputs

erro var(l,i)=max(erro(:,1));
end

o)

% Calculo da média dos erros em cada iteracdao
val (kk)=mean (erro_var) ;

% Melhor combinacéo

jj=1:n

if val(jj)==min (val)
kmin=j7j;

end

mpe=mpe comb (kmin, :) ;



61

8.2 Modelo-interface para cogeracao com turbina de

condensacao

* Nome do arquivo: CHP_Int.mso

* Projeto: producao de etanol 1G e 2G

* Conteudo: Etapa de cogeracao com turbina de condensacao
K e e e e e e e - ____*#

*yversao 2.2
* Data: 03/2016
* Autores: Anderson R. A. Lino

* Utiliza a versao 2.2 da biorrefinaria

*Descricao: simulacao da etapa de cogeracao com turbina de condensacao
*fazendo uso das tabelas de inspecao

*Notas: Cada componente eh representado na simulacao por um Index number
* Abaixo segue o Index number para cada componente

-- fase fluida

*1 - agua

* 2 - sacarose

* 3 - glicose

* 4 - xilose

* 5 - etanol

*6 - CO2

*7-CO



*8-02

*9-N2

*10 - H2

*11-CH4

* 12 - amonia

* 13 - lignina

* 14 - xilana

* 15 - acido acetico

* 16 - furfural

* 17 - hidroximetilfurfural (HMF)
* 18 - glicerol

* 19 - Solunkn (acucares desconhecidos)
* 20 - MEG (monoetilenoglicol)
* 21 - H2S0O4

* 22 - acido fosforico

* 23 - impurezas

* 24 - celobiose

* 25 - hidroxido de amonia

-- fase solida

*1(26) - celulose

* 2(27) - xilana (hemicelulose)
* 3(28) - lignina

* 4(29) - cinzas

*5(30) - enzima

* 6(31) - levedura

* 7(32) - hidroxido de calcio

* 8(33) - fosfato de calcio

* 9(34) - impurities

using "assumptions”;

using "separators/dry_cleaning";

using "mixers_and_splitters/mixer_and_splitter_m";
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using "separators/mill";

using "separators/sieve";

using "heat_exchangers/heater_m";
using "reactors/liming_tank";

using "pressure_changers/pump_m";
using "separators/flash_m";

using "separators/decanter”;

using "separatorsf/filter";

using "separators/evaporator”;

using "mixers_and_splitters/mixer_and_splitter_w";
using "reactors/stoic_reactor";

using "reactors/fermenter";

using "separators/absorption_tower";
using "separators/centrifuge”;

using "heat_exchangers/heater_w";
using "separators/column”;

using "separators/separator”;

using "reactors/enz_hydrolysis";
using "reactors/boiler";

using "pressure_changers/turbine_w";
using "separators/flash_w";

using "pressure_changers/pump_w";

Model CHP_Int

ATTRIBUTES

Pallete = true;

Icon ="icon/CHP_NC";

Brief = "Combined Heating Power with condensing turbine Based on a Look-
Up Table";

Info =
"== GENERAL ==

Model of the process of cogeneration responsible for producing
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steam and electric power for the plant. The model uses a look-up table
containing the

main information to describe the operation. This

information is obtained from rigorous simulations of the set of cogeneration

process.

== ASSUMPTIONS ==
* Steady-state.

== SPECIFY ==
* Two variables that participate of the interpolation calculation.

Look at equation chamada do interpolador.

P e e e e
#Parametros
K e e e e e *#

PARAMETERS

propterm as Plugin

(Brief = "IAPWS 97 properties of water", Type = "water");
outer PP as Plugin

(Brief = "External Physical Properties (Fluid Phase)", Type="PP");
outer PPS as Plugin (Brief

= "External Physical Properties (Solid Phase)", Type="PP");
outer NComp as Integer
(Brief = "Number Of Chemical Components");
outer NCompS as Integer
(Brief = "Number Of Chemical Components for the Solid Phase");
M(NComp) as molweight
(Brief = "Component Mol Weight", Protected=true);
MS(NCompS) as molweight
(Brief = "Component Mol Weight", Protected=true);
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outer flu as ConstituentFluid(Symbol =" ", Protected = true);

outer sol as ConstituentSolid(Symbol =" ", Protected = true);

Int as Plugin (Type ="Int", file = "malha_cog.txt");

X e -

SET

M = PP.MolecularWeight();
MS = PPS.MolecularWeight();

e e
* Declaracao de variaveis
e R et
VARIABLES
in Steam as water_stream (Brief = "Vapour
Flow", PosX=1.0, PosY=0.5, Symbol="_{Steam}", Protected = false);
in Spare_Water as water_stream (Brief="Spare Water",

PosX=1.0, PosY=0.6, Protected = false, Symbol="_{Spare_Water}");

out Water as water_stream_vapfrac (Brief = "Outlet Water
Mass Flow", PosX=0.9, PosY=1.0, Symbol="_{Water}", Protected = false);
Water_Losses Flow as flow_mass (Brief = "Outlet

Water Losses");

out Q6 as heat_stream (Brief =
"Outlet Heat Stream 6 bar", PosX=0.5, PosY=1.0, Symbol="_{q17.4}");

out Q25 as heat_stream (Brief = "Outlet
Heat Stream 2.5 bar", PosX=0.6, PosY=1.0, Symbol="_{q6}");

out Qcond as heat_stream (Brief = "Outlet

Heat Stream condensation”, PosX=0.7, PosY=1.0, Symbol="_{q2.5}");
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out (glosses as heat_stream (Brief =
"Outlet Heat Stream q_losses", PosX=0.8, PosY=1.0, Symbol="_{glosses}");

out Wnet as power_stream (Brief = "Eletric
Power Generated"”, PosX=1.0, PosY=1.0, Symbol="_{Wnet}");
Tsat_Steam as temperature (Brief = "Saturation

Temperature”, Symbol = "T_{sat}", Protected = true);

Tsat C_Steam as temp_delta (Brief =
"Saturation Temperature in Celsius Degree", Symbol = "TC_{sat}", Protected = true);

Tsuper_Steam as temp_delta (Brief =
"Overheating Temperature”, Symbol ="T_{super}", Protected = true);

efficiency_cycle as fraction (Brief = "E2G Mass Fraction for
the Process", Default = 0.4);

g_ex as heat_rate (Brief = "Heat
Exchanged"”, Symbol ="q_{ex}", Protected = true);

g_in as heat_rate (Brief = "Heat In",
Symbol = "g_{in}", Protected = true);

g_out as heat_rate (Brief = "Heat Out",
Symbol = "g_{out}", Protected = true);

fracl as fraction (Brief = "fraction of
steam for condensing turbine", Lower = 0.35, Upper = 0.7);

frac2 as fraction (Brief = "fraction of

steam for 2.5 turbine ", Lower = 1e-6, Upper = 0.06);

k1 as fraction (Brief = "partition
coefficient 1");

k2 as fraction (Brief = "partition
coefficient 2");

k3 as fraction (Brief = "partition
coefficient 3");

k4 as fraction (Brief = "partition
coefficient 4");

k5 as fraction (Brief = "partition
coefficient 5");

k6 as fraction (Brief = "partition

coefficient 6");



kt as fraction (Brief
"partition coefficient temperature");
kp as fraction (Brief

"partition coefficient pressure");

#* e e

EQUATIONS
"Equality Constraints"
Steam.Fw = Water.Fw;

Water.P = Steam.P;

"Mass Balance"

Steam.Fw + Spare_Water.Fw = Water.Fw + Water_Losses_Flow;

"Temperature of Water , array = [Water.S, Water.H]"
[Water.S, Water.T] = propterm.propPH(Water.P, Water.H);

"Heat Input"
g_in = g_ex + Spare_Water.Fw * Spare_Water.H;

"Heat Output"
g_out =Q6.Q + Q2_5.Q + Qcond.Q + Wnet.W + glosses.Q;

"Energy Balance"

g_in =qg_out;

"Heat Exchanged"

(Steam.H - Water.H) * Steam.Fw = q_ex;

"Steam Saturation Temperature”
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Tsat_Steam = propterm.Tsat(Steam.P);

"Steam Saturation Temperature (degrees Celsius)"
Tsat C_Steam = Tsat_Steam - 273.15 * 'K',

"Steam Overheating"

Tsuper_Steam = Steam.T - Tsat_Steam;

"Partition Coefficient 1"
k1l =Q6.Q/g_ex;

"Partition Coefficient 2"
k2 = Q2_5.Q/g_ex;

"Partition Coefficient 3"
k3 = Qcond.Q/q_ex;

"Partition Coefficient 4"
k4 = Spare_Water.Fw/Steam.Fw;

"Partition Coefficient 5"
k5 = Wnet.W/qg_ex;

"Partition Coefficient 6"

k6 = glosses.Q/q_ex;

"Partition Coefficient Pressure"
kp = (Steam.P - 45 * 'bar')/((90 - 45) * 'bar";

"Partition Coefficient Temperature”
kt = (Tsuper_Steam - 150 * 'K")/((300 - 150) * 'K");

"Call to the Interpolator”

[k1, k2, k3, k5, k6, efficiency_cycle] = Int.interpola(fracl, frac2, kp);
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end

FlowSheet CHP_Int_simplified

Hommmmmmmm e Parte comum #

PARAMETERS

PP as Plugin (Brief = "External Physical Properties”,
Type="PP",
Project = "../v2_2/Fluid_v2_2.vrtherm"

);

PPS as Plugin (Brief = "External Physical Properties”,
Type="PP",
Project ="../v2_2/Solid_v2_2.vrtherm"

);

NComp as Integer;

NCompsS as Integer,

ProPar as Assumptions  (Brief = "Model With All the Assumptions Made");

flu as ConstituentFluid (Brief = "Indexes of All Compounds in the Fluid
Phase", Symbol =" ", Protected = true);

sol as ConstituentSolid  (Brief = "Indexes of All Compounds in the Solid
Phase", Symbol =" ", Protected = true);

SET

#number of components in the liquid and solid phase
NComp = PP.NumberOfComponents();
NCompS = PPS.NumberOfComponents();

e e e mm
* Declaracao de dispositivos (ou blocos contendo o modelo)
K e e e e *#

DEVICES
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wSS401 as water_sourceR; #fonte de vapor para a cogeracao

wSS402 as water_sourceR; #agua de reposicao

CHP101 as CHP_Int; #interpolador cogeracao

CONNECTIONS

wSS401.0utlet to CHP101.Steam; #vapor de alta para a cogeracao

wSS402.0utlet to CHP101.Spare_ Water;

cogeracao

SET

#Fonte de vapor
wSS401.ValidPhases = "Vapour-Only";

#agua de reposicao
wSS402.ValidPhases = "Liquid-Only";

#agua de

R e

* Especifica variaveis definidas no modelo

K e e e ————— e e e e *#
SPECIFY

#Calculo de fracl
CHP101.fracl = 0.7;

reposicao para a



#Calculo de frac2
CHP101.frac2 = 1e-6;

#Vazao de vapor
wSS401.Fw = 750 * 't/h’;
#wWSS401.T = 876.497 * 'K',
#wSS401.P = 90 * 'bar’;

#coeficiente de particao temperatura
CHP101.kt = 1;

#coeficiente de particao pressao
CHP101.kp = 1;

#agua de reposicao

wSS402.T = ProPar.roomT;

wSS402.P =1 * 'atm’;
CHP101.Spare_Water.Fw = 21620 * 'kg/h’;

OPTIONS
Dynamic = false;

GuessFile = "CHP_Int.rlt";

End

8.3 Modelo-interface para cogeracao

condensacao

* Nome do arquivo: CHP_NC.mso

sem
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* Projeto: producao de etanol 1G e 2G
* Conteudo: Etapa de cogeracao sem turbina de condensacao

*versao 2.2

* Data: 03/2016

* Autores: Anderson R. A. Lino

* Utiliza a versao 2.2 da biorrefinaria

*Notas: Cada componente eh representado na simulacao por um Index number
* Abaixo segue o Index number para cada componente
-- fase fluida

*1 - agua

* 2 - sacarose

* 3 - glicose

* 4 - xilose

* 5 - etanol

*6 - CO2

*7-CO

*8-02

*9-N2

*10 - H2

*11 - CH4

* 12 - amonia

* 13 - lignina

* 14 - xilana

* 15 - acido acetico



* 16 - furfural

* 17 - hidroximetilfurfural (HMF)

* 18 - glicerol

* 19 - Solunkn (acucares desconhecidos)
* 20 - MEG (monoetilenoglicol)

* 21 - H2SO4

* 22 - acido fosforico

* 23 - impurezas

* 24 - celobiose

* 25 - hidroxido de amonia

-- fase solida

* 1(26) - celulose

* 2(27) - xilana (hemicelulose)
* 3(28) - lignina

* 4(29) - cinzas

*5(30) - enzima

* 6(31) - levedura

* 7(32) - hidroxido de calcio

* 8(33) - fosfato de calcio

* 9(34) - impurities

using "assumptions";

using "separators/dry_cleaning";

using "mixers_and_splitters/mixer_and_splitter_m";

using "separators/mill";

using "separators/sieve";

using "heat_exchangers/heater_m";
using "reactors/liming_tank";

using "pressure_changers/pump_m";
using "separators/flash_m";

using "separators/decanter";

using "separatorsf/filter";
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using "separators/evaporator";

using "mixers_and_splitters/mixer_and_splitter_w";
using "reactors/stoic_reactor";

using "reactors/fermenter”;

using "separators/absorption_tower";
using "separators/centrifuge”;

using "heat_exchangers/heater_w";
using "separators/column”;

using "separators/separator”;

using "reactors/enz_hydrolysis";

using "reactors/boiler";

using "pressure_changers/turbine_w";
using "separators/flash_w";

using "pressure_changers/pump_w";

Model CHP_NC Int

ATTRIBUTES

Pallete = true;

Icon = "icon/CHP_NC";

Brief = "Combined Heating Power without condensing turbine Based on a
Look-Up Table";

Info =
"== GENERAL ==

Model of the process of cogeneration responsible for producing

steam and electric power for the plant. The model uses a look-up table
containing the

main information to describe the operation. This

information is obtained from rigorous simulations of the set of cogeneration

process.

== ASSUMPTIONS ==
* Steady-state.



== SPECIFY ==
* Two variables that participate of the interpolation calculation.

Look at equation chamada do interpolador.

% e
#Parametros
T e ——————————————————— *#
PARAMETERS
propterm as Plugin
(Brief = "IAPWS 97 properties of water", Type = "water"),
outer PP as Plugin
(Brief = "External Physical Properties (Fluid Phase)", Type="PP");
outer PPS as Plugin

= "External Physical Properties (Solid Phase)", Type="PP");

outer NComp as Integer
(Brief = "Number Of Chemical Components");

outer NCompS as Integer

(Brief = "Number Of Chemical Components for the Solid Phase");

M(NComp) as molweight

(Brief = "Component Mol Weight", Protected=true);

MS(NCompS) as molweight

(Brief = "Component Mol Weight", Protected=true);
outer flu as ConstituentFluid

(Symbol =" ", Protected = true);
outer sol as ConstituentSolid
(Symbol =" ", Protected = true);
Int as Plugin

(Type ="Int", file ="malha_cog_NC.txt");

* Define o valor dos parametros declarados no modelo
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K e e e e e *#

SET

M = PP.MolecularWeight();
MS = PPS.MolecularWeight();

K e e e e e *#

VARIABLES
in Steam as water_stream (Brief = "Vapour
Flow", PosX=1.0, PosY=0.5, Symbol="_{Steam}", Protected = false);

in Spare_Water as water_stream (Brief="Spare Water",
PosX=1.0, PosY=0.6, Protected = false, Symbol="_{Spare_Water}");

out Water as water_stream_vapfrac (Brief = "Outlet Water
Mass Flow", PosX=0.9, PosY=1.0, Symbol="_{Water}", Protected = false);

Water_Losses_Flow as flow_mass (Brief = "Outlet

Water Losses");

out Q17 4 as heat_stream (Brief =
"Outlet Heat Stream 17.4 bar", PosX=0.5, PosY=1.0, Symbol="_{q17.4}");

out Q6 as heat_stream (Brief =
"Outlet Heat Stream 6 bar", PosX=0.6, PosY=1.0, Symbol="_{g6}");

out Q25 as heat_stream (Brief = "Outlet
Heat Stream 2.5 bar", PosX=0.7, PosY=1.0, Symbol="_{q2.5}");

out glosses as heat_stream (Brief =

"Outlet Heat Stream ¢_losses", PosX=0.8, PosY=1.0, Symbol="_{qglosses}");

out Wnet as power_stream (Brief = "Eletric
Power Generated", PosX=1.0, PosY=1.0, Symbol="_{Wnet}");
Tsat_Steam as temperature (Brief = "Saturation

Temperature”, Symbol = "T_{sat}", Protected = true);
Tsat_C_Steam as temp_delta (Brief =

"Saturation Temperature in Celsius Degree", Symbol = "TC_{sat}", Protected = true);
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Tsuper_Steam as temp_delta (Brief

"Overheating Temperature”, Symbol ="T_{super}", Protected = true);
(Brief = "E2G Mass Fraction for

efficiency_cycle as fraction

the Process", Default = 0.4);

g_ex as heat_rate (Brief = "Heat
Exchanged"”, Symbol = "q_{ex}", Protected = true);

g_in as heat_rate (Brief = "Heat In",
Symbol = "g_{in}", Protected = true);

g_out as heat_rate (Brief = "Heat Out",

Symbol = "g_{out}", Protected = true);

fracl as fraction (Brief = "fraction of

steam for 17.4 turbine", Lower = 1e-6, Upper = 0.1);

frac2 as fraction (Brief = "fraction of
steam for 6.0 turbine ", Lower = 0.03, Upper = 0.04);

k1 as fraction (Brief = "partition
coefficient 1");

k2 as fraction (Brief = "partition
coefficient 2");

k3 as fraction (Brief = "partition
coefficient 3");

k4 as fraction (Brief = "partition
coefficient 4");

k5 as fraction (Brief = "partition
coefficient 5");

k6 as fraction (Brief = "partition
coefficient 6");

kt as fraction (Brief =
"partition coefficient temperature”);

kp as fraction (Brief =

"partition coefficient pressure");




EQUATIONS
"Equality Constraints"
Steam.Fw = Water.Fw;

Water.P = Steam.P;

"Mass Balance"

Steam.Fw + Spare_Water.Fw = Water.Fw + Water_Losses_Flow;

"Temperature of Water , array = [Water.S, Water.H]"
[Water.S, Water.T] = propterm.propPH(Water.P, Water.H);

"Heat Input"

g_in = g_ex + Spare_Water.Fw * Spare_Water.H;

"Heat Output”
g out=Q17_4.Q+ Q6.Q + Q2_5.Q + Wnet.W + glosses.Q;

"Energy Balance"

g_in = g_out;

"Heat Exchanged"
(Steam.H - Water.H) * Steam.Fw = g_ex;

"Steam Saturation Temperature”
Tsat_Steam = propterm.Tsat(Steam.P);

"Steam Saturation Temperature (degrees Celsius)"
Tsat C_Steam = Tsat_Steam - 273.15 * 'K';

"Steam Overheating"

Tsuper_Steam = Steam.T - Tsat_Steam;
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"Partition Coefficient 1"
kl=Q17_4.Q/g_ex;

"Partition Coefficient 2"
k2 = Q6.Q/g_ex;

"Partition Coefficient 3"
k3 = Q2 5.Q/g_ex;

"Partition Coefficient 4"

k4 = Spare_Water.Fw/Steam.Fw;

"Partition Coefficient 5"
k5 = Wnet.W/qg_ex;

"Partition Coefficient 6"

k6 = glosses.Q/q_ex;

"Partition Coefficient Pressure"
kp = (Steam.P - 45 * 'bar)/((65 - 45) * 'bar");

"Partition Coefficient Temperature”
kt = (Tsuper_Steam - 150 * 'K")/((300 - 150) * 'K");

"Call to the Interpolator"

[k1, k2, k3, k5, k6, efficiency_cycle] = Int.interpola(fracl, frac2, kp);

end

FlowSheet CHP_NC _Int_sim

PARAMETERS
PP as Plugin (Brief = "External Physical Properties”,
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Type="PP",
Project = "../v2_2/Fluid_v2_2.vrtherm"
);
PPS as Plugin (Brief = "External Physical Properties”,
Type="PP",
Project ="../v2_2/Solid_v2_2.vrtherm"
);

NComp as Integer;

NCompsS as Integer,

ProPar as Assumptions (Brief = "Model With All the Assumptions Made");

flu as ConstituentFluid (Brief = "Indexes of All Compounds in the Fluid
Phase", Symbol =" ", Protected = true);

sol as ConstituentSolid  (Brief = "Indexes of All Compounds in the Solid
Phase", Symbol =" ", Protected = true);

SET

#number of components in the liquid and solid phase
NComp = PP.NumberOfComponents();
NCompS = PPS.NumberOfComponents();

DEVICES

wSS401 as water_sourceR; #fonte de vapor para a cogeracao
wSS402 as water_sourceR; #agua de reposicao
CHP101 as CHP_NC_Int; #interpolador evaporador
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CONNECTIONS

wSS401.0utlet to CHP101.Steam; #vapor de alta para a cogeracao
wSS402.0utlet to CHP101.Spare_Water; #agua de reposicao para a

cogeracao

e

* Define o valor dos parametros declarados no modelo

K e e e e e *#
SET

#Fonte de vapor
wSS401.ValidPhases = "Vapour-Only";

#agua de reposicao
wSS402.ValidPhases = "Liquid-Only";

SPECIFY

#Calculo de fracl
CHP101.fracl = 0.087;

#Calculo de frac2
CHP101.frac2 = 0.038;

#Vazao de vapor
wSS401.Fw = 730 * 't/h’;
#wSS401.T = 876.497 * 'K,



#wSS401.P = 90 * 'bar’,

#coeficiente de particao temperatura
CHP101.kt = 0.360955;

#coeficiente de particao pressao
CHP101.kp = 0.4444;

#agua de reposicao

wSS402.T = ProPar.roomT;
wSS402.P =1 * 'atm’;
CHP101.Water.T = 396.446 * 'K';

OPTIONS
Dynamic = false;
GuessFile = "CHP_NC _Int_sim.rlt";

end

8.4 Modelo-interface para evaporacao

* Nome do arquivo: evaporator.mso
* Projeto: Modelo integrado de producao de etanol 1G/2G
* Conteudo: evaporador

*Versao 2.2

* Data: 03/2016
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* Autores: Anderson R. A. Lino e Gabriel C. Fonseca

*Hipoteses assumidas: 1 - mistura perfeita

* 2 - sem perdas de calor para o ambiente
* 3 - modelo estacionario
*Bibliografia:

[1] JESUS, C. D. F. Desenvolvimento de simulador dinamico do
processo de acucar.
Sao Carlos, SP, UFSCar, 2000 (Dissertacao). 131p.

using "main_stream";
using "water_stream";

using "assumptions”;

Model evaporator_Int

ATTRIBUTES
Pallete = true;
Icon = "icon/evaporator";
Brief = "Model of an Evaporator";
Info =
"== GENERAI ==

Model of an evaporator, with calculated boiling point elevation and

supposing that only water leaves the system as vapour.
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The boiling point elevation is given by:

BPE * 0.355 * (1.036 - Brix) = Brix * (0.3 + Brix) * (0.22 * 'K' + 0.0078 *
Tsat[C]).

With BPE being the boiling point elevation, Outlet_Brix the mass fraction
of soluble solids inside the evaporator and Tsat is the saturation

temperature of pure water at the internal pressure.

== ASSUMPTIONS ==

* Steady-state;

* Only water leaves the system as vapour;

* The heating steam leaves the system as saturated water;
* Adiabatic.

== SPECIFY ==

* The inlet stream;

* The inlet steam stream (except the mass flow);
* The evaporator pressure;

* The outlet brix.

== SET ==
* The position in the compound vector of the water (NWater);
* The compounds that participate in the Brix calculation

(1 if participates, 0 if not);

* The maximum brix in the inlet stream (Brix_max).

== REFERENCES ==

[1] JESUS, C. D. F. Desenvolvimento de simulador dinamico do processo de
acucar.

Sao Carlos, SP, UFSCar, 2000 (Dissertacao). 131p.

* Parametros
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K e e e e e *#
PARAMETERS

propterm as Plugin (Brief = "IAPWS 97 properties of
water", Type = "water");
outer PP as Plugin (Brief = "External Physical Properties
(Fluid Phase)", Type="PP");
outer PPS as Plugin (Brief = "External Physical Properties (Solid
Phase)", Type="PP");
outer NComp as Integer (Brief = "Number of Chemical

Components for the Fluid Phase", Lower = 1);
outer NCompS as Integer (Brief = "Number of Chemical

Components for the Solid Phase", Lower = 1);

M(NComp) as molweight (Brief = "Component Mol Weight (Fluid
Phase), Vector Size = NComp", Protected=true);

MS(NCompS) as molweight (Brief = "Component Mol Weight
(Solid Phase), Vector Size = NCompS", Protected=true);
outer flu as ConstituentFluid(Symbol =" ", Protected = true);

Brix(NComp) as Integer (Brief = "Flag for the Compound that
Enters the Brix Calculation");

OutletP as pressure  (Brief = "Outlet Pressure", Default = 1);

P1 as pressure (Brief = "Pressure Inside the

Evaporator 1");
Int as Plugin (Type = "Int", file =
"arquivos_rlt/malha_3 3 33 3/Malha_3 3 33 3.txt");

T e
* Define o valor dos parametros declarados no modelo
K e e e e *#

SET

M = PP.MolecularWeight();
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MS = PPS.MolecularWeight();
OutletL.Phase = "Liquid";
OutletV1.ValidPhases = "Vapour-Only";
OutletV2.ValidPhases = "Vapour-Only";

K e e e e R, *#

VARIABLES

in Inlet as main_stream (Brief = "Feed Stream",
PosX=1, PosY=0.3, Protected = false, Symbol="_{in}");

in InletS as water_stream (Brief = "Steam Inlet", PosX=1, PosY=0.63,

Protected = true, Symbol =" _{in_S}");

out OutletL as main_stream_eq (Brief = "Liquid Outlet Stream",
PosX=0, PosY=0.85, Protected = false, Symbol="_{out Liquid}");
out OutletS1 as water_stream_vapfrac (Brief = "Condensed Steam Oultlet
1",PosX=0,PosY=0.63, Protected = false, Symbol ="_{out_S}");
out OutletS2 as water_stream_vapfrac (Brief = "Condensed Steam Outlet
2" PosX=0,PosY=0.63, Protected = false, Symbol =" {out_S}");
out OutletV1 as water_stream_eq (Brief = "Vapour Outlet Stream 1",

PosX=0, PosY=0.15, Protected =false, Symbol="_{outVapour}");

out OutletV2 as water_stream_eq (Brief = "Vapour Outlet Stream 2",
PosX=0, PosY=0.15, Protected =false, Symbol="_{outVapour}");

Q1 as power (Brief = "Heat Duty",
PosX=0.5, PosY=1, Protected = true, Symbol="_{in}");

#Q2 as power (Brief = "Heat Duty",

PosX=0.5, PosY=1, Protected = true, Symbol="_{in}");

Tsatl as temperature (Brief = "Saturation Temperature 1", Symbol
="T {sat}", Protected = true);

Tsat2 as temperature (Brief = "Saturation Temperature 2", Symbol
="T_{sat}", Protected = true);
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k2 as fraction (Brief = "partition coefficient 2");
k3 as Real (Brief = "partition

coefficient 3");

T1 as temperature (Brief "Temperature Inside the

Evaporator 1", Symbol = "T1", Protected = true);

T2 as temperature (Brief "Temperature Inside the

Evaporator 2", Symbol = "T2", Protected = true);

Inlet_Brix as fraction (Brief = "Total Soluble Solids-Inlet",
Symbol = "Brix_{in}");

Outlet_Brix as fraction (Brief = "Total Soluble Solids-Outlet",
Symbol = "Brix_{out}");

vfrac as fraction (Brief = "Vaporization Fraction",

Symbol="\phi", Protected = true);

Hv as enth_mass (Brief = "Mass Enthalpy for the
Vapour Phase in the Reference State", Hidden = true);

Sv as entr_mass (Brief = "Mass Entropy for the
Vapour Phase in the Reference State", Hidden = true);

hi1 as enth_mol (Brief = "Molar Enthalpy for the
Liguid Phase in the Reference State (Fluid Phase)", Hidden = true);

hisoll as enth_mol (Brief = "Molar Enthalpy for the Liquid
Phase in the Reference State (Solid Phase)", Hidden = true);

hi2 as enth_mol (Brief = "Molar Enthalpy for the
Liguid Phase in the Reference State (Fluid Phase)", Hidden = true);

hisol2 as enth_mol (Brief = "Molar Enthalpy for the Liquid

Phase in the Reference State (Solid Phase)", Hidden = true);

EQUATIONS

"Global Mass Balance (Fluid Phase)"
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Inlet.Fluid.Fw = OutletV1.Fw + OutletV2.Fw + OutletL.Fluid.Fw + OutletS2.Fw;

#"'Global Mass Balance (Second Evaporator)”
#OutletS2.Fw = OutletV2.Fw + OutletL.Fluid.Fw;

"Mass Balance (Steam 1)"
InletS.Fw = OutletS1.Fw;

"Mass Balance (Steam 2)"
OutletS2.Fw * vfrac = OutletV1.Fw * (1 - vfrac);

foriin [1:NComp] do
if i equal flu.Water then
"Component Mass Balance (Fluid Phase)"
Inlet.Fluid.Fw * Inlet.Fluid.zw(i) =  OutletL.Fluid.Fw *
OutletL.Fluid.zw(i) + OutletV1.Fw + OutletV2.Fw + OutletS2.Fw;
else
"Component Mass Balance (Fluid Phase)"
Inlet.Fluid.Fw * Inlet.Fluid.zw(i) =  OutletL.Fluid.Fw *
OutletL.Fluid.zw(i);
end

end

"Heat Required"
Q1 = InletS.Fw * (InletS.H - OutletS1.H);

"Saturation Temperature for Pure Water at Pressure P"

Tsatl = propterm.Tsat(InletS.P);

"Saturation Temperature for Pure Water at Pressure P"
Tsat2 = propterm.Tsat(P1);

"Thermal Equilibrium 1"
OutletL. T =T2;
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"Thermal Equilibrium 2"
OutletV1.T =T1;

"Thermal Equilibrium 1"
OutletV2.T =T2;

"Global Molar Balance (Solid Phase)"
Inlet.Solid.F = OutletL.Solid.F;

"Component Molar Balance (Solid Phase)"
Inlet.Solid.z = OutletL.Solid.z;

"Total Soluble Solids-Outlet"
Outlet_Brix = sum(OutletL.Fluid.zw * Brix);

"Total Soluble Solids-Inlet"

Inlet_Brix = sum(Inlet.Fluid.zw * Brix);

"Enthalpy of Steam, array = [OutletS1.S, OutletS1.H]"
[OutletS1.S, OutletS1.H] = propterm.propPTI(OutletS1.P,
propterm.Tsat(OutletS1.P));

"Enthalpy of Steam, array = [OutletS1.S, OutletS1.H]"
[OutletS2.S, OutletS2.H] = propterm.propPTI(OutletS2.P,
propterm.Tsat(OutletS2.P));

"Outlet Vapour Mass Entropy and Enthalpy at the Reference State, array =
[Sv, Hv]"
[Sv, Hv] = propterm.propPTI(Inlet.P, 300 * 'K");

"Inlet Molar Enthalpy at the Reference State (Fluid Phase)"
hi1 = PP.LiquidEnthalpy(300 * 'K', Inlet.P, Inlet.Fluid.z);



"Inlet Molar Enthalpy at the Reference State (Solid Phase)"
hisoll = PPS.VapourEnthalpy(300 * 'K', Inlet.P, Inlet.Solid.z);

"Outlet Liquid Molar Enthalpy at the Reference State (Fluid Phase)"
hl2 = PP.LiquidEnthalpy(300 * 'K', Inlet.P, OutletL.Fluid.z);

"Outlet Liquid Molar Enthalpy at the Reference State (Solid Phase)"
hisol2 = PPS.VapourEnthalpy(300 * 'K’, Inlet.P, OutletL.Solid.z);

"Outlet Condensed Steam Temperature 1"
OutletS1.T = propterm.Tsat1(InletS.P);

"Outlet Condensed Steam Temperature 1"
OutletS2.T = propterm.Tsat2(P1);

"Mechanical Equilibrium 1"
OutletV1.P = P1;

"Mechanical Equilibrium 2"
OutletV2.P = OutletP;

"Mechanical Equilibrium 3"
OutletL.P = OutletP;

"Mechanical Equilibrium 4"
OutletS1.P = InletS.P;

"Mechanical Equilibrium 5"
OutletS2.P = P1;

#Calculo do coeficiente de particao 2
k2 = InletS.Fw/Inlet.Total.Fw;

#Calculo do coeficiente de particao 3
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k3 = OutletV2.Fw/Inlet. Total.Fw;

#Chamada do Interpolador
[k2, k3, T1, T2] = Int.interpola(Inlet_Brix, Inlet.T, vfrac, Outlet_Brix);

end

FlowSheet teste_evaporator

DEVICES
S101 as main_sourceR;
S102 as water_sourcel,;

Ev101 as evaporator_Int;

CONNECTIONS
S101.0utlet to Ev101.Inlet;
S102.0utlet to Ev101.InletS;

SET

S101.ValidPhases = "Vapour-Liquid";
S102.ValidPhases = "Vapour-Liquid";
NComp = PP.NumberOfComponents();
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NCompS = PPS.NumberOfComponents();

SPECIFY

S101.Fluid.Fw = 894815 * 'kg/h';

S101.Solid.Fw = 56.8473 * 'kg/h';

S101.T = (50 + 273.15) * 'K;

S101.P = 1.7 * 'atm’;

S101.CompositionOfSolid = [0.1, 0.05, 0.05, 0.01, 0, 0, 0, 0.05, 0.74];

#S101.CompositionOfFluid = [0.87, 0.13, 0, 0,0, 0,0,0,0,0,0,0,0,0, 0, 0, O,
0,0,0,0,0,0,0,0];

S101.CompositionOfFluid(3:NComp) = 0;

Ev101.Inlet Brix = 0.15;

S101.CompositionOfFluid(1) = 1 - Ev101.Inlet_Brix;

Ev101.vfrac = O;

Ev101.Outlet_Brix = 0.2;

#Ev101.P1 = 1.3 * 'bar’;

#Ev101.T1 = 380.535 * 'K";

#Ev101.T2 = 373.461 * 'K";
#Ev101.OutletV1.Fw = 0 * 'kg/h’;
#Ev101.0utletV2.Fw = 116991 * 'kg/h’;
#Ev101.0OutletS1.Fw = 202292 * 'kg/h’;
#Ev101.InletS.Fw = 202292 * 'kg/h’;
#Ev101.0utletS2.Fw = 106713 * 'kg/h’;
#Ev101.Q1 = 122564 * 'kW";

S102.P = 2.5 * 'bar’;
S102.v=1;
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#Parametros
K e e e e *#
PARAMETERS
PP as Plugin (Brief = "External Physical Properties”,
Type="PP",
Project = "../Flowsheets/v2_2/Fluid_v2_2.vrtherm"
);
PPS as Plugin (Brief = "External Physical Properties",
Type="PP",
Project = "../Flowsheets/v2_2/Solid_v2_2.vrtherm"
);
NComp as Integer (Brief = "Number of chemical components in the fluid
phase");
NCompS as Integer (Brief = "Number of chemical components in the solid
phase");
flu as ConstituentFluid(Symbol =" ", Protected = true);
sol as ConstituentSolid(Symbol =" ", Protected = true);
e e e e
* Define o valor dos parametros declarados no modelo
K e e e e e e *#
SET

NComp = PP.NumberOfComponents();

NCompS = PPS.NumberOfComponents();

S101.CompositionBasis = "Mass";
Evl01.Brix=]0,1,1,1,0,0,0,0,0,0,0,0,0,0,0,0,0,0,0,0,0,0,0,0, 0];




end

OPTIONS

Dynamic = false;

GuessFile = "evaporator_Int.rlt";

NLASolver(
File = "sundials",
RelativeAccuracy = 1e-3,
AbsoluteAccuracy = le-6,

MaxIterations = 100

8.5 Tutorial
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8.5.1 Configuracdes para o uso do EMSO

Os seguintes passos precisam ser efetuados:

1) Na aba superior, clique em “Config” - “Libraries” (Figura 25).

Figura 25. Acesso as hibliotecas do EMSO.

HEEE =1oj xi|
Fil= Edit ‘Wiew Tasks Result | Config Help
- Nel=iE S B s Libraries... |2, E|Z-:u:nm:|_:'

| = « > = Plugins . |

'Eg Explarer | Fest i .
=f= T T Proclers | e 4 b X
% sample Cutput Level: |Detailed | |}
E Futarial P i |Detailed Cukput
# 45 Block-Oriented EML |
% Emso

¥ Mode: processor speed |' o .

Fonte: Elaborada pelo autor.

2) Cliqgue em “AddLibrary” e escolha o diretério desejado (Figura 26).
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Figura 26. Acesso a pasta EMSO.
x|

2 Select Model Library

s Fl:quws de programas
] e
# ] Adobe
# 2] Apple Software Update
[#] ;I AFQUEDS COMUNG:
# ] AspenTech
# ] BdvEApplcation

L = ] edMEServer |

- [_,_:-_' R B

1

B ] Pytthan
[ ] watchDogLog
B (] Claenwin |

Directory: |C:\Asquives de programas|BAMEServer|Emso

o =] =]

Fonte: Elaborada pelo autor.

3) Clique em “Config” = “Plugins”(Figura 27).

Figura 27. Acesso aos plug-ins do EMSO.

_[ol xi
File Edit Wiew Tasks PResult | Config Help

ﬁ\' = B’“ E n YR TN o @%Lihraries... -, 'E|Z':"3"'“:|_3

| - « » = Plugins. . |

'Eg Explorer | Rest Editar. .
S [ roblems o 4 b X
E sample

E hutorial Cutput Level: \Detailed output |
45 Block-Oriented EML

H 45 Emso

" Maode: processor speed |' .

Fonte: Elaborada pelo autor.

4) Na aba “Type” (1), digite “water” e posteriormente clique em “...” (2)

para encontrar o arquivo “propterm.dll”. Em seguida clique em “OK” (3),
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posteriormente em “AddPlugin” (4) e por fim em “OK” (5) novamente
(Figura 28).

Figura 28. Acesso ao plug-in proptherm.

- Plugins Configuration x|
T X
Type |Fle Diec\w:l;jntecface :I o P A CF s B
g e C:\Arquivos de programas\EMSO\w o
Int.dl sundials, dil
¢ Int C:\Arquivos de programas\EMSOln - J -

Ocaesample | ] ipopt_emso.dl _] vmg.di
Clmatiab ] mebd i

[ ashian [ mindp_emso. i

] caksample.dl | ] MutipSO.di

L] complex.dl | ] nlasolver.dl

| ] dassl.di | JocFem.dl

ECUTI | ccoce o

Type: | Rl Ldrectdl | Jpsidedl
Fie: I N »2 ] dscrete.dl | ]P50dl
-* L] homotopy.dil | ] reverse.di
R l RC"WWWI File Name: lpfopte:m.d oK
5T FileFiker: [DLL file (*.d) vl Cancel
=1 el rw : J
5 \

Fonte: Elaborada pelo autor.

Finalize o aplicativo. Em seguida abra o EMSO novamente para que as
configuracdes salvas passem a ser carregadas. Esta acao permitird que os modelos

acessem o respectivo plug-in.

5) Por fim, nas simulacdes (“flowsheets”), € necessario que 0 USuario
configure os diretérios corretamente para acessar os projetos VRTherm
e também os arquivos de “chutes iniciais” (“guessfiles”). No ambiente
‘“PARAMETERS” da simulagao, configure o diretério. Como os arquivos
devem estar localizados na pasta “Emso”, os diretérios devem ser
similares ao exemplificado na Figura 29. Vale lembrar que para os
modelos em questéo, esta sendo utilizado um projeto para a fase fluida
(“Fluid”) e outro para a fase sdlida (“Solid”). Ja no ambiente
“‘OPTIONS”, o usuario deve especificar o diretério para o arquivo de

“chutes iniciais”, como exemplificado na Figura 30.



Figura 29. Acesso aos projetos VRTherm.
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4| evaporator.mso Poox
10 =l
11 PARAMETERS
12 PP as Plugin (Brief = "External Phwsical Properties",
13 | Type="FPP'",
14 Project = "C:\Arguivos de programas\BdMEServer\Emso\F]uid_u2_2.ul'therm"R
15 H -
g%; PPS az Plugin (Brief = "External Physical Properties", Fluld
| Type="PP'",
18 | Project = "C:\Arquivos de pr‘ogr‘amas\SdHESer‘ver\Emso\soHd_v?_?.vr‘ther‘m"&
19 b H I-d
20 Soli
21 MComp as Integer (Brief = "Number of chemical components in the fluid phase");
gg MNCompS as Integer (Brief = "Number of chemical components in the so01id phase"};
34 # o e e
25 | * pefine o valor dos parametros declarados no modelo =
326 | Foommm e m e g
4|32? i LI—,
Fonte: Elaborada pelo autor.
. . “ s x e x gy
Figura 30. Acesso ao arquivo de “chutes iniciais”.

B evaporstor.mso | | plinta_2Gumes | &) hester_mmse | I
430 =
431 OFTIONS
432 bynamic = fFalse;

433 Integration = “original";

434 GuessFile = “p]anta_?ﬁ.rir"“

g;g NhASO]Ter‘( dial .
File = "sundials”,

437 Relativeaccuracy = le-3, AquIVO de

i;g Absoluteﬁic-Cur-aCyGDle—ﬁ. h
MaxIterations = 1

S ; chutes

ii% DAESQ'I\_i-er‘( 4 ] - = s ®
File = "dass1"

443 Re]ativekccur‘aéy = le-3, mniciais

444 absolutefdccuracy = le-6,

445 EventAccuracy = le-2

446 H

447 Lend

Fonte: Elaborada pelo autor.
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A seguir sdo apresentados o0s principais aspectos da ferramenta

desenvolvida.

8.5.3 Software EMSO

Devido a uma linguagem orientada a objetos, € possivel

realizar a

organizacao estruturada das unidades que compdem o processo. Tendo em vista

este aspecto, o usuario pode optar por fazer as simulacdes em modo texto (Figura

31) ou utilizar a interface grafica (Figura 32).

Figura 31. Simulagéo em modo texto.

&l x|
LR R E - mn_%"
To Explorer | Elrea € b x| | Flanta_2G.pfd | ) planka_2G.msa | 4 » x
B Planta_z 69 -l
[ = Devices 70 vFlowSheet planta_2G
31650 Connections %
=& nso i
+ 73

4 Planta_2G.pfd 4l ]

76
77
78
ked EML 79
= B0 | VARTIABLES
models v2.2 g1
assumptions_v2_2.mso 82 | soIMazsFracPre as fraction (Brief = "sSolid Mass Fractien in the Pretreatment Reactor');
+ %5 energy_stream.mso 83 | soIMassFracHydro as fraction (Brief = "Solid Mass Fraction in the Hydrolysis Reactor”,
& main_stream.mso 84 | EnzymelLoad as positive (Brief = "Enzyme Load in FPU/g of cellulose”, 0]
- 4§ planta_26.mso 85 | EnzymeConc as positive (Brief = "Enzyme Concentration in g/L", Default = 150);
& water_streamumsa 86 |w_total as potency (Brief = "Total eletric power'):

gefauh =0.1

o

G Problems | B Console| | B Faette |

Output Level: [Detaied Output ¥

4 »r x

Ready. [ Mode: Text Editor =
Fonte: Elaborada pelo autor.
Figura 32. Simulacdo em interface grafica.
=l8]x
Fle Edit Wew Tasks Resut Config Help
FPRCHEHZ B m0= Fon] o
e Explorer | Sres 4 b x || 5 Planta_2G.pfd | 4« »r x
= [} =
i # < Deviees
© Bl Connections » = . g > ()
el = et Co=n N
st | . T, TP
tutoria _ i e s e g ,4?:*
Block-Orisntsd EML bim [@ o = o)
& Emso B re 1 B {1}
=& models v2.2 ! 1 e (a)
- &) assumptions_+2_2.mso e el B & =
& energy_stream mso - X = o .
&) main_stream,mso |SIC [=) L &
& planta_2G.mso é
&) water_stream.mso T n () (8] B
{8 Planta_2G.pfd (oogm g T2 - v
»e [
(5]
e} R =l
4« »r x

& Problems | Bl Consale | B Falette |

Cutput Level: [Detaied Output |

Fonte: Elaborada pelo autor.
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8.5.4 Estrutura dos modelos

Foram desenvolvidos modelos simplificados das operac¢des unitarias que
constituem a biorrefinaria de producdo de etanol de primeira e segunda geracao no
software EMSO. Os modelos foram estruturados no EMSO de acordo com quatro
critérios:

1) Abordagem genérica;

2) Diferenciacéo entre a corrente de sélidos e a corrente liquida/gasosa;
3) Fécil integracdo com o VRTherm;

4) Simulacéo na interface gréfica.

A abordagem genérica permite que se tenha um maior reaproveitamento do
conjunto de equacdes na constru¢do de novos modelos, o que minimiza o tempo de
modelagem.

Para facilitar os célculos de equilibrio termodinamico, foi criado um modelo de
corrente capaz de diferenciar os estados fisicos dos componentes ao longo do
processo. Para que isso fosse possivel, foram criados dois projetos no VRTherm, um
para solidos(Solid.vrtherm)e outro para liquidos e gases(Fluid.vrtherm).

Os modelos também foram configurados de maneira que o usuario possa

optar por realizar a simulacdo em modo texto ou utilizar a interface grafica.

8.5.5 Integracdo dos modelos
A integracao entre os modelos pode ser feita por trés correntes: main_stream,

energy_stream e water_stream.

8.5.6 Modelo main_stream

A corrente main_stream é a principal responsavel pela conexdo entre 0s
diversos modelos de equipamentos envolvidos na biorrefinaria. Este modelo de
corrente é capaz de contabilizar variaveis e propriedades de forma separada para
sélidos e liquidos/gases. O usuario também pode optar por especificar as variaveis

de entrada em base massica ou molar.

8.5.7 Modelo energy_stream

A corrente energy_stream € responsavel por contabilizar o calor e o trabalho
trocado ao longo do processo. A criacdo deste modelo visa facilitar a integracéo
energética do processo e consequentemente reduzir a complexidade do problema,

uma vez que ao invés de se realizar a integracao utilizando a corrente main_stream,
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opta-se por utilizar a o modelo energy_stream e consequentemente reduzir o

numero de variaveis a serem calculadas.

8.5.8 Modelo water_stream
O modelo water_stream foi criado exclusivamente para o componente agua.
Como elucidado na secdo 8.5.7, devido a reducdo do numero de variaveis da
simulagdo, ha uma reducdo na complexidade do problema.
Além disso, este modelo utiliza o plug-in proptherm.dll que possibilita o céalculo
de diversas propriedades especificas para dgua, como entalpia do vapor saturado,

titulo do vapor, entre outras.

8.5.9 Grupos de modelos
Os modelos foram separados em grupos para facilitar a identificacdo para os
usuarios. Os seguintes grupos foram formados:
e Misturadores e separadores simplificados (mixers_and_splitters);
e Alternadores de pressao (pressure_changers);
e Reatores (reactors);
e Trocadores de calor (heat_exchangers);

e Separadores (separators).

Cabe ressaltar que em alguns os casos, o que difere os modelos € o tipo de
corrente utilizada. Para estes casos, sdo adicionados os sufixos m (modelo utiliza
main_stream) ou w (modelo utiliza water_stream). Exemplos: compressor_m,
compressor_w, pump_m, pump_w.Além disso, alguns modelos sédo rotacionados
para facilitar a manipulacdo dos modelos e correntes na interface grafica. Nestes
casos, sdo acrescidos também os sufixos R (right), U (upper), L (left), D(down). Os
sufixos correspondem em que posi¢cado da figura sera alocada a entrada. Exemplos:

pump_WR, pump_wL.

8.5.10Criacéao de listas de componentes

O software EMSO pode funcionar de maneira integrada ao software
VRTherm, permitindo ao usuario acesso a milhares de componentes e suas
respectivas propriedades termodinamicas. Além disso, é possivel também adicionar
novos componentes e propriedades no VRTherm. Para acessar ao VRTherm, basta

0 usuario clicar no icone conforme mostrado na Figura 33.



Figura 33. Acesso ao VRTherm.
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Fonte: Elaborada pelo autor.

nNao necessariamente o usuario precisa abrir o VRTherm para criar

sua lista de componentes. Ele pode definir os componentes a serem usados na

simulacdo e também os pacotes termodinamicos dentro do proprio EMSO. A Figura

34 exemplifica a sintaxe que deve ser utilizada.

Figura 34. Criacédo de lista de componentes via EMSO.
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N E S & :| |zoom: mu_‘?‘

s Explorer | IR 4 » x| {g DistillatienBW_07.mso | [
tior > 11 L

£ using 12 | ##Note: When modifying the code to work with conventional or extractive distillation, (I

1S Distillation 13 | ##most changes are made in the flowsheet (and are explained in more detail throughout the code).

) Distillation_Simple_Extrz 14 | ##However the equation for the Barros & Wolf correlations (found at the end of the model)
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Fonte: Elaborada pelo autor.

=
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Outra maneira de criar a lista de componentes, € fazer isso de dentro do
VRTherm. Inicialmente o usuario deve prosseguir conforme a Figura 33 e clicar no
icone destacado. Ao fazer isso, o usuario deve selecionar a opgao “Create a new

project”, conforme ilustrado na Figura 35 e posteriormente clicar em “OK”.

Figura 35. Criacado do projeto VRTherm.

VRTherm - Wizard

(g

& ¢ Open existing project...

Recent Projects
 jhome/anderson/Dropbox/biofabrica/Flowsheetsfv2.2/Solid_v2_2.vrtherm last changed 21-06-2016 12:16:23
 jhome/anderson/Dropbox/biofabrica/Flowsheets/v2.2/Fluid_v2_2.vrtherm last changed 21-06-2016 12:42:12
 /home/anderson/Dropbox/biofabrica/Arguivos auxiliares/Bicrrefinaria_abril_2016_atualizado.vrtherm last changed 14-04-2016 17:15:59

Cancel | oK I

Fonte: Elaborada pelo autor.

Posteriormente, abrira uma tela conforme ilustra a Figura 36. O usuario deve
executar os seguintes passos para a adicdo de um novo componente.
1) Digitar o nome ou formula do componente desejado. Se o componente
desejado estiver na base de dados, ele sera selecionado em azul;
2) Posteriormente o usuario pode dar duplo clique no componente

selecionado em azul ou clicar em “Add”;

Se o procedimento for efetuado da maneira correta, 0 componente

selecionado aparecera na aba “Selected Components”.



Figura 36. Criacdo da lista de componentes via VRTherm.
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~
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Fonte: Elaborada pelo autor.

Para remover o componente, basta seleciona-lo na lista e posteriormente

clicar no botao “Remove”, conforme ilustrado na Figura 37.

Figura 37. Procedimento para remover o componente da lista.

Flashl
Name or Formula: Ihydr Edit IID|'-1|'.-|3|'.-':|'.t| A New Ccmponentl Purge Compoenent
Name |Aliases | Formula |CASN |
METHANE METHYL HYDRIDE, MARSH G... CH4 74-82-8
PROPANE N-PROPAME, DIMETHYLMETH... C3H8 74-98-6
N-PENTANE PENTYL HYDRIDE, PENTANE C5H12 109-66-0
N-HEXANE HEXYL HYDRIDE, HEXANE CoéH14 110-54-3
N-HEPTANE DIPROPYLMETHAME, HEPTYL... C7TH16 142-82-5
1-HEPTADECENME HEXAHYDROAPLOTAXENE C17H34 6765-39-5
CYCLOHEXANE HEXAHYDROBENZEMNE, HEXA... C6H12 110-82-7
METHYLCYCLOHEXANE CYCLOHEXYLMETHAME, HEX... C7TH14 108-87-2
ISOPROPYLCYCLOHEXANE HEXAHYDROCUMENE, NORM... COH18 £696-29-7
BICYCLOHEXYL BICYCLOHEXANE, DICYCLOH... C12H22 92-51-3

Selected Components m:'.fl % Remcuel

Name | \2

METHANE R

1

Fonte: Elaborada pelo autor.
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Por fim, o usuario deve definir qual o modelo termodinamico ele usaré para a
fase liquida e vapor. Inicialmente o usuario deve selecionar a aba “Flash” e
posteriormente definir os pacotes para cada fase. Vale ressaltar, que para cada
pacote termodinamico, uma quantidade minima de propriedades € requerida a
depender da complexidade do modelo termodinamico. Se tudo estiver correto, uma
aba verde na parte inferior da tela aparecera escrito “OK”. Os passos para realizar
este procedimento sao ilustrados na Figura 38.

Figura 38. Escolha dos modelos termodinamicos.
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2 Int. Enaera. [/moll -46916.9 -2507.37
Gibbs. Engera. [l/mol] 19664.9 28404.2
Volume [m3/moll 2.38768E-05  0.0248962
Mass [ka/m31 754.507 0.646503
Viscosity [cP] 0.854421  0.0111852
Conductivity [W/im K} 0.619189  0.0332799

q Help

|Ready.

W venu N F )M Hentrada(4172).. [ Merminall ~1EMSO ® xp [Executando... @8 Compartilhado VRTherm-Proj.. | EJ[Sessao-Shutt. 9 3 = @)@ @ R 12000

Fonte: Elaborada pelo autor.

8.5.11 Resolucéo de problemas complexos no EMSO

Em simuladores sequenciais, a resolucao de problemas algébricos néo-
lineares pode ser facilitada pela insercdo de algoritmos especificos para cada
modelo matematico, porém em simuladores orientados a equacdes, classe que o
simulador de processos EMSO se insere, sao hecessarios algoritmos mais
geneéricos, pois todas as equacdes sao resolvidas simultaneamente, o que pode
dificultar a resolugdo deste tipo de problema. Tendo em vista este aspecto, a
plataforma de simulacdo desenvolvida conta com alguns recursos adicionais para
melhorar o processo de convergéncia, como a possibilidade de trabalhar com dois
arquivos de chutes iniciais e também a insercao de interpoladores multilineares. Nos
itens 8.5.12 e 8.5.13 ser& descrito como o0 usuario deve proceder para utilizar estes

recursos.
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8.5.12 Utilizac&o de dois arquivos de chutes iniciais

Para fluxogramas de processos complexos, 0 usuario pode optar por rodar as

etapas do processo separadamente e posteriormente junta-las. O usuario pode fazer

isso em modo texto ou na interface grafica. Para gerar os arquivos de chutes iniciais,

0S seguintes passos devem ser executados:

434
435
436
437
438
439
440
441
442
443
444
445
446
447
448
449
450
451
452

1) “Realizar a simulagdo de uma sec¢ao do fluxograma de processo e salvar

2)

3)

|~ BuessFIle = "planta 26.7lT'7 ~ ~ ~ 7 7

L

os resultados gerados com extensao “.rit” (sera o primeiro “guessfile”);
“‘Realizar a simulacdo de outra secdo do fluxograma de processo e

salvar os resultados gerados com extensdo “rlt” (sera o segundo
“guessfile”);

Colocar os modelos dos equipamentos do segundo fluxograma dentro do
primeiro mantendo os mesmos nomes, fazer as conexdes necessarias
para unir os fluxogramas e acrescentar o segundo arquivo de chutes
iniciais como “SecondGuessFile”. A Figura 39 mostra a sintaxe para

utilizar os dois arquivos de chutes iniciais em modo texto.

Figura 39. Chamada dos arquivos de chutes iniciais em modo texto.

& planta_2G.mso | & Planta 2G.pfd | 4« » x

OPTIONS
Dynamic = false;
Integration = "original”;

]
SecondGuessFile = "planta 26_v2.rlt" ;J_ 1

NLASolver( R
File = "sundials", Chamada dos arquivos de
RelativeAccuracy = le-3, h s ..
AbsoluteAccuracy = le-6, chutes iniciais
MaxIterations = 100

)i

DAESolver(

File = "dassl",
RelativeAccuracy = le-3,
AbsoluteAccuracy = le-6,
EventAccuracy = le-2

)i | Llll

L

Fonte: Elaborada pelo autor.

Para repetir o procedimento na interface grafica, inicialmente o usuario deve

clicar com o botdo direito no icone que representa o flowsheet e posteriormente

clicar em “Properties”. Os passos séo ilustrados na Figura 40.
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Figura 40. Acesso as propriedades da simulacdo em interface grafica.

EMSO -+ x
| Fle Edit View Tasks Result Config Help \
- NN = IR e ;‘Q | zoom: 1uu_‘?|
fe Explorer | =R 4 » x||{§ planta_2G.mso | § Fla 2G.pfd | 4« r x
=& planta_2G.mso | B34 | %o * g A

®4& using 435
® opt plants 26 136 OPTIONS
=¥ planta_2G 437 Dynamic = false;
cfE -

Integration = "original"”;

GuessFile = "planta_2G.rlt";

SecondGuessFile = "planta_2G_v2.rlt";

NLASolver (

i File = "sundials",
RelativeAccuracy = le-3,
AbsoluteAccuracy = le-6,

4 Devic == ViewDiagram [

##40 Conn ¥ Check Consistency
=& eml  3JRun
sample  pace
tutorial

Properties MaxIterations = 100
"8 accessories )i
7145 pressure_changer: DAESolver(
28 reactors File = "dassl",
145 heat_exchangers RelativeAccuracy = le-3,
4 separators AbsoluteAccuracy = le-6, =
F centrifuge.mso EventAccuracy = le-2
& mill.mso )i =
& evaporator.msc 4l »
- & detailed_columr
S severmso | Dcomsos | <o
S decantermso | Output Levek: potaled output ]
& separator.mso f1_esunsnyan ar e - =
& absorption_tow: H_2.0utlet.y.(12) at lower bound:
& cleaning mso H_2.0utlet.y.{15) at lower bound:
: 9- H_2.0utlet.y.(16) at lower bou
- filter.mso H_2.0utlet.y.(17) at lower bou
& flash_m.mso H_2.0utlet.y.(19) at lower bound: -1e-06
& mill Moises.msc Variables at bound, this may be the source of the problem.
. 2 Dlst\Han]mBWj:l 4 | ;lj
|Opens the properties window of the diagram [ Mode: Text Editor | Mode: processor speed =

W vern  F[W 2 [=] [Terminal] TVEMSO . VRThei . o /ho 3 23 FOR @ 550

Fonte: Elaborada pelo autor.

Posteriormente o usuario terAd acesso a uma tela similar a Figura 41.
Inicialmente sera necessario selecionar a aba “Options”. Depois o0 usuario deve
clicar no icone “...” localizado a frente dos nomes “Guess File” e “Second Guess File”

para selecionar os arquivos a serem usados como chutes iniciais.

Figura 41. Selecdo dos arquivos de chutes iniciais na interface grafica.

Diagram Properties X

Physical Properties 0PﬁC"'ISI Extra Code|

Time

Start: |n Step: |1n
End: |100 Unit: |5 j
Dynamic r

Skip Analysis r

Integration Iorlglnal vl

Sparse Algebra Il
Guess File [Dropbox{b\ofabricaJF\owsheetspramta_ZG.rltJ

EEIGLL RTEERN M D ropbox/biofabrica/Flowsheets/planta 2123.rlt

Initial File [ J

Second Initial File I J

NLASclver DAESolver

File Isund\als VI File Idassl VI
Relative Accuracy |1e-3 Relative Accuracy |1E.3

Absolute Accuracy Ile-ﬁ Absolute Accuracy Ile-ﬁ
Max Iterations |100 Event Accuracy |1E.2

Cancel | 0Ok |

Fonte: Elaborada pelo autor.
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8.5.13 Utilizac&o de interpoladores multilineares

Interpoladores multilineares podem ser usados para representar um sistema
de equacdes algébricos néo-lineares de uma secdo do processo ou mesmo de um

modelo de equipamento. Para usufruir desta ferramenta, o usuario deve executar os
seguintes passos:

1) Clique em “Config” = “Plugins” (Figura 42).

Figura 42. Acesso aos plug-ins do EMSO.

_{ol xi
File Edit ‘“iew Tasks PResult | Config Help
FESEH L EW s Libraries... |2 E|Znnm:r:

| - « » x = Plugins.., |

'Eg Explorer | Rest Editar. .
FHEE I FODIEms o 4 P X
§ sample
E utorial Cutput Level: \Detailed output ¥
45 Block-Oriented EML
H 45 Emso

¥ Maode; processor speed r L

Fonte: Elaborada pelo autor.
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“ ”

2) Na aba “Type”, digite “Int” e posteriormente clique em para
encontrar o arquivo “Intdll”. Em seguida cligue em “OK’,

posteriormente em “AddPlugin” e por fim em “OK” novamente (Figura

Figura 43. Acesso ao plug-in Int.
1
& Plugins Config x|
x
r Registered Plugins X

Toime | File Direckary: I[:I interface j i A % CF b
= PP Charguivos de programasiEMSOive . D sundials.dl
4»- Int CihArguivos de programas) hin| [ calcsample j ipopt_emso.di D vmg.dl
A= water CliArquivos de programasiEMSOlin 1 matlab j mebdf.di

D arshi.dll j minlp_emso.dll

D calcsample. di j MultiPSC, di
! | LI D complex.dl j rlasolver.di

E—— [ dassl.di | ] ocrem.di

D dasslc.dll j proprerm.dl

Type: | w [ ] direct.di | ] pside.dl
' = [ discrete.dl [ ] Pso.di
File: I 1 _ﬁ D hiomotopy . dl j reverse.di i
)
nd*gin | Remave PIuginI File: Marne: |Int.d|| oK N
i | § File Fileer: [BLL fils (*.dll) > cancel |

Cancel | Apply I 5

Fonte: Elaborada pelo autor.

Feche e abra 0 EMSO novamente para que as configuracbes sejam salvas.

Esta acdo permitird que os modelos acessem o respectivo plug-in.
8.5.14 Simulacdes

8.5.15Modo texto
Para efetuar as simulacbes em modo texto, basta que o usuério siga as

instrucbes mostradas na se¢do 8.5.1. Vale lembrar que o usuario pode optar por
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colocar os arquivos na pasta que desejar (isto significar dizer que o usuério pode
escolher qualquer nome para pasta contendo os arquivos de modelos, além de

poder escolher o local onde esta pasta vai ser localizada).

8.5.16 Interface gréfica

Para efetuar as simulagbes em modo gréfico, o usuéario deve inicialmente
acessar as propriedades da interface grafica, como destacado na Figura 40.
Posteriormente o usuario deve selecionar os projetos VRTherm. Se a simulagéo
requerer somente um projeto VRTherm, basta o usuario selecionar a aba “Physical

Properties”, clicar no icone e selecionar o projeto. Ainda na aba “Physical
Properties”, o usuario pode adicionar componentes ou mesmo escolher os pacotes
termodinamicos para as fases liquida e vapor. Porém, vale ressaltar que este
procedimento somente é necessario se ndao houver um projeto VRTherm. Estas

informacdes sdo mostradas na Figura 44.

Figura 44. Acesso aos projetos VRTherm interface grafica.

Diagram Properties

5§|Option5| Extra Code|

I Components“l
Insert | Remove
adicdo de novos \
com ponentes remocao de novos
componentes
Escolha do pacote Escolha do pacote
termodindmico para a termodinadmico para a
fase vapor P C——
- Configuration = raseliquiaa
Vapour Model % Liquid Model I %
Project I-:jbiofabrica,fFIowsheets,f\rZ.2;Fluid_v2_2.vrtherm J“
2
Cancel | Ok |

Fonte: Elaborada pelo autor.

Caso a simulacdo necessite de arquivos de chutes iniciais, o usuario deve

proceder como descrito na secgao 8.5.12. Se a simulacdo requerer mais de um
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projeto VRTherm, o usuario deve selecionar a aba “Extra Code” e fazer a chamada

do projeto VRTherm adicional conforme demonstrado na Figura 45.

Figura 45. Adigao do projeto VRTherm extra via “Extra Code”.

Diagram Properties

Physical Properties| Options [Extra Code)|
17 *na biorrefinaria |

24 de projeto extra
25 PARAMETERS

26
27 PPS as Plugin (Brief = "E%nal Physical Propert
29 Project = ",-’home.fanclersonf[,‘rropbox.”biofahricefFl

|

32 NCompS as Integer (Brief = "Number of chemical com

34 #°

35 * Define o valor dos parametros declarados no modelo

|

Fonte: Elaborada pelo autor.

Quanto as especificacdes das varidveis e parametros, o usuario pode optar por
realiza-las no préprio modelo e/ou utilizar a aba “Extra Code”, como representado
nas Figuras 46 e 47, respectivamente. Para especificar as variaveis via modelo, o
usuario precisa somente dar duplo cliqgue na figura que representa o modelo e uma

tela similar a Figura 46 abrir-se-a.
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Figura 46. Especificagbes via modelo.

D101 Properties

BRI o101]
=l =)= Inlet
“J= Fluid
<= Solid
== Total
= <= Sludge
“J= Fluid
<= Solid
<= Total
=l )= Clarified
“J= Fluid
<= Solid
<= Total

Value |uom | status =
= M(1)|18.0152 kg/kmol E)
)= M(2)|342.3 kg/kmol" 3
= M(3)|180.16 kg/kmol 3
- M(4)|150.132 kg/kmol" 3
)= M(5) | 46.0688 kg/kmol 3
)= M(6)| 44.0098 kg/kmol" 3
= M(7)|28.0104 kg/kmol 3
= M(8)|31.9988 kg/kmol" 3
= M(9)|28.0134 kg/kmol 3
)= M(10)|2.0158 kg/kmol" 3
= M(11)[16.0426 kg/kmol 3
= M(12)[17.0304 kg/kmol" 3
= M(13)[194.197 kg/kmol 3
= M(14)[132.117 kg/kmol" 3
= M(15)[60.0524 kg/kmol 3
= M(16)|96.0854 kg/kmol" 3
= M(17)|126.11 kg/kmol 3
= M(18)[92.0944 kg/kmol" 3
= M(19)[15.0134 kg/kmol 8 5

Cancel | OK |

Fonte: Elaborada pelo autor.

Figura 47. Especificagoes via “Extra Code”.

Diagram Properties

Physical Properties| Options Extra Code]

40 NCompS = PPS.NumberOfComponents(); =

41 5101.CompositionBasis = "Mass";

42

43 piel.Brix = [0, 1, 1, ©, O, @, O, @, O, @, O, O, O,

44

L e

46 * Fspecifica variaveis definidas no modelo

L e

48

49 SPECIFY

50 5101.CompositionOfFluid = [0.8, 0.2, 0, @, 0, O, O,

51 5101.CompositionOfSolid = [0.4, 0.3, 0.28, 0.02, O,

52 S101.Fluid.Fw = 50 * 'kg/h";

53 S101.Solid.Fw = 5 *# 'kg/h';

54 S101.T = 300.318 * 'K';

55 S101.P = 1 * 'atm';

56

57 D101.Q = 70 * 'W';

58

59 D101.frac_sol = 0.6;

60 D101.frac_ligq = 0.6; =
Ql | -

Cancel | 0Ok |

Fonte: Elaborada pelo autor.

E importante ressaltar que o tutorial descrito tem como objetivo descrever

apenas as configuracdes para que 0 usuario possa utilizar a plataforma de

simulagdo biorrefinaria com seus

respectivos modelos. Para um melhor

entendimento do software EMSO, sugere-se a leitura do manual disponivel.
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8.6 Convencdes de nomenclatura

Convencdes de nomenclatura para modelos, equipamentos e flowsheets.

Este documento trata das convencgdes usadas pelo grupo para nomear modelos,

equipamentos e flowsheets no ambito da biorrefinaria.

1.) Modelos

1.1 - Identificadores de corrente:

Identificadores de corrente sdo elementos presentes nos nomes de modelos que
tem a fung&o de informar o tipo de corrente de entrada com a qual o equipamento
modelado trabalha. Geralmente esses identificadores correspondem a uma palavra
ou a uma unica letra acoplada no inicio ou no final do nome do modelo. A seguir é

feita uma descri¢cdo detalhada:

e Modelos que usam somente correntes do tipo main_stream recebem o
identificador _m quando podem ser confundidos com modelos
semelhantes que trabalham com a corrente water_stream. Exemplos:
heater_m, mixer_and_splitter_m. Nao recebem nenhum identificador
guando ndo ha possibilidade de confusdo. Exemplos: stoic_reactor,
column.

e Modelos que usam somente correntes do tipo water_stream recebem o
identificador _w. Exemplos: heater_w, mixer_and_splitter_w.

e Trocadores de calor tém duas correntes de entrada. Essas correntes
podem ser do mesmo tipo ou de tipos diferentes. Usa-se combinacgdes
de m e w apds um caractere de sublinhado para representar as
correntes de entrada utilizadas. Exemplos: heatex_mm, heatex_mw,
heatex_ww.

e Usa-se as palavras _heat e _power para identificar entradas de calor e
de poténcia respectivamente. Exemplos: splitter_power, splitter _heat.

1.2 — Identificadores de posi¢éo da corrente:

O EMSO néo possui ferramentas de rotacdo ou espelhamento de icones de
equipamentos usados com as simulacdes em modo grafico (Diagrams, arquivos
.pfd). Por isso € necessario criar copias de modelos com as posi¢cdes de suas

entradas e saidas rotacionadas ou espelhadas. Esses identificadores sao as letras
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maiusculas U, D, R e L, posicionadas no final do nome do modelo. A depender do
modelo, essas letras indicam a posi¢do da entrada ou da saida.

e Usa-se U (up) quando a corrente de referéncia esta no alto do icone.
e Usa-se D (down) quando a corrente de referéncia esta na base do

icone.

e Usa-se R (right) quando a corrente de referéncia esta a direita do
icone.

e Usa-se L (left) quando a corrente de referéncia est4 a esquerda do
icone.

e Usa-se combinacfes dessas letras quando ha mais de uma corrente
de referéncia em posicdes diferentes do icone.

e Exemplos: mixerR, mixerL, SWheatexUL (versdes 1.0 a 2.0)
mixer_mR, mixer_mL, heatex_mwUL (versdo 2.1 em diante).

2.) Equipamentos

2.1 — ldentificador de subprocesso
Ao nomear um equipamento em um flowsheet, um identificador numérico com trés
algarismos € acoplado ao final do nome do equipamento para designar o

subprocesso do qual ele faz parte. O algarismo na posicdo das centenas informa o

subprocesso.
e 1xx— Extracdo e tratamento
e 2xx — Fermentacéo
e 3xx — Purificacdo (destilaria)
e 4xx — Cogeracéao
e 5xx — Pré-tratamento
e 6Xxx — Hidrolise
e 7xx — Fermentacdo de pentoses
e 8xx — Biodigestéo
e 9Oxx-BIGCC

2.2 — ldentificador de tipo de equipamento

Caracteres alfabéticos sdo usados para representar o tipo de equipamento. Nas
versbes 1.0 a 2.0, esses identificadores eram sempre um S, caso 0 equipamento
seja uma fonte de corrente (source) ou um E, caso fosse um equipamento. Na
versao 2.1 em diante, os equipamentos tém um codigo de trés letras que informa o

tipo do equipamento.

2.2.a — Fontes e sumidouros de corrente



MSS — main_stream source
WSS — water_stream source
PSS — power_stream source
QSS — heat_stream source
MSK — main_stream sink
WSK — water_stream sink

2.2.b — Trocadores de calor

Hmq — heater main x heat

Hwq — heater water x heat

Cmq — cooler main x heat

Cwq — cooler main x heat

Xmm — heat exchanger main x main
Xmw — heat exchanger main x water
Xww — heat exchanger water x water

2.2.c — Mixers e splitters

gST — heat_stream splitter
pST — power_stream splitter
MSP — main_stream splitter
wSP — water_stream splitter
mMX — main_stream mixer
wMX — water_stream mixer
mwM — main_water_mixer

2.2.d — Trocadores de pressao

mMCP — main_stream compressor (compressor a gas)
WCP — water_stream compressor (compressor a vapor)
mTB — main_stream turbine (turbina a gas)

wTB — water_stream turbine (turbina a vapor)

mlV — main_stream isenthalpic valve
wlV — water_stream isenthalpic valve
mPP — main_stream pump
WPP — water_stream pump

2.2.e — Reatores

ADG — anaerobic digester

BLR — boiler
DIG — digester
GAS - gasifier

HLE — empiric hydrolysis

HLS — stoichiometric hydrolysis
HLI — interpolated hydrolysis

LTS — stoichiometric liming tank
LTM — liming tank (mixer)

PTT — Pre-treatment

FMS — stoichiometric fermenter
FMB — fed-batch fermenter

FMC — continuous fermenter

FXB — xylose fed-batch fermenter

115



FXC — xylose continuous fermenter
RTS — stoichiometric reactor
STX — steam explosion

2.2.f — Separadores

ABT — absorption tower

DRB — bagasse dryer

CFG - centrifuge

DEH — dehydration column
COL — distillation column

WCL - cleaning

DCL — dry cleaning

DEC — decanter

EVP — evaporator

FLT — filter

mFL — main_stream flash drum
WFL — water_stream flash drum
MLL — mill

SEP — separator

2.2.g — Accessories

SIE — sieve
TNK — tank
VLV - valve

DUP — duplicator
SEL - selector

3.) Flowsheets

116

Alguns flowsheets sdo nomeados de acordo com o cenario avaliado seguindo a

convencao explicada nesta secao.

Algumas premissas gerais sao validas em todos os cenarios, a saber:

e Vinhaca 2G né&o biodigerivel.

e Organismo geneticamente modificado (OGM) queimado na caldeira (sem

reciclo).

e Coluna de destilacao € integrada (1G e 2G juntos), a interpolacéo vai de

8,5°GL a 13,0°GL e 75 °C a 95 °C.
e Queima de 50% da palha.
Nomenclatura:

e Ref - Caso base (referéncia), sempre 1G.

> Refl — Queimando toda palha e todo bagaco, produzindo etanol anidro

sem biodigestéao.

> Ref2 — Queima toda palha e todo baga¢co com biodigest&o, produzindo

etanol anidro.

> Ref3 — Queima todo bagaco e toda palha sem biodigestéo, produzindo
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etanol hidratado.
e Var — VariacOes do cenario Refl incluindo 2G.

> Varl — Fermentar C6 e C12 juntos, sem biodigestao e C5 descartado.
> Varl_2 — Fermentar C6 e C12 juntos e C5 separado, sem biodigestéo.
> Var2 — Fermentar C6 e C12 juntos e biodigestédo do C5.

> Var3 — Fermentar C6 e C12 juntos com biodigestdo da vinhaca e C5 é
descartado.

> Var3_2 — Fermentar C6 e C12 juntos e C5 separado, com biodigestédo da
vinhaca.

> Var4 — Fermentar C6 e C12 juntos, biodigestdo do C5 e da vinhaga juntos.
e v —versdo da biorrefinaria anexada ao nome do arquivo.
Exemplos: Var2_v1_ 2 (variacdo 2, versao 1.2), Ref3 v2 1 (referéncia 3, versao 2.1).
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