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RESUM

& objetivo deste trabalho & estudar o efeito do solvente
na eficiédncia de transferéncia de massa ha destilagiio extrativa em
cohunas recheadas.

0= experimentos foram realizados em uma coluna de vidro
com dimensSes variando entre 4,0 ~ 4,5 cm de diametro internc e
0,9 - 1,8 m de altura, recheada com anéis de Raschig de vidro de
0,8 om, utiizando o sistema etancol-agua-etileno glicol

Durante a realizaglc dos experimentos foram variadas as
velocidades superficiais do Liquida e do vapor € a concentragadc de
etileno glicol no leito recheado due, por sua Ve, provocou A
variagio das propriedades figicas da fase liquida do siztema.

A partiir dos resultados experimentais foram determinados
oS coeficient.es de transferéncia de Massa pelo mé&todo

p=eudobinario.

Os coeficientes de transferéncia de massa experimentals
possibilitaram a cbtengBo de uma _correlagio empirica para o
calcule do  produte  do  coeficiente de transferédncia do ilme
Hguido pela Area interfacial efetiva em fungSo dos numeros de

Reynolds, Schmidt, Weber e Frouwde,

Os resultados s3o discutidos em termos da influéncia das
velocidades superficials do liquido e do vapor, do efeito da
concentragdo do agente extrativo e da influéncia da viscosidade,
difusividade e tens3o superficial da fase MHguida na magnitude dos

coeficientes de transferéncia de massa do sistema
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ABSTRACT

The purpose of this work is to study the influence of
solvent on mass transfer efficlency of extractive distillation in
packed columns.

The experiments were carried cut in a glass column whose
dimensions varied between 4,0 - 4,8 om inside diameter and 9 -
1,5 m height, packed with 0,8 cm glass Raschig rings. The test
syst.em was the mixture ethanol-water-ethylene glycol.

puring the experiments were varied the HlHguid and wvapor
superficial velocity and the ethylene glycol concentration in
packed bed, what accounted for the change in the -liquid phase
physical properties.

Mass transfer coefficients were obtained from the
experimental resulte by the pseudobinary method.

The eaexperimental mass transfer coefficients made it
possible to obtain an empirical correlation for the product of the
Hauid film mass transfer coefficient. . by the effective interfacial
apea as a funciion of the Reynolds, Schimdt, Weber arud Froude
numbers.

The resulis are discussed with respect to the influencs
of the liquid and vapor superficial velocity, the effect of
extractive agent concentration and the influence of the Hquid
phase visaosity, difusivity and su;&erf icial tension in the

magnitude of mass transfer coefficients.
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area da segie transversal do leito, m>
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Area especifica molhada, mesm°
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altura de uma unidade global de transferéncia de massa
haseada nas concentragBes da fame lguida, m

altura de uma unidade de transferéncia de massa de cada
fase do sistema, m

calor latente de vaporizagdo da mistura com compogigio
igual & da fase gasosa ha altura da introdugds do
refluxe, kcal/kmol

palor latente de vaporizacg3o da mistura com composigdo
jgual &2 da fase gasosa na altura da introdugio do
salvent.e, kcalkmol

calor latente de vaporizagBo da mistura com composigio
igual A da fage gasosa na altura da introdugBo da mistura
etancl/deua, koalskmol

coeficiente de transferéncia de massa de cada fase do
sist.ema, kmol hm®

coeficiente giobal de Lransferéncia de massa baseado nas
concentrages da fase gasosa, kmaif’h,mz.ﬁy

coeficiente global de transferéncia de massa baseado nas
concentragbes da fase liquida, kmol/hm .Ax

vazric molar da fase Hquida no interior da coluna, kmolsh
vazBo molar de refluxo, kmol-h

nimero de moles condensados pela introdug8o do  refluxo
por unidade de tempo, kmolsh

nimero de moles condensados pela introducdo do solvente

por unidade de tempo, kmol/h
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nimerc de moles condensados pela introdugBo da mistura
etanol/azua por unidade de tempo, kmol/h

massa moelecular, kgskmol

inclinagfo média da curva de equilibrio

nimero de unidades de transferéncia de massa

namero de moles

tava de transferéncia de massa por unidade de altura do
leito,. kmol fum

pressdo, atm

press30 de vapor, atm
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constante dos gases ideais, 0,08205 mo.atm/kmolK  ou
1,087 kcalkmolK

pumera de Reynolds, {G/aty)
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Taze 2amosEa
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equilibrio

base livre de solvente



CAPITULO 1§

INTRODUCKD

A destilaglo extrativa €& uma operagldic adequada &
separag8o de misturas cujos componentes apresentam volatilidade
relativa muito proxima da unidade ou exibem um ponto azeotrdpico.

Essa modalidade de destilagde, assim como a destilagio
azeotrdpica, fundamenta-se na adigdo de uma substancia estranha
aos componentes originais da mistura, cufo papel é meodificar o
equilibric de fases  Hquidosvapor, possibilitandoe a separagfo.
Pasa substancia & conhecida como agente extrativo ou solvente,

0 agente extrativo ¢, geralmente, um composto de bajixa
pressio de vapor, introduzide préximo ac fLopo da coluna, de onde
escoa em diregfoc ac farvedor. Durante essa trajetdria, o solvente
praticamente nAo passa para a faze vapor, zmendo totalmente
recuperado a partir do produto de fundo da coluna. Também com o
produto de fundo & retirado o componente da mistura que apresenta
maior afinidade quimica com o agente extrativo, enguanto que no
topo da coluna, o outro componente é obtido com um alto grau de
pureza,

A forma mais utilizada de destllagBo extrativa ¢ aguela
em que o componente mais volatil ¢ obtide como destilado e o de
menor volatilidade 6 arrastado pelo =olvente para o funde da
coluna. Porém, existem casos em gque a volatilidade relativa &
revertida, de modo gque © componente obtide no tope do egquipamentce

& o que apresenta menor pressio de vapor.



Um requisito importante para gque determinada substincia
possa ser empregada como agente extrative é a sua facilidade de
separacio dos outrom componentes, e ja PO destilacgio
convencional, por extracsio Haguido~-liquiids ou out.ra operagio
de separagio relativamente simples.

Ar caracteristicas fizicas apresentadas pelos compostos
quimicos adequados ao papel de agente extrative tém algumas
implicacBes na operagdc do sistema. Em primeiro lugar, o solvente
possul uma pressSoc de vapor muito baixa, quando comparada a dos
outros componentes da mistura Essa propriedade, allada ao fato de
que o agente extrative esta presente na colina, na matoeria dos
cazos, em alitas proporgles, faz com gue as taxas de escoamento de
Kquido no interior da coluna itenham um aumento acentuade, sem um
correspondente aumento nas taxas de escoamento do vapor. Em
segundo lugar, a faixa de temperaturas de aperag8o de uma coluna
de destilag&o extrativa & significativamente inferior A
temperatura de ebulicSo do soclvente, fazendo com que a sua
viscosidade se mantenha relativamente alta . Por fim, a presenga
des agente extrativo pode provocar alt.eragtes em out.ras
propriedades fisicas da fame liquida, tals como o© goeficlente de
difussc e a tensfo supertficial

0 resultado final da acBo conjunta de todos esses fatores
se manisfesta na eficiéncia de transferéncia de massa dos
processos de destilagio extrativa. De fato, Gerster (1969) e Velss
e Arit 1987) afirmam gue as eficiéncias observadas em colunas de
destilagio extrativa s3o geralmente inferiores acuelas observadas

em operacSes de destilacBo convencional Gerster justifica a menor



eficiéncia considerande gque as altas taxas de esmcoaments  do
Haquide diminuem o tempo de contato entre as fases em cada estagio
da coluna. VWelss e Arlt. atribuem a redugSc da eficléncia a
diminuigSc da &rea interfacial efetiva causada pela presenga do
agente extrativo, Exsas observagtes, N entantc, refarem-se
somente a colunas de pratos, ndce havende nenhuma indicagio sobre o
desempenho de colunas de recheio em operagBes de destilagio
extrativa.

NAEo ¢ recomendavel, no entanto, estender simplesmente as
hipéteses formuladas a partir de experiéncias realizadas em
colunas de pratos para cohmas de recheilo, (& que a dinamica de
escoament.e em cada egquipamente ¢ bastante diferenciada, sendo
necessaria a realizac8o de um estudo experimental especifico.

0 use de colunas recheadas no processo de destllagio
extrativa pode ser vantajoso, J& que este tipo de eguipamentc &
indicade quandc se opera com tLaxas de escoamento de ligquido
clevadas e taxas de escoamento de vapor relativamente menores, ou
vice-versa. QubLros aspectos positivas da utilizagBo de colunas de
recheio em relacsfic as colunas de pratos sSo a =sua apHcabilidade a
sistemas corrosivos e a facilidade do projete e da construgdo de
urddades de pequenas dimensSes.

Existem referéncias quanto ac uso da destilagBo extrativa
para a separagBo de diversos sistemas, come por exemplo,
propilencs/propana utilizando acrilonitrila QoMo salvente
(Hafmiund, 1969, Weiss e Arlt {1987)> utilizaram agua e 1,2
propilenc glicol COMO agente extrativo T separagdo de

acetonasmetancl. O metilciclohexanc pode ser separado do tolueno



pelo uso do fencl como molvente {(QGerster, 1969

0 estudo da transferéncia de massa na destilagdo
extrativa o colutias de rechelio pode conteribuir para (o]
est.abelecimentoe das condigBes d6timas de operagBo, evidenciando a
faixa de concentracic em que o solvente tem maior influéncia sobre
o equilibrio de fases sem dimingdr significativamente a eficiéncia
da tranferéncia de massa neste tipo de equipamento.

Além da importancia deste estudo para a utillzag3o da
destilagBe extrativa .de forma generalizada, existe uma aplicagdo
particularmente importante para o Bragil, Nes dltimos anos vem
crescendo o interesse por parte de pesquisadores pelo emprege da
degtilac8o extrativa N separagio da mistura azeotyrdplaa
ptanol-azua, com vistas 2 obtengBo do  aAlcool anidro para uso
combustivel,

ApGes a2 implantacgBoe do Proalcool em 1973, o Brasil
tornou-se o malor consumidor mundial  de  alcool carburante
(Relatério Técnice da Coopersucar, 1988). £ certeo que a 4énfase
atual desse programa esté na utilizagdo do alcool  hidratado,

porém, o Alcool anidro como aditivo da gasolina também apresenta

vantagens.

besde @ sua criagda, no auge da crise do petrileo nos
anos 70, o Profslcool vem gerando polémica quanto a sua viabilidade
econdmica, L) moderado Progresso tecnolégico incorporado as
unidades produtoras nacionals ndc ot suficlente para tornar o3
sleool hidratade competitive com os pregos do petrdles praticados
internacionalmente. Entretanto, SempTe que aTela’ o ol algums

perturbacio politica envolvendo o= patges exportadores de



petrdles, vem A& tona ¢ aspecto estralégico do Programa Naclonal do
Alcool.

Entre criticas © elogios, & indiscutivel & SnOrme
quantidade de capital e o© grande niimero de trabalhadores e
empresarios envolvidos direta ou indiretamente neste Programa,
tornando-¢  praticamente irreversivel, J& gue o desequilibrio
sogial e econdmice desencadeado por sua extingic traria sérias
consequéncias ao pais.

Existem caminhos a serem meguidos gque =seguramente
conduziriam a um melhor desempenhe econdmico do Prodlcool O
avmento de proéiutividade, tanto agricola quanto industrial e o
aproveitamento de subprodutos do processo, como por exemplo, o uso
do vinhoto para fertirrigagio e o emprego do bagage de cana para a
geracBc de energia elétrica, associados & otimdzacio do conswno
energético das unidades produtoras de Aleool s8o possibilldades de
reducBo do custo final do alceol, tanto anideos quanto hidratado.

O estabeleciments de um malor equilibrio entre a produg8o
de alcool hidratade e anidro também poderia trazer beneficios para
o Proalcool. Em' primeire lugar, a adigio do Slooonl anidro A
pasclina & de grande ajuda no controle da poluicBc ambiental, pois
o etanol contribui para o aumento da octanagem deste combustivel,
subgtituinds com sucesso o chumbe tetraetila, cuja agho no meilo
ambiente ¢ altamente danosa. Em segundo lugar, o grande namero de
carros movidos a &Alcool hidratado em airculago no pais vem
fazendo com gue a Petrobras figue com estoques excedentes de
gasclina, que ¢ obrigatoriamente cerada pelo refino do petrdleo

para a produg@o de dlec diesel.



Alguns dados scbre os custos do alecol hidratado e do
&lcool  anidro reforgam as vantagens deste dltimo. Segundo  um
Relat.drio Téonico da Coopersucar publicado em 1988, um baryil de
gasolina substituido pelo aleool anidro custa A0 pais o
equivalente a US$ 31 J& o mesmc barril substituidoe pelo alcool
hidratado custa USE 387. Conslderandoe o gusto do refino do petrdlec
de acordo com os padeSes internacionais, além  do  custo de

transporte, o prego do barril de petrslec que tormaria o &lcocol

competitivo em termos de custo estaria na faixa de USE 24 - em
referéncia ao alecocol anddreo - a US$ 29 ~ em referéncia ao alcool
hideat.ado.

Fsses dados referem-se ao 4alcool anidros obtido por
destilagSo azeotrdpica usande benrzeno como agente de arraste, gque
4 o método tradicionalmente utilizadoe nas destilarias nacionals.
Nessa modaldade de destilagBo, o =clvente ou agente de arraste
deve Tormar um ponto azeolrdpico com pelo menos um dos componentes
da mistura orviginal. No ceaso especifice da desldratagio do et.anol,
o benzeno ¢ adicionads em uma primeira coluna de destilag®o, onde
também ¢ introduzida a mistura etanol-agua, com campa.giq.%ia préxima
do pontoe azeotrépico bindrio (96 X de etanol em volumeﬁ. Forma-se,
entBn, um ponto azeotrépico ternario heterogéneo gque & retirado
como produto de topo. O produte de § wundo & o etanol absoluto. ©
azedtrope heterogéneo ¢ meparado num decantadeor, a partir do qual
a fase organica <{rica em benzens) retorna a primeira celuna e a
fase rica em azua é enviada a uma segunda unidade de destilagio.
Nesaa etapa a agua & retirada como produto de fundo e o destilado

{concentrado em etanol e benzenod retorna & primeira coluna A



destilac8o azeotrépica garante um produte com conceniragdo de sgua
muit.c baixa, mas por outro lado, o processo apresenta algumsas
desvantagens como, por exemplo, a complexidade do aistema, que
exige no minimoe duas colunas e um  decantador funcionando em
perfeita sincronia. A destilagBo azeolropica ¢ muito sensivel a
pequenas perturbagtes nas condigBes de operagdo, sendo frequente a
ccorréncia de perdas de agente de arraste Jjunto com o etanol
anidro devido & ma regulagem do equipamento. Torns-se, entio,
necessaria a reposic8c de benzeno na unidade, o que aumenta o
cust.o de produgio. Estas perdas podem ser evitadas, mas para isso
& necessirio um sistema de controle bastante elaborado. Existe
ainda, a inconveniéncia da utilizagBc do benmeno, wum produto
cancerigeno, como agente de arraste (Meirelies ef alii, 1988).

A destilacio extrativa, por sua vez, aprasenta algumas
vantagens wmobre a destilagBo azeotrdpica. A destilagdo extrativa
se caracberiza pela flexibilidade e Simp}.ie:idade‘ de operagdo. As
duas colunas necessarias aoc processo =Bo largamente independentes
uma da outra, independéncia que & tanto malor gquanto mator for o
estoque de agente extrativoe puro MMeirelles et alid, 19882, Além
disso, devido & baixa pressioe de vapor do solvente & bastante rara
a contaminagsio do destilade pelo mesmo.

Finalmente, a comparacio de diversos processos para a
obhtenclo de etancl anidro sob o ponto de vista do consumo
epergético aponta a destilagho extrativa como uma opedo bastante
viavel. Black <(1980), comparando diversas alternativas obteve um
consumo de 18.071 kJ- (kg de etanol concentrado a 28X em pesod para

a destilag@o a baixas pressfes. 0 mesmo autor considera comoe



albternativa mads favoravel, a destilagBo azeotriplica com n-pentano
como agente de arraste, operacdo cujc gasbo energético ¢ de 10.048
kJr<ky de etanol anidrod. Barb;a et glii 19837 estudaram a
degtilacis de etanol e Sgua uvando cloreto de calcico como agente
extrative e obtiveram etanol hiperazeotrépico com concentracBo em
torno de 99% em peso, consumindoe B8.024 kJ/(kg de etanold, Deve-se
considerar, no entanto, gque a destilagio extrativa ocom sals
apyesenta Tma série de diriculidades operacionais, sendo &
principal delas o fato de que os =als sBo corrosives. Por outro
tado, Meirelles et olif {1987> demonstraram que, em condigles
adequadas de operagdov, a destllagBo extrativa com etileno glicol
consome 51412 k] (kg de etancl concentradce a 99,8% em pescl.

A comprovagSo da viabilidade da destilagdo extrativa para
a dagidrétaggo do etanol & a existéncia de wuma planta com
capacidade de produgiic de 22,7 milhBes de ltros anuais de etanol
anidro por melo deste processo, utilizando o etllenc gilcel como
solvente, no estado de Illincis, EUA (Murtagh, 19846,

Tendo em vista o grande . potencial de utilzacBo da
destilagBo extrativa ¢ plenamente justificavel a realizagis de um
estudo sobre a transferéncia de massa, visando esclarecer o papel

do agente extrativo neste fendmeno.

11> DESTILACAQ EXTRATIVA

Coma foi mencionado anteriormente, a destilagSo extrativa
& wum método especial de destilag8Bo adequada a separagBo de

misturas com volatilidade préxima de um {13 ou gue apresentem



azedtropo. EBEsse processo faz uso de uma substéncia estranhs A
mistura original, denominada solvente ou agente extrative, que ao
ser introduzide nas coluna de destilagio altera o equilibrio de
faseg Hoiddo-vapor e posgibﬂit,a a separag&c dos componentes
indcials,

Na destilagBo extrativa, o solvente & quase sempre um
compostoe de alto ponto de ebuligdo, que tem maior afinidade por um
dos componentes da mistura a ser gseparada. Devido A sua balxa
volatilidade, el azaente extrativo Pernansce GUASE que
exclusivamente na fase ligquida, esceoandoe em diregfSo ao fundo da
coluna, onde aparece acompanhado pelo componente com o quai tem
malor iteracBo. Sendo assim, ¢ importante que a introdugdo do
solvente seja feita no ponto mals alto possivel da coluna, de modo
que o mesmo esteja presente na maloria dos estigios,

A Fig. 1) apresenta o esgquema de uma instalacio para
destilacl8o extrativa.

A primeira quest3c a ser abordada no projeto de uma
uniidade de destilagioc extrativa & a selegBo do agente extrative.
Es=a escelha ¢ baseada, principalmente, no efeito cauvgado no
equilibrio lguido-vapoxr do sistema em consideraglo.

Em uma coluna de destilacgBo, se congsiderarmom gque a
eficiéncia dos processes de transferéncia de calor e massa ¢ a
méodma possivel, entdo as composigles doe wvapor e do Haquide que
deisxam wm estagio da coluna estioc em 'equilibr-io termodindmico, o

qual pode ser representado da segulnte forma:

£ 1>

1" %
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Pig. L1 - Esquema de uma instalagfic para degtilagSo extrativa

onda _{? 2 j‘f aRe as fugacidades do componente | nas fagses vapor &
Hguida, respectivamente, calouladas nas composictes e
regpectivas fases e ha pressio e temperabura do sistema.

As seguintes equagBes relacionam as fugacidades com as

fraces molares de cada componente em cada Yame:
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O coeficient.e de furacidade, ¢z_L &, por definicdo,
normalizado de forma gue & medida que P » 0, ¢ = 1 para todo . Ra
destilag8c extrativa, onde o efeito do solvente ocorre na fase
liquida e a pressfo de operagBo é atmosférica, pode-se considerar,
com alpuma seguranca, gque a fase vapor apresanta comportamento
jdeal e, portanto, gque ¢ tem valor unitario.

A Fugscidade padr3o, _ff & a fugacidade do componente i na
temperatura do sistema 2 a pressSc e composigdo arbitrariamente
emcolhidas. Habitualmente, escolhe~-se como padrdo, a fugaacidade do
Hguido & puro na pressio e temperatura do sistema, que, a
pressBes suficientemente baixas e temperaturas bem abaixo da
eritica, pode ser lgualada & pressSc de vapor do componente i
calculada na temperatura do sistema. BEm muitos casos essa
fugacidade padr3o refere-se a um esbtado hipotético, Jj& que o
componente i+ pode ndo existir como wum Liquido puroc na pressdo @
temperatura do sistema.

Substitulndo  as e, 12> e 1.8 na  ed. £I4> e

considerando as hipdtases simplificadoras mencionadas no paragrafls

anterior obtemaos:
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Assim, no caso particular da destilagio extrativa, em gus
a fase liguida £ altamente ndo ldeal, a equacgfBio gue determina a
distribuigio dos componentes entre as fases lguida e wvapor no

equilibric ¢ a eq. {04

Em destilagdoe, um conceito largamente utilizado € a
Volatilidaode Relativae, que & uma medida da ‘“facilidade” de
separagBo de dois componentes. A volatilidade relativa ¢  definida

por:

M, ¥, ». P

o = [ : ]{[ : ] - YR asy
L} 2 x }’,? .
i WP§

A wolatilidade relativa de duas substéncias pode ser
modificada atyravés da alteracBo da pressfo de trabalhe na coluna
de destilagda, come por exemplo, na destilag8o a vacuo., Resse
caso, a press3c de vapor de cada componente ¢ afetada de maneiras
diferente, fazendo com que a rélac;ﬁo entre elas seja modificada.
Alternativamente | destilacBo em pressies diferentes da
atmogférica, =a volatilidade relativa de wuma mistura pode sen
alterada por melo dos coeficientes de atividade gque, por sua vez,
sEc muito sensiveis a mudangas na composiciio da fase lquida e =s3o
altamente influenciaveis pela presenga de um terceiro componente
no sistema. |

Portanto, no momento da selegBo de sclventes adeguados a

um processo de destilagBo extrativa, o gue deve ser anatisado em

12



primeiroe lugar ¢ de gue forma sdo influenciados oz coeficientes de
atividade dos componentes (Nall e Palmer, 1989,

Para o calculo dos coeficientes de atividade em uma
mistura, emprega-se o concelto de Energisa de Gibbhs em Excesso GE,

relacionando-og através da seguinte equacao:

B
G
2 T.F0 .
joo
onde n indica que todos o mimeras de moles dexceto ni) sdE0

J

mantidos constantes durante a diferenciagdo.

Para que seja possivel resolver a eq. {(L6) & necesséaria
a adogdo de um modelo termodinamicamente adequado para GE, em
fungio da compomigBo da fase Hogulda

Varias expressdes relacionando gE ca® por mol de mizturad
foram propostas, sendo gue as mais utilizadas s8o a de Wilson, a
NRTL e a UNIQUAJ. Es=zas eqguacBes apresentam pardmetros ajustaveis,
cizja determinacio ¢ baseada em dado:s de equilibrio experimentais.
Eseas constantes ajustévels podem ser determinadas com  base,
apenas, em dados de cada bindric constituinte da mistura e
empregadas com boa exatidio para predizer o equilibrio de fases em

sistemas multicomponentes.
No presente trabalho, a egquapdc escelhida para o calcule
do  egquilibric de fases fol a NRTL, apresentada a seguir para um

migstema de N componentes,
~ Energia Livre de Gibbs Molar em Excesso
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Oz paradmetros ajpustaveis da equagic NRTL s3o ﬁgu,
,{‘ag‘ji‘ 1] c{tj - aji_.

Qualitativamente, um sclvente efetive para a destilagso
extrzf-ativa ¢ aguele gque tem interacibes moleculares preferencials
com um dos componentes do sistema, reduzinde a sua volatilidade,
Na maioria das wvezes, a reduglSo da volatilidade ocorre na diregdo
natural, istoc é, o solvente tem malor interac8c com o componente

menos volstil da mistura original. Porém, esta ndc é a regra uUnica

para o comportamento do solvente. Muitas separagles s3o efetuadas

14



com o componsnte mals leve sendo atraldo peloe solvente e removido
como produto de fundo (Holland, 19813,

Na tentativa de estabelecer regras Otels & busca de
solventes adeguados tanto para a destilac8o extrativa, guanto para
a destilacBo azmeotrdplca, Berg 92493 clasgificou vardes Hauidos
de acordo com seu comportamento em solugdo. A formacio de pontes
de hidrogénic parece =ser um dos Tatores importantes para o sucesso
de determinadas substéncias come  solventes  para destilagBo
extrativa.

Para a separacfo de etanol e &gua, os glodls s8c as
substAncias mais  indicadas como agentes extrativos Lee e Pahl
(988> realizaram  um trabalho experimental com o objetive de
analigar o© desempenho de varios compostos na desidratagdo de
etancl. Onze diferentes substancias foram testadas., 05  aulores
conciuiram e i glicsis =HO yaiss seletivos I outrag
substancias orsinicas, ocom a glicerina aproesoentands mator

seletividade e ¢ etilenc glicol aparecendo como o gegunde agente

maig efebivo.

Mesmo sendn a glicerina a substancla de maior infludncia
no  equilibric de fases, o etilence glicol fol =selecionade como
agente extrative mais adequado ac presente trabalho. Esta escolha
foil baseads, em primeiro jugar, na temperatura normal de ebulig3o
dos dois compostos. Engquanto o etileno glicol ferve a 198°G, a
gleerina tem ponto de ebuligBe de 290°¢. As desvantagens da
utilizacgio de uma substancia com temperatura de ebuligdo t3o
elevada se fazem sentir tanto na coluna de recuperacdc do solvente

gquanto na coluna  principal, as quals deverio operax am
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temperaturas significativamente madores, exigindo VApor de
aguecimento em pressfSes mals altas. Em  segundo lugar, a
visocosidade da glicerina & multc maior - por exemplo, a 100 g, a
viscosidade do etileno glicol ¢ de, apromimadamsnte, 2 centipoise
e & da glicerina a mesma temperatura ¢ de 13 ceﬁtipoisa Perry e
Chilt.orn, 19803, Esta propriedade Tisica esta diretamente
relacionada com a eficiéncia da transferéncia de massa em uma
coluna de rechelo, como sera detalhado em capttulos posteriores
deste trabalho.

Além dos fatores citadoes, o etileno pglicol tem a vantagem
de ja ter sido utilizade com sucesso em trabalhos anteriores {(Lee
e Pahl, 1985; Meirelles et aldi, 19875,

Shealy et atit {15987 estudaram a equilibrio
liguido—~vapor do sistemsa etanol aguasdimetilformamida, com o
ohjetiva de verificar a possibilldade desta ser utilizada em
substituigBe ao etilenc glicol. Embora apresente a wvantagem de uma
temperatura normal de ebulicgBo malg baixa do que a de etilenc
gHaol, a dimetilformamida tem tendéncia a sofrer hidrdlisre, o que
impediria a sua utilizag8o como solvente na destilagic extrativa
Além dizzo, esta sbH6 é efetiva guando a concentragio de etanol na
migtura =a =ser separada & ¢ elevada, passandoe a provocar a
diminuig83c da volatilidade relativa em solugBes ricas em agua.

A Fig. 2> mostra a influéncia do agente extrativo
sobre a curva de equilibrio Hguido-vapor do sistema etanol égua.

Além da eficiéncia na separacio desejada, um outro ponto
importante a ser obszervado na escolha de um agente extrativo & a

facilidade com que este & recuperado a partir do produtc de fundo
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da coluna de desbilache exbrativa Na maloria dos casos essa elapa
n&o apresenta problemas, sendo facilmente efetuada por destilagBo
simples devido A& bailxa pressSo de wvapor do  agente extrativo.
Quando isso ndo ¢ possivel, pode-se usar processos de extracio
Hguido-ifgquido =, nos casos em que a5 substénclias sio miscivels
apenas parciaimente, uma allernativa pode ser o resfriamento
abaixo do limite de solubilidade, de modo gque ocorra a formacio de
duss fases ((Van Winkle, 19475,

Apos a selecgio do solvente, o prdéximo passo no projeto da
destilacBo extrativa ¢ a determinagfo das condig@es nas gquals ag
unidades {(coluna principal e coluna para recuperacio do =soclvented
zerdo operadas. Nesse iftem devem =er definidas varibdvels comuns A
destilacgio convencional, como pressdo, nimero de estagios, posigdo
das alimentagfes, taxa de refluxoe e, particularmente, a razdo
solventesalimentacdce. Em relag@o a esse ponto, a regra geral ¢ que
quanto malor a proporgioc do solvente, malor serd& o efelto sobre o
equilibric de fases, com excegBo dos casos onde © aumente de
temperatura (temperatura do ponta de bolhad provocade pela
presenga do solvente aja em sentido contréaric (Van Winkle, 1967D.

Em grande parte dos casas, os perfis de concentragio e
temperatura numa coluna de destilaglc extrativa possuem um aspecto
hem caracteristico, diferente daqueles encontrados na destilacie
convencional. Na segSo de retificagdc <{entre a introdugio do
solvente e a da alimentaciior a fragic molar do solvente assume um
valor quase constante, mals altc gque na seqic de esgotamento, onde
a introdugSc da alimentagfio provoca a diluig@o do mesmo. Essa

diatribuiqﬁo peculiar 4o solvente acaha por infiuvenciar &
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Fig. 12 =~ Infludncia do  agente extrative sobre a curva de

equilibrio ligquide-vapor do sistema etancl-agua.

temperatura, oriands uma regiSo de maxdme entre as duas
alimentagtes.

As propriedades tipicas das substéncias adequadas a0 uso
como agentes extratives podem trazer problemas a aplicaciic pratica
da destilag@o extrativa. Em primeiro lugar, o fervedor atings, em
consequéncia da grande guantidade de solvernde, altas temperaturass,
o gque pode exigir vapor de agquecimentoc a pressfes relativamente
mais elevadas. Um outro aspecto a ser observado é a influéncia do

agente extrativo na transferéncia de massa a0 longo da coluna
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Gerster (1969> indica, em linhas gerals, os efeitos esperados. A
baixa volatilidade do solvente aumenta, de Tormes acentuada, a
vaz3o de liquido na coluna, sem um correspondente aumento na vazdo
de wvapor. Por isto £ necesséario, segunde ele, malor ouldado no
projeto dos contactores lDguldo-vapor, de forma a assegurar umsa
operacBo estavel e eficlente. Outra consequéncia das altas taxas
de esceamento do liguldo ¢ a reducglo do tempo de contato entrs as
fases em cada estagio da coluna, prejudicande a eficiéncia  do
processoe. Além  disso, frequentemente, o agenta extrative &,
comparativamente, mais viscoso que o outrog componentes do
sistema, por encontrar-se bem abaixo de sua temperatura ncrmal de
ebulig8c. A  alta viscosidade pode afetar significativamente a
eficiéncia da transferéncia de massa, principalmente em uma celuna
de rechsio.

Mais recentemente, Welss e Arit. 49872, observando Jgque
varias medidas efetuadas em colunaz de destilagio extrativa
industrials revelaram eficiéncias menores gue 350¥ - inferiores
aquelas obtidas em destilag8o comum =, realizaram wum trabaiho
experimental com o objetive de avallar o efelite dos fatores pelos
gquais a destilagBic extrativa difere essencialmente da destilaciio
convencional na eficiéncia de transferdéncia de massa G0 processo.
Peses autores estudaram o sistema acetlona-metanol utilizando agua
e 1~2 propileno glcol como. solventes, afim de obter condigSes de
viscosidade variadas., Quande o 1-2 preopileno-glicel fol utdlizado,
ohmervaram que a eficiéncia diminuiu com o aumento da concentragdo
do solvente. Concluiram gque o efelto do agente extrative na

eficiténcia da transferéncia de massa pode ser explicado da
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gseguinte maneira

-~ @m0 contraric da Agua, o 1-2 propilenc glicel ndo se transfere
entre as Fases, permanecendo apenas no lguido. Dessa forma, pode
ser considerado como um componente marginal & transferéncla de
massa.  Além disso, dependendo de sua concentragic no  lquido,
ocupa uma determinada parte da &rea interfacial. A transferéncia
de IRATE S 3 destilacio depende dos PrOCesSoNs de
evaporagioscondensagio, © Jgue S0 ouorre &m pontos ndo  ooupados
pelo solvente que, nas condigBes de operacio da  coluna, nao
evapora. Portanto, a fragBc de ares interfacial ocupada pelo
solvente esté blogueada A transferéncia de massa.

- A Area interfacial decresce c¢om o aumento da viscosidade do
Hguido.

Pates resulbados foram obtides em colunas de pratos. A
questic que =se coloca agora €, de que forma a presenga de um
gomponente com propriedades fisicas caracteristicas de um agente
extrative, afeta a titransferéncia de massa em  uma coluna de
recheio. Mais ainda, como o fate das vazdes de Baguido na
destilacfo extrativa serem signif icativamente maiores gue as
vazBes de gas pode Influenciar na magnitude dos coeficientes de
¢transferéncia de massa. Contribuir para o esclarecimento de tais

gquestBes ¢ um dos objetdveos do presente trabalho.

1.2> DESTILACXZO EM QOLUNAS DE RECHEIO

o~ IRA L S e

Az colunas de recheic s8c largamente utilizmadas como

conbactores gas-iquido para transferéncia de massa nas operagdes
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de destilacBo, absorgBo e dessorcgso. Por varies anog, seu uso tol
confinado & aplicagles muito corrosivas -~ onde rechelos ceramicos
eram vantajosos ~ ou a colunas de pequenc dismetro -~ onde era
inconveniente 2 instalagBc de pratos. Uitimamente, porém, © NSO
das colunas de recheioc tem se extendido a todos os tipos de
operages de contato lquido-vapor em grande escala, gragas as
suas vantagens econdmicas e de operagio, como por exempls, balxas
quedas de pressSoe. MNe verdade, as colunas recheadas devem ger
consideradas  como uma  alternativa  importante paras gualguer
aplicacBo em destilag®o, abzsorgic e dessorglo (Bolles e Fair,
19822,

Em linhas gerails, as condigies mals adequadas ac uso de
colunas de recheio em destilagfSce s8o0 as seguintes:
- fluxe de lguido elevado em comparagio ac fluxo de vapor, ou

vice-vVersa

f

sistema gas-liquide composto de substancias corrosivas;

- & mistura a ser separada ndo pode solrer contaminacBo de metals;
- alimentos e produtos farmacéuticos;

- o pequeno tamanho necesséaric torna dificil o projeto e a
conztrucgio de uma coluna de pratos (Van Winkle, 19672,

Come todos os outrog equipamentos de contato entre fases,
as colunas recheadas apresentam IimitagBes em sua capacidade da
escoamento de Haquide e wapor. Na destilagBo convencional, a razdo
entre os Ffhves das duas fases & fivada pela taxa de refluxoe, a
gual afeta diretamente a pureza do destilado. As lnhas de
operaglic situam-se entre a tawa de refluxe minima e o refluxo

total. Na seclo de retificagBo a razfe LV ¢ menor que um {13,
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enguantc gque na segBo de esgotamento, devido 2 introdugio da
alimentagio, L/V pasaa a ser malor que a uniidade,

Em adicio SO limites e operanio imposios pela
separagio dos componentes desejados, em termos de gquantidades de
Baguido 2 vapor interrelacionadas, esiztem outros limites de
capacidade. No limite superior das taxas de escoamento de lguido
e wvapor encontra-se a gcondigSo de inundagSo. Nessa situacgdo, o©
Hguido & forgado a percorrer o caminhe contrario - em diregdo ao
topo da coluna - e preenche lLodos o espagos varios entre os
elementos do recheio, No lHmite de operagdo inferior em termos de
L e V, o fluxe ¢ insuficiente para cobrir o rechelo com Hquido, o
gque faz com que parcelas das duas fases escoem sem entrar em
contato <(by-pass), prejudicando de modo anentuade =z transferéncia
de massa.

Pvistem, ainda, Umites adicionais impostos pela  balxa
eficiéncia de contate - quando os fluxos de ligquidc e wvapor =s3o
reduzidos - e pela gqueda de pressic excessiva -~ em altas taxas de
escoaments, os quals devem ser respelitados para gque se trabalhe o0&
faixa de operacic da coluna em que sua eficiéneia se Ja a maxima
possivel.

£ importante salientar que na destilacBo extrativa €
bastante fregquente a operacdc de toda a coluna com a razSo LAY
aaracteristicas de uma seglSo de esgotamento, isto &, com L mendo
maior que ¥V devido A& presenga do solvente na fase lquida.

Um ponte wmuito importante no  projeto de colunas de
recheic & a distribuigBo deo liguide. A distribuigdo inlcial

sniforme do ligquido no topo do recheio & essencial para a operacio
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eficiente da ocoluna Com este objetive deve-se empregar um
distribuldor no topo do leito &, s neceszario, alguns

redigtribuidores instalados ao longo do mesmo.

124> Transferéncia de Massa em Colunas de Rechelo

A transferéncia de massa na destilagSo em colunas de
recheioc acontece ac longo de todo o leito, através da iInterface
iquido~vapor. As fases escoam em contra-corrente, com o INguido
distribuindo-se sobre o recheio como wum filme, em diregde ao
fundo, e © vapor percorréndo os  espagos vazlos, num movimento
ascendente. As composigiies do Ilquide e do wvapor allteram-se
diferencialmente & medida que estes passam pela coluna.

A ares efetiva para a transferéncia de massa apresenta
acentuada dependéncia da taxa de escoamento do liguide, & que
maiores velocidades provocam uma melhor molhabilidade do recheio,
ondulamento  da superficie. do filme Haguideo £ uma renovagio mais
eficiente das porcdes estagnadas de fluido.

Shulman et gi4i (19583 conclulram, & partir de dados
experimentais, gque a &rea interfacial efetiva ¢ fungio apenas das
propriedades da fase liguida e des natureza da smuperficie do
recheio. Trabalhos mals recentes, como o de Brave e Fair 1982,
acrescentam que efeitos adicionais devidos & energia cinética da
fase vapor devem ser considerados pela' sua infludncia na ondulagdo
da superficie do filme liguide, na dispers3o de gotas de liquidoe e
na formacSc de bolhas de gas em depésitos de Hquido, fendmenos

responsaveis pele aumento da area interfacial
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A determinacic da area interfacial =afetiva  para a
transferéncia de masss em  colunas  recheadas alesatoriamente &
bastante d4dificil e, por isse, multos pesquisadores determinam o
produt.c do coeficiente de transferéncia de massa pela area
interfacial Cha? ou coeficiente volumétrico a0 invés de
determind—ia separadamente. Entretanto, varios autoras vém
desenvolvendo correlagBes especificas para a érea interfacial,
baseadas aem hipdtezes aceitavelis, Shulman el alid <1955
correlacionaram dados obtidos com andis de Raschig ¢ =selas de Berl
e obzervaram que a Ares efetiva aumenta com o acréscimoe das Laxas
de liquide, sendo pouco dependente das taxas de vapor. Neste mesmo
trabalho, a comparagio da &rea molhada com a Area efetiva revelou
algumas diferengas importantes. A  &rea molhada cresce com a
diminuigdce do tamanho do rechelo, enguantce gque o efaito na arsea
efetiva & o oposte, © que pode ser explicade pela grande
gquantidade de lquido estagnado presente nos rechelos mencres. Os
aut.ores apresentam graficos gque permitem estimativas da area
interfacial efetiva para anéis de Raschig 0,5 - 2,0 polegadasd e
celas de Berl €08 a 1,5 polegadasd? em fungdo das velocidades
superficiais do gas e do NLqguido, para operaglies de absorgSc e
dessorgao.

Yoshida e Koyvanagl 18623 admitem que & area efetiva em
uma coluna de destilagio ¢ diferente daguela em uma coluna de
absorg3o ou vaporizac3oc irrigada por ‘agua ou  solugles aquosas,
devido & diferenga na tensdo superficial entre a Agua e lguidos
organicos, Obhservaram e o Aren efetiva daterminads

experimentalmente era significativamente malor na destilagBo que
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na abscrcgBo, © gue fol atribuide & menor tensBc superficial dos
Hguidos organicos usualmente encontrados na destilagSo. Ainda com
respeite & tensSo superficial, Bravo e Falr 49823 consideram e
sistemas com menores tensfes superficiais deverdiam provocar melhor
molhabilidade e menores gotas de ligulde, aumentando, assim, a
Adrea interfacial. Por oubreo lado, tenses menores fariam com gue o
Haudo se =meparasse mals facilmente da superficie do recheio em
presenga de altas tasas de vapor, reduzinde a area efetiva de
transferéncia. Esses autores desenvolveram uma correlagBo para a
drea efetiva aplicdvel a coolunas de destilagio empacotadas em
escala comercial.

A  influéncia da visaosiﬁaﬁe da fase Hguida na area
efetiva durante a absorgdc de didxide de carbono em solugHo
agquosa, usando o© sistema carbonato-bicarbonate-arseniato como
absorvente fol estudada por Rizzuti eof ol (19813 O= auvtores
usaram diferentes gquantidades de agucar adicicnadaz ac sistema
afim de obter viscosidades wardiadas sem influenciar = cindtica de
absorgio., U recheic utilizado constituiu-se de andls de Raschig de
vidro (4,0 x 44 emd) Oz dados experimentais obtidos foram
correlacionados por uma Gnica equagBo, coujas varibdvels sdo a
viscosidade & a velocidade superficial do liguido.

Hughmark 1986> mostra a relagic entre a area interfacial
de dois siztemas ddestilagdo de iso-octanos/toluenc e absorgio de
002 por NaOH agquoso) e a velocidade superficial do HHguido em
anéin de Pall (5,08 cm). Os dados t.ém a mesma tendéncia observada
pelos autores citados anterdiormente, iste &, a Area interfacial

aument.a rapidamente com o© aumento da taxa de Hqguidc até certo
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ponto, tornando-se relativamente constante a tavas de Haguido mads
altas.

Na destilacBo extrativa, todos os fatores considerados der
grande infludncia na formacic da 4rea de transferéncia de massa,
aparecem aoc mesmo tempo As taxas de escoamento de liquido sdo
frequentemente mais altags gque as taxas de vapor devido & presenca
ede agent.e extrativo. Além disso, o solvente modifica,
acentuadamente, as propriedades fisicas da fase lguida, tals como
viscosidade, tensSc superficial e densidade, Tornam-se, ent.do,
imprescindivels esclarecimentos acerca da real infludncia de tLals
fatores na eficiéncia de operagdc de uma coluna de recheio, de
modo que = viabilidade da aplicacgBo desse tipe de equipamento &
destilacBo extrativa possa ser avaliada.

Dadon de eficiéncia de colunas recheadas =30, usualmente,
expressos em termos de parametros resultantes da aplicagdo da
teoria da transferéncia de massa através da interface de dois
filmes adjacentes, UGonsidera-se, nesse dasc, que tantoe a fase
Hquida comoe = fase gasosa, apfesent.am concentraces homogéneas,
excet.c em uma fina pelicula, préxima & interface. Atraves dessas
peltculas diquida e gasosal, a transferéncia de massa odorre por
difusSo. Duas hipéteses sBo aceitas como verdadeiras:
a> os processos controladores da taus de transferéncia sio a
diruassSc demsde o selo de uma fase, através da pelicula, até a
interface e a subsegquente difusfSo da interface para o seio da
sutra fase, novamente através de uwna pelicula, Admite-se que as
duas fases estejam em equilibrio na interface.

b>» As equagles que expressam &S5 taxa de transferdéncia de mazssa
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tLem a mesma forma daguelas apropriadas 4 difusBo stravés de uma
camada findta de fluide, se a razio entre a difugividade média e a
espessura da camada ¢ substituida por um coeficiente determinado
pelas variaveis de operacio £ propriedades fisicas das fases em
contato (Geed of aqlifl, 12473

Dessa forma, as taxas de trasferéncia de massa podem =er

expressas da seguinte maneira:

Nﬁmkc@&(ywy,}mkaﬁ;(’xﬁx)uKa&(y—y*}mxa.&('x*—x}
3 e t i L. @ AL 1 G W E i L & + ES

<L11>
onde
N1 = Taxa de material transferido, kmol hm.
a = Area efetiva de transferéncia de massa, me o,
A = Area da secHo reta do leite recheado, m".
ka = CGoeficiente de Lransferéncia de ASSS do Tilme
£ RSOS0, kmoi/h.mz,ﬁy.
k - Coeficient.e de transferéncia de masag dor fiime
Hguido, kmal/h.mz.z,xx.

Ka = Qoeficiente global de transferéncia de massa baseado nas

concentrages da Tase vapor, imrscxL-f’-l'x.m2 B

KL w Coeficiente global de transferéncia de massa baseado nas
concentraces da fase Haguida, kmol/hm’ Ax.

X ¥,O= Frac®es molares do componeﬁta 1 nasx fases Hguida e
gasosa, respectivamente,

x . ¥y = Fracges molares do componente 1 nas fases liquida e

rasosa na interface, respectivamente.
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L »
x .V, = Frages molares do componente 1 nas fases liguida e
LESOsa  gue estariam em equiltbrio com as fases gasoss & Houids,

respectivamente.

4 auséncia de estagios digcretos de contato entre as
fases, delermina gue as colunas de recheio sejam tratadas de forma
a considerar a natureza diferencial da transferéncia de massa 0
conceito mais adeguado, neste TR, & & de ynidades de

transferdéncia de massa, definido pela equaglc abaluo!

yiuzz) d})i .
N, = j < CrAZ>
yifz-.-.m {yi - y$>
e
xiizzz} {i‘xi
N = [ €433
i. ™
% {Z=0E) € —- X 3
i 'y 1
ornde

Na = Numero de unidades de transferéncia de massa baseado nas
concentragBes da fame vapol, adimensional,
NL = HNomero de unidades de transferédncia de massa hassadc nas

concentracBes da fase MHguida, adimengional.

= = Altura do leito recheado, m.

Dividindo~se a altura total do leit.e recheado pelo nimero
de unidades de tpransferéncia de massa ohtémze a -albura de uma

unidade de transferéncia:
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Hﬂ - ] A4
a
e
A
HL = N {1183
.
orxle

He = Altura de uma unidade de transferdncia de massa baseada nas
concentragBes da fase gasosa, m.

HL = Altura de uma unidade de transferéncia de massa baseada nas

concentragtes da fase liquida, m

Por sua vez, os coeficientes de transferéncia de massa

relacionam-se ocom a altura de uma unidade de transferéncia da

seguinte forma:

CV /A
- S i,

KG o i €1.18>
a

Ka = SEZ82 LA
L e HL

onde

V¥ = VazSo molar de wvapor no leito raahea&m* kmokoh,

I = VazSc molar de liquido no leito recheado, kmolsh.

A dificuldade do calculo doss coeficientes de
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transferéncia de massa reside no fato de que estes dependem da
natureza da operacgio, das propriedades das fases em contalo e da=
caracteriaticas do recheio.

A determinac@c dos coeficientes de tramsleréncia de massa
& feita, usualmente, através de correlagBes empiricas ou por
experimentacio. Fregquentemente, as correlacBes fornecem, como
resultado, o produtce do coeficiente de transferéncia de massa pela
Area especifica de transferéncia, pols, como j& foi dito, a
determinasBc da mesma enveolve um grau elevade de dif iculdade. A
maloria das correlagBes  existentes fornece coeficientes de
transferéncia de massa para cada um dos filmes (ﬁquidc 2 Fasosol,
que podem ser transformades em coeficientes zlobals aplicando—se a
hipStese da aditividade das resisténcias (o inverso dos
coeficientes de transferéncia de massa) Tal hipdtese considera
gque @ resisténcia a transferéncia de massa se concentra nos filmes
Iguido e gasoso, enquanto gue a resizténcia na interface &
desprezivel. Em alguns CEIO, pode-se COMPIrovar gre &
transferéncla em uma das Tases ¢ a etapa controladora da taxa de
transferéncia de massa e gue, portanto, =a resisténcia da outra
fase ¢ insignificante para o processo, No entanto, gquando se trata
de destilacBo, varios autores afirmam que as regigténcias de ambas
as fases sio importantes, devends ser conzideradas (Unda et alii,
1948; Bolles e Failr, 12825,

Oz fatores gque afetam os coeficientes de transferéncia de
massa em cada ums das fases sfHo a taxa de escoamento, a densidade,

s viscosidade e a difusividade (Yoshida et alii, 19545.

A infludnoia da vigcosidade = registéncia &
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transferéncia de massa no Tilme lquido fol estudada por Mangers ea-\
Ponter 19802, Estes auvtores apresentam uma tabela onde ¢ possivel
verificar a grande discordancia existente entre as correlaglies
publicadas para o caloule de coeficientes de fibme liguide no que
se refere a influédncia de propriedades COMC & velocidade
superficial do Mqguido, densidade e viscosidade., Apenas em relagio
4 difugividade verifica-se aque a dependéncia ¢ praticemente &
mesma na majoria das equacgles, istc €, grande parte das
correlacBes mencionadas no trabalho de Mangers e Ponter apresentam
o coeficiente RL como fungdo de 2°°. Baseados nesta constatacio e
a partir de dados experimentais, os autores indicam que &
viscosidade pode afetar a transferéncia de massa de duas maneiras
dimtintas

- o aumento da viscosidade provoca a diminuigio da mistura do
liguido, aumentando a resisténcia a transferéncia de massa;

- o gistema estudado ~ glicerol sgua em anéis de vidro - apresenta
um aumente na molhabilidade para altas proporgBes de glicerol,
melhoranio 2 transferéncia de massa,

Bolles e Falr 982>, depols de organizar um extenso
banco de dados acerca da eficiéncia de colunas recheadas, obtidos
por diversox auvtores, desenvolveram um modelo para o calculo das
alturas de unidades de transferéncia de massa No mesmo trabalho,
os mutores resumem os fatores a serem cohservados no projeto de
cohumas de destilagBo empacotadas.

ima revisio das correlagBes publicadas entre 1940 e 1983
para estimativas de coeficientes de transferéncia de massa para

filmes NMquidos em colunas empacotadas foi publicada por Au-Yeung
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e Ponter (196833, Os autores fazem uma série de recomendaclies =
respeite do uso de cada eguagHo, considerando o tipo de operagho.
tamanho do equipamento e sistema a gue ge destina Obsaepvam que
embora o usc de Jguldos orgénicos, tanto em operacbes de
absorgdo, quanto em destilacBo seja muito comum, o© efefto da
tensdo superficial na transferéncia de massa em colunas de rechelo
ainda n¥o fol explicitado, nem tampouco estudado intensamente, O
mesmo acontece com a viscosidade, Jja que powgiiseimos  trabalthos

publicados procuram esclarecer o seu efeito,

32



CAPITULG 11

DESENVOLVIMENTO EXPERIMENTAL

111> DESCRICAC DO EOIHPAMENTCO UTILIZADO

A coluna de destilacio utilizada para a realizagBo dos
experimentos fol construida em vidro pyrex (Fig. 1113 Ela fod
confeccionada em blocos, os guals s8o conectados por juntas
esmerilhadas, de forma que a altura das segfes de esgotamento e
retificasBoc pode ser alterada de acordo com a necessidade. Foram
construidos, inicialmente, trés blocos de 45 om € um bloco de 15
cm de altura, além de itrés partes apropriadas para a introdugdo
das alimentacgBes e do refluxe. O didmetiro internoc da coluna & de
40 mm. Também faz parte do conjunto, uma pega no topo da coluna,
com saida para o condensador e local adequado para a colocagio de
um termometro. Como recheio foram ulilizados andiz de Raschig de
vidro, com didmetro externc de B mm e comprimento de & mm.

Na ewtremidade superior das partes da cocoluna situadas
abaixe de ocada alimentag83c foram colocados os distribuldores de
Bguido, que consistem de um discoe de ago inoidavel perforado,
com area livre de 28,7%. Gomo suportes do rechelo foram empregados
discos semelhantes, porém ocom Area livre izual a 34,5%. O diadmetro
dessas pegas € ligeiramente menor qde o disdmetro interno da
coluna, Tazendo com gque figuem apeolados nas salléncias de video
existentes nos locals adequados da coluna Nesses mesmos pontos

foram deizadas saddas apropriadas para a introdugiSo de termopares
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Fig. IIi - Coluna de Ilaboratdrio.
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no interior da coluna, bem come meptos de silicone para a insergdo
de sepringas que permitem a Tretirada de amostras de lguldo.
Esperava-se gque nesses pontos houvesse a formagdo de pegquanos
depdsitos de Hguide, ¢ gue tornaria mals facll a cojeta das
amostras,

Na extremidade inferior da coluns fica o fervedor, que
consiete em um balSie de vidro com capacidade para 6 lHtros,
aquecido por uma resisténcia elétrica conectada ao funde do balio
por um sistema de flanges. Essa registéncia tem 1000 watts de
poténcia, sendo controlada por um variador de voltagem. O fervedor
conta, ainda, com wna salda para © produtoe de fundo e com um
t.ermimetro,

O topo da coluna ¢ composto por um condensador total,
resfriade com Agua da rede, e um acumulador de Hguido, a partir
do qual s3o geradas duas correntes, a do destilado ¢ a do refluwoc.

As correntes de entrada - alimentac3o de etanol agua D,
alimentagio de sclvente &3, e refiuxe {La} - =80 introduzidas na
coluna por meio de bombas peristalticas (Cole Parmer, mod. 7354-30
e Milan mod. 206 equipadas com controladores de velocidade,
posmibilitande um controle muits bom das vazBes. O destilado <D
escoma por gravidade, enguanto gue o produto de fundo (B2 escoa em
funcio da diferenga de pressio existente entre o fervedor & o
ambiente,

Todas as vazdes, com excecdio de B (produto de fundol, sHo
medidas por rotametros (Gllmont, nF 12 & 13 e E8458> previamente
calibrados. Como o destiladoe escoa por gravidade, existe uma

valvula agulha antes do rotémetro para o controle da vazdo. A tawa
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de escoamento do produto de fundo é contreolada pela presenca de
uma presilha reguldvel no tubo de mafda (mangueira de siliconel) e
pela variacBSo da altura entre o fervedor e a extremidade inferdior
deste tubo,

As alimentaces de etancl/agua (F2 e solvente £5», bem
como o refhaxo (L£> s8o pré-aguecidas antes de serem introduzidas
na coluna Esse pré-aguecimente € feilo por melo de fitas de
aguecimento adaptadas a cada uma das tubulacBes préximoe a entrada
da coluna. A temperatura de entrada dessas correntes & indicada
por termdémeiros inseridos na tubulac&oc apds o pré-aquecimento. AS
fitas de agquecimentd possuem um variador de voltagem individual,
de forma que a taxa de aguecimento de cada  fluxo pode ser
controlada separadamente.

0 corpo principal da coluna fol imolade termicamente com
1% de rocha e calbhas de silicate de célcio.

Na Fig. (114> £ apresentado um esgquema do  eguipamento
montadoe em sua forma original

Depois de realizados varios experimentos, verificourse
gque a falxa de vazlies em gue ers pogsivel trabalhar nessa coluna
em boas condigBes de operacgio, isto ¢, sem a aoorréncia  de
inundacico do leito, era pequens Isto impedia a obtengic de dados
experimentais mais abrangent.es e, portanto, decidiv-ge pela
construcio de um segundo equipamento.

Foi, entdo, confeccionado um bloge adicional para a
coluna, com difmetro internc de 45 mm e altura de 60 om. ASs
extremidades desse bloco s3o perfeltamente adaptévels ao restante

ds coluna. Essa parte de didmetro malor foi utilizada na segdo de
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espotamenteo, isto £, abaixe da alimentagfo da mistura etanol agua,
onde as taxas de escoamento do liguido =s8o as mals wslevadas da
coluna. Dasaa forma, tornou-se possivel 2 realizagio de
experimentos com taxas de escoamento de ligquide e vapor

significativamente superiores.

11.2> PROCEDIMENTO EXPERIMENTAL

O= experimentos realizados liveram uma duragio média de
dez horas e a necessidade de que o regime permanente fosse sempre
atingido horn.ou indispensavel a adoglo de um médoto padrioc de
operacico da coluna O proc:&diménto mads adequadoe Yol desenvoivido
s partir da experiéncia adqguirida em testes preliminares de
operacio da coluna.

O primeiro aquipamento a =er Hgado era a resisténcia de
agquecimento do fervedor. A regulagem da mesma era feita de modo
cuidadoso, iniciande <om taxas de aguecimento mals balxas e
erescendo, gradativamente, até a taxa adequada {(estimada) para a
experiténcia. Esse cuidado era necessaric devido & possibilidade de
superaquecimento do Haguide, mem a £ ormagic de vapor, gerando
riscos de explosSoc. Em seguida, esperava-se que O Vapor formado no
fervedor agquecesse bodo o leito recheads e, ac mesmo Lempo, que 2
temperatura do Hauido do fundo se elevasse, indicando gque todo o
excesso de etancl e agua depositados no fervedor desde o final do
experimento anterior havia sido elminada.

O material evaporado era, entdo, condensado né t.opo da

coluria e se depositava no agsumulador de Hauide, permitindo gue
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fosse indclada a introdugsioc do refluwo na colune Antes disgo,
porém, lgava-se o pré-aguecimento para evitar gue o refluxo
entrasse frio na coluna, causando a condensagio excesgiva do vapor
azcendente. Em segulda regulava-se & vazlc ne valor previgsto para
aguele sxperimento.

Apdés  alguns minubos  de  operagio em  reflure itotal,
ligava~ge o pré-aguecimentc da alimentacdo (F) e inlclava-se a sua
introdugdo na coluna, numa vazrio reguladsa de acordoe com o
plane jamento prévio da experiéncia. Logo em smegulda =ao indcie da
alimentacdo de etanol/égua, provedia-se da mesma forma com o
atilene gHool (S

A proxima etapa era a regulagem das wvazdes de salda,
primeiro a do destilado e, por fim, a do produte de fundo As
vazdes de cada corrente, com excegic da do produto de fundo, eram
calculadas antes de cada experimento, ohedecendo ao seguinte
critério: fixava-se a tawxa de alimentaglc etanolZagua e, de acordo
com a razdo S5 desejads, fivava-se o valor de 5. Sende corhecida
a concentracBo de F e admitindo que o destilado fosse composto
apenas de etanol, estabelecia-se que a vazgdo da corrente D seria
igual a 985% do etanol alimentade A adogdce de uma margem de
seguranga de 5% em relagSc & almentagBo de etanol justifica-se
pela possibilidade de erros na regulagem das vazdes. Meirelles
Ci987> mostra que a regulagem da vazido do destilado em wvalores
superiores A vazdo de alimentacio do etanol faz com que o perfil
de concentracio da Agua ao longo da coluna seja deslocado em
direglo aoc topo da mesma, prejudicando a pureza do etanol. Além

desse ajuste inlcial, ac longo de teodoe o experimento realizava-se
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¢ controle da pureza do destilado através de sua densidade,
reduzindo-se a vaziio do produto de topo sempre gque se observava a
diminuig3c da concentragdo de etanol A vazBo do produto de fundo
era conbrolada de modo a manter constante o nivel de ldquido no
fervedor.

Mesmo t.endo =ido cuidadosamente plane jadas, cada
experiéncia realizada exigia uma série de ajustes indcials de modo
que fosse atingido © regime estaclonadrio. Para lszce foram adotados
dois procedimentos alternativos de aproximacdo do emtado
estacionario, melecionados de acords com o objativo do
experimentc.\ Quands a razfo de refluxe era fixa, buscava-se o
regime permanente através da regulagem da taxa de evaporagaoc do
fervedor, até gue o nivel de ligquide no acumulador permanecesse
constante, Nos casos em que a varlavel fixa era =a vazdo de
destilado, mantinha-se constante a taxa de evaporagio no fervedor
e ajustava-se a razfio de refluxo de modo a atingir uma guantidade
constante de Haguido no acumulador.

g intervale de tempe necessario desde o 2 inicio  do
aguecimento do fervedor até o momento em Jue & coluna estivesze
funcienandoe completamente era de, aproximadamente, duas horas,
Desse ponto em diante, era feita uma culdadosa monitoragio das
vazdies e Lemperalturas da coluna A intervaloms de trinta minutos
eram verificados e anotades os valores das ?mﬁes iF, 5, Ls’ D>
nos  rotémetros. As  bombas pekrist.altic:as utibdzadas ofersciam um
econtrole muito bom para as vazdes, mantendo-as multe proximas de
um  valor constante, Apenas o destilado, por escoar por gravidade

estava sujeito a variagBes maiores na vazdo. Entrelanto, tomava-se
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muite cuidade noe  smentide de manter o nivel de ligquddo no
ascumilador constante e, assim, obtinha~se um bom coniLrele desse
fiuxoe., J& o escoeamento do .produta de funde era um pouco mails
dificil de ser mantido constante. Porém, pelo fato de haver uma
guantidade considerével de lguido acumulade no fervedor, seu
nivel era menos sensivel a uma eventual variacBc na vazio de B.

A temperatura de cada uma das alimentagles da coluna &,
5 e Li} também tem influéncia na dinamica de operagioc do
equipamento, pols a entrada de wna corrente oom temperatura
infeprior A& da coluna neste local proveca a condensagdc de liquido.
Sendo assim, no regime estacion&éric, a ‘temperatura de cada
alimentagho deve permanecern cons=tants. Entretante, a taxa de
aquecimento a ser empregada depende da vazZo de cada corrvente. Em
e tratando da alimentac#o etanol~sgua e etilene  glicol,
conseguia-se faciimente uma temperatura constante, pois suas
vazdes eram fixas desde o indgio do experimento. Entretanto, com
relagBc a0 refluxo, cuja vazfc sofria variagBes durante a fase
inicial das experiéncias, era necessario LIT PIOCesSO de
aproximagtes sucessivas em busca do regime estacionario,
alternande o ajuste da vazBo e a adequagBc da temperatura & nova
situag8o, até atingir valores constantes destas duas variadvels.

Um indicativo muito importante do regime de operacio da
cokuna & o =seu perfil de temperatura. Agsim, por meio  dos
termopares instalados a0 longo da mesma acompanhava-se a evolugSo
da temperatura em cada ponto em fungio do tempo. A Fig. 1125
apresenta © comportamento dessas vapidveis durante um exp_erimenta,

o gqual pode ser considerado um representante tipico dos ocutros
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Fig. 1.2 - EvolugBc do perfil de temperatura em fungdo do tempo

de um experimentos tipico {experimento n- 1853,

experimentos realizados. A localizagSo correspondente a cada
tomada de temperatura enconbra-se representada na Fig. IR
Obmerva-se que nas regites mals proximas ao topo da
coluna, a temperatura apresentava uma 'variax;ﬁo muito pequena ao
longo do tempos. Isso acontecia porque, nesta regifc as alteragbes
de concentragBo eram pequenas e, além disso, a temperatura ndoc ¢

muito sensivel as variacgSes de concentrag8o ocorridaz ne preduto
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de topo da coluna, J& gue a diferenga entre as temperaturas
normais de ebulicio do azeétropoe etanol-sgua e do etanol anidro &
de apenas 0,25°C. 0 mesmo ndo acontecia no fervedor e na porgloe de
leito recheado mais préxima do mesmo. Esta era a regifo gque mails
demorava a entrar no estadoe estacionario. Isse se jJustifica pela
natureza da mistura presente no fervedor, composta em grande parte
por etileno glicol. Devido & grande diferenga nas tempeoraturas de
ebulicBe do etanol e do etilenc glicol, hbastava gque wEma pagquena
quantidade de etanol se acumulasse no Yfervedor para que a sSua
temperatura solresse uma alteragio significativa. Além disso, pela
grande gquantidade de UHqguido presente no fervedor, era necessario
um intervale de tempo raznhAvel para gque a sua composigdc se
reajustasse apds qualgquer perturbagio.

Faralelamente a0 acompanbamento dam vazies e das
temperaturas, a cada intervals de trinta minutos colhia-ge uma
amastra do destilade e media-se a sua densidade por melo de
picndmetros, com a temperatura controlada a 20°C. A densidade era
convertida para concentragBic tomando-se como referéncia a tabela
84413 do Manual de Engenharia Quimica {(Perry e Chilt.on, 1928852,
Dessa forms fazis-se um acompanhamento continuo da concentracgio de
etancl no destilado. A confiabilidade da medida de comcentragies
por meio da densidade Yol testada em um experimento, fazendo-se a
anédlizse do teor de dgua em um titulador Kard Figcher das mesmas
amostras utilizadas para medir a densidade. O resultade do teste
pode ser wverificado na Fig. (IL3. Deve-se observar que a escala
utilizada na Fig. <I1.3> & bastante grande e que as diferengas

entre as composiges medidas por densidade e por titulagio

42



97,

{1 Bensidade
B Harl-Fischer
4%841
Xa%wﬂ
W
: \
it
1 |
i3
fooy 1|
: \
8
g
4 3
k962 W
ke %
%
i

Teups (k)

Fig. 1.3 -~ Comparag8c das anadliges por titulagBo Kari-Fischer e

por medida da densidade.

Kaprl-Fischer apresentam uma diferenge maxima de 0,2%. O pertfil de
composigles indicado pelas medidas de densidade apresenta malores
oscilagBes ao longo do tempo gquando comparado com o© perfil obtido
pela  titulagBc  Karl-Fischer. Isso pode  ser  atribuidc A
sensibilidade das medidas de densidade a temperatura da amostra
que, mesmo tende sido controlada por um banhe termostatico, pode

ter sofrido variagtes durante a medida Apesar das pegquenas
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diferencas observadas entre o=z dois tLipos de  analise, conclul-se
que, como método indicative da evolugBo da composigio do
destilads, a medida de densidades & bastante satisfatdria.

G acompanhamento das vazles, Lemperaturas e concentragBes
an longo de todos os experimentos reallzados demonstrava, com
segurancga, gue o regime estacionirio era sempre atingido.

Em média, =2 ceoluna passava a funcionar em regime
eataclionarie cerca de cingo horas apds o inicloe da monitoragBo e,
com © objetive de garantir a confiabilidade dos dados, estendia-se
a experiéncia por mais algumas horas, sob observagio constante.

Ao final de cada experimento, eram coletadas amostras do
destilado <D>, praodute de fundo (B> alimentagdo ) e etileno
glicol (5) para analise guantitativa. Em algumas corridas  foram

retiradas amostras de lquido ao longo da coluna,

13> MATERIAL UTILIZADD

& solugdo de etanol/égua utilizada para alimentacBo da
coluna era preparada a partir de etancl anidro comercial, diluido
até uma concentragdo abaixo do ponto azeotrdopico.

0  etilenc glicol (solvented usade era do tipo PAL
Porém, por serem necessairias grandes quantidades dessa substincia
e por dispor-se de uma quantidade limitada da mesma, nao  fol
possivel utilizar-se reagente P.A, em todas as experiéncias,
havendo necessidade de recupera-lo para reutilizacdo, Egas
recuperacioc fol efetuada em uma coluna de destilacBo de pratos, na

qual era possivel manter um bom controle da operacgdc ¢ obter-se o
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etileno glicol com purezs satisfatorie.

11.4> DETERMINAGAQ DA COMPOSICAO DAS AMOSTRAS

As amostras recolhidas ac final de cada experimento foram
analisadas por dois mélodos diferentes, TitulagBo Kari-Fischer e
Cromatografia Gasosa.

Considerou-se que as correntes do destilado, solvente e
alimentagBo eram compostas apenas de dgua e etanol, agua e etileno
glicol e é&gua e etancl, respectivamente. Esperava-se que tails
hipéteseé fossem verdadeiras pealos resultados obtidos em trabalhos
anteriores Mairelles, 19873 mas, mesmec  assim, foram Teitas
analises cromatograficas afim de obter-se a comprovagdo das
mesmas. Todas as hipéteses adotadas foram confirmadas pela
cromatrografia, havendo apenas a excegiic de gquatro experimentos,
nos guais ol detectada a presenga de peguenas quantidades de
etancl ~ maximo de 0,3% - na alimentaclBo de solvente.

O produto de fundo e eventuals amostras de Hopuido
colhddas a0 longe da coluna, apresentavam o Lrés  componentes.
Cendo assim, determinou-se, por titulagBo Kari~-Fischer, a &gua
presente nas correntes D, B, F e S;: conhecido o teor de sgua, b, F
e 5 estavam completamente caracteprizadas, sendo possivel a
determinagdo de B por um balango material. Comparava-se, entdo, o
teor de Agua medido no produto de funde da coluna com aquele
determinado pelo balango.

A cromatografia foif utilizada como método de comparagao

dos resultados e, principalmente, com o objetive de verificar a
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real composiclo das amostrias do produte de fundo e darpuelas
retiradas de pontos intermedidrios da coluna

As titulactes Kari-Fischer foram realzadas e 1m
aparelho da marca METROHM, modele E 408 A-MH, usando solucgSo Karl-
Fischer marca Merck (solugBo Gndca, isenta de piridina, Art. 9258
e metanol anddreo, também Merck, como =solvente. O tituio do
reagente Kari-Fischer era determinado regularmente com  agua
dostilada., As determinagSes foram feilas por titulagd8c direta,
seguindo o procedimento indicado no catalogo do aparelbo.

As anslises cromatograficas foram feitas em um aparelho
da marca <6, modelo CG-500-Master, com uma coluna de ago
inoxidavel de 8,8 m de comprimento e 18 de polegada de diametro,
recheada com Porapak Q. O detector utilizado era de condutividade

térmica e o g&s de arraste empregado foi o Hz'

46



CAPITULG XXX

RESULTADOS E TRATAMENTC DOS DADOS EXPERIMENTAIS

I11.43 RESULTADOS EXPERIMENTAIS

A Tab. ((IL1> apresenta os principais resultados dos
experimentos reallzados. Nela eztio indicadas as composigies da
alimentaciio, do destilado e do solvente medidas por titulagdo
Karl-Fischer, além da composigfc do produto de funde caloulada
pelos balangos de massa piobal e de cada componente realizados em

torno da coluna,

O balange de massa global & dado pela egquacfo:

F+5 =D+ B QI

0 balanco de massa para <ada componente & dado pela

equagRo:

Fx, + Sx m Fee 4+ Bx CI1T.2>

F x vazSo de alimentag3o da misturs etanol’agua, kmol h.

= = vazdo de alimentagio do solvente Cetilene ploold, kmolsh
b = vazio do destilado, kmols/h.

B = vazio do produto de fundo, kmol/h.

Koo = fracio molar do componente i na corrente F.
1
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Tab. II14 - Resumo dos resultados de cads experiéncia

N2 | conc. COnc. raz8o | taxa | conc. concentragdo
do da do de do do produto
Exp.] alim. etlil. SAF refl.| dest. de fundo
*ar as R e *in *ag
1 0,165 G,989 0,624 Q,77 O, 247 0,209 G, 640
2 ¢.150 G,989% 1,080 1,52 0,944 G,0062 {0,844
2 0,145 0,987 1,191 1,43 o, 957 0,083 {+,828
4 6.160 | 0,993 | 0,991 | 1,84 | 0,955 | 0,099 0,794
8 0,175 0,994 Z,03¢% 1,74 Q,268 G,038 0,891
& 0,173 0,986 2,039 1,461 0,254 G,014 0,921
7 6,187 0,992 Z,200 1,82 G,976 0,018 3,913
g 0,170 0,996 3,038 1,40 0, 986 0,009 0,938
@ 6.173 | 0,995 | 8,513 | 1,40 | 0,983 | 0,008 0,944
i0 0,146 0, »e5 4, 35¢ G,74 0,987 0,001 0,963
11 G,150 0,298 3,076 0,87 0,987 0,012 0,942
12 0,144 3,996 3,011 g, 60 0,y83 0,017 0,939
13 0,145 6,997 3,043 1,84 0,98% 0,003 0,951
i4 0,140 | 0,996 | 3,000 1,54 | 0,973 | 0,004 0,955
15 0,410 0,991 Z,118 1,68 0,928 0,025 0,824
16 ¢,330 0,993 2,466 2,06 0,939 0,011 0,879
17 0,370 | 0,997 | 2,495 | 1,87 | 0,930 | 0,044 0,841
18 0,333 0,995 2,604 1,90 0,838 0,050 0,867
19 0,326 0,996 2,546 1,85 0,696 0,052 F,910
20 ] 0,367 0,994 2,638 1,93 8,915 0,021 0,870
2% 0,338 0,905 4,504 1,55 o,.853 0,044 0,653
24 6,317 o ,908 ©,475 1,77 0,869 0,214 0,517
23 0,310 0,996 0,512 1.70 0,827 0,161 G, 604

*a = fragBc molar do componente i na corrente 5.
i .

X ™ fracio molar do componente i na corrente D.
9

Koy = fracic molar do componente i na corrente B

A apresentacio detalhada da determinacBo da composigdo do
produtoe de € undo, juntamente com um exempleo de calculo € feita no
Apéndice A.

A comparacdo da frag#o molar de agua no produto de fundo,
Kt obtida atravées da analise por Kari-Fischer com o valor

caleulado pele balangoe material forneceu erros inferdores & 184 em
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todos os experimentos. Em Lermos percentuais, essa margem 4dg erros
pode ser considerada grande. No entanto, oquando se leva em conta
gue a gus & um compongnte gue =e apregenta em quantidades muito
pequenas relativamente a0 etanol e .etiieno glicol presentes na
coluna, 15% representa uma gquantidade absoluta insignificante,
inclusive frante &= vazdes das varias correntes @ B
possibilidades de sua medida com precisfo. No  Apéndice B
encontra-se um resumo das cendicBes em que fol realizade cada um
dos experimentos, assim come ¢ erro percentual entre xaa caloulado

e experimental

XL 4 Infivéncis da RazBo SolventesAlimentacdo e da Taxa

de Refluxo na Pureza do Deatilado

A primeira série de experiéncias " 1 & 13) teve como
objetivo, comprovar a possibilidade de obtengfo de etanol anddro
na cohma de laboratdrio, assim como demonstrar a infiudéncia da
taxa de refluxe (R>Y e da razdo solvente/alimentacBo (S/F2 na
pureza do destilado. Os resultados serBo apresentados e discutidos
a seguir,

Na destilagBo convencional, a pureza do produto & sempre
proporcional & taxa de refiuxe (R utilizada, isto 4, gquanto maior
for a razBo R, malor serd o grau de pureza obtido na operacio.

Essa afirmacBio ndSo se aplica incondicionalmente &
destilacio extrativa. Os resultados experimentais mostram (Fig.
III1> gque em uma Talua consideravel de taxas de refluxo - 0,6 =a

2,0 ~ a concentragdo de etancl no produto de topn permanece
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Fig. II1i - Influéncia da taxa de refluxc R> na pureza do

dest.ilado,

praticamente constante. Esse resultade wem realirmar o que fol

chzervade por outros autores (Meirelles et alii, 19882 que

constataram, inclusive, uma tendéncia a queda da pureza de etanol
com a elevagio da taxa de refliuxo acima de 2,0.
Eame comportamento, aparentemente contraditério, pode =er

Jjustificado. A concentracis do agente extrative ¢ um fator de

grande importéncia para que o equilibric de fases do mistema =eja
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alterads favoravelmente a separagBo. Quando a Ltaxa de refluxe &
mutic elevada, para uma mesma TazA0 S/F, ocorre a diluicSc do
solvente no interior da coluna Quande essa diludgdo atinge wum
valor critice, o efeito predominante ¢ a reduglo da concentragdo
do agente extrativo, cuja agio sobre o equilibric de fases &
diminuida. A extensfic da faixa de razles de refluie em gque a
concentracio do destilado permanece constante depende da raz3c S/F
empregada. Para valores malores de S/F emsa constincia é observada
em uma faixa mals ampla, gque se reduz a medida que S/F diminud.

Na Fig. IL1> foram incluidos apenas oS regultados dos
experimentos em que a conf jguracio da celuna permaneceu constante,

A razido stilene glcolralimentagio (S/F) por sua vez, tem
car&4ter decisivo na obteng3o de etanol em concentracles elevadas.
A Fig. I12) mostra gque A& medida qgue a propoergdc de agente
extrative aumenta, o produto de topo torna-se mals concentrado em
etanol até que, a partir de SA/F amo redor de 3,0, esaa concentragio
passa 8 Seer praticamente constante, em torne de 98,7% {(porcentagem
molar, equivalente a 99,7% em volume). Essa estabilizag8c indica
gque o efelto do solvente sobre o equilibric de fases ndo @
diretamente proporcional a sua concent.racidc & Jue a elevagdo desta
acima de um determinade valor nic desempenha mais um papel
relevante., Além disso, concentragles elevadas de seolvente podem
dimipur a eficléncia de transferéncia de massa na coluna ou afetar
a formacgio da area efetiva de transferéncia de massa.

Essas particularidades da destilagdo extrativa Lornam-se
muito vantajosas gquande examinadas do ponto de wvista deo consumo

energético durante a operagdo. De um lada, a possibilidade de
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Fig. 111z -~ Influéncia da razfic etileno glicol alimentagfo (&7F2

na pureza do destilado.

conduzir a destilagio utilizando taxas de refluxe relativamente
haixas, sem compromeler a purezs do destilado, impHca na redugio
da quantidade de material a sSer evaporade. Ao mesmo Lempo. a
dependéncia acentuada da  pureza de  etanol em relacgfc  a
concentracio de solvente na ceoluna nic demanda maiores gastos com
energia, uma vez Jque o© agente extrativo apresmenta uma vealatilidade

muito baixa, praticamente n@o sendo evaporado durante a operacgso,
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necessitando somenie de energia térmica para seu aguecimenlo.
Atraves da manipulagio degzas varisveis & possivel

projetar uma unidade de destilagio extrativa para © aistema

stancl-4gua-etilenc pglicol com  um balangs  energético bastante

favoravel Meirelles et alid, 19882,

1114.2> Perfis de Congentracido € Temperatura Garacteristicos da

Destilacic Extrativa

Os pertis de concentracBc e temperatura no interior de
uwma coluna  de destilacio extrativa POSEEm caracteristicas
prapriag, gque o= fazem diferir daqueles cobservados em unidades de
destilagBc convencional A Fig. {IL3> apresenta © pertfil de
concentracdio correspondente ao experimentc nlmero 22, abtido
através da analise cromatografica de amostras retiradas ao longo
da ecoluna e a Fig. dIL4) mostra o perfil de temperaturas
corpespondente ac mesmo experimento,

Em primeiro lugar, é precisoe reszaltar gque a obtencBo do
pertil de concentracic em uma coluna de recheic  envolve
dificuldades bem maiores do que em WRA coluna de pratos. Neste
tipe de equipamento o8 estagios sio perfeitamente identificaveis,
existinde em cada um deles uma erande guantidade de liguido
retido. Isso possibilita a retirada de amositras da fase liquida de
cada estagio sem malores proablemas, sendo relativamente simples
evitar a coleta de amostras cont.aminadas pela fase vapor.

Ja4 em uma cohmna de rechelo, & digtribulgdo ) da  Tame

Higquida na forma de um filme no interior da coluna torna quase
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Fig. 1113 - Perfil de concentracio experimental (Exp. ne 22

impossivel a retirada de quantidades de Hquido suficientes paras a
realizacdo de analises. Nos pontos onde estava prevista a coeleta
de amostraz {(scbre os distribuidores e suportes de recheio?, com
exceqic da extremidade inferior da segdc de esgaﬂmenta, nAEo
houve retengdo de ligquide suficiente para a retirada de porgies
representativas do mesmo. Apenas durante & realizacio da
experiénoia nuamero 22, guando foi possivel, devido -}

particularidades do experimento, utilizar taxas de escoamento de
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lHiguide e de vapor mails préximas  entre si, houve a formagio de
pequenos depdsitos de ligquido nos pontos citados anteriormente,
possibilitando a obtencio do pecfil apresentado na Fig. (H1.3J.

A Tab. CGILZS maostra el valores numéricos
cerrespondentes am Figs. €IIf3> e €IIi.4>. Na representacBo dos
perfic de concentracis e temperatura, o nimerces indicativos da

altura da coluna sio valores reais, incluindo as regifes da co e

onde nio existe recheic. A origem dos eraficos corresponde  ao
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Tab. 1112 -~ Perfis de concentracic e Lemper

S 22, mendo o etanocl, a Agua e

2 & 3, respectivamente,

atura 4o experimento

o etilenc glicol os componentes 1,

Resultado Experimental (Exp.n> 22
Altura * x 2 T (70D
1 2z 3
Lomd
0 0,1836 | 0,2148 | 0,6021 121
25 0,3176 | 0,3977 | 0,2847 91
a5 0,8765 | 0,2437 | 0,1798 86
100 0.5389 | 0,1690 | 0,2921 88
145 06,5868 | 0,1201 | 0,2934 85
170 0,8643 | 0,1157 0o 7Y
200 06,8087 | D,1063 00 78

fervedor da coluna e © eondensador corresponde

o leito recheado que compBe a e

.28 m e Se estends

pelo leito recheados gue val desde 1,060 m &

alimentagdc (F> =e da a 0.9 m,

a altura de 2,060 m.

cBo de esgotamento se inicia em
atd 0,85 m A seglo de retificaclo ¢ composta
1,45 m. A introdugSo da

o solvente (83 & introduzide na

coluna na altura de 1,8 m e o refluxc CL{) & introduzido a 1,75 m.

¢ conhecimento dos perfis de

analize qualitativa e gquantit

em wma coluna de

existéncisa de Lrés

mituada acima da introducio

regifes

inzignificantes 4o mesmo £,

separagic da agua & do etancl

concentragies a volati

destilaciio extrativa.
digtintas na

do wmolvente,

lsso =e 4b porgue,
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presenza do agente extrative € praticamente dgusml a o {um>. De
rato, observa-se que a8 concentracg@es de etanol e Sgua acima da
introeducio do etileno glicql wio praticamente constantes.

A segunda regifc, situada entre as alimentagles do
solvente e da mistura etancllagua apresenta uma concentracio
aproximadamente constante de solvente na fage Hquida, engquantoc os
demals componentes sofrem peguenas alteraciies de um ponto a outro.

Finalmente, na segfo de esgolamenilo verifica-se gue o
agente extrativo sofre uma redugio brusca em sua concentracgic logo
abalxo da introdugic da mistura  etanol dgua. Estes dois
componentes por sua vez, tém suas fragles molares aumentadas nesta
repgific da coluna A aAgua apresenta um méwimo de concentracgio no
final do leito, proximo as fervedor. Meireles et oalii 19872 e
Weliss e Arit. I987) também verificaram a existéncia de um maximo
de concentragBoc do componente de valatilidade intermediaria na
regifio imediatamente anterior ao fervedor em =seus estudos sobre a
destilagio extrativa em coluna de pratos. O mesmos aut.ores
mostram que a concentragdo do agente extrativo permanace congtante
em toda a seqdo de esgotamento, aumentandse apenas nas proximidades
do  fundo da coluns, o 2 gue também se observa no perfil do
experimento ndmero 22,

Ax  coincidéncias exstentes entre os trabalbos citados
acima e O perfil apresentado ba Fig. 1135 Justificam a
consideragio de gue, em todos o= expebimenm}s, a concentragiio do
etileno gleol tenha permanecido constante tantco na secgdo de
retificaciic gquanto na segfo de esgotamentoe da coluna,

¢ perfil de temperatura, Fig. dll4) ¢ consequéncia do
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perfil de concentragBes, na medida em gque fraches de solvente mals
elevadas causam um aumentoe na temperatura.

Ne Apéndice 1 encontra-se um perfiil de concentracgdc e
temperatura obtido por simulag8o de uma operaglc de destilacgdo
extrativa da mistura etanob égua usando etileno glicol como
solvente efetuada em uma coluna de pratos. Qualitativamente, as
caracteristicas dos perfis apresentados afo as mesmas observadas
experimentalmente por Meirelles ef olii (1987) e por Welss e Arit
19873, mesmo gue estes Gltimos autores tenham testado a separagdo
da mistura acetonasmetancl usando como solvente o 1, Z-propilenc
clicol. As Figs. C(IL3) e (IL4> apresentam & mesma distribuigo
de conoentraglBes e temperaturas que as Figs. 1> e (12> &
simulacBo apresentada também & util porque confirma que as
quantidades de agente extrativo presentes na fase vapor ac longo
da coluna =HRO insignificantes, relativamente a0s outros
componentes. Com excegdo do fervedor, a fragic molar do =solvente
na fase vapor fica em torno de 1%, aumentando para 2 apenas na
regifo mais préxima do fervedor.

As caracteristicas do perfil de concentragio do solvente
permitem que & destilagio extrativa seja tratada como @2
constitulsse um sistema pseudobinério, A presencga insignificante
do agente extrative na fase vapor, bem come &S SUas concentrages
praticamente constantes em cada BacHio .da coluna indicam que ele €
um componente que permanece & margen do procesasc de Lransferéncia
de massa, isto &, ele préprio nioe se transfere, infhienciando o
processo  apenas pelo =eu afeito =mobre o equilibrio de fases e

pelas suas propriedades fisicas, que podem afetar tanto o
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coeficiente de itranferéncia de massa do  filme Iguido guanto =
formacic da area interfacial efetiva Dessa forma, o sistema
ternario original pode s=ar reduzido =0 sistemsa bindric
aguasetanol, o que pogsibilita a aplicag8o de uma metodologia ja
exigtente para o ciloulo de coelicientes de transferdncia de massa
adequada a sistemas binariocs.

O método pseudobinario e baseia no emprens de

soncentractes em base livre de solvente, da seguinte formal

ax 4w xi/{i_xs) CEILa»

%

orie

xi’ = fragio molar livre de solvente.
x, = fragBo molar de etanol ou Agua.
x, = fragio molar de etileno glicol

¢ emprego desse tipo de concentracgies, torna possivel a
construgdc de um p?..«:euda diagrama McCabe-Thiele, como © ilustrado
na  Fig. YT 58D,

A descontinuidade observada na ourva de egquilibrio &
caunmads pela diferenga de concentragies de etdleno giicol
existente entre a secgBc de retificacgio e a seglio de esgotamento.
Admite-se, para o caloulo das curvas de equilibric, gque a fragio
molar de etileno glicol & constant.e, desde a sSua introduciic até =a
alimentacioc da mistura etanolsagua, assumindo, a partir dai, um
nove wvalor (mais baixod, gue se manterd constante até o final do
jeito recheado.

A Hhipétese de gque a fraglo molar de etileno glicol &
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Fig. HI5 - Pseudodiagrama McCabe-Thisle em base livre de

solvente,

constante em toda a segfo de esgotamento implica na suposiciio de
que o aumento de concentragio do solvente se limite &4 reglido do
jeito muito préxima ao fervedor. Portanto, como © objetive ¢ o
calcule dos coeficientes médios de transferéncia de massa em cada
seghc da coluna, & como esta alteragdo 4o perfil ocorre apenas

imediatamente antes do fervedor, o erro introduzide serés minimo.

1111.3) Coeficientes de Transferéncia de Massa

Pela aplicagdo do método pseudobinsric foram calculados
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os coeficlentes de transferéncia de massa pars cada secdo da
coluna em cada experimento realizado. O resultados sHo
apresentados na Tab, QIL3),

O calcuto dos coeficlentes foi realizade a partir das
equactes obtidas pela combinacfo de um balango de massa
diferencial no Iesite recheado com @& definigBe da tLaxa de

tranasferéncia de massa por unidade de altura do leito, dada por
Ne m K a ACp M-y > m K a AGx x> CTIL4)
G B £ i L. & 1 3 ’

onde

Ni = Taxa de transferéncia de massa do componante 1 (mais
volatily por unidade de altura do jeito rechesdo, kmol hm,

Kc = COoefictiente global de transferéncia de massa baseado nas
concentragtes da fase gasosa, k:mcrl/h.mz.&y.

KL w Coeficiente global de transferéncia de massa baseado has
concentracBes da fase lguida, kmol/h.m” . Ax.

a_ = Area efetiva de transf eréncia de massa, me/m".

A = Area da secSo reta da coluna, m”.

yi’ & fragdo molar lvre de solvente do componente 1 na fase
gasosa, oblida através da linha de operacdc do eqguipamento.

};i’* w frag8o molar Hvre de solvente do componente 1 em
equilibric com  a composicio da fase liquida, obtida através da
curva de equilibric do sistema. '

xt o= fracZo molar livre de solvente do componente 1 na fase

Hquida, obtida através da linha de operagio do equipamento.

x " m fracBo molar Uvre de solvente do componente 1 em

-1
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Tab. (113 - Coeficlentes de transferéncla de massa axperimentais

£ —
N FegHO GL Ga xa KLGQ Kdaﬁ
do da

Exp |coluna| (kmol h.m”> | kmel h.m®> Ckmol 4. m>) | Ckmol h.m®>

1 ret. &, 374 Q9,760 0,501 4,392 12,276

es. 18, 134 11,008 0,259 35,286 58,190

2 ret. . 11,864 10,766 0,422 5,450 13,740

ese . 17,416 11,528 0,289 87,054 76,964

3 ret. 10, 986 . 042 0, 46¢ % ,242 13,899

esg . 16,122 9,711 0,882 39,1456 68,905

4 ret . 13,920 12,631 O, 385 4,265 21,131

ESE . 20, 189 13,490 0, 265 57 ,444 88,103

5 ret. 17,460 11,244 0,870 7,928 24,103

esg . 23, 202 12,104 0,429 TH 547 76,167

6 ret. 16,698 10,810 0,596 4,950 17,4683

esg . 22,485 11,674 0,443 95,102 91,066

7 ret.. 17, 802 11,803 {0,850 8,568 26,476

esg. 23,104 12,268 0,432 121,968 109,705

8 ret. 17,421 8,925 0,666 B,901 27,457

esg. 21,839 9,525 0,581 18,753 44,414

9 ret. 19,139 8,832 0,702 4,726 21,425

esg . 23,878 ¢ ,467 10,569 66,337 69,784

10 ret . 20,248 7,397 10,798 2,847 16,946

esg . 24,918 8,164 0,652 146,024 73 .987

11 ret . 15, 658 7,158 0,742 2,807 16,706

esg. 20, 140 7 ,B7H 6,876 67,185 61,721

12 ret.. 15, 609 6,494 0,802 10,301 16086

esg . 20,870 7,304 &, 609 9,887 55,173

13 ret . 16,278 8,067 0,616 5,528 24,847

esg . 20, 096 o, 594 G, 499 408,426 90,727

14 | ret. 17,244 9,334 0,646 10,087 38,483

esg. 21,868 10,027 0,518 6,220 17,947

15 ¢ ret. 18,836 10,108 0,541 21,491 47 ,481

esg . 25, 505 10,830 0,474 46,758 45 ,B03

16 ret. 20,292 11,807 0,598 21,463 54,484

esg. 28, 831 12,128 0,470 25 .799 34 ,70%

17 ret. . Az, o032 15, 804 0,664 29,7653 71,995

esg . 33,5876 13, 083 g,518 17,883 2% ,084

18 ret.. 46,601 23,348 0,654 22,811 41,118

esg. 46 .817 19,202 0,514 11,604 31,083

20 ret . 13,369 6,732 O, 680 11,892 26,410

esg . 13,430 5,583 0,511 18,195 17,220

21 ret. . 10,552 12,032 0,294 17 ,838 29,411

esg . 13,430 9, 884 0,180 BT ,169 38,371

22 ret. 26,404 27,884 0,318 3¢ ,534 72,181

esg . 35,8578 22,975 0,184 48,024 59,475

23 ret. 20,197 22 . 0859 0,298 21 . 070 35,7588

esg . 25,903 18, 184 0,183 45 ,320 52,723
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equilibric com a composicio da Yase gasosa obtida através da curva

de equilibrio do sistema.

As equacles gue definem o= coaeficientes de transferéncia

de massa s8c as segulntes:

¥ a3 it - - R 3
G e R V:z (z=e3 { * 3
¥ Y, Y
A = v tz=E 3 dy '
K a>d B E - fz %
e E Vs: =z ¥ € - '
_ YyE ¥y ¥y

ande
= = Altura do leito recheado, m.

¥V = VYazio molar da Tase gasoma, kmol .

IS

CTIL.6o

Os indices » e = referem-se as segles de retificagio e

espotamento da coluna, respectivamente.

Agza xiizxz R} A ‘ *
(KLaQ)R{ oSS ] =~ [ = LT
3 ® {z=( (e * = x P 2
i i 3
A ZE xitzzzﬁg ci;‘xﬁ’
(K a2 [ - } wo~ £311.85
Loe k {LE N Ix {z=2z ) L€ * - x ’ﬁ)
i ® 1 %
orde
L = Vazfic molar da fase Liguida, kmolsh
S = vazSo molar de solvente na coluna, kmolsh
A devivagio detathada das eqgs. Q1152 CITL.50, CIIL.7>
e ¢IITE) encontra—se no Apéndice C.
(i termaos =Y direita ras egquacles {ITL.50, {1163,

63



{II1.7> e {IILBD
transferéncia de
de esgotamento,
fase .vapor e da

Para o

sfo as definiglBes dos nldmeros de unidades de
mazsa correspondentes as secles de retificagio e
baseadas, respectivamente, nas concentracles da
fase ldgulda.

calculo dos produtes K a 2>, K a2, K a ,
G e ® G @ E L ®» R

<K:..ae)£. foi elaborade wn programa computacional, apresentado no

Apéndice D, gque 2 pariir da definig8c das linhas de operagic da

coluna e do emprege da squacBo NRTL para a determinagdo das

composictes de

equilibrio do sistema, calcula numericamente as

integrais gque representam os ndmeros de unidades de transferéncia

de massa.

Para a

secio de retificagiio a linha de operacio ¢ dada

pela eguacio abalxo:

. — 55 V= L DD KL - ox_ D
R * 3 4D

25 CIIL.O

onde

»
]"‘m M Vb - 55

D = vazdo molar do produto de topo da coluna, kmol h.

x ? = fracBc molar Hvre de solvente do componente 1 na corrente

-3 4]

B,

x = fragic molar do componente 3 na corrente D

D

Ha aq 1193, = 7 = x e x = 0,

1P 1D HEs

FPara a secglo de esgotamento a lnha de operagio & dada

o
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4 i .k Iy
v, ' = [ - }xm + - x, - CHILAG)

onde

xm’ & fracgSo molar livre de solvente do componente 1 na corrente

B.
XKeg = fracio molar do componente 3 na corrente B

O uso das equagles II9) e CXIL. A0S depende  do
copnhecimente das vazdbes de lquido e vapor em cada segaoc da
coluna. Estas, por zmua vez dependem, ndo 56 dag taxas de entrada
de solvente, allmentagBc e refluxe, como também das perdas
Lérmicas a0 Iiango da coluna 2 das temperaturas de entrada de cada
corrente. Também devem ser consideradas as diferengas nos calores
latentes de vaporizagSo de cada uma das substanclas presentes no
sistema.

Como a coluna de destilagio foi isolada, considerou-se
gque as perdas térmicas para o ambiente eram despreziveis e gque as
vazitos de liquide e vapor eram constantes em cada segSc da coluna,
o gue equivale a admissBo da igualdade dos calores latentes de
vaporizacio dos componentes da mistura Quanto ao stancl e A Agua,
esga hipdtese € pra;ticament-& verdadeira, pois a diferenga enire
seus calores latentes de vaporizacBe fica em torno de 3% Ja o
etileno glHcool, possui um  calor latente de vaporizacic cerca de
26% superior aos dos demals componentes. Considerando, porém, qgue
o etileno glicol ndc era wvaporizado duraﬁt,e a operagice, exceto nos
pontos multo préwimes ac fervedor, a variagfo das vazdes a0 longo

de . cada segBo da coluna pdde ser desprezada  sem grandes
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consegquéncias.

A simulacBo de um experimento de destilacio extrativa em
uma coluna de pratos para o sistema etancl aguasetileno glicol,
considerando as diferencas entre os calores latenies das trés
substancias, mostra que a variag3o nas vazlieg de liguide = wvapor
ocorpidas ac longo de cada segSo da coluna  s3o realmente
despreziveis. Esses resultados s8o apresentados npa Tab, 1.2 no
Apéndice 1.

No ecalcule das vazdes de liguidoe e vapor para cada
experiéncia foram incluidos o= efeitos causados pela introdugdo do
saolvente, da alimentag8c e do refluxc a temperaturas mals balxas
que a temperatura da coluna nos pontos de alimentagio, o que
provecava a condensagio de determinada quantidade de vapor.

A determinagiic do nimero de moles condensados por unidade
de tempo na introdugio de cada uma das correntes La’ Z ou F fol
realzada dividinde a enevgia necessaria ao  agquecimento  da
corrente de entrada até a temperatura da coluna pelo calor latente
de wvaporizacSc da fase vapor neste ponto, como mostra a equagBo
abalze, aplicavel ao ponto de introdugdo do solvente:

SCpSC‘I’ﬁ - TS}

L us Nt {11131
vapz

onde

Laz = Namerc de moles condensados pela introduc8c do solvente por
unidade de tempo, kmol-h
C}pg = Calor especifico da corrente S, kcal kmol. Q.

Ts = Temperatura da ecoluna no ponto de  introducBc do sclvente

66



=3

Ctomada n° 5 na Pig. ILi», "G

’1‘9 = Temperatura da corrente 5, °¢.
vapz » Calor latente de vaporizac3e da fase gasosa no ponto de

introdugdo do solvente, kcal-kmol.

O desenvolvimento das equagBes que definem as linhas de
operagdc da coluna, juntamente com a apresentagdo det.alhada do
procedimento adotads para © calculo das wvazBes de Hquide = vapor
no interior da coluna encontram-se no Apéndice E. A equagBo NRTL,
empregada no caleulo da curva de equilibrio do sistema & descarita
no Apéndice F.

Durante o desenvolvimento experimental deste trabalho,
foram necessarios ajustes de modo a  viabilizar o caiculo de
coeficientes de transferéncia de massa significativos.

A sequéncia de experimentos de mimero 1 a2 13 tinha como
abjetivae principal a determinagio da influéncia da razic de
refluxe e da razSo solventesalimentagdc na pureza do destilado e
foram utilizados na construc;ﬁa' das - Figs. <IL1> e <1123 Mesmo
assim, foram calculados os coeficientes de transferédncia de massa
correspondentes a cada uma dessas  ewperidncias. Uma analise
preliminar destes resultados revelou que o= coeficientes relativos
a4 smecBo de retificacic da coliina eram, sistematicamente, menores
do que os refersntes a seqfio de esgotamento, como mostra a Fig.
CIf1.6>. Esse comportamento estranho I o atribuide a deis fatores.
Em primeirce lugar, o= coeficientes calculados para a smegdo de
esgotamente da coluna inclulam  o© efeito do ferwvedor, isto &,

atribuia-se ao leito recheado uma capacidade de separagiic malor do
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Fig. 6 ~ Coeficientes de transferéncia de massa, Kﬂae, eI
fungio da velocidade superficial do Vapor, Ga’ para as

experiénciaz de n° 1 a 13.

que a que ele realmente possuta, Iniciou-se, entio, a retirada de
amestraz da fase liquida na extreinidade inferior do  leito
recheado, imediatamente ant.es da ent.rada do fervedor. O
conhecimento da composigice real neste ponto da coluna permitia a

determinacio de coeficientes de transferéncia de massa
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corregpondentes apenas & agdc do leito rechedo.

Por outro lado, o lelto correspondente & segio de
retificacBo na colunas de laboratérico apresentava o dobro da altura
da seqdo de esgotamento. Langou-se &  hipdltese de que este
estivesse superdimensionado & gue nem toda a Area disponivel
egtivaesse sendo efetdvamente utilizada para & tbtransferéncia de
massa. Case isso fosse verdade, estaris ocorrendo o seguinte: o
nimero de unidades de tLransferéncia obtide em 90 om de leito
recheado seria igual ac gque teria side determinado se a <coluna
apresentanse, por exemplo, apenas 60 om; entretanto, no momentc da
conversio para coeficientes de transferéncia de massa, ¢ numero de
unidades de transferéncia seria dividide pela altura total do
leito €90 cm, neste caso), Fazendo com que o ceoeficiente observado
fosme menor do que o real Para sanar este problema, retirou-se um
dos blocos da coluna, ficande as segles de retificagBc e de
esgotamente, a partir da experiéncia nimero 14, com 45 om de leito
recheado.

Um terceiro aspecto que prejudicava a confiabilidade dos
coeficientes de transferéncia de massa era o fato de que, em altas
concentraces de etanol, existia uma aproximagiio muito grande
entre a Hnha de operacBoc do equipamento e a curva de egquilibric
do sistema Isso fazia com gue o8 termos {xs.’—x{*) & (yi’*ﬂyi’)
gue aparecem no denominador das integrais que definem o nameroc de
unidades de transferéncia <Cegs. IS a LB assumissem valores
mudto pequencs. Consequentemente, qalquer peguenc erro
experimaental ou de ajuste da curva de equilibrio provocava granvdes

erros no wvalor final do coeficiente de transferdncia de massa,
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Optou-se, entdo, pela realizagdo de experimentos em que a
alimentac8c da mistura a ser separada fosse mals concentrada em
4gua, de modo a obter um produto de topo com fragles mencores de
etannl, eliminando essa fonte de erros,

A Fig. {IX.8> mostra, também, gque a faixa de velocidades
superficiais em gque era possivel operar a coluna em gcondiglies
adeqguadas, sem a ogorréncia de frundacic, era pequena. Fol
construido, entdo, um nove médule para a coolung, com dgisdmetlro
interno maior, gue permitiu a expansdoe da faixa de vazbes de
operacdo de ligquide e vapor. Esse novo madule foi instalade entre
a alimentac3o da mistura etanclfagua e © fervedor, por seyr esta =a
regifio onde as vazBes eram maiores.

o resutt.ado de Ltodos esSRes ajustes no trabatho
experimental fol satisfatério, COmMOo mostra F:Y Fig. CIIL.7 3,
Dbserva-se gue O experimentos realizados sob as novas condigBes
i 14 a 23>, resultaram em coeficlentes de transferénocia de masss
gque se concentram em tormo  da média dos coeficientes de
retificacgio e esgotamento ocbtidos anteriormente,. Deszssa forma, no
estudo da transferéncia de massa, foram utilizados apenas os
coeficientes resultantes desse uUltime conjunto de experiéncias e o
coeficiente correspondente & seglio de esgotamento do experimento
namerc B, gue Lambém teve o efeito do fervedor descontado.

Uma vez determinados os coeficientes de transferéncia de
massa experimentais, a préxima etapa do trabalha foi a comparagfo
desges resultados  com  coeficientes calculados por correlacBes
empiricas encontradas na literatura. Dessa  forma procurou-se

estabelecer a forma e o grau da influéncia do agente extrative
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Fig. III.7 - Coeficientes de transf eréncia de massa, Kaae, em
fung3o da velocidade superficial do vapor, Ga’ para as

experiéncias n° 1 a 23.
sobre o processo, considerando que este & o componente responsavel

pelas principais diferencas entre o 'sist.ema aqul estudado e

aqueles normalmente empregados por outros autores.
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112> CORRELAGOES EMPIRICAS PARA O CALCULO DE COEFICIENTES DE

TRANSFERENCIA DE MASSA

A segulr encontra-se uma breve disoussB8oc daz principais
correlagles empiricas para a transferéncia de massa existentes na
literatura, as gquals foram selecionadas com o ob jetive de que sua
validade para o sistema em gquestio fosse testada. S3oc apresentadas
correlacfes para a determinagBo dos coeficientes de transferédncia
de massa dos filmes liquido e gasoso bem como correlagBes

adequadas a determinagfio da area interxrfacial.

1I12.1> Area Interfacial Efetiva

Shulman ef ol (955h2 afirmam que a Aresa Iinterfacial
efetiva ¢ uma funcSo das propriedades do lMguido empregado e da
natureza da superficie do recheio.

DBeve-se disgt.inguin trésg tipox de ares especifica
pr&Sént.es em correlagtes empiricas, a saber, area especifica do
recheio {cr,’}, ares mplhada por unidade de volume do leito {crg) @
Area interfacial efetiva (a&). A primeirsa  representa a  porgdo
exposta do rechelio guando o leilo =me encontra =seco, @ pode mer
determinada & partir das dimensSes das particulas individuais e da
porosidade do  leite. A Area molhada depende da. capacidade de
retencdo de lguido apresentada pela {:dluna, independentemente das
condigies de escoamento do gas e € representada pela Iragio da
Garen e—sgecifica do rechelo gue permanece coberta pelo liguldo nas

contigBes de operagdo da coluna. Finalmente, a &rea interfacial
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efetiva, como o mpome indica, ¢ aguela por melc da gual realmente
ge da o contate eficiente entre asx fases, responsavel pela
Lransferédncia de massa Segundoe Shulman =24 alii (1958 ha
diferencas importantes entre as &reas molhada e efetiva. A Ares
molhada aumenta & medida gue dimimid o tamanho do rechelo. Com a
areas efetiva acontece o contrierio, isto €, ela ¢ tanto menor
quanto menor forem az particulas que compSem o leito empacotado.
Exte efeito fol justificade pela existéncia de uma grande
guantidade de liguido nSo-circulante nas cohinas recheadas com
particulas menores. Este Hguldo permanece estitico, na forma de
pequenos depositos estagnados que, a partir do momento em gue
entram em egquilibrio ecom a fase gazosa, torpam-se marginais ao
PrOCesSo,

O efeito da energia cinética do gas deve ser incluido na
anilize da 4rea efeliva por sua influéncia na  ondulagSo da
superficie, na dispersic de poticulas de liquido 2 na ocoorréncis
de bolhas de gés nos depdzitos de Hquide Brave = Falr, 19813
Malores fluxos de ltquido, por sua wvéz, contribuem para aumentar a
Area molhada, provecam ondulacles na superficie e tLornam mals
fregquente a renovagdc de depésitos de liguido estagnado, Pratt
19513 sustenta gque o coeeficiente de transferéncia de massa
baseado na Area superficial total do rechedo aumentsa rapidamente
com a taxa de liquido até um  valor aritico, a partir do gqual
permanece aprosimadamente constante, A taxa | de Uguido
correspondente a esse valor oritdco € a menor vazBo de liguido na
qual o recheio & completamente molhado, ou na qual o majt»:w sral de

molthabilidade possivel & obtido. A molhahilidade, portanto, &
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indicada comeo um fator decisive para a formagdo da Area
interfacial efetiva Sendo assim, deve-se inclulr nessa disoussdo,
a magnitude da tensBoc superficial, j& gue e=sta ¢ a variavel mais
intimamente lgada a esse aspecto da operagle. Fol observada por
Yoahida e Koyanagi 962> gue, gquante menor for a taxa de
escozmentoe do lguido, maior serad o efeite da tensdo superficial
na molhabilidade de um leito. Brave e Fair (12B2) argumentam que
sistemas com menores tens¥es superficials deveriam proporcionar
maior molhabilidade, além de levar A formagio de goliculas de
menoy didmetro, aumentando a area interfacial. Por outro lado,
menores tensdes superficiais fariam com que o filme liquide se
separasse mais Tacilmente do recheio em taxas de escoamente do ga=
mals elevadas, reduzinde a eficiéncia do leito recheado.

Outro fator que influencla a formagBo da &rea interfacial
efetiva & a  viscosidade do  Hguido, Rizzuti et lid €1981>
veprificaram a influéncia dessa varigdvel no processo de absorgio de
CQ: e obtiveram uma correlagBo para a area efetiva, na qual a
viseosidade aparece elevada 2 poténcia de 0,70, Shulman et alii
(A988ed  observaram que, para viscosidades abaixe de 12 op, a
gquantidade de Mquido retido no leito recheado durante a operaglo
aumenit.a ocom .a viscomidade elevada a poténcia de 0,18 Para
viscosidades malores que 12 ¢p (em andls de Raschig> e malores gque
20 cp €(em selas de Berl’, a poténcia da viscosidade muda para
0,31.

Existem algumas correlaces propostas para o calculo da
Ares interfacial. Rizzuti et alii (1981 apresentam uma correlacio

simples, dependente apenas da viscosidade e da taxa de escoamento
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da fase Lquida:

©.82G CITL1ZY>

a = 390" ca M _p, >
onde
a = Area efetiva de transferéncia de massa, emt Aem’.
» = Viscogidade cinematica do liguido, em’ s,
G = VYelocidade superficial molar do Mguido, gmﬁl/cmzs.
M = Massa molecular do Hquido, g/gmol

o = Densidade do liquido, gfcma.

A eq. <II112> foi obtida com dadog de absorcdo de C‘.Oz
por uma mistura de carbonatosbicarbonatosarseniato.
Bravo e Falr €1982) propSe uma correlagdic para colunas de

destilagBe em escala comercial onde a area efetiva é dada por :

o 5 yLGmL 6Gmﬂ €, 352
a = 0,498a [ ][[ ]{ }] £I71.13>
= 1 O, 4 L o of o 4
: 4 _ . o L+

onde

a = Area superfical do recheio seco, ¥ 2187

I g = TensZoc superficial do lquide, dynas.om.

z = Altura do leito recheado, ft.

Iy = Viscozidade do Hquido, I Tt.s.

p = Densidade do lguido, Ibsrt”,

Gm = Velacidade superficial méssica do Mquido, Ibort’s,

£ = Pator de convers:io 1 1b-433,0 g.
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Gma = Velogidade superficlal méssicas do vapor, e s

My = Viscosidade da fase vapor, lb/Tt.s.

A equagdo acima fol testada em i1 =istemas gdiferentes,
ficande o erro abscluto em torno de 22%.

Suponde que a &rea superficial wmolhada & idéntica a area
interfacial efetiva, Onda et olii (194682 publicaram wuma equagdo
gque leva em conta a tens8c superficial do liguidoe & um parametro
empirice relative ao material do recheio, denominado energila

superficial do material do rechelo (ac}. A relacgBo & a seguinte:

< o 3,25 Chen L8 sza — O sz 0,2
R P S N S N e
Fa s o o 2 g, ot
t t pLg; L f.
QI 44>
orde

T4 = Area superficial rﬁoihada, mesm".

] = Aves superficial total do recheilo, mesme.

o = TensHo superficial critica do material do recheio, dynas<om.
o » Tensdo superficial do Hquido, dynasscm.

GmL w Velocidade superficial massica do liquido, kg/mz.h.

7 = Vimcosidade do Haquido, kg mh.

e w Denstdade do lquido, kg/ma.

e = gonstante gravitacionsal, 1,2’&1&“ mhe

A equagBo <IIL1i4> mostrou ser aplicavel com um erro

maximo de T20% a colunas empacotadas com andis de Raschig, selas
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de Berl e esferas, feitos de cepramica, vidro ou PVO, cobertos ou
nEo com filme de parafina. Esta correlagdo fol oeriginalmente
desenvolvida para asbsorgSo de gases, porém sua aplcabilidade a
destilagio Fol confirmada apés a realizagio de testes adequados.

Considerando as trés equacles apresentadas, verifica-se
gue a eqg. JI112> tem pouca probabilidade de adeguar-se &
descripgic da area efetiva para sistemas diversos dagquele para o
gqual Ffoi obtida, pois ao contrérice das eqs. LIS e L4,
nio  apresenta, por  exemplo, nenhuma dependéncia da tenso
superficial, gue & uma propriedade reconbecidamente importante na
predigBo da 4rea de transferéncia de massa. Cg proprias autores,
Rizzuti ef alii nSo recomendam a extrapolaglc da eq Q11423 para
valorag de vizcosidade significativamente diferentes daqueles
empregados  em  seus  experimentos variande de 1,&35}:1()"1 a
1,55x107% om® - 8).

A correlagioc apresentada por Brave e Falr 19823, por sua
vez, tem a vantagem de ter sido obtida a partir de resultados de
varios sistemas e tipos de recheico e de ser especifica para a
destilachio. Entretanto, & recomendada para a descaricioc da Aarea
efetiva de transferdéncia de massa em eguipamentos de dimensUes
comercials, com recheios de didmetro nominal  entre i e 3
polegadas. A diferenga T undamental entre as egs. I11.43> e
(If144> & o fato de que a primeira inclhui um grupo adimensional
relativo A& fase wvapor, evidenciando que est.a também tem infludncia

na formagdo da area efetiva,

A eq <Il14> nSo apresenta nechuma dependéncia das

condigBes da fage vapor poMpie seus autores admitem gque a Ares da
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interface liguido-vapor ¢ idéntica & Area molhada do  recheio. A
correlacic de Onda et alid 968> & wubtil guande =e tLrata de
trabalhos em escala e laboratdric porgue fol desenvolvida

inchindo dados obtidos em equipamentos desse porte.

11.2.2> Coeficientes de Transferéncia de Massa do Fiime Gasoso

As correlagles existentes bara a predigdo do coeficiente
de t{transferéncia de massa do Filme gaseso sdo, em sua maiorism,
dependentes da viscosidade, densidade e difusividade da fase
Vapor.

Sherwood e Holloway {19405 realizaram um Lrabalho
ploneliroe nesse campo, apresentando uma eduacio para o oalculo da

altura de uma unidade de transferéncia da fase gasosa

1,01Gm° 2?1

h o a9 CIILASD
Gmn .38

onde

h = Altura de uvma unidade de transferéncia de massa da faze
&

sasosas, L.
Gma = VYelocidade superficial massica da fase gasosa, b st

Gmh = Velocidade superficial massica da fase liguida, lh/ht £%.

Esss  equagio ndo £ geralmente recomendada por ndo
reproduzinr adequadamente o8 dadog experimentais de diversos

asut.ores,
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Bolies e Fair 1982) publicaram uma versi@ico melhorads do
modelo de CGornell et alit (19602, que foi a primeira equacdoc geral

para tranzferéncia de massa em colunas de rechelo.

Cde D™ Czr1o>t®

hom oy (u sp D 3F CITLAG>
a CGm f f 57 a Ta o
Bl s ;::f o
onde
ha = Altura de uma unidades de transferédncia de massa da fase
gasosa, fti.
W = Parametro do recheio obtide em graficos apresentados por

Bolles & Fair d9B2).

de? = O menor entre de (dametro da colunal e 2, i

m = 1,24 (andis? ou 1,11 {(selasd

41 = 0,6 (anéix?> ou 0,5 (selasd

= m Altura do jelto, £t

£ = Vigcosidade do vapor, Ib/Tt.h,

o = Densidade do vapor, bt

8] w Ooeficiente de difusio do c’;csmpon;énta chave, f‘t,z/h.

Le g% Yo

f# = {;41‘/2,423 , adimensional.

S2T

£, = e:phfasz,‘i}“‘ , adimensional.

f = {ch?z,a>"°'“, adimensional.

L = Viscosidade do liguido, lb/Tth
5 = Denmidade do lquido, Ib/ft’,
ol = TensHo superficial do lguido, dynas-om.

Gm = Velocidade superficial massica do lguido, b
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Apés o agrupamento de dados para absorgdc publicados por
varios autores, Onda &f alii (1968) verificaram gque a equacio gue

melhor reproduzia os resultados experimentals era a seguinte:

k RET 3m 0,7
]

o
o B F = 528 {"5 Iy ]
t T a £ g

Iy 1.3

“m] < d Y QAT
i

[ pﬂi}ﬁ

orsde

k, = Coeficiente de transferéncia de massa do Tilme gasoso,
kmol m”.h.Ay.

R = Constante dos gases ideais, 0,08205 m’.atm/kmolX.

T w Temperatura abschuta, K.

P = Pressfo total do smistema, atm

a, = Area superficial total do rechelo, Mol

z}a = Cneficiente de difusio na faze gamoma, meoh.

Gm = Velocidade superficial misgica da fase gasosa, kgﬁ‘mz.h-
4 = Viscosidade da fase gasosa, kg /mh

o = Densidade da fase gasosa, kg/ma.

= Diadmetro nominal dag particulas de recheio, m

Os dados para anéis de Raschig e selas de Berl menores do
gque 15 mm sBc melhor descritos pela smimples mudanga da constante
8,28 na eq (L1172 para 2,00, Resse trabalbho foram incluldos
rechelox com  didmetros na faixa .dee 378 - 2 polegadas.
Krishnamurthy e  Tavlor <igasds, apds 1o exame de diversas

correlaclies e atendendo as recomendaglies de outros. auvtores,
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ubilizaram & eq JdIII7Y para o célonle dos  cosficientes de
transferéncia de massa do filme gasoso am seu trabalhe de
simulagio de colunas de destilacio recheadss, obtando hons
resultados.

A  comparagic das ULrés egquaglies apresentadas para o
aiiomalo  de hG ou ka deina a eq Ji145> em desvantagem, Jja gue
ela nic leva em conta nem mesme o efeito da difusividade, A eq.
(I11.16>, apresentada por Bolles e Falr 9825, por ser uma medida
clez he, inciui  variaveis importantes na gquantificacgdo da Area de
transferéncia de masss, como por exemplo, a altura e o didmetro do
leito & as propriedades da fase liguiida, © que ndo acontece com a
correlagic de Onda et alii (19682, que sende uma equagdo para a
determinagiio do coeficiente de transferéncia de massa do filme
LASOSD isolado da area interfacial, & independente das
caracteristicas da fase Hguida. |

O conjunto de wvaridvels utilizadas na ebtengio da eq
CIITA5Y> incihul dametros de colunas na ffaixa de 0,82 a 4,0 ft,
recheios dos tipos anel de Raschig de ceramica ou metal, ssla de
Berl de cgeramica e anel de Pall de metal com itamanho nominal entre
0,6 a 3 polegadas Engquanto isso, a eq JILI75 inclui dados para
todos esses tLipos de recheio, porém, inclul andéis de Raschig de

vidro e polietileno, com particulas de didmetro desde 10 mm até 2

polegadas,
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ITL.2.8) Ceoeficientes de Trangferéncie de Masae do Filme Ligulde

Existem ingmeras correlagtes aplicéveis ac calculs do
caeficiente de transferdéncia de massa da fase lqguida, bem como
alguns trabalhos cujo objetive € contribuir para o esclarescimento
do papel desempenbado pelas propriedades fisicas da fase liguida
na magnitude de tais coeficientes.

Mangers ¢ Ponter (19802 realimaram um estudo sobre o
efeito da viscosidade Thisk resisténaia o Tilme liguido & ‘
transferénacia de massa em uma coluna recheada. 0 sistema utilizado
por estes asutores fol a absorgdo de (262 em Agua pura e em solugles
aguozmas de glicerol a 25°¢, cobrinde um faixa de viscosidades de
0,9 & 26 cP, em uma coluna de vidro recheada com anéis de Raschiyg
Lambém de vidro. Suas conclus@es sHe s=sintetizadas a seguir. Em
gqualquer taxa de escoamento liquido, os valores de kLaé diminuem
com o aumento da viscosidade, o gue pode ser atribuido tanto a
redugdc da difusividade do soclutos, quanto ac menor grau de migtura
gque ocorre na fase liguida, Considerando que a maloria das
correlagBes aplicaveis ao calcule de kL apresentam uma dependéncia
da raiz quadrada da ditusividade, estes autores plotaram a razdo
kLae,f"i}o’ﬁ versus a Laxa de escoamento 4o ligquide, afirmande gque
ense tipe de representagdc revela a influéncia isclada da
viscosidade. Obzervaram que, com Y aumento da vizcomidade
cineméatica < 7 CIps o= valores de kLaa,f.i}o ® irdcialmente
apresentam um maximo e entio caem rapidamente, passando a arescer
novamente quande ¥ atinge valores entre 6,2 - 0,25 om s, Além

disso, esses efeitos %o mais acentuados nas taxas maiores de
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smooamento do Hquido. Considerando gque o grau de mistura ns fase
Houida deve, necessariamente, dimiruir COm 0 aument.o da
viscosidade, tal comportamento deve ser explicado pelo aumento na
molhabilidade do vidro pelas soluglles, & medida que a concentragdo
de glicerol se eleva até 62%, como fol relatade por Ponter e Boyes
€1972). Portanto, o decréscimo no grau de mistura ¢ mais do que
pompermade por um substanoial aumento na area interfacial devido 2
malor molhabilidade. Porém, no momento em que a area moihada
atinge =meu valor maximo, que permanecersa constante dal em diante,
o aumento da viscosidade passa a ser significativo, provocando uma
diminuigBc no coeficiente de transferéncia de massa da pelicula
Hauida.

Au-Yeung e Ponter 19832 realizaram uma ext.onsa revisdo
de eguagBes empiricas e tedricas publicadas desde 1940 para a
prediciic de coeficientes de transferéncia de massa do  Lilme
Hoaido am colunas recheadas. A mals antiga correlagdo
apresentada, a de Sherwood e Holloway {19403, continua sendo uma

das mais utilizadas. Nesta correlag3o kLae & dado porpr:

R a M GmL v M €,5
HChE L T [ ] [ = } CTIEABD
2% M L

onde

o & n = Pardmetros dependentes do tipoe e tamanho das particulas do

rechelo.

kL = Coeficiente de transferéncia de massa do filme liguide,

kmols” m2 SELAN.

ML = Massa molecular da fase Hguida, kg-kmol
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e = Area efetiva de itransferédncia de massa, mome
o = Difusividade em fase Nquida, m /s

Gim = Velocidade superficial massica do ligquido, kg/mzwg.
My = Viscogidade do llguido, kgs/mus.

P = Pensidade do Hquido, ke m .

Norman (19310 conseguiy reduzir as constantes para os
diferentes recheios em uma sé eqguaglo, com desvics maximos de

20%. A equagdo icou assim:

R a M Gim .75
L. & L

PPy

H
[M‘Aw] CI11.193

onde os simbolos tém o mesmo significade gque na eq. (Q1118),
Bolles e Fair 982 apresentam o modelo desenvolvidoe por
Cornell ef olii (P80 para © calculo da altura de uma unidade de

tranasferéncia de massa da fase ligquida:

AT A2

4]
h om g, 20" o, B Y CII1.20>

onder

hL = Altura de uma unddade de tftransferéncia de massa do ffllme

Heaguido, t.

g e Gﬂ.. o Parametros gue podem ser  obiidos em  gréaficos
apresentados por Bolles e Fair d982), sendo ¢ fungio do tipe ¢
tamanhe do recheios e da velocidade superficial massica da fase

Hguida, enquantoc gue Cﬁ‘ £ fungdo da razdo entre a velocidade
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supsrficial do vapor nas condigBes de operagic e & velooidade
superficial do vapor no ponto de inundacdo ds coluna

z = Altura do lelto recheado, ft.

B, = Viscosidade do Hguido, IboT4h.

p, = Densidade do liquido, 1590 & A

.@L = Difusividade do componente chave na fase liquida, ¢ t*/h.

tim modelo bastante utilizado, gue também fol aplicado por
Krishnamurthy = Tayior 49853 em seu trabalho de simulaglo de
colunas de rechelo, para o caloulo do coeficiente de transferéncia

de mazsa da pelicula lquida ¢ o de Onda et aglii (9685

kM Gmx. 29 M, ~4 B ol PL —-i/8
Y b o= 0,0051 (’"’”&”“‘"’] [ :b”““":} Cad > ( ]
= v Py, P S
L1215
orde
ku = C(oeficiente de transferéncta de massa do filme liquido,
kmol/m°.h.Ax.

ML = Massa molecular da fase lquida, kgskmol

ﬁmL u Velocidade superficial massica do liguido, kgf‘mzh.
o =m Area molhada do rechelo, mz/mg«

7 = Viscozmidade do UHaquido, kg mh.

o = Densidade do liquido, kg/m".

o = Difusividade na fase liguida, m°~h

a = Area superficial total do recheio, Mol

{i? = Diametrn nominal das particulas do rechelo, m. -




& » constante gravitacional, 1,2?’3:1{}3 mf’hz.

O modele acima foi desenvolvide a partir de dados
experimentais de absorgdo, mas provou ger também adeguado A
destilagio dentro de uma margem de erro de “30%.

AS squagbes CIIL.19D, CEIL. 200 e €IXE.z21> si0
dependentes, basicamente, dos mesmos parametros adimensionais: do
namers de Schimdt e de um parémetro que indica o grau de inundacio
da coluna, Na equacio ((JIL19), esse paramelro & (GmprL), i
equagio {(IIL20> & representado por ¢ e Gﬂ; e na equacic dI121)
& o m‘zmero' de Reynolds modificado, em fungiio da area molhada,
{GmLfauyL}- As outras diferengas ficam por conta de que as
correlagBes de Sherwood e Holloway 19402 e de Beolles e Falr
¢1982> aplicam—~se a determinagio do produto do  ceeficiente de
transferéncia de massa do filme liguide pela area interfacial
afetiva, snguanto gque a equac3o proposta por Onda et alift {19685
fornece somente o coeficiente de transferdncia de massa do filme
liquido. A egquacio CIIL19Y pode ser utilizada com seguranga,
segundc Au-Yeung e Ponter 1983) para solugbes aguosas, com
viscosidade até 1,5 cp em colunas recheadas com angis de Raschig
ou Selas de Berl na falxa de 095 a 7?62 cm Az faixas de
aplicacBo das eguagles 120> e <(IIL.21> s3e as mesmas indicadas

para as equagBes TILi63 e CI1A73, respectivamaente.
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II1.3> DESENVOLVIMENTO DE  UMA EQUACRC FPARA O CALCHH.O DL

COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE MASSA DO FILME LIQUIDC

Apds a determinacBce dos coeficientes de transferéncia de
NaESa experimentaiz, fez-se LIRS tantativa der reproduzi-los
através de alguma das correlagles existentes.

Foram testadas algumas equagBes empiricas para kL, !@.G &

¢ ou  para kaae & hhag- Apdg o célculo dos  coeficientes de

transferéncia d2 massa de cada pelicula, estes eram transformados

aem coeficisntes globais utilizande as equacBes abalxo:

1 1 mﬁ-q
¥ o = T T “+ P AT 22>
=3 3 e L e
i 1 1
s = i + o CIIL.23>
L ow ey 49 @ -]

onde

mﬁq = InclinagBc da curva de equilibric do mistems.

As eguagBes dILZ2Z) e JILZ3) s53c derivadaz do conceito
de aditividade das resisténcias a transferéncia de massa.

U uso das equacles enumeradas no ftem JIL2> implica no
conhecimentoe de diversas propriedades figicas, das ffases igquidas e
vapor. Para a estimativa de tais propriedades optou-se pelo
emprege de egquagles tfedricas ou empirica=, J& que a sua

determinacio experimental demandaria um enorme trabalho em vista
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da guaniidade de dados necessirios. As propriedades a sSerem
determinadas eram, geralmente, fungles da composigdo do gistema e
da temperatura e press3o as quais ele estava submetido. Sendo
aeyim, LOoTnOU—Se noecessaria = determinagio de valores
representativos dessas variavels para aé secles de esgotamento e
de retificagic da coluna. Os valores utilizados nos caéloulos foram

obtidos da forma descrita abalixo.

a) Temperatura

Como $& Toi mencionade na descrigBo do eguipamento
experimental, F: coluna utdlizada pars F-1 realizacio deos
experimentos possuia algumas tomadas de temperatura, pelas quails
era possivel observar o perfil de temperatura estabelecido gquando
cada experimento entrava em regime permanente, Infelizmente, por
limitacBes de ordem pratica, o= termopares estavam colocados
somente no inicio e no fim de cada um dos ieitos recheados, isto
&, os Ileitoes correspondentes as segles de esgotamento e
retificag8c da coluna. No entanto, como a variagiio da temperatura
em cada seg@o da coluna era pequena, foram ut.ilizadas temperaturas

médias, calculadas pelas equagBes abalxo:

T_ = e = z CIIL24)
T+ T,
T, = s 5 CII1.25)

onde

T = Temperatura da segio de esgotament.o da coluna, °g.
K
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Ta = Temperatura da gegio de retificacioc da coluna, °c,

Essa aproximagdo torna-se aceitavel quande se ocbzmerva um
perfil de temperatura tipico da destilagBo extrativa Fig. 114
ou Fig. 12 no Apéndice [ A temperatura  pearmanece guase
constante desde o ponto de introdugdo do solvente ate o ponto
imediatamente anterior a entrada da alimentagio, correspondendo
ans pontos ’I" e '1‘9, respectivamente. A partir dai, iste &, de=de
logo abaixo da alimentagdo i"fz} até o Tinal da coluna (Ta} a
temperaturas assums um novoe valor, aproximadamente constante. Os
pontos correspondentes as Lomadas ‘de temperatura, ’1’1, Tz" T e 'I“,

5

podem ser localizados na Fig., dig.

b} Concentragio

Novamente foi necessirio estabelecer um valor médio para
cada uma das segBes da coluna Para iste foram utilizadas as egs.
(QITH> e CITLA0> correspondentes As Linhas de ﬁperagﬁb do
egquipamento. Deve-se recordar gue para a construcgio das lnhas de
operacio admitiuv-se, com base nos perfis de concentraclo
experimentais e tedricos apresentados na Fig. 1135, gque &
concentracio de solvente permanece constante em cada secdo da
coluna. O perfil de concentrag@ies apresentado no Apéndice I, para
a destilacio extrativa em uma coluna de pratos {(Fig., 113 também
confirma esgssa tendéncia. J& o etanol & a2 agua apresentam maior
variagio em suas concentragles em cada sech@o da <oluna, porém,
estas variag@es nSoc provocam alteracfes  significativas nas

propriedades figsicas calculadas. Sendo assim, adotou-se o seguinte
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procedimento para a determinagic de compoaicio média de oade Qe

FASE LIQUIDA - as fragBes molares de etileno glicol consideradas
foram as mesmas utilizadas npa construg8c das linhas de operagso
(ver Apéndice E, derivagBio das egs. E8 e Ei143. J& as fragbes
molares de etanol e 4gua foram obtidas, para a segdo de
ezgotamento, como a média simples entre os valores obtidos na reta
de operaciioc no ponto de introdugdo da allmentagic e o ponto
correspondente ao final do leite recheado. Fara =& segio  de
retificacBo, considerou-se que a fracBc molar de etanol lvre de
zolvente na extremidade superior do leito recheado era ldgual a
fragio molar de etanol no tope da coluna Dessa  forma, fol
caloulada a média entre os valores obtidos na linha de operagic no
ponto correspondente ao topo da coluna e no ponto de introdugdo da
alimentacgiic. Os valores lido= correapondem as fragles molares
livres de solvente, as guais foram conwertidas a valores reais

atravées da equaglo (II1.3) aplcada para o etancl e para a agua

FASE VAPDR ~ Considerou-se que a fase vapor era composta apenas
ale o etanal e Agua, come Ja foi admitide no calaslo dos
coeficientes de transferéncia de massa pxperimentais. Adotou-me,
entBo, © mesmo procedimentce descrite no item que trata da fase
Haguida, com a excessBo de que as Ifragles molares de etanol e agua

obtidas nas linhas de operacio ja4 representam os valores reais,

poiz Yo = Q.

De posse dos valores médios de temperatura e composigSo
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para as secdes de retificaghc e esgotamento, procedeu-se a
avaliagio das propriedades fisicas relevantes para a determinacgio
tebdrica dom coeficientes de transferéncia de massa. A exemplo de
outros autores (Krishnamurthy e Taylor, 19853 optou-se pelo uso de
métodos de predigBo desceritos por Reid et alii 977X Todos os
métodos e egquagBes utilizados encontram-se detalhados no Apéndice
6. A avallagBo dessas propriedades figicas fol realizada por um
software elaborado especialmente para este trabalho, poils &
gquantidade de céloulos a serem efetuados era bastante grande.

Trés correlagBes de diferentes autores foram selecionadas
e incluidas no software mencionado acima. A primeira correlag3o
escolhdda foi a de Onda ef alii (19682, gue incluli as eqgs.
CIEY 443, CXI1.47 > & X121, e fornscem, respectivamente &
area interfacial, o coeficiente da pelicula gasosa e o coeeficiente
da pelicula Iquida. Esta correlagio fol selecionada por ter sido
obktida a partir de dados que incluiem colunas com anéis de Raschig
de wvidre & com dimensSes mais préoximas daguelas wutilizadas neste
trabalho. Em segundo lugar, seguindo ags recomendagbes de Au-Yeung
e Ponbter 19833, fol escolhida a sgquagdSoe de Sherwood & Holloway
16403 com as constantes regredicias por HNorman (1961 para o
caloule do  coeficiente de  pelicula kna&, edq. LIITA9)>. A eq.
CII1.15), para o coeficiente da pelicula gasosa, fol utllizada
coms complemento. Testou-se, ainda, a correlaszdo de Bolles e Fair
192>, dada pelas egs. CIII6> e @ IIL20D, COIm parametros.
Algumas das equagles acima fornecem a altura de uma unidade de
transferéncia de massa, que podem ser convertidas para

coeficientes de transferéncia de massa pelas relagles abaixo;
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a
a3
GL
kbaa L] w—hL LIRE 275

onde

kaae = Qoeficiente de transferéncia de massa do filme gasosoe

multiplicado pela ATesa efetiva de transfer-dncia de massa,

kmoi/h-ms.&y-
Ga = Veloaidade superficial molar da fase gasosa, kmol hm .
ha = Altura de uma unddade de transferéncia de massa do filme

ZAVBOSG, M.

kLQQ = Coeficiente de transfepéncia de massa do fllme liguido
multiplicado pela  Area efetiva de transferéncia de  massa,
kmol hm' . Ax.

(51.. = Velocidade superficlal meolar da fase Hoprdda, kmoif’h,mz.

h’n # Altura de uma unidade de transferéncia de masss do filme

Liguidde, m

Depois de caloculados os coeficientes de oada filme, esles
foram convertidos em cceficientes globals pelas egs. LL1222 e
CITE233. Porém, antes dizso fol precise avallar m@q, que & 2 a
inclinag3c da curva de equilibric no ponto ou na reglic a ue =Se
refere o© coeficiente de transferéncia de massa Como j& fol dito,
foram caloulados coeficientes médios para s regifes de

egsgotamentc e retificagBo da coluna e, poertanto, meq deveria

o2



corpesponder & média em cada uma demgas regides. lstoc equivale a
conmiderar gue a curva de equilibrio do sistema fosse compoesta por
duas retas de inclinagSes diferentes, correspondentes a cada =segdo
da coluna.

Yoshida et olii {19543 t.enda. enfrentado © mesmoe problema,
usaram uma definigho de m derivada das eqgqs dII22Y e JILZ23

“«q

Dividindo a eq. (I1L.22> pela eq (123> obltém—me:

KLQQ khae * meqkaae maqkﬂaekl.aa
K a “{ ko K a ][ha-i-m ka]“nzm
g @ 9 e L o« L oe oy O @
gque resulta em
KLQ
PSR Q. S CITL.29)
aq K o

O= valores dos ecoeficientes globajis w3o conhecidos
experimentalmente e, portanto, a ed. {IIL.205 & T maneirs
pratica de obter-se um valor médio para maq. Este foi o
procediment.o adotado neste trabaltho.

Apdsm o calcule dos coeficiéntea globais pelas equagles
citadas acima, procedeuv-me & sSua comparacio com o8 valores
experimaent.ais.

A& equacgho de Bolles e Fair (19823 resultou em valores de
Kaaf@ geralmente bem malores do que ox obtidos experimantaiment.e
¢ver Tab., H.1, Apéndice H). No entanto, 14 era esperadoc qUe eS8a
equacio ndo tivesse um bom desempenhc na descrigBc dos dadox
porgue, comoe mostram as eqgs. (IIL18> e (120> para o céaloule

der hﬂ e hx..’ & necessaric o conhecimento de diversos parametros
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empiricos. Entretantoe, as dimensaes dos equipamenton pars o gucds
estes parametros foram determinados s30 significativamente maiores
do gque a coluna utilizada no presente trabalhoe. Dessa forma, o
caloulos foram efetuados com  valores adeguados a eguipamentos
malores, o que certamente provocou um erro consideravel.

Oz wvalores de Kacra fornecidos pela egquaglic de Sherwood e
Holloway (19403 aparentemente ficaram mais proximos dos resultados
experiment.ais, apregentando am erro médio em torno de 303
(resultados apresentados na Tabh. H2Z, Apéndice H), com excegan de
gquatro pontos gue apresentaram um erro hem malor. Porém, a
ohservag3o dos coefl jcientes ecalculados para cada filme mostra que,
embora os wvalores de kbaa resultantes das eqgs. (IL19> e X120
sejam bastante proximos, oS valores de ka 80 totalmente
diferentes. A corvelagBo de Bolles e Fair <{1982> indica que =2
etapa controladora do processo & a transferéncia de massa em fase
Hoguida, enguanto que a equagiico de Sherwond e Holloway {19403
revela o contrario. Pela comparagico das eqs. CITRi6> = (111453,
a conclusSo a gue me chega & que o resultado mais contfidvel & o
fornecide pela primeira, pois a equagio proposta  por Sherwooed e
Holloway & muito simplificada, ndo incluinde nenhuma propriedade
do sitema a gque se refere.

Os resultados das egs. £I11.442, CIILA7 e CIIL.24%,
correlacic de Onda et oitt 1968>,  também  me revelaram
sistematicamente superiores A0S experimentals {resmultados
apresentados na Tabh. H.23, Apéndice H). No entanto, =& magnitude dos
coeficientes _de cada fase sugere que © controle do processo de

¢t ransferéncia de massa ndo se encontra em apenas uma das fases. Em
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alguns experimentos, oz valores de kacx& e de hhae tém grandeza
semelhant.e, enguanto gue em oubtros, existe uma clara superioridade
de um dos coeficientes. Na maloria dos casos, © controle do
processo de transferéncia de massa estd na fase liguida quando se
trata da segfio de retificacBce da coluna e na fase vapor quando se
trata da segSo de esgotamento. Isto poderia ser explicado em
fungico de duas varidveis. Em primeiro lugar, as velocidades
superficiais do liguide s3o malores npa segio de esgotamentc do que
na secdc de retificaglo, o gque contribul para o aumento de kLaQ.
Por outro lado, a concentracgdc de etileno glicol ¢ sempre superior
na seqlBn de retificagdo, o que provoca o aumento da viscosidade e
a diminuig8o da difusividade do etancl na fase liquida.

NFo existe um consenso entre oz pesquisadores dessa area
mobre qual das fases contreola o processo de transferéncia de massa
na destilagBo. Por exemplo, Furnas e Tayior 49400 afirmam gque a
destilacic da mistura etanol/égua em coluna de recheio &
controlada i)eia fazse Hqguida, Onda et olii 968> recomendam que,
na destilacdo em coluna de rechein, as registéncias de ambas am
fases devem ser consideradas. Enquanto isso, Bolles e Fair 19822
e Pratt ¢1951> afirmam gque na maloria dos sistemas destilados em
colunas de recheis, a transferéncia de massa na fase gasosa £ a
etapa controladora.

A tentativa de descricio dos coeficientes de
transferéncia de massa experimentails \ por uma das correlagies
apresentadas n3o foi bem sucedida em termos de coeficientes
globais de transferéncia de massa, provavelmente devido as

particularidades da destilagBo extrativa e do solvente utilizado.
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thna forma de indentificar & origem das diferengmssy entrse oS
resultados experimentals e teéricos seria o conbheciments da
grandeza relativa dos coeficientes de transferéncia de massa de
cada fase do sistema. Em destilag8c a determinagic experimental
dessas quantidades ¢ muitoe complicada, pois envoive & medida de
concentracBes na interface lguido-vapor ou a ut.ilizagdo de um
sistema em que se sabe, previamente, que a transferéncia em uma
daz fases controla o processo,

Mo sistema etanoldguasetileno glicel, axiste pouca
probabilidade de que a resisténcia & transferéncia de massa da
fase liguida seja desprezivel, devido as suvas caracteristicas
fisicas. Nas Tabs., (G112 e <B.2> do Apéndice @ encontram-se as
propriedades fisicas das fases ligquida e vapor oalculadas para
cada experimento, em fungBic da concentragio e temperatura meédias
de cada secgdc da coluna. Verifica~se gue sempre Jgue ocorre um
aumento na concentracic de etileno glicel na fase lquida, a sua
viscosidade aumenta e a difusividade do etancl diminul. Isso
demonstra gue a presenga do solvente afeta negativamente a
transferéncia de massa na fase lguida, enquantc gque na fase
vapor, por nHo existir etilenc glicoi, esse efeitc nZo ocorre.
Sendo assim, ¢ bastante razodvel a hipdtese de gque a causa dass
dizcrepincias entre o= aoeficientes determinados experimentalmente
e agueles calculados através das corrvelagBes empiricas wmejfa o

coeficiente de transferdncia de masca da fase lguida e a areas

interfacial.

Se a fase vapor do sistema aqul estudado nSo apresenta

propriedades fisicas ou caracteristicas que a fagam diferir
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significativamente de outros sistemas comumente empregados  na
obtengic de correlagBes empiricas para a predigio de coeficientes
de transferé&ncia de MAasSa, pode-se SUPCGT, entdo, gque s
correlagBes existentes para & predigio de kg também  =e jam
adequadas a descrig8ic dos coeficientes de transf eréncia de massa
da fase gasosa durante a destilagfo extrativa de etanolsagua.

O conhsciment.o dos wvalores de kﬁ, de czﬁ. [ dos
coeficientes globais de transferéncia de wmassa permitiria a
determinagBo dos valores de kL correspondentes as experiéncias
realizadas, atrvavés das egs. (71222 e (123> e, a partir dai,
o esclarecimento das questBes acerca das diferengas entre o
processe de transferéncia de massa na deastilacgio extrativa e na
destilac83c convencional.

Com esse objstive foram escolhidas as eqgs. CIIi47> e
(I1144> para a estimativa de ke e a_. Estas egquagles foram
salecionadas devido as condigles experimentals  em gue foram
obtidas. Onda et olii (19683 mostram gque a eq. CI11472> ocom =&
constante 5,23 substituida por 2,00 reproduz, dentro de uma faiwam
de 80 % de erro, valores de hg para absorg3io em leitosx recheados
com particulas entre 10 e 15 mm A sua apbcagSc em destilagio
tambem foi testada, inclusive para o sistema etanol agua £ o=
resultados, segundo os aulores, sHo aceitaveis. A egq. <(IILA7D
{Lambém tem a seu favor, o fato de tar sido utilizada em trabalhos
de simulagio de colunas de destilagSio recheadas (Krishnamurthy e
Tayvior, 1983 e para a obteng@ie de correlagBes para area de
transferéncia de massa (Brave e Fair, 1982). Enquanto izso, =&

correlacio de Bolles e Fair C1982> & aplic&vel em egquipamentos com
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dimensfies bem maiores lLornandos wmuite difiall & 2 obtengloe dow
parimetros necesgarios a sua utilizagio.

Para =a determinagic da area interfacial fol escolhida a
ag. {11443 por razlies semelhantes as citadas acima A eq
CII1.13>, apesar de t.er sido determinada especialmente Dara
destilacie, foi obtida para equipamentos de ddimensfes bem maiores
) para recheios de materiais normalmente empregados
industrialmente, Ja a eg (I1.14> possui wum parametro, @, ©om
valores tabelados para diversos materiais, inclumive o widro. A
anica desvantagem da eq (14 & a de que considera a area
efetiva igual & Area molhada,

0= coeficientes de transferéncia de massa do filme
Hguide resultantes da aplicag8So da eq €I11.23> em combinac8c com
as eqs. JIL17> e (ddI1i4 podem ser ohservados na Tah, IIL.53,
juntamente gom os coeficientes da fase gasosa Cagg, YIIAYD & com
as valores da Area interfacial {eq. 11143, Estes mesmos dados
encontram-me zgraficados em fungSc do numero de Reynolds da fase
Mquida ma Fig. <118, onde fica claro gque a gtapa controladora
do processo de transferéncia de massa é a transferéncia na fase
liguida, pols os valores de ka z8o bem superiores aos de RL. Ismo
comprova a hipdtese inicial deste trabalho, segundo & gual as
propriedades fisicas da fase lqguida na deatilagdo extrativa, por
serem diferentes daquelas encontradas na destilag@o convencional
poderiam afetar negativamente a ef jcigéncia da  transferéncia de
mawsa.

Uma wvez determinados os coeficierj:tes kL, que na Takb,

CINIS>»  aparecem multiplicados por a. {eqg. 1111443, estes foram
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Tabh, 1118 -~ COoeficientes de transferéncia de massa de acada filme
utilizando as S <1145, LI13A7> & CI1L.23>.

N Secio k o ] K «a k_«a

G L-] (=] } o i £
Exp. Ckmolsh.m® > e’ om®> Ckmol h.md Ckmolsh.m D

08 esg . 344,591 F1B, 268 18,758 21,833

14 esgs 369,589 314,270 8,220 &,537

14 rei.. 321,573 282,328 10,087 11,434

15 esg . 372,835 336,168 46,758 53,252

i3 ret. 840,582 292,824 21,491 24,978

14 esg . 447,990 334,930 28,790 28,134

14 et 381,037 296,752 21,4463 25,646

17 SR 42¢ ,1458 3R3, 4446 17,583 18,873

i7 ret . 534,833 aaB, 414 20,7468 54,4146

ig esg ., 550,887 386,349 11,804 12,170

18 ret . 761,461 370,380 22,811 24,140

20 ese, 173,910 254, 682 18,198 20,192

20 ret. 223,928 286,786 11,392 12,916

24 esg . 244,887 236,811 37,169 44,071

21 ret.. 290,892 228,705 17,838 19,820

22 esg. 512,623 218,875 48,024 53.202

22 ret.. 702,798 299,588 39,5834 44 D67

23 esg . 475,488 294, 767 45,320 50,969

23 ret. 536,461 272,176 21,476 22,863
utilizados para a obteng3c de uma correlagfo adequada -

estimativa de

coeficientes

de transferéncia de

massa ddo filme

Hquide em situacgBes semelhantes as utilizadas experimentalmente.

O valores de ki‘ foram submetidos & uma regressio linear

midltipla em fungdo dom nimeros adimensionais Reynolds e Schimdt,

os guais contém as variadveis de malor relevéncia no processo. A

equagio resultante, dimensionalmente correta, fol a seguinte:

o0
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k =
i

kms:)}/h,mz JAnc,

M = Peso molecular da fase lquida, kg-kmol.

L

Goeficiente de transferéncia de

funcfo do namero de Reynolds da fase liquida

S Densidade da fase lqguida, kg/ms.

E}L = Difusividade do etancl no liguido, m°/h.

g = Aves superficial do recheic seco, mosme.

£

3

100

mamsa do filme

Hauido,



=N v Viscosidade de Haguido, kgsmbh.

GmL # Velocidade superficial massica da fase liquida, kg/h.mz.

Og valores dos ooeficientes globals de transferéncia de
massa reproduzidos pelo con junto das ege, CIIL.145, CIIT.A7 >,
CIE30>,  <IiI.22) e <REL233, cam maq dado pela eq <JIL29 =3o
apresentados na Tab I1.6), enquanto gue uma comparacio grafica
pode wser feita através da Fig. dIl9>». Os resultados das
experidéncias numero 14, 17 e 18 para a segdc de esgotamento foram
desprezados porque durante a realizaclc dessas experiéncias a
seclo de esgotamento da coluna estava operando com vazBas muito
altas, provavelmente perte do ponto de inundagSo. De fato, o=
coeficientes de transferéncia de massa resultantes ndo seguem a
tendéncia do conjunto, apresentando valores bem menores do gque o©
egperado.

A concordéncia dos resultados ¢ razcavel, porém existem
alguns peontos onde a diferenga percentual entre oz coeficientes
experimentais e tedricos é grande, chegande abté 60X

A representagio dos resultados experimentais pela eq.
€II1.30> implica na hipdtese de gque toda a influéncia do etileno
clicol se da no coeficlente do filme liquido do sistema. No
entanto, =g caracteristicas da fase ldquida também afelam de
maneira significativa a formagfSo da area de transferdéncia de
massa, © que nSo ¢ svidenciade quande se utiliza a eq JI1145
para o calculo de o . Come ndo foram realizadas medigtes

experimentais da Areas, a forma mais adegquada de tratar o problema

seria a obtencBo de valeores do produto kLae, o gque permitiria a
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Tabk. 116 - Cosficientos plobais de tranaferdnaia  doe F Y i i

experimentais @ determinados pelas eqgs. {11443, CEI1A70,

CHitaz>, GIL23>, dIL29) e (13005,
NT e K e , exp. KLGQ' corx. | jA%| K a_, exp. Kaag, corr. | | 4%
SeqgHo | (kmolsh.m > |<kmol/h.m”> ¢kmoelsh.m® > | (kmolsh.m” 2
08 esg 18,753 23,822 27,0 44,414 Bé&,449 27,1
14 esg 6,220 20,4385 - 17,947 58,890 -
i4 ret 10,067 12,936 28,8 38,483 49,376 28,3
1% esg 46,758 46,531 0,58 485,803 48,294 0,58
18 ret 21,491 17,382 19,3 47,481 38,3058 19,3
16 esg 258,790 37,8748 48,8 34,709 850,976 46 ,9
16 ret 21,463 18,217 15,1 54,484 46,238 15,1
17 esg 17,583 41,426 - 23,084 54,365 -
17 ret 28,7865 28,9487 12,8 71,9958 62,874 12,7
18 esg 11,604 81,545 - 31,033 137,820 -
18 rpet. 22,811 BF E24 63,2 41,118 67,070 63,1
20 esg 18,1965 22,197 22,0 17,220 21,Q00 22,9
20 ret 11,392 12,058 8,9 26,410 27,977 5.9
21 esg 37 ,16% 21,610 41,9 38,371 22,302 41,9
21 ret 417,838 18,470 12,2 29,111 285,611 12,40
22 esg 48,024 50,943 &,1 5% .475 63,127 5,1
22 ret 3¢,534 22,8552 17,7 72,151 52,401 17,7
23 esg 45,320 3¢ ,904 12,0 852,723 446,400 12,4
23 ret 21.0670 27,085 Z28;:46 38,755 45,084 28,06

identificacic do efeito de cada propriedade do

sistema tanto no

coeficiente de transferéncia de massa do fillme liguido, quanto na

formacio da &rea interfacial

&
L

(Fig.

Tende em vista a magnitude relativa dos coeficientes kﬂ 3

gy, conclui-se . gue

a registéncia a {transferéncia de

massa da fase gasosa ¢ muito pequena,

sende possivel ignorar

o

termo {I/meq-kaae) na eq. <JII23> sem a introdugBo de um  erre

msignificativo. Dessa

faorma,

admite-ze

£ igualdade entre

o

coeficiente global baseadc nas concentracgles da fase lquida & o

coeficiente do Filme liquido.
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111843

ka = K o
@ i

Essa aproximacfo direta permite a determinagic de

correlacio

para o produtc khaé =em =

obhrigatorisedade

unta

der

estabelecermos previamente se a infludncia do etileno glicol se d#
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na formagio da &reas de transferéncia ou no coeliciente do {lime
Hauido, permitinde uwma avaliagde do  efeito resultante desse
component.e no processa,

O valores de kLa& obtidos pela aplicaglc da eq. JddIL312
faram submetidos a uma nova regressSo linear multipla em fungio
dos nameros de Reynolds e Schimdt., Entretanto, uma correlacdo que
we  destine a determinacgBc do coeficiente do filme  liguido
multiplicade pela &rea efetiva de transferéncia de massa deve
levar em conmideracio, além desses grupos adimensionais, & tens3o
superficial da fase ligquida, que esta intimamente Hpada ':.31 Hren
efetiva do sistema.

A equacic que melhor reproduziu os coeficientes 'kLae & a

geguinte:
0,00 T, T —£,97
(kLae:’HL GML ;JL g)Lg
[ = (0029 {-—— S e
® e 2NV, o D 2
P L 1%L L L ez
L L % t
CIE1.325
onde

khae = Coeficiente de +transferéncia de massa do Tilme lguido,
kmol ham'.Ax.

ML = Pesce molecular da fase Mquida, kgoskmol

o = Densidade da fase lHgulda, kg./mg.

L
.:I}L = Difusividade do etancl no Hlguido, m* /h

a, = Area superficial do recheloc seco, mm’.
by = Viscosidade do liquio, kgosmh
e = Tensio superficial do lquideo, kg,/hz.
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& = constante gravitacional, 1,2?,5103 moh
GmL w Velocidade superficial da fase lquida, kgz’h.ma.

0 ultimo grupo adimensional da eg (III32> & =& raz3do
entre os nameros de VWeber, (Gz/pLo'aL}, e de Froude, (Giat/pig).

Os resultados da eq (JI132> =30 apresentados na Tab.
CIl1.73. Os valores de KLG'@ tedricos =Ho oz préprios resultados da
eq. {IIIL.323 para khae, engquanto que os coeficientes KGae tedricos
foram determinados pela eq ((IIL22), consideramndo o controle do

processoe na fase lguida, o que resulta em:

Ka = -k 133

A diferenga percentual entre o= valores experimentals e
Ledricos nSo ultrapassou 30%, YTicando o erro madio =2m tornoe de
20%. A comparagio grafica dos resultados pode ser felita por meic
das Figs., JIL10> e QIL112, que representam oz coeficientes
globais resultantes da eq. JIL315, 11323 e £II1.332>. Na Fig.
(I11.11>, o resultado tebrico & reprasentado pela linha reta,
enquante gue OoF pontos distribuidos ac redor da mesma S3a0 oF
resultados experimentais,

A eq. JIL32> fol considerada como sende & mais adeguada
para a descrig3o do produto kLae porqgue, além de reproduzir mals
fielmente os dados experimentais, Lambém. tem a vantagem evidenciar
o efeito liguido do solvente na transferéncia de massa, pols uma

afirmacioc vategdrica de gque esgse efeite se da apenas iy
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Tabk., L7 - Goafictantea globais de traneferdnoisa  de  messe
experimentals e calculados pelas eqs. {111.315, {I1E.32% e
CIILasy.
N e K a_, exp. K a_, corr. {452 K. a_, exp. K,a_» corr. | 8% |
SecBo |(kmolsh.m 3| Ckmolsh.m’> Ckmolsh.m”> | Ckmolsh.m® >
08 esg 18,753 21,839 16 .4 44,414 #Bi,751 16,5
i4 esp &,220 18,869 e 17,847 54 379 -
14 ret 10,067 12,673 25,9 38,483 48,369 25,7
i5 esg 446,788 38,144 i8,4 48,803 ar, 105 18,4
18 ret 21,491 15,4682 27,0 47 . 481 34,619 27,1
16 emg 25,799 32,376 25,58 34,709 43,875 25,8
16 ret 21,463 16,820 21,8 54,484 42,4691 21,6
17 esg 17,883 36,936 - 23,084 48,472 -
i7 ret 29,765 22,584 24,2 71,9895 54,610 Z24,1
i8 esg 11,604 44,836 - 31,033 119,882 -
18 ret 22,811 2¢,395 28,9 41,118 52,9064 26,8
20 esg 18,198 22,70% 24,8 17,220 21,483 24,8
20 ret 11,3¢2 12,092 6,1 26,410 28,088 6,2
Z1 esg A7 169 26,208 29,8 38,371 27,043 29 .5
21 ret 17,838 18,7460 85,2 29,111 38,604 5,1
22 esg 48,024 852,034 8,4 59,4785 64,478 8,4
22 ret 39,534 A7,023 16,5 74,1581 650, 261 16,8
23 emp 45,320 41,321 ®,8 B2,723 48,048 8,9
23 ret 21 .070 27,319 29,7 358,758 446,382 z2e,7
coeficiente do Ffilme Hgquido ouw apenas na ormagao da area

interfacial 6 & possivel

permitam o

A  aplicagdo

conhecimento

da  eq.

CII1.82> esta

Revnolds utilizada experimentalmente, que

dessas duas grandezas

restrita & faixa

vai de 0,22 a 1,13,

a partir de dados experimentals que

izoladamente,

de

Da

mesma forma, & preciso ressaltar gue as dimens@es do eqgquipamento

empregado

permaneoeram

fixas, serdo’

impossivel verificar

Z

influéncia da geometria da coluna no fendmeno da t.ransferéncia de

Mo Ea,
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CAPITULO 1¥

DISCUSSX0 DOS RESULTADGS

s coeficientes de transferéncia de massa experimentais e
a equacBc <(IIL32>, obtida a partir da regressio  desses  mesmos
coeficientes, revelam o grau de influéncla de diversas variaveis
sobre o processo estudado. Entre estas encontram-se as velocldades
superfiicials das fases Hguida ) YADOT, a viscosidade,
difusividade, densidade e a LensSo superficial da fase liguida,

cujos efelitos serfo discutidos a seguir.

V1>  Influéncia do Namers de Reynolds dag Fases Liguida e

Vapor na Trapnsferéncia de Massa

O numeroe de Reynolds (Gm/at;.a} & uma indicacBoe do grau de
turbuléncis existente em cada fase do sistema No presente estudo,
como =&  aArea interfacial especifica {at} permaneceu constante
durante os expepimentos, a variseSo do nmero de Reynolds resultou
apenas das mudangas das velocidades superficiaiz das fases liguida
e vapor e das respectivas viscosidades.

As velocidades superficiais de cada fase sio variaveis de
srande importancia para o processo de tranaferéncia de massa em
uma coluna recheada. Desde que ndo sejam ultrapassades oz limites
de operacgBo da coluna - causando a schrecarga e inundagie da mesmes
~ o aumento das velocidades do liguido e do vapor € acompanhado

pele aumento da eficiéncia do processo. Em relagdc & viscosidade,
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o comportamento esperado & inverso, & gque em viscosldades menocres
o grau de agitagdo do flulde ¢ maior quande se considera =2
velocidade muperficial constante., Sende assim, os coeficientes de
transferécia de massa devem ser maiores a medida que o numero de
Reynalds cresce.

Esta tendéncia fol comprovada, como pode ser observado na
Fig. (IV1), onde os coeficientes globais baseados na composiclo
da fase liquida determinados experimentalmente, assim comoe agueles
calculados pelas  equacgBes JIL31) e (II132> estdo representados
em TfungZo do nlmero de Reynolds da fase Magoida A Fig. aV2s
mostra os cosficientes de transferéncia de massa baseados nas
composicfes da fase vapor em fungioc do nimero de Reynolds da mesma
faze,

A comparagBo das Figs., dVid e (V. mostra U A
sensibilidade dos coeficientes de transferéncia de massa & bem
maior em relagdc ac nimero de Revnolds da fase liguida do que ao
da fase vapor. Isso decorre do fato de que a etapa caontroladora 4o
processo neste sistema ¢ a transferéncia na fage liguida, como Yol
demonstrado na Fig, Qi1g>

A influéncia das velocidades do liquido e do vapor pode
ser discutida =sob dois aspectos distintos, isto &, pela sSua
contribuicic para © aument.o da area interfacial e pelo seu efeito
direte na diminuigdc da resisténcia & traraferéncia de masssa em
cada fase do sistema A elevagio daz tawas de escoamento do
liguide provoca o auvmento da area interfanial efetiva  porque
favorece & turbuléncias Frax superficie do filme, causando

orndulaces, aumentando a magnitude da Area molhada e tornando mais
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eficiente a renovagho de depodsitos de liquide estagnadoe. For sua
vewx, maiores taxas de escoament.o do vapor favorecem a dispersic de
goticulas de liquide e o aparecimentce de bolhag no=m depositos de
Haguido., Quanto & diminuiglc das resisténcias & transferéncia de

massa, as altas tawas de escoamento fazem com gque o selo de cada
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fame tenha uma bea agitacfo, fazendo com que & espessura do Tilmes
Heuido & SABOSO localizados Junto A interface, onde P

transferéncia de massa ocorre principalmente por difusdo, seja

diminuida.
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IWEs infludncia da Concentracio de Etileno Glice) T

Transferéncia de Mazga

No sistema etanol gsuasetileno glicol, pode~se afirmar
gque o componente que int juencia mais acentuadamente a magnitude da
viscosidade, difusividade e densidade da fase liquida £ o etileno
glicol. Dessa forma, a variagdo da concentracico desse componente
deveria afetar diretamente a grandeza dom coeficientes de
transferéncia de massa Com o objetive de revalar essa influadéncia
foi planejada uma série de experimentos em gue foram fixadas as
fragies molares de agente extrative no interior da coluna e
variadas as vazSes de liquide e vapor. Utilizando as equacies
apresentadas no Apéndice E para o calcule das vazBes de Hepide e
de  vapor em cada seglo da  coluna, foi  possivel definiyr
antecipadamente, pela manipulagio daes tozaszes da alimentacdo,
de etileno glicol e de refluxo, quals seriam as fragfes molares
X, € X resultantes em cada experimento.

A Fig. V3> apresenta o8 coeficientes KLGQ obtidos
experimentalmente, em fungio da velogidade superficial massica do
liquido e da concentragdo de etileno glicel. A Fig. V4> mostra
on acosficientes F’;’Lae calculados pelas egqs. {JIL31) e <IIL323 em
condigBes idénticas as utilizadas nos experimentos incluidos na
Fig. V.82, A escala empregada nestes gréficos fol ampliada em
relacBoc aquela utilizada nas Figs, (V1> e <IV.2> para facilitar
a visualizacBo dos resultados.

£ possivel observar na Fig. V.3 que o= coaelficientes

coprespondentes  as concentragles menores de etilenc glicol
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velocidade superficial massica do Hguido e da fragic molar de

etilenc glicol na fase lMguida.

situam-se sempre acima dos demails, o que pode ser tomadoe como uma
confirmaco da hipétese de que grandes guantidades de agente
extrative no leito recheado provocam uma redugiic na eficiéncia de
transferéncia de massa Bssa influéncia pode se dar através do

proprio  coeficiente de transferéncia d4e massa, pela redugio da
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calculados pelas egs. (IL32) e JI1312 baseados na composicio

da fase lguida, em fungdo da velacidade superficial méssica do

liguido & da fragdo molar de elilenoc glicol na fase liquida.

difusividade e aumento da viscosidade aesoun, abtravés da &Grea
efetiva de transferéncia de massa, pois esta também ¢ sensivel as

propriedades fisicas da fase fiquida e as caracteristicas do
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sscoamentc. Existe ainda a hipbdtese levantada por Welss e Arit
€i987>, segundo a gual, o agenie extrative ocupa um=a fragiic da
area interfacial, reduzinde a &rea disponivel para =a tranaferéncia
das outros componentes.

Além dos fatores citados acima, uma outra Justificativa
para a diminuigSo dos coeficientes a medida que a fracic de
solvente na coluna aumenta pode ser o Tato de gue esse componente,
por estar presente apenas na fase Liguida, faz com que a relagio
entre as taxas de escoamento de liquido e wvapor na aoluna LAV
sejam aumentadas. lsso provoca a redugio do tempo de contato entre
as mesmas -] conseguentemente, diminui = eficiéncia da
transferéncia de massa.

Oz acoeficiantes teadricos {Fig. Iv.dd reproduzem o
aomportamento observado i Fig. {IvV.3s, 3 e coniirma e

aplicabilidade da eq. <IIL323.

Iv.as Influéncia da Vigcosidade, Difusividade e TensiAo

Superficial da Fase Liguida no Produto khue

Na analise do efeito dessas trés propriedades sobre o©
coeficiente de transferéncia de massa g fase licpuida
multiplicade pela area efetiva serBo utilizados resuliados da eq.
CII1.82>. Nessa equacgBo, os expoentes resultantes das propriedades

figicas =30

Variavel i f= D o

Expoente 0,06 ~-1,12 0,28 1,37
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4 viscosidade aparece elevada a um valor murpreendante,
por ser pequenc e pasgitivo. Porém, €& necessario recordar gque a eq.
C151.32> fornece o produto hhae e nio apenas o aoeficiente de
{ransferéncia de massa,  Assim, é poasivel que tenham ocorrido
efeitos compensatdrios entre as propriedades fisicas do sistema

Eximtem outras correlagCes publicadas em gue a
viscosidade do sistema aparece com expoente positivo. Shulman et
alii  <ig85Y  obtiveram uma correlagio para o coeficiente de
transferéncia do filme liguido em gque a viscomsidade  aparece
elevada a 40,05 Na equagdo ¢I11.12>, obtida por Rizzutl et alii
{1981 para a determinacBc da area efetiva de transferéncia de
massa a poténcia da viscosidade & +0,70, e na eq. I113),

proposta por Brave e Fair <1982, a area efetiva ¢é fungBo de

G, B30R

. A explicacBo desse fato aparentemente contraditéric & que

maiores viscosidades provocam uma elevacic na quantidade de
Haguido ret.ido no leito recheado durante a operacio e,
consequentemaente a area interfacial cresce.

Fssas observagfes justificam © pequenc expoente da
viscosidade N edq. CITE.32). N vaerdade, a infiuéncia dessa
propriedade 2 mignificativa, porém exigtem efeltos compensatdrios.
Ela prejudica o coeficiente hL mas contribui para o aumento da
Area interfacial

Um ocutro argumento favoravel ao efeitc compensatério da
vigeosidade =Ho as observagies de Ponter e Boves UPT2d, relatadas
por Mangers e Ponter 19803, sobre a influéncia do glcerol na
molhabilidade de anéis de vidro. Segundo estes auvtores a

molhshilidade do wvidro aumenta com o aumento da conceniragio de
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sHeerol atéd 625 em solugles aguosas, Munakata et olii (49755
mostram que B taxan de liguido NeceRgATias P2 completa
molhabilidade de uvum tubo de vidro vertical usando soluglies aguosas
de glicerol diminuem & medida gue a viscosidade ¢ aumentada de 1
para 23 cp. Segundo Mangers e .Panter 19802, quando a viscosidade é
maior que 4 ¢p, ocorre uma gueda nas taxas de transferéncia de
massa refletindo a diminuicBo do grau de agitagdc da fase lquida
combinada com uma area interfacial aprovimadamente constante. Como
pode ser observado na Tab., (G.1i> do Apéndice GG, as maiores
viscosidades utilizadas no presente trabalho ficam em tornc de 1,3
ap, o que indica qué os experimentos foram realizados na Taixa em
gque <o aumentoe da viscosidade € bendéfico ao processo. Deve-ge
considerar gue o etileno glicol € um composto quimicamente
semelhante =ao glicerol e, portanto, efeitos semelhantes quantoe 2
molhabilidade podem ser esperados.

A densidade aparece na eq. (1132 elevada a um expoente
negative, o que estid de acordo  com a maloria das correlactes
publicadas para a delerminag@c de coeficlentes de filme liguido
{Mangers e Ponter, 19803,

A e, £131.325 ravela ainda, que malores Lensdes
superficiais contribuem para um aument.o no praduto kLaa.
Novamente, exiztem dois aspectos A  serem considerados nest.a
discussSo. EBEm primeire lugar, o efeito da tensaice superficial na
formacac da Area interfacial ainda ndEo ol definitivamenta
esclarecido. Braveo e Fair (19820 afirmam gque sistemas com menores
tensHes superficials proporcionam maior molhabilidade, mas a0

mesmo tempo, a dminuigic dessa propriedade poderia provocar wma
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maior  instabilidade do  filme liepaido, fazerdo G ante se
separasse mals facilmente do recheic gquando o sistema {osse
submetido a altas taxas de escoamento de gas. Eztes autorss
obtiveram um expoente de 40,108 para a tensSo superficial sm sua
correlacio para area efetiva em destilacie <(eq HLi13>. 0O segundo
aspecto que deve ser levado em consideracic ¢ o fato de que, no
presente sistema, as majores tensSes superficiais foram obtlidas
quando a concentragio de solvente no sistema fol reduzida (Tab.
4.4, Apéndice U, fazendo com qgue a concentraczdoc de agua no
cistema aumentasse em relag8o aocs outros experimentos. A tern=do
superficial da sgua & bem major gue a do etanol e do etileno

°G, poer  exemplo, & tenasfo superficial do etancl &

glcol. A B2
igual a 17,024 dynassom, a do  etileno glicol & lgual & 43,024
dynas ocm e a Ga agua chega a 62,338 dynas.com Btephan = Hildwein,
19873 Sendo  assim, o efeito positivo da Lensao superficial
poderia estar reflotinde, na realidade, o efeite benéfico da
diminuig@c da concentragBo de etilenc glicol no coefﬁcian&e do
filme lguido, kL.

O coeficiente de difusSo aparece na eq. {111 322 gl&vado
a uma poténcia menor do que 2 geralmente encontrada em outras
correlagtes publicadas. N=a majoria delas, o coeficiente do Tilme
Hguido € fungdo da difusividade elevada & poténcias sntre 0,5 e
1,0, concordandc ocom  as teoria existentes para a predigio de
coeficientes de transferéncia de massa. A teoria do filme prevé um
expoente unitdrio para :\?)L, a teooria da penetfagﬁa e a Leoria da
renovacdc das supelicies estimam gue ¢ coeficente de traneferéncia

& fungBo da raiz gquadrada da  difusividade, empuuant.o a teoria da
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camada Hmite prevé wn expoente de 2.3 (lussler, 19843 Porém,
mesmo gque na eq. QI132> o efeite da difusividade parega ser
mencor do que na maloria das correlacBes existentes na lteratura,
a diminmiiglSio da difusividade em TfungBic do aumentc da concentragio
de etilena glicol na fase liquida &, com seguranga, uma das causas
do  ecomportamente dos coeficientes de transferédncia de massa
revelado nas Figs, (V3> e V4k, j4 gque nos experimentos em gue

a fracBo molar de etileno glicol fol igual a 0,182, a difusividade

4 hal

variou bha faixa de 3,407 x 10 cmiss a 3,551 x 10 omoAs, nas
experiéncias com x, #0302, i}L ficou entre 1,520 x ‘1{}4@;112/*3 &
1,908 » 107 cm’ss e, nos experimentos realizados com %, = 0,651,
@ variou na faixa de 0,330 x 107 em®/s e 0,409 x 107° em’ss |

Considerandc oz resultados obtidos em smeu aspecto global,
fica evidente gue o etilenc glicol desempenha wm papel importante
no que se refere a transferéncia de massa As Figa, V3> e
CIV.4> revelam que o© efeito resultante & a dminuiglo dos
coeficientes de transferéncia de massa a medida que a concentragdo
do agente extrative aumenta na coluna Entretanto, a determinacin
do mecanismo de ac@o de cada uma das propriedades do sgistema &
dificultada devideo a0 acentuade grau de  inter-relagie destas
varidaveis, o gue faz com gue durante = realizacBo dos experimentos
seja praticamente impossivel alterar uma das prof}riedades do
sistema mantendo constantes as demais. Um exemplo disso & o que
scorre em relagfiio a tensHce superficial e que foi discutido
antericrmente.

0 esclarecimento do efeito de cada uma das propriedades

mencionadas =3y poderd ser conseguaido £ partir de dadaos
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experimentais para o coeficlente do filme liquido e para & area
int.erfacial efetiva iscladamente. Esses dados possibllitariam =
observagiio da influéncia das propriedades do sistema am cada  umas

dessas prandezas sem a interferéncia de efeitos compensatorios.
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CONCLUSOES

Foi possivel a obtenglio de etancol anidro através da
destilagBio extrativa utilizando etilenc glicol como selvente na
coluna de recheio utilizada experimentalmente.

Para que as experiéncias de destilagBo atingissem regime
de operacSo permanente possibilitando a obtengice de dados de boa
gqualidade, fol precisc estabelecer wum procedimento padrSo para a
operacio da coluna, descrito no Capitule 1L Além digmo, fol
adotada uma série de medidas gue indicavam a2 evolugdo do
experimento e o estabelecimento de regime permanente de operagBo.
regime estacionario. Entre as medidas empregadas estavam a
monitoracBo do perfil de temperatura da coluna e a determinacio
periédica da composigio do produte de topo da colunsa,

ﬁx. obtengioe do etancl anddro por destilagBo extrativae com
etilenc glicel esta vinculada a raz3o solventesalimentagBo (8-
utilizada, Neste trabalho, o etanol fol considerado anddroe sempre
gque sua concentragio fosse superior a 99.5% de etanol em volume.
Por esse critério, a razfo S/7F mindma para a obtengio de etanol
anidro foi 3,011, sendo gue ¢ aumento da proporgiSo de solvenite
acima desse valor ¢ irrelevante para & pureza do destilade. Quanto
4 taxa de refluxe (RY, deade que a razdo 5/7F seja mantida em seu
valor mindme, discutido acima, R pode ser Lo badxa guanto 0,60
mem gue & pureza do etancl seja pre judicada, B preciso salientarn
que esses Hdmiles para S/F e R sBo especificos para a coluna de
Iaberatéric empregada neste trabalho, Em colunas com malores

dimens®es, a proporgdo de etileno glicol necegsaria a obtencho de
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gLancl anidro é menor.

Os  perfis de concentracio e temperatura determinados
experimentalmente estio de acordo com o3 resultados existentes na
lterstura, mostrande a existéncia de trés regiies distintas na
coluna, oujas principals caraclteristicas s3c as concentragbes do
agente extrativo em cada uma delas, A primelra, situada acima da
introducBo do solvente & carcterizada pela auséncia do mesmo,
sende praticamente inefetiva para a separagdo dos componentes, A
segunda, entre as alimentagBes do sclvente e da mistura
etanolrégua apresenta uma fragio melar de agente extrativo
eszmencialmente constanie. A terceira e dtima regiSo, entre a
introdugiic da mistura etanolségua e o fervedor, apresenta uma
fragfio molar de solvente também constante, porém aom uma valor
mais baixo do que na segunda regifio, causade pela diluigSe do
agente extrative devido & alimentaglc da mistura a ser separada. A
fracSc molar do solvente sofre uma elevacio apenas na regifo do
leite muite proxima ao fervedor. Essa elevagd@c € lenta no inicio
e, Jj& no fervedor, ocorre um aumento bastante abruptc na
concentragdn do solvente. G perfil de temperatura também &
composto de trés regifes distintas que acompanham a distribuicdo
do agente extrativo. A temperatura & tanto mais alta guanto madox
for a fragdo molar de etilenc ghcol.

Ass caracteristicas do perftil de concentragio da
destilacBo extrativa permitiram a adogdo do mét,édo p=eudobiniric
para a determinagfo do nOmero de unidades de transferdncia de
massa de cada experimento e, a partir dai, o cilculo dos

coeficientes de transferéncia de massa experimentais,
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Verificou-se qué , para a determinagio dos cveflictentoes da
transferéncia de massa experimentals correspondentes & seglBo de
esgotamento da coluna, era muito importante conhecer o efeito do
fervedor, o qual tinha gue ser descontado do nOmerds de urddades de
transferédncia, para gue o= coeficientes de transferéncia de massa
representassem apenas o desempenho do leite recheado desta segdo
da aoluna,

A diminuigdc da altura da segdo de retificagiic da coluna,
juntamenite com a alimentacSo da mistura etanol/égua com menor
concentracglo de etanol, permitiram a obtengio de coeficientes dJde
transferéncia de massa mais exatos para a segBo de retificagdo, ja
que essas medidas impediram uma aproximagio excessiva entre a
curva de equilibrio e a reta de operagdo na porgSc do diagrama
MacCabe-Thiele correspondente ao topo da ooluna.

Oz coeficientes de transferéncia de massa determinados
experimentalmente foram comparados com  agueles obtidoes pelas
correlactes de Sherwood e Holloway 19403 e Normam 12612, Bolles
e Fair <1982) e Onda et alii (968). As duas altimas correlagBes
fornecerain coeficientes bem superiores 208 experimentais,
indicandc que a presenga do agente extrative é prejudicial &
sransferéncia de massa e que as correlacles tLestadas ndo sdo

capazes de descrever esse Fendmendc.

Como o agente extrative esté confinadoe & fase Hguida do
mistema, & Tagse gasosa pode ser descrita pelas correlagties

existentes na Hteratura.

A partir dessa consideragdo, foi adotada a eq QILI7S

para a determinacgic do coeficiente de iransferéncia do filme
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gasome € a o4 (114 para o calculo da area interfacial. Foi
demonstrado {Fig. L8> gque a etapa controladora do processo de
transferdncia de massa na destilagBo extrativa ¢ & transferéncisa
na fase lguida e gue portanto, os ceoeficlientes globals KL{?G Ao
praticamente iguais EOE coeficientes do filme Beaguido
multiplicados pela area de transferéncia de massa, khag.

Admitindo a igualdade entre I@:Lae & oz ceeficientes
globais KLQG experimentais, fol determinada a egq. dI132, que
caloula o produto khae am fungBc dos numeros de Reynolds, d4de
Schmidti e da ramzBo entre os muneros de Weber e de Froude., Essa
equagio reproduz os cnefivientes experimentais dentro de uma faixa
de 130% <(ver Tab. IIL7 e Fig. IIL103.

Az Figs, (V.33 e (V4> mostram gue & medida gque aumsnta
a concentraclc de etileno glicol no interior da cobina, o=
aoeficientes de transferéncia de massa diminuem, © gque coOmprova
gque este componente prejudica a eficiéncia da transferéncia de
massa. Entretanto, a determinagBo do efeito de cada propriedade do
sitema & dificultada pela falta de dados experimentals dos
coeficientes do Tilme Hguide e da Area interfacial isclados, pois
exigstem efeitos compensatorios de propriedades como por aexemplo, &
viscosidade, gue prejudica o coeficiente kL e beneficia a formacdo
da area interfacial

A tensSo superficial apavece na eq. (IIL32> elevada a um
expoente positive. No entanto, come o "aumento dessa propriedads
ests associadc com a diminuigSic da concentragSo de etilenc glicol
na fase liguida, & impossivel a determinagBo da extensSo exata 4o

seu efeito na area interfacial e no zumento do coeficiente do
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filme Hqguido através dos dados experimentals disponiveis.

Duanto & difusividade, & possivel afirmar e &
diminuicdc dos coeficientes de transferéncia de massa em fungdoe do
aumento da concentragic de etlleno ghcol & causada, pelo menos em
parte, pela acentuada redugio dessa propriedade =mempre gue a
fracdo molar de solvente sofre uma elevagBo, como foi disoutideo no

Captiule IV, ftem IV.3.
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SUGESTHES PARA TRABALHOE FUTUROS

Buscando esclarecer o mecanismo de atuacgSo do agente
extrative na transferéncia de massa, poderia ser feito wum estudo
experimental semelhante, apenas substituindo o etilenco glanl por
compostos que apresentem um efeito similar nce eguilibric de fases
e que possuam propriedades fisicas diferentes. Oz  solventes
selecionados devem possuir propriedades fisicas gque variem em s
faixa bastante ampla, sendo mais proaximas e mais digstantes
daquelas apresentadas pelo etanol e pela agua Dessa forma, seria
possivel a obtenglio de uma correlagio para o célculo  de
coeficientes de transferéncia de massa do filme liquide mais
abrangente do que a eg IL32> Entre as substancias adequadas &
realizacdc desse estudo podem ser citadas a glicerina, gue possul
vigcosidade superior ao etileno glicol, o propilene glicol, que
apresenta malor viscosidade, porém menor tensdco supery icial do gue
o  etileno glicol, e a dimetilformamida, <oy jo ponte normal  de
ebuligio ¢153°¢C) e viscosidade wsBo menores do que oS do  etilenc
ghHool. ‘

Antes da realizacBo de testex com outros solventes seria
adequada & construglo de uma coluna de destilacBo com todas as
posgibilidades de controle existentes naguela ubilizada  neste
trabalhe, porém com dimensSes malores, permitinde a operagio da
mesma em uma faixa mais ampla de vazfes de liguide e vapor.

Além da variacBSo das propriedades fisicas do sistema em
uma faixva mals ampla, é de g:fmde importféncia para a compreensio

do mecanismo pelo gual O agoente extrativo influencia &
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transferéncia de massa, a determinagiic exparimentel de valores do
coeficiente do filme itaquide, kx.’ €& da area efetiva de
transferéncia de massa, «, izoladamente, Esse sstudo poderia ser
feito com base no procedimento de Joosten e Danckwerts 19732, que
se baseia na determinagBSo das taxas de absorgdo de U0, por um
Hguido gque contenha uma substaéncia capaz de reagir guimicamente
com o disxidoe de carbono, sendo conhecida a cindtica desta reacio.
Esse procediments j4 foi utilizado por Rizzuti et glii (192813, que
mediram a Arvea interfacial efetiva para a absorgdo de (‘.02 em uma
coluna de recheio onde a fase HMquida eram soluglies de carbonato,
bicarbonate e arseniato de potéassio. A  viscosidade fol variada
pela mistura de gquantidades diferentes de agicar na fasme Hguida
de cadan experimento.

Finalmente, tends em vista a otimizagBo da operagio de
destilagBo extrativa em colunas de recheio, seria de grands
interesse o desenvolvimente de um algoritmo aplicavel & simulagBo
deste processo, acoplade as correlagbes empiricas para o calculo
dos coeficientes de transferéncia de magsa gue congliderem o5
efeitos do agente extrative. Isso permitiria a determinacio da
faixa otima de operac8c da coluna no gue diz respelto as varlaveis
razic solventesalimentacio e taxa de refluxo, levando em conba a

real eficiéneia do processo.
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APENDICE A

PETERMINAGAO DA COMPOSICAZO DO PRODUTO DE FUNDO

& determinagio da vaz3o e da composigio do produto de

funde em cada experiéncia fol feita através de um balango material

aenpvolvendo a coluna de dest,iiaggc. O wvolume de controle adotado

estd indicado na Flg <AL,

0 balanco global ¢ dado pela equagan:

F+S=D+8B

D balange por componente & def inido pela equagdo:

Fre  + S = Doe  + Bac
vF' s S &) % ]

onde
F = vazSo de alimentacgic da mistura etanol/agua, kmol-h.
S = vazfc de alimentagBSo de scolvente kmol/h.

O = vazio do destilado, kmolrh

B = vazdo do produto de fundo, kmol h

X . = fracio molar do componente i na corrente

.o = fracgBo molar do componente i na corrente
T

o0 7

X 0 = fracgio molar do componente i na corrente
1

> = fracio molar do componente i na corrente H.
%

As vazSes e composigles dos filuxos F, S5 &
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Fig. A1 - Volume de controle adotado para o balange de massa

{
siobal.

determinados experimentalmente, tornando possivel a determinacio
de B e xiﬁ através das egs. (A1 e (A2

A4 seguir =sera detalhado o calcule da vazdc e composicdo
do produto de fundeo do experimentc ndmero 13.

AlimentacBo (FX

vazio = 2,47x107 " m ~h
temperatura = 51 “°q
composigiioc = 93,804 de etancl & 6,20% de agua, em massa.

peso especifico = BG3,30 kg,fma
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Etileno glicol &3

vaniho = 7,&&){13—4 m ~h

temperatura = B2 °c

concentracio = 99,90% de etileno glicol e 0,10% de agua, em massa

peso eapecifico = 1.114,00 kgx’ma

Destdilado D

vazie = 2,080 m /h

concentracBo = 99,56% de etanol e 0,44% de agua, om massa.

pese especifico = 786,42 kg/ma

Ref iuxa (B

vazdo = 3,78«10 ¢ m°/h

concentracio = 99,56% de etansl e (,44% de &gua, em Masiza.

temperatura = 58 °q

\

O peso especifico da mistura etanolldgua em funglc da

concentracio fol obtide no Manual de Engenharia Quiimica, 52 ed.,

tab., 3412 ¢Perry e Chilton, 1986). © peso especifice do  etlleno

glicel foi tomado como constante, igual asc do componente puro.

¢ peso molecular médic de cada
partir da respectiva concentracio massical

~ alimentag ey

100

M_ = 55 G0746,075 + (6,30/18)

- etileno glicol

137
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100
s C00,00,/63,07y + <0,10-18>

w 61,92 kgskmol

~ degtilado

M o= 100

o 50 SE7IE 075w C0,aa 18y T 1978 kg kmol

Az concentragfes massicas foram, entio, transformadas em

fragbes molares:
- alimentacio
X = {93,80-1000%x(42,01.7446,075 = 0,858
x (3,145

2F
-4 = {3

BF
- etileno gHcol
% = €

i85
2 w 3,003

25

x, = (99,00./1005%(61,02/62,07> = 6,997

- sestilado
*in = £99,56-1000%(48,76,46,073 = 0,989
=% = 0,011
20
* = 0

<3 5

Também as vardes wvolumétricas forzan transformadas em

vazxdes molares:
-~ alimentagda

F = (3,623x¢0,803300x{1742,01) = 0,069 mol/min = 4,14;:1(}_9 mols T
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- etileno glicol

S = (‘?’,Oﬂx19“‘)3{(1.114,00}}:(1/62,07} ” 1,26x10*2 kmol b

- destiladao

D m (2,08x10 *3R4T86,420xC1.,45,T6> = 3,53x10° kmol/h

~ et lhuMo

L, = €3,78x10 YIR(TBE,4200(1./45,76> = 6,50x107° kmolsh

A taxa solventesalimentagdo é:

SAF = 1,26x10 7 /4,14x10 0 = 3,04

A taxa de refluxo é&:

R=L/D= 6,50:10 0 43,5324077 = 1,84

onds

Li . wazdc de refluxo, kmolsh.

Da egq. €A1 temos gque!

B=mPF +5 - D (A3
B o= 4,44x10°° + 1,26:407° - 8,53:107° = 1,32107° mol/min

Aplicando a eq. <A2) para cada componsnte, ohtemos =3
fracio molar de cada componente no produto de € wunds da coluna:

- atanol (1>

Fax + Sx . Ding + Bx
1F 1S 1D 18

13¢



. % = O,003
B8

- agua 22

2F 2% 25 28

4 = 0,045
8

- atileno glicol 433
Fxe + Sx w Dx  + Bx
3¥F a5 =3+ 3

% = 3,982
ap

A composicgBo em fragio molar do produte de fundo foi
transformada em porcentagem massica atraves do peso moleculan

médio do produto de fundo, da seguinte maneira:

ﬁnw{ﬂ,nﬁfi‘}x(d}d,{}?) + £0,04853:(18> + €0,9520%(62,07dm 60,04 kgskmol

Porcentagem em pesol

- etancl = €0,003>5%(46,07/60,0425(100> = 0,23
- Apua = (0,0450%(18/60,043%(100> » 1,35

- etileno glicol = 0,05 20%(62,07-60,045x100) = oB,42
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APENDICE B

RESULTADOS E CONDICDES DE CADA EXPERIMENTO

EXPERIENCIA NT ot

altura entre a introduclBo do solvente e do refluxo = 0,45 m
dg = 0,04 m

d = 0,04 m
o

Z = 0,50 m
z = 3,45 m
E

Vazio Temperatura Composigio
Ckmol . hd e x 2 x

* 2 3
ALIMENTAGRO | ©,42x10 42 6,885 | 0,168 | 0,000
SOLVENTE 5,88x10 0 70 0,000 | 0,084 | 0,989
REFLUXO 4,92x10"" 36 . | 0,947 | 0,053 | 0,000
DESTILADO 6,36x10" " — 0,047 | 0,053 | 0,000
FUNDO 9,00x10 " _— 0,209 | 6,143 | 0,648

SAF = 0,62

R = 0,77

O erro experimental entre a Tragfc molar de fgua calculada para o
produte de funde e a fragio molar de #Agua medida experimentalmente

é de 13,3 .
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EXPERIENGIA N g2

altura entre a introducgio do solvente e do refiuxe = 0,8 m
d]z m 0,04 m

d = 0,04 m
B

zﬂ = 3,90 m
2 = 0,45 m
®

Vazdo Temperatura Composigio
(kmol hd> T+ x, %,

ALIMENTAGEKO | 6,00x10 " 40 6,850 | 0,150 | 0,000
SOLVENTE 6,80x107° 70 0,000 | 0,011 | 0,980
REFLUXO 7,50x10 45 0,044 | 0,056 | 0,000
DESTILADO 4,02x107° — 6,944 | 0,086 | 0,000
FUNDO 7,38x10 ° 146 0,062 | 0,004 | 0,844

S/F = 1,08

R = 1,52

O erro experimental entre a fracio molar de Azua calculada para

produtos de fundo e a fragioc molar de agua medida experimentalmente

& de 2,0 3.

EXPERIENCIA NS 03

;

altura entre a introdugic do solvente e do refiuxe = 0,15 m
c:l!t = 3,04 m

d = 0,04 m
E

z = 0,80 m
»

> = (485 m
B

Vazdo Temparatm:*a Composicio
<kmol hd e x, x,
ALIMENTAGXO | 5,64x10 " 43 0,855 | 0,145 | 0,000
SOLVENTE &,72x10" " 70 0,000 | 0,013 | 0,987
REFLUXO 6,18x10" " 50 0,987 | 0,043 | 0,000
DESTILADO 4,32x10"° — 0,987 | 0,043 | 0,000
FUNDO 8,04x10 " 149 6,088 | 0,089 | 0,828
S/F = 1,20
R = 1,43

0 erro experimental entre a fragfSo molar de Agua calculada para

produto de fundo e a fragioc molar de aAgua medida experimaentalmente

& de 8,9 X%
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EXPERIENCGIA KT 04

altura entre a introducio do solvente e do refiuxe = 6,15 m
dn m 0,04 m

d = §,04 m
E

w = 0,90 m
3
Z, = (390 m

Vaz3io Temperatura Composicao
Ckmaolshd <co> %, x,
ALIMENTAGAOD | 6,78x107° 49 0,841 0,159 | 0,000
SOLVENTE &,72x107" B2 0,000 0,007 | 0,998
REFLUXO 9,36x10 " 48 0,085 0,045 | 0,000
DESTILADO &, 10x10" " _— 0,955 | 0,045 | 0,000
FUNDO 8,40x10 132 g,008 | 0,108 | 0,794
SoF = (0,59
R = 1,84

O erro experimental entre a fragdo molar de Agua calculada para

produto de fundo e a fragBo molar de agua medida experimentalmente

& de 2,0 X,

EXPERIENCIA RS 05

altura entre a introdugdo do solvente e do refluxe = A8 m
dR = 0,04 m

d = 0,04 m
E

Z wm 3,00 m
z = 3,45 m
E

Vazdo Temperatura Composiglo
CkmolshY <oy x %,
ALIMENTAGAOC | 6,12x107° 42 0,828 | 0,175 | ©,000
SOLVENTE 1,25x10" % 80 0,000 | 0,006 | 0,994
REFLUXO B, 16x10 " 40 0,068 | ©,0385 [ 0,000
DESTILADO 4,68x10 " — 5,068 | 0,085 | 0,000
FUNDO 1,30x10 % 134 0,088 | 0,671 | 0,891
SF = 2,04
R = 1,74

0 erro experimental entre a

produte de fundo e a [ racgdo mo

& de 12,8 3%
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EXPERIENGIA KT o0&

altura entre a introducio do solvente e do refluxve = 4,45 m

z, = 0,90 m dg = 0,04 wm
z_ = 0,45 m d_= 0,04 m
Vazdo Temperatura Composigdo
Ckmol  hd o> % x,
ALIMENTAGXO | 6,12x107° 45 0,827 | 6,173 | 0,000
SOLVENTE 1, 2810 % 86 0,000 | 0,004 | 0,996
REFLUXO 8,22:41{)_3 78 0,984 0,048 4,000
DESTILADO 5,10;!1{!"3 e 0,954 0,044 0,300
FUNDO 1,35x10 % 155 0,014 | 0,065 | 0,921
SAF = 2,04
B o= 1,61

O errc experimental entre a fraclio molar de agua calculada para

produto de fundo e a fracfo molar de agua medida experimentalmente

& de 9.5 X,

EXPERIENGIA KBS 07

L= 1,08 m da = 3,04 m
z, = 0,45 m d£ = 3,04 m
Vazio Temperatura Composicio
Ckmol/h) <®a> x x,
ALIMENTAGXO | 5,70x10 > 45 0,833 | 0,167 | 0,000
SOLVENTE 1,28x10 % 80 0,000 | 0,008 | 0,992
REFLUXO 8,40x10" " RE 0,076 | 0,024 | 0,000
DESTILADO 4,62x107° — 0,976 | 0,024 | 0,000
FUNDO 1,36x10° % 144 0,018 | 0,069 | 0,913
SAF = 2,20
R = 1,82

0 erro experimental entre a frag8o molar de Szua calculada para

produte de fundo e a fracS3c molar de Agua medida experimentalmente

& de 14,2 X
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EXPERIENCIA WY om

z, = 1,05 m dn = 0,04 m
z = 0,45 m dg w {304 m
Vaziioc Temperaturs Composicio
{kmolh> T+ 5 x
E 3 2
ALIMENTAGRO | 4,80x10 " 53 0,830 | 0,170 | 0,000
SOLVENTE 1,46x10" % 80 0,060 | 0,004 | 0,008
REFLUXO 5,46x10 2 58 0,985 | 0,014 | 0,000
DESTILADO 2,90x10" % _ 0,986 | 0,014 | 0,000
FUNDO 1,58x10 % 143 0,009 | 6,053 | 0,038
SAF w 3,04 )
R = 1,40

O erro experimental entre a fracBo molar de spgua calculada | 42213 4520

produto de fundo e a fracio molar de dgua medida experimentalmente

& de 10,0 %

EXPERIENCIA N° 09

z = 108 m
B

z_ = 0,45 m

f.!n = 0,04 m
d = 3,04 m
o

Vazio Temperatura Composicio
Ckmols/hd <“as %, 2

ALIMENTACKO | 4,80x107° 50 0,827 | 0,173 | 0,000
SOLVENTE 1,60x107 % 83 0,000 | 0,005 | 0,908
REFLUXO §,46x107 " 55 6,988 | 0,017 | 0,000
DESTILADO %,90x107° - 0,985 | 0,017 | 0,000
FUNDO 1,78x10° 7 150 0,008 | 0,048 | 0,944

SAF = 3,51

R = 1,40

O erro experimental entre a fragiio molar de agua calculada para

produte de funde e a fragdo molar de agua medida experimentalmente

& de 13,8 2.
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EXPERIENGIA N 10

zﬁ = 1.05 m da w 3,04 m
7 = 3,45 m d = 3,04 m
E E
Vazio Tempoerat.ura Composigdo
Ckmel . h) <o = 2 *
1 2 3
ALIMENTAGEO | 4,68x10" " 47 O, B854 0,146 | 0,000
SOLVENTE 2,04:10"% 83 0,000 | 0,008 | 0,908
REFLUXO 3,00x10 ° 55 0,987 0,013 | 0,000
DESTILADO 4,02x107° S 1, 987 0,013 | 0,000
PUNDO 2, 11x10" % 144 0,001 | 0,085 | 0,963
SoF = 4,36
R = 0,74

¢ erro experimental entre a fragBo molar de Sgua caloulada para o©
produto de funde e a frag8o molar de agua medida experimentalmente
& de 18,3 2.

EXPERIENCIA N2 11

= = 108 m dn = 0,04 m
z = (45 m
E
g = 3,04 m
E
Vazdo Temperatura Composigio
Lkmol > Ts)) x ¢ =
% & a
ALIMENTAGEO | 4,74x10°° 40 0,850 | 0,150 | 0,000
SOLVENTE i1,46%10" 7 82 6,000 | 0,004 | 0,996
REFLUXO 3,78x10" " 54 0,087 | 0,013 | 0,000
DESTILADO 3,900%10 S 0,987 | 0,013 | 0,000
FUNDO 1,84x10" % 144 0,012 | 0,046 | 0,942
SAF = 3,08
R = 0,97

O erro experims
produto de funde e a ¢ ragio molar de agua m

& de 18,7 2
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EXPERIENGIA N 12

C 1,05 m
2 = (3,45 m
B

dn = 04 m
d = 0,04 m
o

Vazido Temperatura Compo=sicio
<kmol b <70 x Y
1 Z
ALIMENTACZO | 8,22x10 " 45 0,856 | 0,144 | 0,000
SOLVENTE 1,57x10° 2 a3 0,000 | 0,004 | 0,996
REFLUXO 2,88x10 " 5o 0,983 | 0,017 | 0,000
DESTILADO 4,26510" " - 0,983 | 0,017 | ©,000
FUNDO 1,67x10"% 139 0,017 | 0,044 | 0,939
SoF W 3,01
R = 0,60

O erro experimental entre a fragio molar de Agua calculada para o
produto de fundo e a fragSc molar de Agua medida experimentalmente

& de 16,8 X

ENPERIENCIA NE 13

I 1,05 m
w = 0,45 m
ol

dn = 0,04 m
g = 0,04 m
E

Vazdo Temperatura CompoasicSo
Ckmol/ho e x, x,

ALIMENTACGEG | 4,14x107 0 51 0,855 | 0,148 | 0,000

SOLVENTE 1,26x107° 52 0,000 | 0,008 | 0,997

REFLUXO 6,54x106" " 58 0,080 | 0,611 | 0,000

DESTILADO 3,54x10 " — 0,989 | 0,011 | 0,000

FUNDO 1,82x10 % 156 6,003 | 0,048 | 0,951

S F w 3,04 |
R = 1,84

G erro experimental enire a

produte de fundo e a fragido mo

& de 9,0 %
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EXPERIENCIA NY 14

LI .45 m dn = .04 m
=z w 0,35 m d = 0,04 m
E E "
Vazio Temperatura Composigio
Ckmol D e x, x
z
ALIMENTACKC | 4,68x10"° 50 6,860 | 0,140 | 0,000
SOLVENTE 1,40x10" % 82 0,000 | 0,004 | 0,998
REFLUXO 6,30%10 52 0,973 | 0,027 | 0,000
DESTILADO 4,08x10 > — 0,973 | 0,027 | 0,000
FUNDO 1,46x107° 150 0,004 | 0,042 | 0,955
SAF = 3,00
R = 1,57

¢ erro experimental entre a fragSo molar de agua calculada para

produto de fundo e a fracglo molar de agua medida experimentalmente

& de 2,0 X,

EXPERIENCIA N& 18

=z, m 0,45 m
o = {3,45 n
E 4

dn = 0,04 m
drz = 0,04 m

Vaznio Temperat.ura Composigdo
{kmolshd <o % x,
ALIMENTACEO | 7,14x107° 50 0,590 | 0,410 | 0,000
SOLVERTE 1,81x10 ° 84 0,000 | 0,000 | 0,991
REFLUXO 6,84x10°° 62 6,923 | 0,077 | ¢,000
DESTILADO 4,08x10 " —_— g,923 | 0,077 | 0,000
FUNDO 1,82x10 7 151 6,025 | 0,151 | 0,824
SAF = 2,12
R = 1,68

O erro experimental entre a fragdo molar de agua calculada para

produte de fundo e a fragio molar de agua madida experimentalmente

# de B5.7 3.
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EXFERIENCIA NY 14

zR = 0,45 m
z = 30,45 m
E

dR = 3,04 m
d = 0,04 m
P

VYazido Temperatura Compesigho
Ckmol ) <o 2, x
ALIMENTAGRO | 6,18x107° 55 0,676 | 0,330 | 6,000
SOLVENTE 1,52x10" % 75 0,000 | 0,007 | 0,993
REFLUXO 8,64x10 " 55 0,939 [ 0,081 | 0,000
DESTILADO 4,20x407° — 0,930 | 0,061 | 0,000
FUNDO 1,72x10" % 152 0,011 | 0,110 | 0,879
SAF = 2,47
R = 2,06

0 erro experimental entre a fracgic molar de Agua calculada para o
produto de fundo e a fraglio molar de Agua medida experimentalmente

4 de 8.8 X

EXPERIENCQIA N 17

¥ A7

G4 Awt BIR

{if

.
]
o

2 = $,60 m
E

d = D04 m

d = 9,045 m

=

Vazio Tamperatura Composicgio
Ckmol h> <°e> x x,

ALIMENTAGEOQ | %,10x10 % 4¢ 0,630 | 0,370 | 0,000
SOLVENTE Z,75x10" % 70 0,000 | 0,003 | 0,997
REFLUXO 1,11x106"7 60 6,930 | 0,070 | 0,000
DESTILADO 5,94x10 " — 0,930 | 0,070 | 0,000
FUNDO 3,26x10 % 148 0,044 | 0,115 | 0,841

S/F = 2,50

B = 1,87

O erro experimental entre a fragio molar de Agua caloulada para

produte de fundo & a fragBo molar de agua medida experimentalmente

& de 2,7 %.
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EXPERIENGIA K- 18

z, = G,45 m
7 w 9,60 m
E

dn = 0,04 m
d = 0,045 m
E

Vazio Temperatura Composigio
Ckmolshd <o x x
3 z
-2
ALIMENTAGQAO 1,47x10 54 0,887 0,333 0,000
-2
SOLVENTE 3,83x10 74 0,000 0,005 0,968
—Z
REFLUNO 1,72x10 7O 0,838 0,162 0,000
-5
DESTILADOG D,06x10 m 0,838 3,162 0,000
- '
FUNDO 4,32x10 145 8,050 0,083 0.887
SAF = 2,60
R = 1,90

O erro experimental entre a fracifo molar de agua calculads para

produto de fundo e a fragio molar de dgua medida experimentalmente

& de &£,6 XK.

EXPERIENCIA N& 19

z. = 0,45 m
= = ﬁ,ﬁﬁ m
=

da = (3,04 m
d = 0,045 m
E

Vazio Temperatura Composigia
Ckmol /hd <“e> x x,

ALIMENTACEO | 1,63x10 ° £54 0,674 | 0,326 | 0,000
SOLVENTE 4,14x10" % 74 G,000 | 0,004 | 0,996
REFLUXO 2, 29x10 0 70 0,696 | 0,804 | 0,000
DESTILADO 1,24x10° % — G,696 | 0,304 | 0,000
FUNDO 4,53x10 > 143 0,052 | 0,038 | 0,910

SAF m 2,46

R = 1,85

6 erro experimental entre a fx
produte de fundo e a ragio mo

& de 11,3 %
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ENPERIENGIA NT 20

z o= 0,45 m

w e 0,60 m
E

dﬁ = 0,04 m
dr:: = 0,045 m

VazBo Temperalura Composigda
Ckmol h e} x x,

ALIMENTACRO | 4,14x107° 47 0,633 | 0,367 | 0,000
SOLVENTE 1,00x10 7 76 0,000 | 0,006 | 0,994
REFLUXO 4,98x10 " &0 6,915 | 0,088 | 0,000
DESTILADO 2,B8x10 " — 0,015 | 0,085 | 0,000
FURDO 1,28x107° 164 6,021 | 0,109 | 0,870

SAF = 2,64

R = 1,93

0 erro experime

produte de fundo e a fragdc molar d

& de 9,6 X

EXPERIENCGIA NS 21

zn w 3,45 m
= == 0,60 m
o

dx w 0,04 m
d = 0,045 m
E

ntal entre a fracio molar de aAgua caloculada para
e Agua medida experimentalmente

Vazdo Temperatura Composigdo
Ckmol hd T v =3 x,

ALIMENTACKO | 7,74x107° 53 0,662 | 0,338 { 0,000
SOLVENTE 3,00x10 " 75 0,000 | 0,005 | 0,998
REFLUXO 8,82x10" " 53 0,853 | 0,147 | 0,000
DESTILADO 5,70x107° _— 0,853 | 0,147 | 0,000
FUNDO 5,94x10 > 144 0,044 | 0,808 | 0,653

S w 0,50

R = 1,55

¢ erro experimental enitre a fracio molar de agua calaulada para

produtos de fundo e a fragio molar de agua medida experimentalmente

& de 13,4 %
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EXPERIENCIA NE 22

za = 0,45 m
= = 0,60 m
E

dﬂ = 0,04 m
d = 3,045 m
b

Vazdo Temperatura Composigio
Ckmol ho <®o> x x,
ALIMENTAGKO | Z,18x10 % 57 0,688 | 0,317 | ©,000
SOLVENTE 1,04x10"° 72 0,000 | 0,008 | 0,998
REFLUXO 2,17x10" % 70 0,869 | 0,131 | 0,006
DESTILADO 1,22x107° - 0,869 | 0,181 | 0,000
FUNDO 2,00x10 7 129 0,214 | ©¢,269 | 0,517
SAF = 0,48
R = 1,77

0 erro experimental entre a fragfc molar de agua calculada para o
produte de fundo e a fragio molar de agua medida experimantalmente

& de 9,0 2

EXPERIENCIA N° 23

ER b ‘}345 biid
z = (0,60 m
| N

dn m Q.04 m
d = 3045 m
®

Vazio Temperatura Composicio
Ckmol/hd <“a x, x,
ALIMENTAGAO | 1,48x106°° 52 0,690 | 6,310 | 0,000
SOLVENTE 7,56x10 " 78 0,000 | 0,006 | 0,994
REFLUXG 1,60x107 7% 64 o,827 | 0,173 | 0,000
DESTILADO 1,22x10 2 — 0,827 | 0,173 | 0,000
FUNDO 1,24x10" ° 146 0,161 | 0,233 | 0,606
S = 0,51
R = 1,70

0o erro experimental entre a fragao
produto de fundo e a € racio molar

& de 14,1 X
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APENDICE C

DEFINICAO DOS COEFICIENTES GLOBAIS DE TRANSFERENCIA DE MASSA

As equagBes que definem o nimero de unddades de
transferéncia de massa e que foram empregadas na determinacio dos
coeficientes globals de transferéncia de massa sic obtidas através
de um balance de massa diferencial no leito rechaeado.

Considera-se a coluna representada na Fig. G145,

¢ balango material para o componente mais volatil (4> na

fase wvapor no alemento de volume AAz, em estado estaclonario &

dado por:
toaxs de enirado taxa de salda Laxo de trans-—
de masse por - de massa por * faréncia de = 0
gascoaments om escoaoments em magsa om Alz
* + A=z z
oD

A taxa de transferéncia de massa por unidade de altura do

‘leito € definida pors

E ]
N m K a ACy Fr=y > m K a Alx >-x ' 3 cc.2d>
3 g & £ 4 1. & £ £

onde

Na = Taxa de tranferéncia de massa do domponant.e 1 por unidade de

altura do leito, kmolshm.

KG = Coeficiente global de transferéncia de massa baseads nas
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00k az

7 Zr T

- G 1

N

Fig. €1 - Representaglio da coluna para © balango de massa

diferencial.

concentraces da fase vapor, kmolfh.mz.

KL== Coeficiente global de transferéncia de massa baseado nDas

concentraces da fase Hauida, kmol/h.mz.

a = Avesm efetiva de iLransferéncia de massa por unidade de veolume

do leito, meAr.

A = Area da segSo transversal do leito, e,

yi’ = FragZo molar Ulvre de solvente do componente 1 na fase

vapor na altura 2z da coluna.

L 5
y<©£ = Fragio molar livre de solvente do componente 1 na fase
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vapor em equilibrio com & fase lKquida no measmo ponic =
x; = Fraglo molar Hvre de solvente do componente 1 na fase

Hguida na altura z da coluna

&
xi’ = Fragio molar lvre de solvente do componente 1 na fase

Hguida em equilibric com a fase vapor G mesmo ponto =,
A eq. {Q1> pode ser esaorita como!

Vy;.;z-l-Az - Vyiiz + Nisz = O .32

onde
V = VazSo molar da fase vapor, imo Ll h.

y, = FraghBo molar do componente 1 na fase vapor.

Dividindo a ey (03> por Az e tomando o limite gquandoe A%

tende a zaepo;

1im Vyiiz*&zz" Vyi z - "'N’_
Az->0
d(V})i)
= - N 45
dz 3

Da definicdo de fragle molar em base Hvre de solvente

tLemos:

> -
v, =¥y, % 3"3) {083

onde

y, = Fragio molar do solvente na fase vapor.
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Como ¥, = , temos gue vy, = yi’ o assing

d(!f'yi’)
gz

- Ni (C.63

Substituinde 2 eq. (C2> na eq (G.O6MX

d(Vyi’ >

E g
-t 'y om
e + KQQEA{y" ¥, 3 0 L4875

Congiderands gque ¥V  assume valores diferentes entre i,
porém constantes nas segles de retificagic e de esgotamento,

podemos tratar a ed. 07> da seguinte forma:

d{Vyi’}
- w K a Adz LG8
<y y ¥ v ry [+ 2N -
4 3
A=z v {ZEmZ_} dy *
K a [—-5‘-—“-««] =- {* ® : C.9
G % R ¥ -
R y tz=0y (yp 0 =y 7>
i 4
A_= vy {z=2_7 dy
(Ka)[—-——gg]ﬂ-‘fi ¥ : (C.105>
g e E V¥ »
E ¥, tEEE (yi’ - yi’}

snde os indices rR e E Depresentam, respectivamente, as segles de
retificacio e esgotamentc da coluna.

De forma semelhante, um balanco material para & fase
liquida €& empregadc na obtengdo dos coeficientes globads de
transferdéncia de massa baseados nas concentragles da fase liguida.

Um balanco material semelhante ao da fase wvapor resuita
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(5311 M

dCLx D
P = -N 1D
d=z 1

onde
I = VazSo molar da fase Hguida, kmolsh.

x, = Frag3o molar do componente 1 na fase liguida.
Da definigBo de fracioc molar livre de solvente temos:
x = oo f{i-ae > 12>
1 1 ]

Assim

dilx (i - « )]
_-—[ * 3 _— QA5
d= 1

onde

x, = FragBo molar do sclvente na fase liguida.

Mas Lxs = 5 & a eq I3 tornma-se:

d [::z.. ~ Sk ’]
a=

»
m - K oag Alx Px P D €314
L @ i 'y

onde

S = Vazie molar de solvente, kmol/h.

157



oMW N; substituido pela eq Q23 escrita em termos das fragfes
molares da fase Mguida.

As consideragBes feitas a respeito de V também sH0
validas para -5S) e, portanto a eq. (C.14> pode ser tratada da

mesma forma gue = eq. G.75.

&RER y£(z32n> dxi ’
chaJR[ s } -- f . * <G5>
R v o (z=0y O - m D
£ 1 1
AEZE yiczzzz} dxi 4
(KL“QE( L8 ] =- “a G162
B y tz=z 3 X -~ ax * 3
e #® i %

O termos & direita nas equagBes G99, 10>, A e
CA6> =Bo as definigBes dos ndmeros de unidades de transferéncia
de massa correspondentes  as  seglies de retificagio e de
esgotamento, bascadas, respectivamente, nas concentracBes da fase
vapor & da fase lquida As integrals podem ser avaladas
numericamente, a partir do cophecimento das lnhas de operagfo do
equipamente = da curva de equilibrio do sistema calculadas em
base Wvre de solvente. A Fig. €C.2> representa, graficamente, a

definicio do namero de unidades de transferéncia.
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3}1
Fig. 02 - Representagic grafica da integral para o caloule do

nédmers de unidades de transferéncia de massa,

150



APENDICE D

PROGRAMA PARA CALCULO DOS COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASSA

0 programa apresentado a seguir caloula o nidmero de
unidades de transferéncia e os coeficientes de transferéncia de
massa peles equagBies apresentadas no Apéndice C.

Az linhas de operagdoc sS8o definidas de acorde com O
Apéndice E e as composigles de equilibric =30 obtidas através ds
equacgdc NRTL como descarito no Apéndice F.

Os dados de entrada necessarios sio os seguintes:

- pumero de componentes do sistema;

-~ parametros da equacio de Antoine para cada ocomponente do
sistema, sendo a temperatura utilizada em °C & a press3o de vapor
fornecida em mmbg;

- parametros da equagio NRTL para cada binsric componente do
sigtema em kcalskmol;

~ pressSo na coluna de destilacg8oc, em mmte;

- vazBoc de HBguido nas segles de retificacSc e de esgotamento, Ln
& LE » kmol/h;

~ vardo de vapor nas secles de retificacio e de esgotamento, VR e
!fﬂ, kmolsh;

- diametre do leito nas segBes de retificagio = de esgotamento, dﬁ
& dE s M

- altura do leitc nas secgBes de retificagiio e de esgotamento, =, e
2, m;

B

- wawSc de =molvente, 5, kmol/h;
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- vazio de desiilado, D, kmol/hj

- composigiio do produto de fundo, x , x e X _
18’ zm 38

~ composicdo da alimentagho, X _, X e 23

iF 2F aF

- composicice do destilado, X, p Ry € Kyl

- composigio acima do fervedor, X , X & %X __;
ip 2P sP
-  frag8c molar de solvente na fase liquida da segfco de
retificagio, Xop © na secio de esgotamento, x5
- pamerc de pontos que serdo utilizados para o caloulo da integral

que define o numero de unidades de tLransferéncia de massa.

A sequéncia de gcalculos realizados para a determinagio

de K a_ em cada segSo da coluna ¢ a seguinte:

ad Segio de Eggotamento

{4 - todas as fracBes molares de etanol [ ornecidas como dados de
ontrada sfc convertidas em fragles molares lvres de solvente;

2 - através da linha de operagS3o da segHo de esgotamento =s3o
calouladas as fragles molares de atanocl na fase vapor
correspondentes a ::-cm’ e a xsp” regpectivamente, yn” e yw’;

3 - define-se os valores em qgue serd avaliada a funglo F(yi’}t =
ix(y&’ﬂ—y**} e o wvalor de dy&’ Cver equagBoe G103 através s o
divigSo do intervalo (3’1;«’“ yw’} peles nimero de pontos dese Jados;
4 - para ocada yi’, determina-se o© ,‘}Ci’ correspondente através da
linha de operagio da segfo de esgotamento;

5 ~transformanse xi’ em x 2 partir do wvalor de X o {dado de

entradad) e determina-se e, =y - x1 - x:«n:;

& - a partir das fragBes molares dos trés componentes, calcula-se
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a composiciio da fase vapor em equilibric pelo Método do Ponto de
Bolba (Holland, 19803;

7 - determina-se o valor de F(y;) = 1/(3);*—})"};

8 - apds o calocule de F(yi’} para todos o= yi“ faz-~se a integragdo
numérica de F(yi’)dyi’, através da Regra de Simpson, cujo
resultado corresponde ac numero de urdidades de transferéncia de
massa baseadas nas concentragles da fase vapor para =2 mecio de

esgotamentc.

by Seg3oc de RetificagBo

O procecﬁment’d 4 o mesmo que fol descrito para a seqgdc de
retificagdo, com a diferenga de que os limites de integracgdo =3o
ym’ e ym’, de acordoe com a eg. (G2,

Quanto ac namero de unidades de transferéncia baseado nas
concentragfes da fase logquida, a seguéncia de acélonlos é& a mesma
que foi wutilizada para & determinacio do namero de unidades de
Lransferédncia baseado nas concentragies da [ase vapor, ocom =
excegio de gue a integragio & T sita em termox de xi’. Imso provooa
uma outra diferenca importante nos ealoulos: e primeiro caso, a
composicio da fase liquida para a qual sera calculada & composig3o
de agquilibrio & conhecida, podendo ser aplicade o Mé&étodo do Ponto
de Botha, No segundo caso, existe a composicio da fase vapor e
dese ja~se calcular a composicgic da fage Jiquida em equilibric. No
entanto, os apeficientes de atividade SEG dependent.es da
composigio cia‘ fase liquida, e, portanto o algoritme indicado para

o caloulo do equilibric de fases & o Método do Ponto de Orvalho
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(Holland, 1080, Iinfelizmants, iy CHEBEIT Loy shart - aprza
etanol-dgua~etileno glicol, este método apresenta problemas de
convergénacia devido As pequenas fragles molares de etilenc glicol
encontradas na fase vapor. Fara contornar este problema, aptou-se
pela realizaclo de wuma regress3o polinomial (Método dos Minimos
Guadrados) dog pares (xi’ ’}’1’&) obtidos pelo Método do Ponto de
Bolha, possibilitande a determinacSc da composmiglo da Tame Hguida
em equilibrdo com uma fase vapor de composicio conhecida. O grau
do polindmio pode ser variade a cada execugio do programa, de modo
a obhter-se a maior ewatiddc possivel Ma maioria dos calculos
realizados foi empregado um polinGmic de ordem &, mendo gue o
desvio médio dos valores de yi’* utilizados para a regressio e oS

reproduzidos  pela aquagio resultante ndo ulbrapassava 107¢ em

fracio molar.

Apresenta-se a seguir wha ligstagem do programa.
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poog PRUGRONAS P
wom DE TRAMEBFE

dafodbl ez

ealees CALDLILG DpOS COEFICTENTRSG
FEMOIA DE MAaSBN b

pesary

AN

dim aninid  boinll,.onind)al(nl,nii,pOnllfalind yLur0inid,atinlnlljalnl,nll
clim yg(ﬁl}yh(nlyﬁi}yq{niﬁnikyvv(nij3ww{ﬁ1}ﬂab{ni)ﬁzz(nl}ﬁanﬂmipni)

dim are{P0), rr {20,200, Lrr (200, aeualR0) arae (0]

rem LETTURG DRE PaRaFETROS Do EGUACOESD DE ARTOINE £ MRTL.
For = o o0
Fead andid
read ey (L}
rean ocnidl
et 4
data B.11022,1895.864,2046.184
data B.07131,1730,.63,3838.424
data 8,908, 2088 . %546, 203,454
sy L
For i Lo na
RN N
Frye =i ko on
paad alld, 11
roan anf{il.id)
read ali{d,1i)
reard aci{dy il
raad a{dlad)
reatd at{d, il
afdaid=a{d, 33
at{d.dr=at{i il
n@xt 3
et i
data mlOﬁg?QQ”qnﬂ?Sﬁy?ﬁé“?liyﬁnﬁ?zﬁlg“1?1231ﬂ”ﬁ0532ﬁ
data 3&31,593"32“15@&?w103?"éﬁﬂlﬁﬂ?513ﬂnﬁ?ﬁﬂﬂﬁ
data BSOnﬂ?,i"?Eﬂ?pm?ﬂﬁuﬁﬁgwﬂ"lﬁéO,”1658?4ﬁﬂ
P &0 '
input "Estimativa de Temparatura™ itk

Fam  IMTRODUCAD DE DADUSG

printeprint

inpuat “Mumero do Frperimenta” jexper

printrprint SUARTAVETS DA SECAD DE BRETIFIUACAOY
printrinput "Vazao Total de Liguido (kmolshi"ilye
"""" iptrinput "Wazao Total de Vapor (mol T gwr
privisinpul epiametro do Leito (m)®idy
pwintﬂinput nattara do Leito (myuay

pripleprint

print "VARIAVELS D& aroal DE ESGOTAMEMTOY
printrinpul TYarao Toital de Liguido (keol/ /hi"%ijle
printsinput "Warao Total de Yapoy (keolsh)"gve
printoinpat “niametiro do Leite (w)sde
pwint:input vatbura oo Leito {(mi'ize

printeprint

grintsinput "Vazao dee Solvenits (kmolsh)"is
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ppd b ranget "Varao de Destilado (kEeol Wt gd
ol
privt TCOMPOSTOOES™
printeprint "Frodoto de Fundo?
for iwl to 3
rdnt M (T ad gt e
inpat o =h(RD
next i
pricteprint "Alimentscan”
Yo dwl b 3
print Te{Tadig? ymy
drvpal TR
et i
privntiprint "Destilado”
For dwl to 3
print "x("pigei=t
irvpnat o wd d
next 4
printyprint *Final do Lleito Recheado
Foe dml tr 3
privt Tr{Vaig" ="
input wpldl
next i
printiprint
print "FRACAO PIOLAR DE SOLVENTE MO LEXTRM
printaprint "Retificacao”
printzinpat "2 (A" e (3)
printsprint “Esgotamercto®
privteinpul "xel(l3)="ixe(3}
printeprint
input "Mumero de Fontos a Seren Calouladas® jnum
i fy@(num)yfyr{ﬁum)ﬂxlal(numjgyialinMMBgxlrlinumjyyirlinum)ﬂyialﬁs(num)
chim fl{num)xti{numi, ¥»Linum}, Frai{num) , Fxy(num) erro(oum) rivrisgs (nuans
dim dnclisinum)inolivrinum)
ar=n. 14L& {dr /4
ae=d, idlaN{de™ I 4

¥

on TERAMSFUORMATAD DAS FRACOES MOLARES EM BGBE LIVEE DE SOLVENTE
for iml o to 2
whifidmab (i) (L-u2h{3}2
wFL{L s FlA) A {l-2T (333
sl b i d dmudd (A (L —-nd (3}
¥pi{ir=xplds/ (dupidl)
rimxt i

vam DALCULD DO COEFICIEHTES RASEADOS Ne FASE GARDEA

ram ESEOTAMENTO

il y=mxpl i)

gosul 1000

wpl il y=yi{l)

(LY== FL{l}

pomui 1000

wER {1y (1)

chyas= {y FL{L )=y pl {1} I/ /num
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Frar e ber fram
velill=ypl{l i+iddye
vl Emwalil]
gosul 2000
sel{lir=nil:
2lel{ii=xellil)
ge{li=epl iy {l-xall3) ]}
weddyml~Ixeili+xel{ld))
R {Oymxe{l}
RO {0}
EASEESE e TN
gosuh 10
wegpe L 1y (0]
yeue (Drmvg(l]
vege{ 3 rmyg (2]
warel (] Teyege (L) S (l-veqe{ld))
wiel (il ieyegqel (1]
Twalid =l Adyegel (Li—wael {1}
pext i
For o i=0 to Dum
Fldi=Fyeld)
neyl i
hetd v
gosuh 400D0
rltge=integral
bgapsnubgedves (relae

Iprintsiprint
Tprint "EXEPERIMEMTO MUMERDQ =" jexpar
lprint

reg CALCULD Da INCLIMN&ACAT FELRTS Da CURva D EGUTLIRRIO MO ESACTAMENTO
inclie=(yiel{(nunl-yial {0y} (xlel (num)~xiel (0]

Tprintslprint "INCLINACKE PMEDIA Da CURVA DE ERUILIBRIO ~ ESGOTAMEMTO=" yinclise
Iprintslprint

Fen REGRESSA0 DA CURYS DE EOUTLIRRIO DA SEOAD DE ESGOTAMERTO
Iprint "Faranetros de regressas da curve de pguilibrio -~ EBGOTAMENTOY
Far d=G Lo

¥1 (i tmvwlelld)

wI i Jmelel (43
neExt i
input "fual v oo graw da regressac da secan de ssgotamento’ jgraue
ehi = ale
goauh FOO0
For = o graum

ams(f y=ooef{il
rewt
@ onec =)
for o oa=d to num

wegpel {1 =0

For i=0 Lo graus

xoagel{id=zxeqel{i)taen(iiXiyiel (i371)
rowxch
wege{d ywregel (I IR l-we (8 )
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Ryl wmne (L i—wa{d)
AV NS LS e G
gomul 10
vieles{d )=y (R {l-va{d))
arprel{li=mabs{ylisel (i)-vielen (i)}
Erromed=erroned-terro(d)

next i

g enneclsmer romed S rum

Lpednt "ervo medios? gerronsd

pemn WETIF LOAGAT
vl €Ly {0}
(L ewfLi{1}
gosuh H000

wPL Ly (1)

For =0 to mom
sl {lysy Fi il itidkdy e
wi{dymyrli {1l
goaub H0O0
®rl{d=uill
wivi{iy=xri{l}
wr (L= b 0L YR -1 (3]
gl @r=d{ {3 eur{X)}
2O {0Yy=xr {1}
®OLL Y=y (23
(S ymnr 5]
gomub 10
vargyr (L yeeg (0)
wagr{ZITmyg{l}
e (3 ey (2
wiagri(lisvegqe L/ (l-yeqr{3y]
YiIPLOd smweqrl 1)
Fyriiasl Alyaeqrl{li-yrl{l)}
naxt 4
For =0 to pum
FLaywfyr (4]
naxt 1
Femgdy e
glvmaidy  SO00
Putgrsintegral
bgarsngbgrlve Sz edar

ram DALCUED DA IO ITHAGSD MEDIAS DS CURVae DE EGUTLIBRID DA RETIFICAUASD
inclhirs(yiriinum)-wir (O3 (xtri{ouml-xderl (613
fprintzlprint YINCLIMACSD MEDIA D& CURva DE EGUITLIBRIO - RETIFICACA0="jginclir

Fem FEGRESSAD D DURVS DE EGUILIBRIO D& SEDald DE RETIFICAUNG
tprintz Iprint "Parasetros da regressac da curva de eguilibrio ~ RETIFICADATT
Tprint
Ty 4=0 Lo num

104 wylrl (il

wi{iy=niri(i)
S0
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gt Mhhial B0 grat & Ber widlizado na regressan da relificacao ggrans

gy ey
gosubl OO0
Fery A= Lo grauwe
are{d Y=ot )
next i
ey oyl el
Frar 1= o oum
wogrl {1 )=0
For f=00 o grawy
sepr LU D sxegr L (L rare {1 (yiri (370)
nest A
sx@ar (I y=xeqri il yk(lxr{32]
PR R T T N i
O el ~xagr (L) -xe {5
wO{23w=Ry (3
goreiy 10
wihrles{ddsyg () (L-ygd))
erecalii=absl{viri (i)-yirles{i}]
erromedeerronedteren( i)
pwxnt 4 :
grronedserronad S nun
iprint "sreo meet o e o

Pam CALCLLD DOS COEFTCIENMTES BASEADDS Na FASE L IOUIDA

Fem EREEOTAMENTO
dreci{zfl{13-xpi{i) 2 num
Frye i L ndkm
well{irsxpl il yrifdze
#{1Y=xwel{l]
gosuab 1000
vl £ Yoy (1)
wergpa L {1 3=
Feoye F=0 Lo grane
x@q@l(i)mqu&1(1}+aeﬁ(j)%{ywi{l)“j)
pext Jd
Frelii=l el {l)~xeqel{l)}
et 4
For =0 bo num
Sl d yeFxrel(dd
yigxt 1
hyongd wes
ol 4000
st lesin tegral
plassnut el le-s)/ /(rekas]

yam RETIFTEACAEO
cder={xdl (LY fLLL Y Y Anum
e A= bo num

wel 0L Y= fL 4y vikdxr

w1yl Ll

gowuly DOLO

wirl {13y {12
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geagpr L {5yl
Fope e} T grany
quvl{l}wqurl(1}+&Fe(i}*{yrl(1)“j}
reent
v iidel/{arl (- veqrl (1))
rvpxt i
Foe 4=0 bo £l
FLiy=fur{il
rext i
emgder
gosil 4000
rutbr=integral
b apsnnt iRl Le-s S (zrkar)

100 rea (RPBRERSAD DOS REBULTARCS
Ltprintiiprint

tprint "Ooeficlentes de TransTerencia de Masss Raseados ne Pase Gawsosa’
Tprinteliprint CFagotamenton”
iprintsiprint "dy ! wohye

Iprint "MUTg = op b e

tprint YKga =" kgas
iprintyiprint "Retl Figacans”
Tprintrlprint Udy AR

tprint "MUTg = inutge

tprint MHga =Y pkpar
Iprintzlprint

pprint "Coeficientes de Transfersncia de Magea Bessados na Fase Liguida”
iprintediprant “fagotamernton”
Lprintelprint Tdx T =

Tprint UNUTL =Hoaephle

tprint "Kla ="gkiae
Lprintalprind vpetificacans
Iprintslprint Pow =" adur

Tperint THUTL =t ety

Tprint "Hia o=Ugklar

gyl

0 resn SURROTINA DO ERUTLIRRIO DE FABED
Lt
Zp=d
W pmeart L
domba-ndB. 10
s, CERRONL S
For b= o on
ST A R 6
g{ls13=1
nogl 1
Fer 1= Lo na
met=i 41
Frar bremd o0
a(lyklﬂailﬁh)+at(13h)$tn
b(lyk)ﬂ(al(lyh}+acilﬁhj*tﬁ)frt
Gl kymexp(all, k)Rl k)]
h{ky1)m{alﬁm§1)+aﬂ{kﬂl)$tc3frt
gl Lymexp(-all, k)kkiky,d 33
et R
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w3y
w43 3 =0
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s {d g e DR Y Ol IR (b, 13 )
wig CR T (R 3 Y+ O{ka¥g (i 38k, i)
next
ab(idr=ww{lir v {il1)
sxfdarmabliil
next 4l
For =0 to on
T omsly Lo on
Al y=ab{ 1+ imigll,mIE{b{Iymi—zxim) i vw{m)
newt
mext i
Fo L4000 tko o n
Faldidy=explalbiiil)
next i
wmap=y
For di=0 toon
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wa (14 dmeO0id Rp0diidkfalliiz p
AL AR Sy B S i I
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wuslog sl
1 abeiau )=, 000010 then goto 1430
iF el then golo 1560
PETTIRE AR RS A o Wl AR 39
goto 1370
1360 b, GGl
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=l {1 et
LAERTEELL
aato 920
14730 retarn

1000 rem LIMHA DE OFERACAO DA SECAD DE ESGOTAPENTO
w{ly={ {le-ai vel) X (1)+{({ve-le)/veiExh(l)
raturn

2G0T ram LTHHA DE OFERACAD DA SECAD DE ESSUTARENTO EXFLICITA B X
x{i}w(yil}M(iv@wla}/v&)#xb{l}}f{{1@“$)KVQ}
LU

4000 rem SUBROTIMA Fafn ITNTEGRACAO pUMERICA
ram BREGRA DE STRPSOHN
sopna Lm0
for i=i to (nuamel) step 2
somal=gomalF{4)
mext 1
momans
For i= to (num-2) step I

N

sonamEcuna s T 43
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xii}m(y(1}“{VV“1V}$d$xd1{1}!(VF$§H“$)}}/{Elf“ﬁ}/vfj
FEtun

2000 piam SURROT M PARSA BEGEESSAC FOLIHDMIAL ~ ORDEM N
tprint “Ordea do Falinomion " idg
prerriagt L
For dwl o to SXdgeld
ay {3 =
eyt
For il to dgtld
Foe bml b g
gy {4 b yml
fep ) =0
rrsxt b
naxt 3
arrili=nye
Foy ddmio oto oy
gexd (ii-1)
yey ] (4113
Far d=9 to Stdgtl
arridymarr iy {310
aext
Far bl to dgtld
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e (s tre (R ey R (el
rext b
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for i=1 to dgtd
For k=l to dgrld
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next b
pent 3
ngedgtd
For kel ho ngel
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for =k to g
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pivotser (il
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grinszpr e Chinbia.ngtl)
el Lhnhaa el ey L, gt
Fr ik agrd b saunnd
for d=loto ng
auxt=rr{linha,i)
rr{linhai)s=rr(k,i}
vl 3 imanxl
next 4
wivd 1F
F opivot=G then print “DETERPIMANTE=(G Mé LINHG "t
for l=lkrl Lo ng
Fatoprs-rr{ kY pivot
Far co=l o ng
Fr{l ccysrr{locoytrrib, ool Rfator
eyt oo
e {1 gl dere (Langtl yrre (lhngel iR fator
rieext 1

next
PEnG LA LYEreng .ot L) e ing R ng 2
for l=ng-l ta 1 step -1
LM S
for ce=ng he P ostepn -1
somamsomatry (Lyrodfrr{cengtl
Rt oo
(3 ngtl Ye(rr (Cleng L -soma} rr{d, 1)
next 1
caef{Ore (1 . datd)
fore d=l o to dg
poef (4 sre Civd  dgtdl
nest
papre(d
for i=2 cho dogdl
ppmpp+rr(j,dg+ﬁ}$(iwr{j}marr(j}$trr(1)fnrr)
next
gastrr (dgeRi-trr (1) 7l e
Tk ap
sear Luxpyryegdg L
A g O
iprint "coetficisnte da detevrsdnacac (21 =" svward
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Lprint "erro padrac da putimativa =" pesgriabs{zi ~varl))
Lprint
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APENDICE E

CALCULGO DAS LINHAS DE OPERAGZO DO EQGUIPAMENTO

£4) Desenvelvimenio das EguacBes das Linhas de OperacBo

As linhas de operag3oc foram obtidas a partir de wum
balango material para a secic de retificagBo e outro para a seqio

de esgotamento, como indica a Fig. {E.12.

ad Retificagio

- balango para © componente mais volAtil

ka + Dx =V v {B.15

onde

Ln = VazZo molar de liguide no interior da coluna na seqgio de

retificacdo, kmol/h.
Vn = Vazic molar de vapor no interior da coluna na segdo de
retificagfo, kmol/h.

D = Vazfo molar de destilado (produto de topo), kmolsh.

x. = FragBce molar de etanol na fase Hguida na segdo de
retificagdo.
Vg © Frag3o molar de etanol na fase vapor na segdc de
retificagio.

X5 = FracBo molar de etancl no produto de Lopo.
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Fig. E1 ~ Volume de controle considerado para o caiculo das

linhas de operagdo.

-~ balango global:

¥V =D -5 * L CE2D
3 *®

onde

< = VazSe molar de solvente, kmolsh.

Subgstituinds (.2 em (E.4X

R 1R 1D % 18 »
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Ln(xin—yin) - yiﬂ(ﬁ*-ﬁ) - ngﬁ {E.32

Explicitando L.n na eq (E23 e substituinde em (€30,
obtém-se, apds algumas simplificacBes:

V €& -y > m x (D53 - Dx CE.4>
B4R T 4R £33 A

Dividinde a eq. (E3> pela eq <(E4) chega-se a expressio

que representa a linha de operagdo:

L.a (Vn— Z‘n)nxgn
e
Y {V ]xsn V_ <& - 55 E.52
R B
Transformando as fragles molares V.p T X,, Para base
livre de solvente:
>
Yo" Yin (B4
o s Pimse D E.7>
1R AR 4R

orkle

pm’ = FragZo molar de etancl lvre de solvente na fase wvapor na

secio de retificagdo.

xm’ = FragSo molar de etanol livee de solvente na fase lopdda na

seqio de retificagdo.

X = Frag3o molar de solvente na fage liguida na seglo de

retificag3o.
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Substituinde az egs. (E46> e (ET> na eg (S5 e fazendo

S = Lnxsn chega-ne & expressio final

{Ln - B3 (Vﬁ*LR)bxin’{i*'xgn}
* L
Y " [ V ]xm ¥ (b~ S35 E.83
R : ®
orde
*on = Fragac molar de solvente no destilado.
b3 Esgotamento
=~ balanco para o componente maig volatib
Lo =V vy + Bx (B9
E 1E E”AE 4B :

ande
Lm = VazBo molar de lguido no interdior da ocoluna na segfo
esgotamento, kmolrh,

VE = Vazio molar de wvapor no interior da coluna npa segfo
aggpotament.o, kmolsh.
B = Vaz3o molar de produto de fundo, kmolh

T Fragfic wmolar de etancl na fase Wguida na  seglo

gmpolLamento.

Ve = Fragic molar de etanol na fase vapor na segdo

esgotamento.

Xy = Fracgio molar de etanol no produte de fundo.

~balango global:

176

de

e

da



L =V +B {E.165
E E

Explicttando VE na eq. (102 e substituindo na eq. ED2

obhtém-ze:
- +
Lz'xﬂa = Lﬁ:yu: Byax-: wa
L x =y 3> wm Bdx = 3y 3 {E.11>
£ iE T AE 4R 1E
Substituindo a eq. (E.10> na eq. (E9%x

¥V (e =y > = Bilx ~x 3 CE 422
i 1E AR 1B LtE

Dividinds a eq. (E11> pela eq. (E.12) ¢ rearranjando:

E
: + CE.13>
Yie © [V ]xﬁ: vV *en

Transformando as fragBes melares em fragles em basme lvre

de solvente & fazendo § = Ls:xaz a eg. {E13> pode ser escrita
COMOs
<L~ 53> v~ L >
y 7 om £ R a e x> (B4
K ¥ AE ¥ 18 a8
E E
onde

v _* = FracSio molar de etanol livre de sclvente na fase vapor na

LE

secio de esgotamento.
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X ™ FragZc molar de etanol livre de solvente na fase ligquida na

secqlo de esgotamento.
K ™ Frag8c molar de solvente na segiic de esgotamento,

xw’ = Fracic molar de etancl Hvre de solvente no produte de
fundo.
X = Frag3o molar de sclvente ne produto de fundo.

A eq. (E44) é a expressSo final para a Hnha de GPRragAs

da seqlio de esgotamento.

1;:.2) Determinacic das Vazdes de Liguido g Vapor np Leito Recheado

As vazdes de liquido e de vapor foram calculadas a partir
das seguintes hipdteses:
- os calores latentes de vaporizacdo dos dois componentes que se
evaporam eram iguais entre si;
- n3o existiam perdas térmicas da coluna para o amblente;
~ a entrada das correntes Lg’ S e F na coluna a uma temperatura
inferior A& da mesma ne ponto de entrada causava 3 condensagio de
uma determinada quantidade de vapor, proporcional a quantidade de
energia necessaria para elevar a temperatura da corrente de
entrada até a temperatura da coluna neste ponto.

A =meguir sera detalhado. o progedimento de calcule das
vazfes em cada segBo da coluna.

Ao longo do desenvelvimento experimental foram utilizadas
algumas formas, diferentes entre si, de arranjo da coluna. Isteo £,

nos primeiros experimentos, a altura da seglc de esgotamento era
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4% om, a segdc de retificagdo media 90 om e havia, ainda, um
pagqueno leite recheado, com 15 com de altura, separandn a
alimentagic do solvente da introdugdoc do refluxo Caxperidnclas n>
i a 6. Posteriormente, passouse I iqtroduzir o refluxoe e o
solvente no mesmo ponto da coluna, gque passou & contar Com uma
secfo de retificacgdo de 105 cm de altura. A segdo de esgotamento
permaneceu inalterada {experiéncias n~ 7 a 13> Em seguida, a
altura da segio de retificagBo foi reduzida A mesma altura da
seqdo de esgotamento, ficando as duas com 45 om J{experiéncias n=
14 a 16> Finalmente, mantendo-se a segdo de enriguecimento com 45
em de altura, alterou-se o esgotamento, gque passou a ter wuma
altura de 60 cm {experiéncias ns 17 a 23D,

Nos experimentos em que o etileno glicol e o refluxo
foram introduzideos em pontos diferentes da ooluna, esta fol
dividida em tras =megles, ocomo indica a Fig (E.2), sendo as vazles

de Hquide e de vapor de cada seqio caleuladas da seguinte

maneira:
~ Degdo A
L =1L + L {E.155
A 4 e
¥ o= V. o+ L fE163
Fy 2 ol
sendo
. = R » b
4

v = L + D
z 1
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onds

L= Vazio de liquide na coluna na segdo A (ver Fig. EZ2),
kmol h.

VA = Vazio de vapor na coluna na segio A, kmol/h

LS = Vazfio de refluxo, kmols/h

R = Razdo de refluxo (Lim}, adimensional.

b = VYaxio de destilado, kmol h.

Vz = VaxBc de vapor que deixa o tope da coluna e entra no

candensador, kmol/h.

Lm = Namero de meles condensados para a elevagdo da temperatura
de entrada do refiuxo até a 'temperat,twa da ooluna no ponto de
introducio do mesmo. L.N & consideradoe tanto em i"a como  em VA,

porque ¢ uma gquantidade que chega ao ponto de introdugio do

refluno come parte de P’A e, apds condensado, retorna adicionada a

I , kmoblh.
A
Licpm‘c'r?-'rmy
Lm = R BEAT>
wvapi
onde
pr& = Calor especifico da corrente Li, caloulada como a média dos

calores especificos dos componentes presentes em 1“1’ ponderada

pelas suas respectivas fraces molares, koal/kmol.”C.

&

T = Temperatura de entrada da corrente Li, .

L3
'I’? w Temperatura da coluna no ponto de introdugéice do refluxc

bomada n2 7, Fig. LD, “C
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F [ o

SECAQ E

B

Fig. B2 - Representagio esquematica das segles consideradas para

o caleulo das vazSes de liquide e vapor da coluna.

vap = Calor latente de vaporizac3c do vapor no ponto da coluna
em que & introduzido L‘, caloulads coms a madia dos  calores
latentes dos componentes puros ponderada por suas respectivas

fragies molares, kcal/kmol.
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- Segdo R

Ln s Li + LM + 5o+ Lm2 {(EA8>

+
VR = Vz Lni + L CE.190

onde

L= Vazdo de Hquide na segSo de retificagio da coluna (Fig.
E.23, kmol/h.

Vn = Vazio de vapor na segio de retificagfo da coluna, kmolh,

& wm Vazio de solvente, kmol/h.

L = Namero de moles condensados para a elevagdo da temperatura

o2

de entrada do solvente até a temperatura da coluna no ponto de
introducio do mesmo, kmolh.
SCp (T _-T_ 3
g5 5 &

L 8 X CEZ20D
vapZ

ande
Cps‘: = Calor especifico da corrente 5, calculada como a média dos
calores especificos dos componentes presentes em £, ponderada
pelas suas respectivas fragdes molares, koalskmol."C.

vopz = Calor latente de vaporizagdo do vapor no pont.o da coluna
em que ¢é introduzido 5, calculade como a média dos  calores
iatentes dos componentes puros pnndefaﬁa por suas respechtivas

fragfes molares, keal/kmol

'r5 = Temperatura da coluna no ponte de introduglio -da corrente =

iB2



(Lomada ne 8, “a.

[~

Ts s Temperatura da corrente 5, "C.
™~ Seq&"a E
L =L +kL +% +L +F +L g.21>
E 4 ad az an
Vv =V + L <+ 1L =+L {E.225
E z a4 az a3
ande
LE = VazZo de ldguide na  segSo de esgolamento da coluna,
kmolsh.

VE = VazSc de vapor na segSo de esgotamento da coluna, kmoish.
F = VazSo de alimentagio da mistura stanolségua, kmolsh.
Lw = pumere de moles de vapor condensados para a elevagio da
temparatura de entrada da alimentagdo atée a temperatura da coluna
no ponto de introduglo da mesma, kwmolsh

FCpF(szTF)

i. = X CE232
vap3s

onde
C}pF = Calor especifico da corrente F, calculada como a média dos
calores especificos dos componentes presentes em F, ponderada
pelas suas respectivas frag@es molares, keal kmol.”C.

= Calor latente de vaporizag8io do vapor no ponto da coluna

vord

em gue & introduzido F, calculado como a média dos calores
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iatentes dos componentes puros ponderada por Suas respectivas
fragBes molares, kcal<kmol.
Tz = Temperatura da coluna no ponto de Iintrodugdo da caorrente F

Ctomada nS 2>, “C.

[+

TF = Temperatura da corrente F, .

Os calores especificos =3 o5 calores Iatentes de
vaporizag3c dos componentes puros foram cbtidos noe Manual de
Engenharia Quimica, 5= ed., (Perry e Chilton, 198452,

A partir do experimento n 7, quande o refluxo e O
atileno glicel passaram a ser introduzidos na masma altura da
coluna, o procsdimento de ecalculo foi © mesms, Gcom a diferenca de

gque a segdo A fol eliminada.
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APENDICE F

DETERMINAGAO DA CURYA DE EQUILIBRIO LIQUIDO-YVAFPOR BpO RISTEMA

A relagBo entre as concentraglies das fases liquida e

vapor quando estas estSo em equilibrio é dada pela eqguagBo abaixo!

i - L owpi P49

onde
y, o= FracSc mclar do componente i na fase vapor.
x = Frag3c molar do componente i na fame Mguida.

v, = Cooficiente de atividade do componente i na fase Haguida,

asdimernsional.
| o i = Pressio de wvapor do componente i na temperatura do sistema,
W

at.m.

P = Press3c do sistema, atm.

A derivacBo da eq (Fi1> fol descrita no item .12, que
trata dos fundamentos da destilagSo extrativa.

Do medo COMmo esté escrita, P23 edq. {FAy traz,
implicitamente aceita, a considerag8o de que a fase vapor & ideal.

Se  conhecemos todas as variavels situadas a direita da
eq. <F.1)>, podemos, para uma determinada composicBo da fasme
Hguida, calcular a composicio da vas?a vapor gue estaria em
equiibrico com a moesma. Procedendo assim para varios pontos de

composigio da fase liguida, podemoes construlr a curva de
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eguilibric do slstema

A pressic de vapor do componente purc pode ser facilmente
calculada pela equacBc de Antoine. A dificuldade, ent.B8o, reside na
determinagio dos coeficientes de atividade (O

Os ocoeficientes de atividade sZo obtldos através da eq.
(16>, resultante da equagSoc de @ibbs-Duhem e do conceite de
Energia de Gibbs em Excesso, G°. A resoluclic da eq (16> s6 €
poszivel com a adogBo de um modele matematico para ar.

Com base no trabalho de Meirelles 49870, decidiu-se pelo
usc da eguac3o NRTL, definida pelas egs. A7 =@ 103>, para a
descrigBo do  equilibrio de fases do siztema em guestdo.

Os parametros necessarios a utilizacio da equagdo NRTL
referem—se ao8 binarios que compBem o siztema, No sistema
etancl-agua—~etilenc glcol, o= hinarios s3c¢ altamente polares, o
gue Lorna mais dificil e represantacio satisfatéria do
equilibrio de fases, particularmente, no gue diz respeito aowm
pares etancl-etilenc glicol e Agua~etilenc glicel, (& gue o
binario etancli-Aagua, por sSer bastante estudadoe, snocontra-se  bem
descrito, Meirelles (19872 concluiu  gque o uso de parémetros
dependentes da temperatura na equacio NRTL melhorava
consideravelmente a descrigico de cada mistura binaria, aumentando
assim @& confiabilidade da predigio do equilibrio de fases do
sistema global

Os parémetros da mistura etanol-etileno glicol foram
obtidos a partir da regressio de dados isoharicos publicados por
Thorat et al. €1978), resultands em desvios médios de 1,33 °C na

temperatura e de 06,0217 <(em [Iracldo molar) na composigio da fase
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vapor, enguantoe gue os parametros NRTL apregentados por Gmehling e

°; 4

Onken {19077 resultavam em desvios madios de 5,02
temperatura e (0832 na fragSoc molar. Os parémetros da mistura
dgua—-etileno glicol foram obtidos pela regressBlo de diferentes
dados izobaricos e isotérmiceos (Van HNess et al, 1284; HNath e
Bonder, 1983%; Trimble e Potts, 193583 Os valores resultantes
representaram os dados isobaricos (0,996 bard de Trimble e Poltis
com um desvio médio de temperatura de 1,22 °C e desvic médio na
compozsigio da fase vapor de 0,0200 em fracg3c molar. Usando os
parametros NRTL de OGmehling e Onken (18773, oz desvios chegaram a
4,38 ¢ e 0,0488 em T ragio molar. Todos os desvios relativosm A
compogig@ic da fase vapor referem-se 2 fracgio molar do componente
mais valatil,

Os parametros utilizados s3o apresentados a seguir, em
unidades de koal kmol e as temperaturas em K
Ef.anolsAgua:
.{mgu w ~103,309 + 43784027
i&gzi = TRE&, 711 + 4,07241«T
o, = o, = 6,171231 + 0,008228+T
Ftanol Etilenc Glicol:
;ng = 3231,590 -~ 22,15460%T
&gm w ~1039,650 + 12,759130%T
R 0,370400
Agua-Etilenc Glicol:

A = 320,490 + 1,92000%T
23
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'ﬁgaz w® ~345,430 - 2,18600«T
. ™ Gy m {} 185804

Para o calculo da pressSo de vapor foi utilizada a
equaginc de Antoine com parametros de @mehling e Onken CI977 2,
oz guais também foram utilizados na det.erminacio dos parametros
anteriormente apresentados.

0 conjunto formado pelas egs. Fi> e GA7> a 210> fol
resolvide por um  algoritmo de natureza iterativa bastante

conhecido, o Método do Ponto de Bolha (Holland, 19803,

188



APENDICE @

ESTIMATIVA DAS PROPRIEDADES FISICAS DO SISTEMA

FASE GASOSA

a) Viscosidade da Mistura Gasosa

A teoria de Chapman-Enskog pode ser estendida
para a determinagio da viscosidade de uma mistura gasosa

multicomponente. A expressio utilizada &

L

onde

L = Vigcomidade da mistura gasosa, iﬁndgx‘c:m.s.

md
“'a. = Viecosidade do componente i em fase gasosa, 10 %gSom.s.
T
y = Fragfic molar do componente i
i
ﬂ_j = Parametro adimensional.
+
Eximtem varios métodos gque permitem eaztimativa dos=
parsmetros ﬁij e ﬁji presentes na equagio (GO, Devidoe &

polaridade do= componentes da mistura, empregou-se 2 aproximacio

de Brokaw, dada pela express3o

o = su S A c.2>
L} s Faz 1} i)

18¢



onde © & obtido pelo intercambic dos indices. A . & uma fungdo
1]

n
apenas das massas moleculares dos componentes do sistems.

M - D, 45
ay =1 STl VIR
+ * -
2¢1 4+ M > + {1 Mi—i )mii
e 1 4+ m.

1

LR
0,25
= b a s ]
4 ¢ + MH €4 + MH)
&
M = M/M
i (I
onds

M = Massa molecular do componente i
%

A fungdo Si.j & dada por:

1+ f'rf'rj*z‘/z + 6. 5 4D

X - b4 -2 - 2
g " [1 + T+ R /4)'_] [1 + 'rj + <c'5j /4)]

12

a0

L4

(B>

KC.63

Os pardmetros adimensionals 4 e T& para gases polares s30

calculados de acordo com as fungSes potencials de Stockmayer. & &

wn parametro polar definide por
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Rl LI CCTY

onde ,up & o momento dipolo, o é o didmetro de collslo ¢ ¢ e & =sdo
denominados parametros de Stockmayer. ™ & uma fomperat ura

adimensional dada por

G.82

onde » & a constante de Boltzmann.

Os valores de yp, o, /% 8 & para etanol e agua podem ser
encontrados na tabela 9-2 de Reid et alit 49772

Para a determinagdo de Q}tj e u  resta ainda calcular as
viscosidades dos componentes purcs na temperatura em gque se
encontra a mistura. Novamente # recomendada a aplicagBe da teoria

de Chapman-Enskog por melo da equagio

| ST
x .9y

M o= 26,69 5
o’iQ

(<]

i

Na equacBc auima a viscosidade ¢ dada em uyuP (micropoise,
1 puP = 1,000 x 107° P> e a temperatura deve estar em K 0 & a
integral de cols3c gue pode sexr caloculada por meic das fungles
potenciais de Lennard-Jones ou de Stockmayer. A primeira &
normalmente utilizada se as moléculas s50 nEo-polares, enguanto

gque a segunda & mais apropriada para uma mistura de gases polares.
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ﬂﬂ & calculada por

5,28
{}m(Stockmayerf) e ﬂuiéibennard—-,}’onaa) + *L {GA0D
Ti
Por sua vez, a Iintegral de colisBio calculada  por
Lennard- Jonas pode ser obtida por
Qm(hemard-,}anealﬁ = [ ﬁ*n } + ¢ i 2 - 11D
Tf ERp E}Ti exp F"IE'i
once
A = 1,16145 B = 0,14874 ¢ = (52487
D = 0,77320 E = 2,A6178 F o= 2,43787

Reid et alit (977> recomendam o procedimento descrito
acima para o calculo da viscosidade de misturas gasosas polares

afirmando gque o errc raramente ¢ superior a 3 ou 4 %

b> Peso Especifice da Mistura Gasosa

A fase vapor fol congiderada como gendo ideal Dessa
forma, aplhcando-se a lei dos gases jdeais, o pese especifico da

mistura ¢ dada por

PM
b CCAZD

onds
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£ oa™ Peso especifico da mistura gasosa, Kg;/‘mg.
P = Pressio do zistema, atm

T = Temperatura absoluta, K.

R = Constante dog gases ideais.

M = Massa molecular média da migstura, dada por:

i

M = T yM CAB

¢y Coeficiente de DifusZp do Etanol na Fase Gasoma

— o et iclre A e R AR S

Segunde Reld et alid <1977, a teoria gque desareve a
HfusSo em misturas gasosas bindriaz a pressBSes baixas e moderadas
encontra-se bem dessnvoivida, Essa tepria resulta da =molugio da
equacio de Boltzmann e seu desenvolvimento & creditado a Chapman e

Enskog, que chegaram, independentemente, a equagio comumente

utilizada.
- V- [(M& * Ma> AMB]’JZ
D = 1,888x10 T G143
ARG 2
Proy L}
AR D

onde
23&30 = Coeficiente de difus3c de A #m 3 na fage pamoss, &M c:mz/s:.

T = temperaturs, K.
P = Pressio, atm
¢ = Comprimento caracteristico, A.

Qn = Integral de colisf@io de difu=s8o, adimenzional.
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A chave para o use da eq Gid) & a seleciic de uma lei
de forcas intermoleculares e o calculo de s € ﬁn' Neste sentido,
por tratar-se de uma mistura de componentes polares, foram

empregadas as seguintes relagles:

0,128
O m A + & s E - @ * + *‘“
. T*a exp BT exp FT exp HT T
CCABY
orude
A = 1,00038 B = {,154610 O = G4A9300 D = 0,476358
E = 1,03587 F o= 1,52996 8 = 1,764%4 H = 3,89411
™ o= 2T (G146
&
AR
onde

# & a congtante de Bollzmann.

05 parametros & , (& Ay e o s¥e calculados a partir
AB AR AR

dos parametros dos componentes individuais, da seguinte formas

& m 5 &7 €A
AR A B
Fon = = 278
—BE - [ A 8 ] CGA8>
.4 o a
o m (o o 37T G103
AN A B

05 parametros individuais sHo, por sua vez, dados por
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1,94x103y92
vbTb

& - {C.200

onde

,u? = Momento dipolo, debyes,

?b = Volume molar do Hguido a temperatura de ebullgdo, cme/gmoi,
cujo calculo sera detalhado durante o calcule do peso especifico
da mistura liguida.

Tb = Temperatura normal de ebulicgio, K

,%_ - 1,48¢1 + 1,3asz>'rb w21

1.3

i, EBBVb
] Q220

a'a[
31 + 1,88%

feid et alii 49772 relatam que este método fornece

coeficientes de difusSc para misturas contenda componentes polares

com erros em torno de 15%.

FASE LIQUIDA

Para a predigio das propricdades lax fase Hepuida
considerou-se a mistura de etanol, agua e etilenn glicol, com

compogicdo e Lemperatura variando a cada experimento.

a¥ Viscosidade da Fase Liguida
As express@es mals exatas utilizadas para a praedigioc da

viscosidades de misturas lquidas nSo s3o baseadas apenas em dados
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dos componentes puros, <omo asontece em fame gasosa. Sio
necessarios dados experimeniais de viscosidades para a mistura em
quest.d3e, e preferencialmente, a varias temperaturas., Entretanto,
guando esses dados ndc s3c disponiveis, pode~ge utilizar equagles
alternativas gue, aembora menos exatas, ganham muito e
simplicidade. Neste trabaltho, devidao A falta dos dados
expeprimentals necessarios ao uso de expressies mals complexas,

cptou-se pela seguinte equagio

n
ln{ymL} = 5 xiln{piLB (285

=4

ande

Y L = Viscosidade da mistura Hguida, cP.

.

. = Viscosidade do componente i em fase Mguida, cP.
%

% = Frag3o molar do componente i na mistura Horaida,
19

£ necessario, ainda, um método adequado A estimativa da
vizscosidade de cada campanent.e. na temperatura média de cada
experimento.

Para o faixa de temperaturas observadas durante o=
experimentos, guando -1 temperatura raxduzida (T/‘l’a) NUnGa
ultrapassou o valor 0,95, & possivel a utilizagBo da equagdo

abaixo

Loz p,o= B[««z— - d ] (G240
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onde

Moo= Vigcosidade do lguido, cP.

T = Temperatura, K

B & T w Paradmetros relacionados & estrutura molecular do

&

composto.

Os wvalores de B e ’I‘O para etancl, adgua e etileno glicol
foram encontrados no Apéndice A de Reid et oglii 4877). Segundo
estes autores, os erros nas viscosidades de misturas liquidas

caleuladas como descrito acima =s8o inferiores a 155,

b2Peso Egpegifico da Mistura Liguida

O pesc especifico da mistura liquida foi caloulado
através da sestimativa do volume molaar da mistura, postericrmente
convertide a volume especifico pele peso molecular médic da
miztura,

A relacio utilizada foi a lei de Amagat, gue amsume gue
guando dois ou mais Hguidos s3c misturados a pressSc e
temperaturs constantes, seus volumes =30 aditivos. Sabe-me que
quande os componentes sio polares, essa hipGtese ndo ¢ verdadeira,
porém, a outra egquagdoc disponivel para esse tLipo de estimativa,
além de necessitar de dados experimentais para o caloule de
parametros, & bastaﬁte complexa, envoelvendo etapas de caloulo
iterativo. Pessa forma, optou-se pela soluglSio obtida atraveés s

jei de Amagat.
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k]
Y w o ¥ {525

onde
¥ = Volume molar da mistura liquida, cmﬁ/moL

mi,

V‘m = Volume molar do componente i na fase liquida, cm ~mol.

x, = FracBe molar do componente i npa miztura liquida

0 wvolume molar de cada componente puroc fai caloulado pelo
métodoe proposto por Gunn e Yamada, considerado por Reid et crlit

4977y, como o mais exato para Haguidos saturados,

Eow v - W™ 26D

onde VL & o volume molar do lguide e Vsc & um parmetro definddo

por
RT
v = m!rﬁ—c:a,zgzo - 0,0967w> 27T
=
onde

g = Constante dos gases ideals.
Tc = Temperatura coritica, K.

PC e Pregeio aritica, atm.

Na eg (G265, V:m e ' =80 funcles da temperatiira

reduzida e © & o fator acéntrico. Para a faixa de temperaturas

utildzada define-ge
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v:‘” = 0,33593 - 0,33953T + 1,31941Tf - z,nzmz*rf + 1,11422'1:‘:

G282

" w 3,20607 - Q,OQGéSTr - 3,04942'1;2 {0200

onde

Os fatédres acénitricos do etanol & da Agua, bem como o
volumes:, temperaturas ¢ pressdSes oriticas para os trés componentes
do sistema encontram-se no Apéndice A de Reid ef aglii 9773
Porém, o fator acéntrico de etileno glicol pregisou ser calculado.
Para isso fol utilizada a relag8o entre o fator acéntrico e o

fator de compressibilidade critica, ZC
z, = 0,291 - 0,080 €G30

G fator de compressibilidade oritica do etileno glicol
ests tabelada no Apéndice A de Reld et alii {19770

Uma vez calculado © volume molar da mistura lguidas, o
peso especifice ¢ obtido empregando-se o peso molecular médic da

mesnta.

pm e @31

wmis
el

onde

O = FPeso especifico da mistura liguida, g/c:ma.

100



Mmz, = Massa molecular média da mistura liguida dada por:

M = ToxM <C.32>

c> Coeficiente de Difusio do Etanol pa Mistura Licuida

R AT e sl LR e

As correlag@es existentes para & ezstimativa de
coeficientes de difus8o em fase liguida referem-se, em Jquase t.odos
os casos, aos coeficientes de difusBoc a dluicSo Infinits, ‘9231.“
Porém, a partir desses coeficientes & possivel estimar o efeite da
concentracio na difusividade. Além  disso, =0 & possivel a
estimativa de coeficientes de difussc em misturas binarias, sendo
necessaria uma relag@o adicional que permita a extrapolagio para a
difusividade de wum componante (neste oasc, © etanol? na mistura
multicomponent.e.

Para o calculo da difusividade a  diluigBo infinita
oplou-ge pela correlagdo de Wilke~Chang, quaer & largamente
utilizada. Em testes com 251 sistemas soluto-solvente realizados

por Reid et olii 1977d, o erro médico observado ficou em torno de

1034,
o . (qmz)” By
L m 7,4 w 10 G133
ABL 0,s
MoV
BL A
ande
'ﬂian m Coeficiente de difusiZc do soluto a4 em concentracBes muito

baixas no solvente » na fase liguida, ame s,

Mﬁ = Peso molecular do molvente »B.
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T w Temperatura absocluta, K.
Mo ™ Viscosidade do solvente B em fase Houida, cP.
VA = Volume molar do soluto 4 na Sua temperatura normal de

ebulicdo, cmgfgmai, calculado pela equagBo (G267,

¢ = Fator de associag8c do solvente a, adimenmional.

Recomenda~se gque guando o solvente for Agua, ¢ melia
tomado como 2,26, Para o etanol ¢ = 1,5 e para o etileno glcol ¢
e 1,0,

A corregdo para o ef eite da concentrag3o fol feita
através da relagdo de Vignes, recomendada por ter =ide bastante
tLestada e apresentar resultados gerabmente bons, embora  para
misturas Ccom campanenteé gque se associam a gualidade dos

result.ados pomaa plorar um peuco.

o = 2% e a 084D
ABL, ABL » AL .

onde
.QABL = Difusividade de a4 em » na fase Houida, emt /5.

xg e X, = Fracfies molares dos componentes ® e &, respectivamente.

De posse dos coeficientes de difusBo de cada um dos
binarios gue compdem a migstura multicomponente, pode-ss obter o
coeficiente de difusSc do etanol na mistura Hguida através do

conceito de difusividade ef etiva proposto por Wilke CL9R00.
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4
.'Diml‘ W {8353

et
Vi
4 4}

| o I

#

3

Na equagdo acima estsd implicita a hipdotese de que as
espécies 2 £ 3 presentes na migtura movem-se oom A meSma
yvelocidade ou permanecem estacionarias. Fesa hipdtese fol assumida
come verdadeira, j& que as formas rigorosas de caleuls de :Dim:«
incluem as contribuicBes do  fluxo total de massa, levando a

processos iterativoes complexos,

d> Tens3o Sur}erf‘ icial da Mistura Liguida

Para sistemas contendo um ou mais componentes polares, o
anice métode disponivel para a estimativa da tensSo superficial £
a relagBo de Maclepd-Sugden, Essa correlagio & adequada a sistemas
nHOo- MPIOSOE, mas, nic exstindo nenhuma squacgio alternativa,
optou-se pelos resultados fornecidos pela meamna, pois  apdés a
comparacic dos resultados fornecidos por ela com alguns dados

experimentais, os erros n3o foram mulito grandes.

T
L4
& = T [Pi]{pmxi A G862

mi. .
=4

onde

o = TensBo superficial da mistura Hguida, dynas-ocm.

mL.

[P,_] m Papacora do componente L
1

o = Densidade da mistura lquida, gma}/ams.

i,

o = Pensidade da mistura gasogsa, gmob’x:ma.
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x = Fragic molar do componente i na Yase Hguida.

y, = Fracio molar do componente i na fase Vapor.

A balxas presgsdes o termo envolvende a densidade da
migtura gasosa pode ser desprezado. O caloulo da paracora de cada
componente & feito pelo método da contribuigBo de grupos, com ©

auxilio da tabela 12-1 de Reid et alii 977,

A Tab. <61) apresenta as propriedades fisicas da fase
iquida de cada experimento estimadas pelog métodos apresentados.

Na mesma tabela é apresentada a @ racic molar de etileno glicol na

fase Hquida de cada experidncia.

A Tab. (G2> apresenta as propriedades Tisicas da fame

vapor.
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Taks. 3.1 - Propriedades fizmicas L 2% fase Yoauida ches cada

experiéncia.
i~
N~ Segio xa pL P .2}L o
Exp. Copd> | Ckgom®D <em® sad Cdynassemd
08 esg. | 0,531 | 0,826 | 885,7 | 1,115 « 107 20,38
14 ess. | 0,515 | 0,817 | 880,8 | 0,509 «x 10" 20,63
14 ret.. | 0,646 | 1,244 | 906,4 | 0,202 « 10”7 ¢ 21,43
15 esg. | 0,474 | 0,654 | 879,4 | 7,890 x 107° 19,87
15 ret. | 0,641 | 1,167 | 906,4 | ©,409 x 10~ 21,02
16 esg. | 0,470 | 0,684 | BY7,1 | 3,648 x 10~ * 19,85
i6 ret. | 0,898 | 1,107 | 901,9 | 0,392 x 1&:: 21,34
17 ese. | 0,510 | 1,037 | 905,4 | 2,169 x 10 21,88
17 ret. | 0,650 | 1,338 | 13,8 | 0,318 x 10 21,66
18 esg. | 6,510 | 0,798 | 887,4 | 2,351 x 10 20,53
18 rot,. | 0,650 | 1,308 | 913,1 | 0,361 =« 10 21,51
20 ese. | 0,510 | 0,951 | 903,3 | 3,942 x 10 | 21,21
20 ret.. | 0,650 | 1,311 | 912,7 | 0,380 x 10 21,54
21 ese. | 0,180 | 0,581 | 861,3 | 3,412 x 10 22,67
21 ret.. | 0,204 | 0,711 | 873,9 | 1,908 x 10 23,34
22 ese. | 0,184 | 0,555 | 861,4 | 3,407 »x 10 23,22
22 ret.. | 0,318 | 0,739 | 876,1 | 1,525 x 10__ 23,30
23 esg. | 0,183 | 0,528 | 857,92 | 3,551 x 10 | 22,71
23 ret,. | 0,208 | 0,79% | 877,0 | 1,816 x 10 23,59
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Tab. 8.2 - Propriedades fisicas da fase vapor de cada experiéncia.

T
N Segdo H, P o .i)a
Exp. Cep) Ckgom® Com® /8D
o8 esg. 0,0118 1,264 1,681 x 1070
14 ese. 60,0112 1,876 1,600 % 107 °
14 ret.. 0,0407 1,487 1,502 x 107 %
15 esg. 0,0122 1,012 4,786 x 100
15 ret. 0,0110 1,362 1.640 = 107}
16 esg. 0,0119 1,129 1,718 x 10°°
16 ret, . 0,0110 1,873 1,601 x 107 °
17 sy . 0,011% 1,174 1,830 x 107 °
17 ret. 0,0108 1,392 1,587 x 107}
16 esg. O,0117 1,185 1,672 = 1077
ig ret.. 0,0109 1,348 1,866 x 107
20 ese. 0,0118 1,085 1,574 x 10 °
20 ret . 0,0109 1,386 1,566 x 107 %
21 esg. 0,0114 1,132 1,548 = 107 °
21 ret. 0,0108 1,376 1,539 » 10 °
22 esg. 0,0112 1,213 1,540 x 19::
22 ret.. G,0108 1,350 1,541 x 10
23 esg . 0,0114 1,165 1,566 x 10:1
28 ret. a,0108 1,378 1,522 = 1D
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APENDICE H
COEFICIENTEE BDE TRANSFERENCIA DE MASSA CALCULADOS
PELAS CORRELACOES DE BOLLES E FAIR (19822, SHERWDOD E

HOLLOWAY (i940), NORMAN 19612 E ONDA ET ALIL (1968

A Tab. (Hid apresenta os coeficientes de transferéncia
de massa das fases lguida e vapor calculados pela correlagio
apresentada por Bolles £ Fadr 1982, eqgs. JI1200 e« 11160,
respectivamente, bem aomo 0= coeficientes globais resultantes da
aplicagio das egs. (II1.22> e CII1.23>, empregando o valor de mo
calaulado pela eq. (111293

A Tab. (42> mostra os resultades da utilizagiio das eqs.
CIIASY e <(IIL19D>, propostas por Sherwood e Holloway (1940Q> e
Norman (1961). ©Os coeficientes globais foram calculados da  mesima

forma que os da Tab, <HAX

Na Tab. H3> encontram—se oOF coeficientes calculados
pelas correlagbes de Onda of alii 49683, eqgs. L4, CIIT 47>
e C(II1.213, juntamenie com OF coeficientes xlobais resultantes.

Os valores de maq, por serem iguais em todos o= calculos

a3 omitidos na Tab. CH.3.
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Tak. HA4 ~ Coeficientes de transferéncia de messa caloulados pels

correlago de Bolles e Fair 49825

N2 Segao mﬁq kaae . kLaa’ . Kcaﬁ KLaé
Exp. Ckmol /b mE 3 | Ckmolh.m®> | kmolsh . m®> | Gkmol /h.m® >
08 | esgz. (0,422 853,20 208,00 366,87 163,08
14 | esg.|0,347 949,06 216,46 376,55 130,66
14 | ret.|0,262 836,03 82,63 229,00 60,00
15 | esg. 1,028 897,30 105¢,52 479,68 493,11
15 | ret.|0,453 849,28 132,50 220,41 99,84
16 | ese.lo,743| 1002,92 697,97 505,18 375,35
16 | ret.|0,394| 1062,90 144,00 271,96 107,15
17 | esg.|0,762| 1080,72 674,64 486,66 370,84
17 | ret.|0,413| 1959,71 191,17 374,44 154,64
is | esez.|0,374| 1954 ,87 05,70 1081 ,6% 404,65
18 | ret.|0,B555| 23485,12 202,26 457 ,47 253,89
20 | esg.|1,057 243,58 310,86 133,26 140,82
20 | ret.|0,481] 484,13 79,08 184,15 BT ,82
21 | esg.|0,969 365,67 377,84 180,71 182,86
21 | ret.|0,613 632,71 201,88 216,60 182,77
22 | esg.|0,807] 1631,30 964,76 689,90 884,75
22 | ret.|0,548] 2592,05 435,87 508,62 333,52
23 | ese.l0,860] 1048.,71 738,37 472,08 405,99
23 | ret.|0,589| 1124,78 186,94 247 ,53 145,80
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Tab, H2Z - Coeficientes de transferéncia de masea caloulados pela

correlag@io de Sherwood e Holloway (19402 e Rorman 19610,

N°  |SegBo| m__ k@ k oa K,a_ K a_
Exp . Ckmols h.m®D | Gkmolsh.m®) | (kmol/h.m®> kmolsh.m®3
08 | esg.|0,422 48,44 288,14 45,23 19,09
14 | esg.|0,347 49,238 208,00 45,50 15,79
14 | vet.|0,262 43,77 91,68 38,90 10,19
15 | esg.|t,028 56,66 055,15 53,40 54,90
15 | ret.|0,453 48,24 142,63 41,83 18,95
16 | esg.|0,743 60,70 628,20 56,64 42,08
i6 | ret.l0,394 53,62 150,47 47,02 18,52
17 | esg.|0,762 70,81 612,62 65,08 49,50
17 | ret.|0,413 79,09 184,78 67,21 27,76
18 | esg.|0,374 102,59 787,07 97,64 36,52
i8 | ret.|0,855 116,96 257,92 93,44 51,86
20 | esg.l1,087 29,50 374 ,43 27,23 28,78
20 | ret.|0,481 32,62 96,40 28,47 12,27
21 | esg.|0,969 40,13 416,385 36,70 35,57
21 | ret.|0,613 42,80 230,86 38,43 28,56
22 | esg.|0,BO7 98,75 829,21 20,09 72,70
22 | ret. 0,548 103,91 309,38 20,04 49,84
23 | ese.|0,860 76,16 680,60 69,47 59,75
23 | ret.{o,58¢ 64,56 217,64 54,96 32,37
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Tab. H8 - Coeficientes de transferéncia de massa caloculados pela

correlacic de Onda et alit {1968

NS [SegBo| a R _a R a K a K a
a v | P g W Low

Exp et ckmol . m® > | Ckmol h.m® > | Ckmolsh.m®3 | Gomol/b . m® >
o8l esg.|318,27 344,72 476,55 257,06 108,48
14] esg.|314,28 369,55 307,96 260,51 00,54
14| ret.[282,32 321,69 105,66 179,10 45,92
15] esg.|336,19 372,03 1647 ,25 302,52 311,00
15! ret.|202,82 240,58 172,16 179,61 81,37
16| esg.|334,93 418,08 1044 ,12 322,22 239,41
16] ret.|296,78 381,01 186,50 211,09 83,17
17| esg. 349,72 453,69 925,14 330,27 251,67
17| ret. 335,11 531,79 206,50 257,70 106,43
18] esg. 386,35 660,50 1153,97 544,04 203,47
18] ret.|870,36 761,61 293,50 312,11 173,22
20| esg.|254,63 173,99 504,87 127 .58 134,80
20! ret.|286,79 228,62 107 ,54 117,98 50,85
21| esg.|286,81 244,82 759,87 186,57 180.79
21] ret.|223,70 296,53 353,17 163,14 118,39
22| esg.|918,58 512,50 1501 ,45 460,80 371,86
22| vet. 299,57 702,76 606,16 429,73 235,49
22| esz.|2p4,77 475,39 1266 ,30 359,87 309,08
23| ret.|218,70 431,08 324,53 241,84 142,45
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APENDICE X

SIMULACAO DE UMA OPERAQAC DE DESTILAGAO EXTRATIVA

EM COLUNA DE PRATOS IDEALS

Sardo apresentados o8 resultados da simulacgio de uma
operacBo de destllagSo extrativa em coluna de pratos, realizada
através de um programa dJue utiliza o Método da Relaxagdo para
atingir a convergéncia. Os estéirios sfo considerados ideais,

As especificagBes da coluna s3o as maguintes:

- nZ de pratos = 12, incluinde o© condensador {(prato ne 1> e o
fervedor {(prato n- 123

- condensador total;

- introdugBc do solvente no prato n> 2;

- vazZc de solvente § = 3,00x10 ~ kmol/h, = = 0, x = 0,01, x

1% 2 as

= 0,99, T_ = 70 “q;

- almentacdo de stanclsadgua no prato e 73

~ wvazZec de alimentagdo F = 1 Bxi0™%  kmolsh, x o= 0,88, x, _ =
0,15, x_ = 0, T = 60°C;

. destilade D = 12,75x10 kmol’h;

- taws de refluxo R = 0,6 e razdo S/F = 2,0;

~ pressio = 1 atm.

A Tab, 11> mostra a composigio das fages lHguida e
vapor de cada estagio da coluna. O perfil de concentragSo é
apresentado na Fig. I1>. A Tab. d.2> mostra as vazles de

Heauido e de vapor, pem como a temperatura em cada estaglio da

coluna, O perfil de temperatura & apresentado na Fig. 1.2
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Tak. 1.1 - Perfil de concentragd@o nas fases lguida e vapor.

ComposicBes em Fragio Molar
Prato x, ¥, Xy ¥, * ¥
01 G,9810 G,9810 Q,0072 0,0072 00,0118 ,0148
02 O,2684 0,9810 0,0006 0,0072 3,724¢ G,0118
03 0,26458 G,9803 G,0105 G, 8079 00,7249 0,0118
G4 0,26285 06,9787 00,0126 0 ,0008 0,72840 06,0119
05 0,2588 G,e751 G,0171 0,0130 00,7244 0,011%
06 0,2878 0,9676 0,0274 00,0208 0,7148 0,0117
07 0,4133 {0, 90855 4,0618 G, 0384 0,.5249 0,0062
g8 00,4064 00,9511 0,068% 0,0427 0,82581 00,0062
o9 0,318 0,93583 g,0020 03,0584 0,5261 ¢, 00463
10 00,2948 0,879 0,14648 0,1131 &,5403 0,0070
11 0,0813 ¢,8902 0,2250 0, 2867 0, 6937 0,0231
12 0,0073 0, 2043 0,0763 0,4733 06,9164 {,3234

Tab. 1.2 - Perfil de temperatura e

VEPOT.

de vazles

de Hguido e

de

Prato Temperatura <o 1. kmolshl ¥ {kmol 1)
01 7H,54 7,65x10 2 12,75x10_
02 03,89 41,28x10 20,40x10_
oa 93,93 41,15x10” 28,00x10 5
04 94,03 41,14x10 28,90x107
05 94,20 41,18x10 23,90x10_
06 94,06 41,58x10" " 23,93x10
Q7 B6,47 B&,57x10 24,30x10
o8 86,61 56,56x10" 24,33x10 1
09 87,13 66,47x10 24,31x10"
10 89,62 B5,67x10_ 24,22x10°
11 108,99 51,64%10 . 25,42x10°
12 165,49 32,25x10 19,39x10
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Fig. 1.1 -~ Perfil de concentracio da fase Hguida.
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Fig. 1.2 - Perfil de temperatura
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