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RESUMO

Meste trabalho estudou-se a aplicagdo da integragac
térmica SRV (MSecondary Reflux and Vaporization”) a
destilacio extrativa para misturas com solvente de baiza
volatilidade, etanol/dgua/etilence glicel, e para misturas
com solvente que se vaporiza, acetona/metancl/édgua. Esta
integragdo térmica, que consiste principalmente da
transferéncia de calor da segdo de enriguecimento para a
secdo de esgotamento, pode fazer uso de um gradiente de
temperatura natural existente entre as se¢des da coluna de
destilacdo extrativa. Este gradiente pode ainda ser
aumentado pela operacdo das secdes da coluna a diferentes
pressdes. A simulagdo do processo foi conduzida utilizando-
se o método de NAPHTALI & SANDHOLM (1871). Este meétodo
sofreu algumas modificagbes para adapta-lo a destilagdo
SRV, ap calcule de equilibric de fases seleclonade e para
diferentes aspectos da simalagdo. Oz resultados sdo
apresentados em trés etapas: efeito da integragdo térmica
aobre os perfis de temperatura, vazdo e concentragao;
efeito na pureza de produtos de topo e fundeo e impactos em
termos de poonomia de energia. Para Q sistema
etancl/agua/etileno glicol fol verificade uma rvedugadoc de
Z5% no . consumo de energia e para o sistema
acetona/metancl/agua uma reducdo de 36%, guando comparadas
colunas integradas fermicamente a colunas de destllagao

extrativa convencionais.

Palavras chaves: destilaclo extrativa, conservagio de

energia, etancl, etileno glicol
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This work was developed to study the application of
the thermal integration  5RV (Secondary Reflux and
Vaporization) in the extractive distillation of the mixture
with solvent of low volatility, ethanol/water/ethylene
glvepl and mixture with solvent of higher wvolatility
aceteme/methanol/water. This thermal integration, which
consists mainly of heat transfer from the rectifyving
section to the stripping section, c¢an use the natural
gradient of temperature occurring between the sections of
rhe extractive column. This gradient can be increased when
the pressure of the rectifying section is higher than the
pressure of the stripping section., The process of
simulation was conducted utilizing the NAPHTALILI & SANDHOLM
method (1871). This method was modified to incorporate the
thermal integration SRV, the selected model of phase
egquilibrium and to improve other aspects of simulation. The
results are presented in three parts: effects of thermal
integration on the temperature, flow and component flow
vrofiles; effect on the purity of overhead and bottom
products and possibility of reduction in  the energy
consumption. Reduction of 25% in the energy consumption for
the ethanol/water/ethylene glycoel mixture and reduction of
16% for the acetone/methancl/water were achieved when
integrated columns were compared to conventional extractive

columngs.
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1. OBJETIVOS

1.

Aplicar a técnica de integracgio térmica intracoluna
conhecida c¢omo S8RV & destilagdo extrativa de

misturas azeontrdpicas.

. Anallisar os impactos desta técnica nos perfis de

concentraclo, vazac, na pureza dos produtos, assim
coms as possibilidades de redugdo do consume de

energia na destilagldc extrativa.

. Comparar og¢ efeitos da integragdo térmica SRV em

dois tipos de destilagdo extrativa: aquela com
solvente de baizissima volatilidade

letancl/dgua/etilene glicol) e outra com solvente

de maior volatilidade {acetona/metancl/agual.



2. INTRODUCAO

Destilacdo & a técnica de separacdo mals empregada na
indgstria de processes e se caracteriza pelo use intensivo
de energia. Estima-se gque nos EUA o gaste energético com
cperagdbes de destilagdo tenha uma participacic em torno de
3% no consumo nacional de energla (MIX et alii, 1978) e
possivelmente esta participacdo também seja expressiva no
Bragil. Tsto caracteriza bem a importancia de  se
desenvolver formas cada ver mais eficientes de conservacgio
de energia na destilagdo, sendo esta uma preocupagdo anbiga

gue mantém sem duvida a sua atualidade.

An longo dos dltimos 40 anos varios trabalhos foram
aprasentados na literatura tratando desta questlo. Em geral
procuram explorar as possibilidades de reducgdo do consumo
de energia através de integracdo térmica das correntes de
alimentacgéo e de produtos, dos evaporadores e
condensadores, viabillizada pels operag8oc de varias colunas
a diferentes pressfes ou pelo empregoe de bowmbas de calor.
No entanto, estes trabalhos se concentram normalmente no
sstudo de Fformas de conservacgfo de energla de misturas com
degvios ndc expressivos da idealidade. Ou seja, este
conjunto de conhecimento ainda ndo fol devidamente aplicado
dqueles métodos especlals da destilaclo voltados &
separagdo de misturas com fortes desvios da idealidade, em

particular misturas azeotrdpicas.

Estes métodos especials de destilacdo, empragados na
separacdo de misturas azeotrdplcas ou de volatilidade
relativa préoxima de um, sdo principalmente a destilacgéo

azectrdédpica e a destilagdo extrativa.

Na destilacdo extrativa, um tercelirce componente de

haixa wvolatilidade e comumente denominado solvente &



adicionade préximo ao topo da coluna, garantindo
modificacdes no Equilibrio Liquido-Vapor (ELV) as quais sdo
capazes de eliminar o azebtropo des componentes Jque se
deseia separar. Quando a alimentacio da mistura azeotripica
ceorre na forma de liguide saturado, hd a diluigdo do
aplvente na segdo de  esgotamento. Esta gqueda na
concentracio do  solvente na regliio de  alimentagdo
corresponde a uma gueda na Temperatura, conferindo um

perfil de temperatura muito caracteristico.

Uma possibilidade de integragdo teéermica fazendo uso
desta carvacteristica da destilagdo extrativa & a aplicagéo
da técnica conhecida como SRV (“Secondary Reflux and

Vaporization®), desenvolvida por MAH et alii (1877}.

Esta técnica de integracadce térmica intracoluna
consiste na transferéncia de calor da secldo de
enricquecimento para a segdo de esgobamento, aumentando a

eficiéncia térmica global.

Assim, o principal obijetivo deste trabalho & a
aplicacéo da técnica SRV em colunas de destilaglo extrativa

para separacio de misturas azeotropicas.



3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1. INTRODUCAO

A forma de influenciar o equilibrio das fases em
sistemas que apresentam azeotropla ou volatilidade relativa
proxima 4 unidade, reguer a adigdo de um terceiro
componente. Este ao alterar a volatilidade relativa dos
componentes da mistura original, distancia seu valor da
unidade, permitindo gue o ponto azeotrépico seia
ultrapassado. Segundo a caracteristica do solvente
adicionado, a destilacdo seré denominada azeotrdpica ou

extrativa.

Ha destilacdo azeotrdpica o aditivo empregado deve em
geral dar origem a uma mistura azectropica ternaria, de
preferéncia heterogénea — uma fase vapor em egquilibrio com
duas fases liquidas ~, que & retirada pelo tope da coluna
principal e separada num decantador. A destilagdoc, numa
coeluna auxiliar, da fase aguosa resultante permite
recuperar o etanol e o aditive nela presentes, os quais
retornam & coluna principal, juntamente com a fase organica
retivada diretamente do decantador. Através do azedtropo
ternaric formado, ¢ aditive atua como agente de arraste:
carrega para o topo toda a agua e pequena parte do etancl
alimentado na coluna, permitindo que o restante do etanol

seja obtido no fundo da coluna.

Nas destilarias nacicnais, o agente de arraste usado
&, em geral, © benzeno. Além da alta toxidez do aditivo
empregado, a destilacdo azeotrdpica apresenta come aspecto
negative a alta sensibilidade a perturbagdes nas condigbes
de operagic, o gue dificulta a establilidade operacional g

controle das oolunas. Por isso, as empresas naglonails



registram elevadas perdas de benzeno com &lcool anidro, com
¢ consequente encarecimento do produto, j& que uma parcela
significativa do agente de arraste deve ser continuamente
reposta, quando numa operagdc adequada poderia ser
totalmente recuperado. Além disso, outros empregos do
dlcool anidre, a ndoc ser no uso tradicional como aditivo a

gasolina, ficam inviabilizados,

Entre os varios hidrocarbonetos que podem substitulr o
benzeno na destilacio azeotrdpica, destaca-se o cicloexano,

14 em uso em algumas destilarias do pals.

Na destilacdo extrativa, o oubtro processo wviavel de
producdo do &lcool anidro, emprega-se um aditive de baixa
volatilidade, comumente denominade solvente. Este, por meio
de suas interactes moleculares preferenciais com um dos
componentes da mistura, permite romper o azebiropo
criginal, sem formar gualguer outro ponto azectrépicoe, como
no caso anterior. Os glicdis, em geral, sdc solventes
adeguados ac processe de destilacdo extrativa. A adicdo de
stileno glicol, por exemplc, & capaz de eliminar o
azebtropo etancl/agua, permitindo cobter etanol anidro como
produte  de  topo da  coluna  principal e a mistura
aqua/etileno glicol como produto de fundo. O solvente £
recuperado numa coluna auxiliar, podendc entdo retornar a

coluna principal.

A destilacgéo extrativa pessul caracteristicas
peculiares gqgue sugerem a possibilidade de integragéo
rarmica entre as duas segdes da coluna. Isto poderid sex

slucidado nos itens posteriores.



3.2 CARACTERISTICA DA DESTILACAD EXTRATIVA

Considere~se o sgistema etancl-agua, utilizando como
solvente etileno glicol. O seolvente & injetado acima do
prato de alimentacdo prdéxime ac tope da coluna, medifica o
Bguilibrio Liguide - Vapor (ELV) dos componentes a serem
separados {componentes chaves] e, devido, a sua baixa
volatilidade =s5téd presente principalmentes na fase liguida
da coluna de destilacdo extrativa e também ndo terad uma
alta concentragdoc no topo da coluna, ¢ que comprometeria o
grau de pureza desejado do produto Voverhead”. Sua
concentracldo & constante na secgldo de enriguecimento e na de
sagotamento, embora seu valer sofra uma mudanga brusca na
passagem de uma segdo para outra (MEIRELLES et alii, 1988},
De fato, guande a mistura azeotrdopica a ser separada £
alimentada na forma liguida, ela mesma dilui ¢ solvente na
regido inferior da coluna ({secdo de esgotamento). A queda
brusca de concentracdo do solvente na regldo de alimentagdo
da mistura azeotrdpica corresponde a uma gueda tambén
nitida da temperatura, de forma que o perfll de temperatura
na destilaclo extrativa & muitoe caracteristico {(MEIRELLES

et alii, 1988): temperaturas prézximas a 80°C no topo da

coluna, temperaturas malores, entre 84 - B88°C mna regido
situada entre a alimentacdoc de solvente ¢ da mistura
azeotrdplca, gueda da temperatura na proximidade desta
dltima alimentacdo, atinginde valores que s mantém
relativamente constantes até a regido de fundo da coluna,

onde a temperabura apresenta um brusco e acentuade aumento,

alcancando valores iguals ou superiores a 150°%C.

A diferenca de rtemperatura entre o topo e © fundo da
coluna, inviabiliza, do ponto de wvista econdmico, © emprego
de bomba de calor, Jj& gue esta s5e adequa a Progesses com
diferengas bem menores de temperatura, como € © caso das

diferencas encontradas na destilacdc azeotrdpica. Deixando
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de lado a conservacio de energlia através da integragao
térmica de coluna em multiple efeito, 18 explorada nos
artigos 2 serem citados para este mesmo processo, a atengao
estard voltada para o© estudo das pessibilidades de
conservagio de energia derivadas e diferenca de

tenperatura em torno da regifo de alimentagio.

3.3. POSSIBILIDADES DE REDUGCAO DO CONSUMO DE
ENERGIA E DE INTEGRACAC TERMICA

J4 ao longo da ultima década, com o renovado interesse
na separagdo de mnisturas azeotréplicas, em especial da
mistura Agua-etanol, surgiram alguns trakalhos preocupados
em analisar diferentes possibilidades de conservagdo de
energia nos processos de destilagdo envolvendo misturas que
apresentam azeotropia. COLLURA & LUYBEN (1988} analisaram
diversas opgdes para a conservagdo de energia na destilagdo
de solugbes diluldas de etanol até a proximidade da
composicdo azeotrdpica, recorrendo a téconicas mals
convencionals come a integracdo de colunas em miltiplos
efeitns e a recompressio de vapor. KNAPP & DOHERTY (1%2Q)
procuram desenvelver uma metodologla para a integragdo
térmica de sequéncia de colunas para separagdo de
azedtropos homogdneos, emprsgando como sistema de andlise
08 terndrios de interesse comercial
metanol/acetona/propilenc glicol e  etanol/édgua/etilenc
glicol. HERFURTH et alii (1987) otimizaram os parametros ds
operagin para a destilagdo azeotrdpica
stanol/agua/cicloexanc e MEIRELLES et alii (19%Z) para a
destilacdo extrativa etanol/édgua/etilenc glicol, reduzindo

por esta via o consumo de energia.

LYNN & HANSON (1986), ao contrarico da maioria dos

trabalhos anteriores, se vale de caracteristicas



eapecificas da destilagéo extrativa aplicada ao sistema
etanol/agua/etileno glicel, para sugerir possibilidades de
conservacio de energia. A idéla principal & ewmpregar como
alimentacdo para a coluna de destilacgdo extrativa a mistura
azeotrépica etanol/dgua na forma de vapor saturado,
reduzindc de forma substancial o consumo de energia desta
unidade, Jja gue o principal componente da fase vapor &
justamente ¢ etanol. MEIRELLES (1991) se valeu desta idéla,
& apds otimizar paradmetros operacionals, chegou a uma
reducgic de 17% no consumo de energia. Outra possibilidade
explorada naste trabalho fol a redugdc no consume de
gnergla na deétilagao azeotrdépica da mistura etanocl/agua
utilizando benzenc como Pentrainer”. Esta integracgéo
térmica baseia-se no emprego, come fonte de energlia nos
*rehoilers” das colunas de concentragéco de etanol e de
recuperacdo de benzenc, do produto de topo da coluna de
remagéo de &qua. Para gue se alcance o gradiente de
temperatura necessaric a tal uso, a pressdo sob a gqual esta

coluna opera deve ser elevada (408 kPa), o que fara o

produto de fopo atingir uma temperatura de 125 °C. Esta
integracio térmica conferiu uma redugds de 37% no consgumo

de energla.

Uma sugestido de Integrac8o térmica foli sugerida por
MAH et alii (19277} e inicialmente aplicada na separagdo
criogénica de misturas bindrias de hidrocarbonetos leves e
baseia-se principalmente na transferéncia de calor da segdo
de enricquecimento para a de esgotamento. A diferenga de
temperatura viadvel para integragdo térmica ¢ alcangado
operando a secgdo de enrigquecimente a uma pressdo superieor

gque a da se¢do de esgotamento.

Esta idéia de transferéncia de calor entre as segdes
da coluna associada & diferenga de temperatura natural da

destilaciio extrativa gera a possibilidade da aplicagdo



desta técnica de integracido térmica neste tipo de processo.
Algumas caracteristicas da técmica SRV sdo apresentadas no

item a3 seguir.

3.4. PARTICULARIDADES DA DESTILACAO SRV

do  contrarico do gque se verifica nos wétodos de
naltiplo efeito ou recompressédo de vapor, onde as correntes
de vapor e liguido se mantém inalteradas, na destilacidoc SRV
as taxas de refluxo e vaporizacidc sdc manipuladas para

aumentar a eficiéncia térmica global.

A manipulacdo é realizada através de troca de calor
entre a secac de enriguecimento e esgotamento. Para
garantir esta transferéncia de calor para a segdo de
esgotamento, a primeira deve ser operada a uma pPressaoc mais

glevada.

Neste esquema a taxa de refluxo liquido aumenta quando
se desce a secdc de enriquecimento e a vazdo de vapor
aumenta quando se sobe a segdo de esgotamento, COMO
resultado das trocas de ecalor entre as duas segles. A

FIGURA 3.1 apresenta este tipo de integragéo térmica.

Algumas possibilidades para a realizagae fisica da
destilacgice SRV, que envelve uma fabricagac nova e
configuracdo de eguipamento, foram propostas por MAH
(1981). A FIGURA 3.2 mostra uma possibilidade de realizagdo
na qual os pratos sa&c integrados termicamente em trocadores
de calor externos a coluna., A FIGURA 3.3 mostra uma
alternativa na gual oz ftfrocadores de calor externos a
cnluna sio substituidos por trocadores de calor montados
entre os pratos da segdo de enriquecimento. Qs trocadores

de calor s3o modificados para “plate-fin”, detalhados na



FIGURA 3.4 & 3.8, e o caler & transferide do vapor da segao
de enriquecimento para o liquido da sec¢do de esgotamento.
Ainda uma outra realizacdo fisica seria o uso de trocadores
de calor do tipc “plate-fin”, onde transferéncias de calor
e massa ocorreriam. Nesta realizac@o os canals verticals
adjacentes do trocador de calor serviriam como a segdo de
enriguecimento e esgotamento. As colunas agoera ndo serao
continuas e as  bombas de  calor entre os  estagios
correspondentes da secdc de enriquecimento e esgotamento

serido eliminadas.
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Obviamente, as realizacdes fisicas acima mencionadas
sdo apenas 3 de muitas outras possibilidades. Os fatores a
serem  considerados sd0  muite  nNUMerosos. Area de
tranferéncia de calor por unidade de volume & certamente um
fator a ser considerado. Se a &rea de transferéncia de
calor @ multo pequena, uma pressio multo elevada na segao
de enrigquecimento pode ser exigida para obter o efeito

desejavel na destilagdo 3RV,

Na destilacéo extrativa, a aplicagdc deste tipo de
integracdo térmica pode fazer usc da existéncia de uma
diferenca de temperatura adeguado, como caracteristica
préopria do processo. Esta diferenca de temperatura na
destilacidc extrativa, assim como a concentragdo do scolvente
em cada secido da coluna & dependente da relagfo de vazso de
solvente para vazdo de alimentagdo da mistura azeoltroOpica
(S/F} e da razaoc de refluxo externa (r). Para obter a
diferenca de temperatura minima necessaria para © processc
de integracac térmica pode-se entdo recorrer adicionalmente

a0 emprego de presstes diferentes em cada segdo.

Na proposta inicial, feita por MAH et alii (1977) para
destilacio criogénica de hidrocarbonetos, a segdo de
enriquecimentoc fol pressurizada para alcangar a diferenga
de temperatura necessaria para a Iintegragdc térmica SRV.
Come no CAso da destilacioc extrativa do sistema
etanol/agua/etileno glicol frabalha-se a coluna a
temperaturas muito mals elevadas, parece sSer mais
interessante elevar a diferenca mnatural de Temperatura
antre as secles da coluna principalmente pela redugdo da
pressio na segdo de esgotamento. Com isto, diminui-ge
também a temperatura no “reboiler”, wviabilizando © emprego

de vapor de aguecimento a menor pressao.

A simulacdo conduzida por MAH et alii (1877} para
separaches cricgénicas de misturas de ponte de ebulicdo

16



proximos mostraram uma redugdo substancial (50 - 75%) no
consumo de vapor e agua de refrigeragdo para destilagdo SRV

em comparacio a destilacdo convencional.

FITZMORRIS & MAH (1980} apresentaram andlise da
eficacia termodinadmica em um “splitter” para a mistura
stilenn/etano. Varias configuracdes de integragéo foram
propostas, come recompressdo de wvapor e destilagdo SRV, =@
comparadas & destilaclo convencional, sendo gue &
destilacdo SRV se apresentou muito mais eficlente que as

outras duas.

SHIMIZU & MAH {1983) estudaram as caracteristicas
dinamica da destilagio SRV para a mistura bindria
etilenn/etano e apresentaram as nodificagdes nos perfis de
vazio de ligquido e vapor e no perfil de composigdoc da fase
liguida e o efeito desta integrac@c térmica no consumo de
energia do “reboiler” para colunas em regime permanentea.
Observaram que em colunas integradas termicamente por esta
térnica as vazdes de liquido e vapor aumentam na parfe
inferior da secdo de enriquecimento e na parte superior da
secdo de esgotamento devido & transferéncila de calor entre
as secdes da coluna e que menores razdes de refluxo externa
sio utilizadas para encontrar a mesma especificagdo de

produtoe de topo.

SHIMIZU et alii (1985) propuseram um esguema de
controle para coluna de destilac@c binaria atilenc/etanc

integrada termicamente pela técnica SRV,

TAKAMATSU et alii (1988) apresentaram um nove método
(IHIPAC - Internal Heat-Integrated PAcked distillation
Column) para destilacgio da mistura metancl/agua, no gqual a
reducde no consumo de energia & realizada pela técnica SRV.

ma queda de aproximadamente 30% nos gastos energéticos foil
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conseguida guando comparada coluna integrada termicamente &

coluna convencional & razido de refluxo minima.
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4. DESENVOLVIMENTO DO TRABALHO

0 desenvolvimento do presente trabalho envolveu a
relacdo dos sistemas para o© estudo, uma avaliagdc prévia
das possibilidades de integragdo térmica SRV, o ajuste de
modelos termodindmicos aos dados de equilibrio,
modificacdes no programa de destilagic baseado no método de
NAPHTALT & SANDHOLM (1971} &, por fim, a simulagdo rigorosa

da destilaciio em diferentes condig@es operacionais.

O sistema basico escolhido para o estudo foil a mistura
etanol/4gua/etileno glicol, visto que a separagdc da
mistura etanolfégua no Brasil, tornou-se de grande
interessze nacional principalmente apds a implantagdo do
Programa Nacional do Alcool (Praélc@olj, criade por forga
da brusca elevacdo dos precos internacionais do petrédleo
ocorrido nos anos 70 e saudado no inicio como grande
alternativa nacional para a substituigdo da gasolina.
Enquanto, no Brasil o Proalcool é fortemente criticado, na
Alemanha considera-se o emprege do bioetancl, pelo mencs
come aditive, a exemplo gue 14 fazem os Estados Unidos. O
interesse que este produto desperta nesses palses, embora
neler geu custo supere © da gasolina, decorre de sua
reconhecida capacidade de aumentar a octanagem dessa
tltima, substituindo o chumbo tetraetila, além de
contribuly para a redugdc ds emiss@o de poluentes. No
Brasil, além dessas vantagens, uma outra se apresenta: o
stanol pode adquirir crescente competitividade com a
gasolina, pela melhoria do desempenho técnico e energético

de usinas e destilarias.

O presente trabalho estd baseade pricipalmente na

simulacdo da destilaclc SRV para este sistema.
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Para contrastar resultados e conclusdes, seleclonou-se
como sequndo sistema o terndrio acetona/metancl/agua, que
fem como caracteristica dar origem a uma destilagdo
extrativa com um solvente de volatilidade mais elevada que
5s  usualmente empregados neste processo. WEISS & ARLT
£1987), na modelagem da transferéncia de massa na
destilaclo extrativa, utilizaram dois solventes para romper
o ponto azetrdpico da mistura acetona/metancl. O primeiro,

1,2-propileno glicol, gera um sistema ternario do tipo do

anterior, ou seja, o solvente utilizado na separagdo da
mistura azeotrdépica apresenta baixa wvolatilidade, mas ©
segundo, Agua, possibilita o© estudo da destilaglo 3RV en
colunas de destilacdo extrativa onde o solvente terad
participagdo aprecidvel come componentente no produto de

[Rejelo

A seguir apresenta-se um estudo preliminar sobre as
possibilidades de integragao térmica SRV na destilacdo
extrativa etanol/4gua/etileno glicel, procurando
sstabelecer os pontos de partida para a simulagdo rigorosa

do processo.

4.1. AVALIACAC TEORICA DAS POSSIBILIDADES DE
INTEGRACAO TERMICA E SELECAC DE CONFIGURAGOES
BASICAS PARA ESTUDO

Analises preliminares para e sistema
etancl/agua/etilenc glicol foram efetuadas parva verificar a
viabilidade deste tipo de integragdo térmica na destilagéo
extrativa e para selecionar algumas configuragdes basicas,
a partir das quais se pretende iniciar a simulagdo rigorosa

do processo de destilacdo.
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Através de um programa para célculo de temperatura de
ponto de bolha foram cobtides dados para descrever curvas de
equilibric pseudo~binarias da mistura etanol/agua,
permitindo estudar o efeito da concentragdc de etileno
glicol na fase liguida sobre a volatilidade relativa, sua
presenca na fase vapor e o efeitoc da pressio ‘sohre a

volatilidade relativa e a temperatura de ponto de bolha.

Devido A& baixa wolatilidade do etileno glicel, a sua
concentracido na fase vapor pode ser negligenciada e aua
concentracio na fase liguida considerada constantes. Isto
torna ypossivel reduzir o sistema ferndrio a um pseudo~
binaric. Tal aproximacdc fol sugerida por VAN WINKLE {18867}
para destilagdo extrativa com solventes multo pouceo
volateis. LYNN & HANSON (1%86) usaram esta aproximagdo para
investigar o consumc de energla da destilacao extrativa da
wistura etanol/édgua com etileno glicel como solvente. No
método pseudo-bindrio as composig¢les 530 calculadas em base
livre de solvente, MEIRELLES & TELIS (199%4) utilizaram-se
tambén desta idéia no estudo da transferéncia de massa na

destilacdo extrativa em colunas de recheio.

Para este sistema , MEIRELLES et alii (19892} ajustaram
parametros dependentes de temperatura para o modelo NRTL. A
egquacio utilizada para o célculo da pressic de wvapor Lol a
de Antoine, os parémetros estio no APENDICE C, TABELA C4.
Este conjunto de parametros foi utilizado para gerar O©s

dados apresentados & segulr.

Na FIGURA 4.1 apresenta-se o efeiteo da concentragdo de
etileno glicol na curva de equilibrio pseudo-bindria da
mistura etancl/4gua. Devideo a baixa veolatilidade do etilenc
glicol, pode~se analisar a mistura terndria como uma
mistura pseudo-bindria e além do etileno glicel romper o

ponto azeotrdpico da mistura etancol/agua, com aumento de
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U concentragdo na fase liguida, h&d uma melhora na

volatilidade relativa da mistura originalmente azeotripica.

Mas com a fracido molar de etileno glicol malor gue
0,4, seu efeito sobre a volatilidade relativa de mistura
pseudo-binaria etancl/agua (fragdo molar de atanol na fase
liguida maior gue 0,8) 3j& ndo é mais tdo significativo.
Isto pode ser observado na FIGURA 4.1 e mals nitidamente na
FIGURA 4.2 para nistura pseudo-bindria etanol/agua com
fracdo molar de etanol na fase liquida em base livre de

solvente igual a 0,85,
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FIGURA 4.2 Influéncia da Fragdo Molar de Etileno Glicol na
volatilidade Relativa da Mistura Etancl/Agua
curva 1 Volatilidade Relativa da Mistura

Etanol/Agua
Curva 2 Fracac Mclar do Etileno Glicel na Fase

Vapor

Deve-se notar gue para concentragées muito elevadas de
etileno glicol na fase liguida (maiores que 0,8}, sua
concentracio na fase vapor Ja & gignificativa, nido sendo

mais correto tratar o sistema come pseudo-binario.

A FIGURA 4.3 representa a Gtemperatura de ponto de
holha do sistema etanol/dgua/etilenc glicol em relagio a
pressio. MAH et alii (1977} recomendaram gue a diferenca de
pressdo entre as duas sechas da coluna integrada
rermicamente deveria garantir uma diferenga de temperatura
de 27,%°K entre pratos integrados. FPode-se entao concluir
de uma anélisé dos resultados numéricos utilizados para a
construcgio da FIGURA 4.3 gue uma diferenga de temperatura
viavel para integragdo é alcangada quando Se opera a Segao
de esgotamento a uma pressaoc inferior a 1 atm. Por exemplo,
operando a segdc de esgotamento a 0,4 atm e fracdo molar de
etileno glicel igual a 0,4 & a de enriguecimentce a 1 atm e
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fracdo molar de etileno glicol igual a 0,7, cbtem-se uma

diferenca de temperatura de 32, 6°C.

Embora seja desejavel reduzir a pressio da segdo de
esgotamento, este valor néo devera ser inferior & 0,4 atm,
pois a volatilidade relativa etanol/agua cai acentuadamente
a pressdes menores que esta. Esta conclusao pode ser
verificada na FIGURA 4.4, volatilidade relativa etancl/agua

em relagdo & presséo.

Além desta possibilidade de integragdo térmica, 0,4 e
1 atm, outras combinacdes sao factivels de serem estudadas,
todas permitindo uma diferenga de temperatura superior ou
muito proxima ac determinado por MaH et alii (1977,
Algumas destas possibilidades encontram-se na TABELA 4.1,

todas permitinde uma diferenca de temperatura superior a

25%C,

Ns dados da TABELA 4.1 foram gerados da seguinte
Forma. Admitindo-se o sistema como pseudo-bindrio, para as
condicdes operacionais selecionadas, S/F=1,0 e r=0,5, pode-

se calcular as concentracgdes de etilenc glicol por:

S

O

* 8+R

‘ S

D

PB4+ R+F

sendo ¥, -~ fragdo molar de etileno glicol na fase liquida
na secdc de enriquecimento, x; - fracdo molar de etileno

glicol na fase liguida na segao de esgotamento, I vazdo de
alimentacéo de etileno glicol, R vazdoc que retorna & coluna

como refluxo = F vazdo de alimentagfic de etanol/agua.
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Apds fornecidas as presstes para cada secdo da coluna,
a temperatura pode ser calculada pelo programa de ponto de
bolha.

140
130 -
120 -
110 ¢
o~ 100 -
i
- a0 -
= 80 - X ot glicol
. 0,4
70 Z 8,8
80 - 3 0,7
50— /7 4 0,8
40 / ] { i 1 ! i H H i i
g 02 04 08 0B 1 12 14 186 18 2

PRESSAO (atm)

FIGURA 4.3 Ffeito da Pressidc sobre a Temperatura de Ponto
de Bolha da Mistura Etanol/Agua

7 curva X af ghcol
e ¥
£ 85 - P e ; &s
= ST - 3 6,7
j 8 /,/ e .MM"&-H.,_ 0.8
g // T
e s /T — Tt
b £ // ,a“”’, ------------------------- ﬁwa
a se 0/ T
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3‘5 i i i i 3 i i L — R
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PRESSAO (atm)

FIGURA 4.4 Efeito da Presséo sobre a volatilidade Relativa
do Sistema Btanol/Agua
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TABELA 4.1 Pressdes das seches da coluna que possibilitem

diferenca de temperatura vidvel de lntegracdo térmica.

P P X3 ¥yt AT S/F r
geglo de sapdo de
ssgotamento enriguecimento
{atm) {atm)} {°C)
0,4 1,0 0,7 0,4 32,6 1,0 P
0,5 1,0 0,7 0,4 27,5 1,0 p
0,6 1,1 0,7 0,4 26,0 1,0 P
0,7 1,3 0,7 0,4 27,3 1,0 0,5
xyg e %37 - fragdo molar do etilenc glicol na secdo de enriquecimento e

na secdo de esgotamento respectivamente.

A configuracido bésica das colunas a serem simuladas
apresentam 26 estagios tebricos, com  solvente  sendo
alimentado no estagico 24 e a mistura etancl/Adgua na
proporgdo de 0,85:0,15 em fracadc molar sob a forma de

liguido saturado no estégic 14,

As variadveis operacionais, vazdo de solvente por vazdo
de alimentaciio da mistura azeotrdpica (8/F) e razdo de
refluxo externa (r) serdo variadas na faixa de 0,5 a 1,5 e
0,5 a 2,0, respectivamente, para analisar o comportamento
de colunas convenciocnais e integrada termicamente e efetuar

comparagdes.

A possibilidade de parte da coluna operar a pressbes
superiores & atmosférica tornou necessirio um novo ajuste
das equagdes de equilibric para ilncorporar a ndo idealidade
da fase vapor. Esta parte do desenvolvimento é apresentada

noe item a segulr.
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4.2. EQUILIBRIO DE FASES

Para a simulacédo de processcs guimicos, come a
degstilacdo, sfo regueridas estimativas de propriedades de
mistura, Come ndo & possivel obter todeos 08 dados para a
mistura particular nas condicdes de temperatura, Pressac e
composicdo correspondentes a do estudo, €& necessario,
entdo, manipular os poucos dados experimentais de tal forma

a obter-se a melhor interpolagéo e extrapolagdo.
para o calculo da composigdo das fases em equilibrio
no processo de destilacac deve-se partir da condigac de

equilibric termodinamico para cada componente J na mistura,

dada por:
£ =1/ | (4.2.1)

Tem-se pela definigéo de coeficiente de fugacidade:

b= (4.2.2)

™y (4.,.2.3)

onde f) £ fugacidade do liguido 3 puro a4 temperatura e

pressdo do sistema.

fy ::Pm.d)?exp} i{?dp (4.2.4)

Vi
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substituinde (4.2.2), (4.2.3), (4.2.4) em {4.2.1)

h?zﬁ&ﬂﬁﬂ {4.2.5)
F;:?iexpT-JQdP {4.2.6)
¢ i P, i RT

para liguidos nao associados e pressbes ndc muito

elevadas ¢

;€ proxime da unidade. A temperatura nuito

abaixo da critica, un liguido é aproximadamente
incompressivel. Nestes casoes, 0O efeito da pressgiaoc na
fugacidade da fase liguida ndoc €& muito grande, a menos gue

a pressdc seja muite elevada ou a temperatura multo baixa.
Entao:

by P=yxP (4.2.7)

P v

A constante de equilibrio kj assume a forma:

et

.oy P
k. e {4.2.8)
i ; ¢'3P

w

4.2.1. FASE VAPOR

Para predizer <com exatidio equilibrio de fases
envolvendo fase vapor a pressdes acima da atmosférica,
desvios da lei doz gases ldeals deven ser levados em
consideracdo. A equagdo do virial truncada no segundce termo
& um método simples, mas exato a moderadas densidades e tem
side empregada na pradigdo do Eguilibrio Liguido-Vapor
{ELV) .
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A equagldo do virial relaciona o] fator de
compressibilidade a varidvels intensivas e independentes de
composicdo, temperatura e pressdc. Através de manipulacdes
rermodinamicas, esta equagdo fornece a fugacidade da fase
vapor, que € usada para obter o coeficiente de distribuigdo

e a volatilidade relativa.

rfomo 05 sistemas s30 geralmente especificados por
temperatura, Pressio e composigdo, a forma mais conveniente

da equagdo do Virial é:

ng§£*i4¥§g 4,.2.9
=i~ RT (4.2.9)
onde
M M
B=2,2.v.y,8,(D (4.2.10)

=1 1

0 método desenvolvido por HAYDEN & O CONNELL {1875}
para predigdo do segundo coeficiente do Virial usa somente
propriedades criticas e pardmetros moleculares. NO APENDICE
B encontram—-se as egquagdes propostas por HAYDEN & O CONNELL

as quais foram utilizadas neste trabalho para © calculo de

Bij .

o coeficiente de fugacidade & dado por:

M _1P
b, = B. - B|— 4.2,
né, {zéyj ; BJR}, (4.2.11)

As propriedades fisicas e 035 parameltros noleculares

dos componentes das misturas se enconitram no APENDICE C,

TARRLAS C5 e C6.
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4.2.2. FASE LiguibDa

0 excessoe de energia livre de Gibbs 8% para misturas
nulticomponente € o coeficiente de atividade dos

componentes estao relacionados pelas equagdes abailxo:

ki3
G" =R Zni}n'yj] (4.2.12)
ot
(oG )
RTlay; =| (4.2.13)
' LE}HJ JI’,ani

Muitas expressées semi-empiricas tém sido propostas na

literatura para relaclionar GB% principalmente a composigdo
da mistura. Todas estas expressbes contém parametros
ajustavels a dados experimentais e permitem o céalculo do
coeficiente de atividade em funcido da composicgao da
mistura. Os principails modelos sugeridos sdc as eguagdes
NRTL, Wilson e UNIQUAC, cuja grande vantagem & permitir a
extensdo dos pardnetros cbtidos pelo ajuste dos nodelos a
sistemas binarios para o calculo do equilibric em sistemas

multicomponentes contendo 0S MesMOS constituintes.

Neste caso, poupamn~se esforgos experimentals, pois 08
dados de eguilibrio s&o regqueridos somente para nisturas
pinsrias constituintes do sistena multicomponente. Alén
disso, a predicdo do equilibric de fases em sistemas
multicomponentes feita de acorde com esta metodologia tem
compatibilidade comprovada Ccom a exatididc exigida na

simulacdc de processos.

0s parémetros para oS modelos de excesso de energla
iivre de Gibbs NRTL, Wilson e UNIQUAC para os sistenas
etanol (1) ~ Agua (2}, etanol {1) -~ etileno gliccl {3y =&
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dgua (2) - etileno giicel (3} foram obtidos por regressic a
dados experimentals isobaricos e isotérmicos (GMEHLING et
alii, 1981 e GMEHLING et alii, 1982) utilizando o métode da
maxima verossimilhanga. Para este ajuste utilizou-se ©
programa listadoe no livro “Computer Calculations for
Multicomponent Vapor-Liguid and Liguid~Liguid Eguilibria”,
PRAUSNITZ et alii (19801}, modificade para incluir
parametros dependentes da temperatura ne caso dos modelos
acima citades. A TABELA 4.2 apresenta 08 resultados destas
regressfes em Termos dos desvios relativos médios ohtidos e
as falxas de temperatura € pressdo dos dados empragados.
pode~se notar gue os desvios observados para © binario
etanol (1} ~ etileno glicol (3} sio significativamente
menores no caso do modelo NRTL, enguanto gue para 08 QULLCS
hinariong a diferenga entre OS resultados observados segundo
os trés modelos néo & expressiva. Por este motivo, optou-se
pelo modelc NRTL. Fstes parametros Sao apresentados noe

APENDICE A, TABELA Al.

para o sistema acetona{l) - metanol {2} ~ Agua{3) foram
ajustados someﬁte parametros para o modelo NRTL, devido a
sua proximidade com O sistema  anterior. ng  dados
experimentais foram extraidoes de GMEHLING et alii {1981) e
GMEHLING et alii (1982). Estes parametros se encontram no
APENDICE A, TABELA A2, Os desvios para pressic e fracgao

molar da fase vapor 8ao apresentados na TABELA 4.3.
A pressio de vapor foi calculada pela eguacac de

Antoine e os parametros est@o llstados no APENDICE C,

TABELA C4.
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TABELA 4.2 Desvios Médios da Fressdo e Fragdo Molar da Fase

Vapor para o Sistema Ftanol/Agua/Etilenc Glicel

:Pc:xp - Pvﬁlc yw‘;xp - y;aio P T
SISTEMA MODELO P yor (mmig) | (ec)
ETANGL (1) NRTT, 5.0236 10,0274 | 760~ | 78,2~
ETTLENO GLICOL(3) |wiLsoN | 0,0847 | 0,0385 | 3863 | 141,8
UNIQUAC | 0,2159 | 0,0527
ETANGL (1) NRTL 5. 0231 | 05,0849 | 760 | 78,3~
AGUA(2) WILSON | 0,0237 | 0,0256 190, 0
UNIQUAC | ©,0222 | 0,0120
RGUA (2) NRTL, 50371 10,0439 | 747 | 99,6-
PTTLENO GLICOL(3) |winsow | 0,0288 | 0,0367 196, 7
UNIQUAC | 0,0281 | 0,0475

TABELA 4.3 Desvios Médios da Pressac € Fracidc Molar da Fase

Vapor no Ajuste de Parameiros para o©

Modelo NRTL.

SISTEMA poe _ pot XL;;Xii P (mmHg) T (°¢)
TTper yor

LCETONA (1) 0,0018 G,0225 127, 0-760 | 25,0-64,5

METANOL {2) '

ACETONA (1) G,0094 0,0262 a2, 2~ 35, 0-100,0
AGUA(3) 2766,65

METANOL (2) 0,0194 0,0110 760 64, 5-100,0
AGUA (3}
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4.3. CALCULOS DE DESTILACAO MULTICOMPONENTE POR
LINEARIZACAC

0a trabalhos anteriores de simulagdo SRV, empregam
sistemas com desvios muito pequencs da ldealidade (MAH et
alii, 1977; SHIMIZU & MAH, 1983; SHIMIZU el alii, 1985h) ou
entéc binarios que ndo apresentam azeotropla, COomo
metanol/aqua (TAKAMATSU et alii, 1988). Neste caso, OS
sutores optaram por empregar programas de simulagdo mais
simples baseados em métodos matriciais como ¢ de Wang-
Henke. A extensio deste tipo de trabalho a sistemas com
forte nac-idealidade, com a presenga de azebtropos & a
pProcessos nio convencionais de destilagéo recomenda-se o

emprege de programas mais adequados ao caso em guesitao.

Por eate morivae, optou-se pelo algoritimo sugerido por
NAPHTALT & GCANDHOLM (1971}, que apresenta as seguintes
vantagens,

1, Boluclo ndo 1deal e eficiéncia de Murphree sdo

levados em conta.

2. Qualguer nimerc de correntes de alimentagido e
retiradas laterais podem  ser especificados e
condigdes ao redor do “rephoiler” ¢ condensador
poden ser especificadas de maneira desejada.

3, Convergéncia rapida guando a solugao esta proxima.

As equaches de balango de massa, energia e equilibrio
de fase 83c agrupadas para cada componente e cada estaglo.
0 grupo resultante das equachHes tem uma estrutura de bloco
tridiagonal, que permite rapida solucBo pelo método de

Newton-Raphson.

para cada estagio n (FIGURA 4.5) pode-se estabelecer
um grupo de relaglbes independentes, “ifunctes discrepancia”

Fi (n,4)« Que devem ser satisfeitas:
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n-1
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FIGURA 4.5 Representacdc Esguematilca de um Estagio

Balanco de massa do componente 4 (k=1}:

st1 [ syl
Fiq LL+—i- +LL+S“_P —v =l £, =0
b Lﬂ 8.} VR nf L R R S u.f

V. & o destilado e In & o produto de fundo

Balanco de energia {k=2}

ST N B
Jhn +Li+~@ i Hn-n-l - hm-} - h'l',n =0
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o= 2;3;;:«;““1

Se o calor removido do condensador e o galor

adicicnado ac “reboiler” forem variavelis sspecificadas

1?+-} {F+S“}iwﬂwrhm {4.3.6)

Estas equagdes podem ser usadas para gerar Fp(1y €

Fo (N -

3e, por outre lado, & razio de refluxo e a vazao de

destilado forem varigvels especificadas, as fungdes Fp(i) ©

Fz(n) S&0 obtidas como abalixo:

FZ(!'):ZIIJML}:G {(4.3.7}
3

jﬂlngoou;M

L1:22fn,i~vy-+2(3§+s:) (4.3.8)
) k) a

n=1,2,....N
G=1,2; .00 M8

Fz{N):zir«z,j“"Lm““G {(4.3.9)
#

Condicdes de equilibrio com eficiéncia de Murphree

(=3}

F&(u,;} ﬁu;k _gln_;/L V +(1 nu_l ulg n/ zii (4‘3“10)
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para o “reboiler”, a eficiéncia & 1, ou seja ny,4 = 1

para todos os 1's.

As eguagdes (4,3.1)-(4.3.10) compdem um vetor de

“funcdes discrepdncia”:

Lad

F,l

Fixy=1\F, =0 (4.3.11)
¥ '

que contém N{2ZM+1) elementos, e que pode Ser resolvidoe para

as variaveis desconhecidas:

’
X:IV {4.3.12)

1)

LN

A equacdo (4.3.11) pode ser resolvida por iteraclo de
Newton ~ Raphson, utilizando convergéncia simulténea de

todas as variaveis independentes X.

Na iteracdo de Newton - Raphson um nOve grupoe de

valores, %y © gerado de uma estimativa prévia, %py-i, da

seguinte forma:

X, =X~ Fr__l(x,__j)/(éﬁfﬁm) (4.3.13)

L)

guando Xy - Xp-1l & suficientemente peguenc, O grupo

corretn de valores de x fol encontrade e a iteragdo cessa.

No caso da destilagdo SRV a unica funcac discrepdncia

a ser modificada € a Fonyr © balango de energila {conforms

i{lustrado na FIGURA 4.6).
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FPIGURA 4.6 Representaclo Esquemdtica de um Estagio na
Degtilacido SRV

sl [ syl
i%m:P+£an+P+§TF%J_HdeMu*hm“Qn”O (4.3.14)

8 n

onde

Q, =UAAT. AT é& a diferenga de temperatura entre pratos
integrados termicamente e UR coeficiente global de
rransferéncia de calor multiplicado pela &rea de troca

térmica.

O termo Qn ¢ devido & integragdo térmica entre as

sectes de enrigquecimento ¢ esgotamento da coluna.

Deve~se ainda modificar a equagdo de balango de
antalpia para o primeiro estiglo da segdo de enriquecinento
e para o Gltimo estédgio da segdc de esgotamento, em fungao

da operacdc das se¢gdes da coluna a diferentes pressdes,
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considera-se como primeirc estagio da  segdo de
enriguecimento o estdgio (n+l) e o Gltimo da segao de

esgotamento o estagio (n).

Fara o estagio (n+1}, o  termo VpHpy deve ser
substituide por VpHy® onde Hp® € a entalpla do vapor apds
compressio para atinglir a pressac da segdo de
enriquecimento. Deve-se tomar ruidado para garantir cue a
corrente de vapor se mantenha conpletamente vaporizada, ou
seja, A pressfo da segdo de enriquecimento a temperatura da
corrente de vapor deve ser igual a Temperatura de seu ponto

de orvalho.

para o estagioc (n), o© termo Ipsibpey deve ser

substituido por Lpsihp+1® onde hpe1® € a entalpia do
n+1in+l n+l

ligquido na temperatura do ponto de bolha correspondente 3
pressic da se¢ldo de esgotamento, ou seja, apbs a 2RPANnSA0.
Normalmente, o refluxo liguido sera uma migtura de duas
fases apbds a expansido. Mas, para efeito de simplificagao,
supde~se gue essa mistura sera regfriada até o seu ponto de

holha.

4.3.1. DESENVOLVIMENTC DO PROGRAMA DE SIMULACAO

0 algoritimo sugerido por NAPHTALL & SANDHOIM foi
implantado COomo programa na versdo sugerida por FREDENSLUND
er alii (1977). Constatou-se que a Versao apresentava
proplemas de convergénecia guando a subrotina para
determinacdo da entalpia de excesso H®¥ era incluida na
simulacdo. Como a erclusac deste calculo provoca diferengas
pouco significativas nos resultados (da ordem de 3-4%,
gequndo FREDENSLUND et alii, 1977, optou-se por

desconsiderar o excesso de entalpia nas simulagdes gue
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foram realizadas. Postericrmente, 0  programa  sofreu
diferentes modificacdes para adapta-lo a destilagdo 3RV, ao
modelo de céalculo de equilibrio de fases selecionado e para
aprimorar diferentes aspectaos da simulacgio. Estas

modificacdes sdo detalhadas a seguirx

4.3.1.1. ENTRADA DE PERFIS INICIAIS DE VAZAO TOTAL
DE LIQUIDO E VAPOR, DE TEMPERATURA E DE FRACOES
MOLARES DAS FASES LIQUIDA E VAPOR

Devido & grande dependéncia de valores iniclais para
as variaveis calculadas, tornou~se necessiaric para uma
rapida convergéncia do programa a entrada dos perfis de
vazio total de ligquido e vapor, de temperatura & de fragdes
molares das fases liquida e vapor na destilaclo extrativa,
obtidos previamente por simulagfo pelo métode da relaxagao
e posteriormente melhorados por perfis obtidos pelo proprio

programa.

4.3.1.2. MODELO NRTL

O Modelo NRTL para calculo do coeficlente de atividade
foi incorporado ao pregrama original, na medida em gue este
modelo fol selecionado para descrever o eguilibrioc nos

sistemas ternarios estudados (vide TABELA 2 & 3).
4.3.1.3. CALCULO DE ENTALPIA

Equagdes com dependéncia da temperatura para o calculo
dos calores especificos molares das substféncias puras nas
forma liguida e vwvapor e do calor de wvaporizagdo foram
incorporadas ac programa original, buscando assim  uma
melhor descricdo das entalpias do ligquido e vapor em cada
estigic da coluna de destilacio., Estas equagles foram
sxtraidas do “DATA COMPILATION TABLES QF FROPERTIES CF PURE
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COMPOUNDS”™  [DAUBERT & DANNER, 1985} = sdo apresentadas 3
seguir. Dada a grande falxa de temperalura gue normalments
e observa em uma coluna de destilacdo extrativa,
considerocu-se que esta modificacdo no calculo dos calores
especificos e latentes das substéncias puras teria malor
importéncia para a determinacgdo das entalpias das misturas
de liquido e vapor e, portanto, na simulagdc do processo,

do que o excesso de entalpia.

CALOR ESPECIFICO MOLAR PARA SUBSTANCIA PURA LIQUIDA

C,=A, +BT+C T +DT (4.3.1.1)
CALOR ESPECIFICO MOLAR PARA SUBSTANCIA PURA VAPOR

C,, = A, +B,exp(~C, /T™) (4.3.1.2)

CALOR DE VAPORIZAGAO

0 = A3(1 N Tr){r}g-w:g'r, +OTf <EyT] ]

i :

(4.3.1.3)

Estes pardmetros se encontram no APENDIDE €, TABELAS
Ci, €2 e €3,

Portanto, as entalpias do liguidoe e wvapor séo

calculadas da seguinte maneira:
ENTALPIA DO LIQUIDO

Para o componete 73

T
ahjxgcl,jcrr (4.3.1.4)



onde T: & a temperatura de referéncia e T:; a temperatura do

estagio.

Substituindo & equacgdc (4.3,1.1) em {4.3.1.4) obtém-

T
BT (T DT ET|

Ah, = AT+ + + + 4,.3.1.5
ISR s ( °)
Para o estédglic n:
h, &zAhl (4.3.1.6)
3_.
ENTALPIA DO VAPOR
Para ¢ componente 7:
T;
mjxg?|r+_€ic¥,jd’r (4.3.1.7)
] Ti

Ssubstituinde a eguacido {(4.3.1.2), expandinde o termo
exponencial em série de Taylor e truncando no 262 termo

obtém—-ge:

Ty

n &l DNBEZ ]
4.3.1.8
(A, BT + ; " o )

T30
é}%-—}g

Para o estagio n

H, =2 AH, v, , (4.3.1.9)
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Para a construcdo da matriz Jacobkiana utilizada ne
programa desenvolvido por NAPHTALI & SANDHOLM (1971) €
necessaric a derivada das entalpias em relagdo a
temperatura do estagio. Portanto, a derivada da entalpia do

liguido &:

LS
== 2 O 1 (4.3.1.10}
('ﬂ; e B .
e a derivada da entalpia do vapor:
aI,I e
L= 3O, v, 4,3.1.11
EH; }2:1 v°‘1 B i ( }

T,

4.3.1.4. CALCULO DE TEMPERATURA DE PONTO DE BOLHA
E DE PONTO DE ORVALHC

como as secdes da coluna operam a pressdes diferentes,
& necessario que o liguido que vai entrar na segdo de
esgotamento, apés ser expandido, se mantenha totalmente
liquefeitc e o vapor que val entrar na segdo de
enrigquecimento, apds ser comprimido, se manienha
completamente vaporizado. Portanto, ¢ importante que se
calcule a temperatura de ponto de bolha deste liquido a
pressac da segdo de ssgotamento e a temperatura de ponto de
orvalho deste vapor & pressio da secdo de enriguecinento,
para inclusive poder calcular adegquadamente as entalpias

destas correntes na sua entrada em cada uma das segles.

Para o calculo do ponto de bolha e orvalho, as fungdes

objetivo 580 as seguintes, respectivamente:
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>k =1 (4.3.1.12)

A
¥
= =
Zk_ 1 (4.3.1.13%)

Comon o método utilizado para o calculo da tenmperatura
de ponte de bolha e orvalho fol o de HNewton-Raphson e
sabendo que sua convergéncia aumenta para funcdes obijetive
aproximadamente  lineares, as fungdes obijetive foram

redefinidas como:

FO(YT) =1 {i }‘: (4.3.1.14)

=1

M o5
FO(l/T):in{Z%}za (4.3.1.15]

X F=1 i

gue tem comportamento mais linear gque as primeiras. Unma
subrotina para 0 cdlculo dastas temperaturas foi
incorporada ac programa. Esta subrotina fambém é utilizada
para o célculo da temperatura de ponte de belha da mistura

azeotroplica alimentada na coluna.

4.3.1.4. PERDA DE CARGA NA COLUNA

A medida que se optou por operar a secdc inferior da
coluna a pressdes baixas, de até 0,4 atm, considerou-se
necessario incorporar & simulagdo uma estimativa da perda
de pressfo por prate, J& gue neste tipo de situagdo a perda
total de carga na segdo pode se tormar significativa face a

pressdo de operacdo desta secdo da coluna.
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Foli suposta uma perda de carga de (6,01 atm por prato
na coluna de destilacdoe, conforme GIORDAND {1985

4.3.1.6. CALCULO PARA TRANSFERENCIA DE CALOR ENTRE
AS DUAS SECOES DA COLUNA

A equagdc para célculo do calor transferide da segdo
de enriguecimento para a segdo de esgotamsnto € apresentada

abailxo:
Q, = UAAT (4.3.1.186)

sendo UAa uma variavel especificads, referente a0

coeficiente global de transferéncia de calor e & area de

troca térmica e AT a diferenca de temperatura entre o par
de pratos integrados termicamente. Estes pares de pratos
foram escolhidos de maneira que o funde da colunsa, onde a
concentracdo de solvente & elevada e portante temperatura
alta, ficasse livre da integracdo térmica. Para isso, todos
ps pratos da secgdo de enriquecimente foram integrados a
pratos da secdo de esgotamenio, sendo o condensador
integrado ago prato de alimentagdc da mistura azeotrdpica, ©
altimo  prato da secdc de enriquecimento ao  prato
imediatamente abaixc do prate de alimentacdo da mistura
areotropica e assim sucessivamente. Como a coluna pré
estabelecida tem 26 estagios, e devido a posigdo da
alimentac8n da mistura azeotrépica ser no estagio 14, o
primeiro prato da segdo de esgotamento e o “reboller” ficam

sem ser inftegrados termicamente.



4.3.1.7. COMNDENSADOR TOTAL

Fol incorporada & wversdo inicial do algoritmo a

possibilidade de simular colunas com condsnsador total,
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5. APRESENTACAO E DISCUSSAO DOS RESULTADOS

A seygunir serdo apresentados @8 resultados das
simulagdes de colunas de destilacio extrativa convencional
e integrada termicamente para a mistura com solvente de
baixa wvolatilidade, etanol/&gua/etilenc glicel, = para a

mistura com solvente que se vaporirza acetona/metanocl/agua.

Os resultados sdc apresentados na ssguinte sequéncia,
Em primeiro lugar os efeitos da integragdo térmica sobre os
perfis de temperatura, concentragdo e vazdo sdo analisados
e comparados com © processo convencicnal. A seguir, a
discussdo se concentra na analise dos efeitos da integragao
térmica sobre a pureza dos produtos de topy e funde. Por
fim, serdo discutidos os impactos em termos de economia de

energia da integracio térmica SRV.

Deve~se regsaltar que a discussio se baseara
principalmente na andlise dos resultados obtidos para
destilacdo etanol/fdguasetilenc glicol, psra o gual o
conjunto de situagbes simuladas procurou cobrir todo o
espectro relevante para o presente estudo. 0s resultades
obtidos para a destilagdo acetona/metancl/adgua serdo
apresentados com o Intulto principal de evidenclar os
afeitos da diferenca de caracteristica dos solventes sobre

as possibilidades da integragdo térmica SRV,

Para melhor acompanhamento da discussdo a seguir, &
TABELA 5.1 fornece o conjunto e a faixa de variavels
sstudadas, assim como as especificagdes nas simulagdes dos

dois processos de destilacgio.



TABELA 5.1 Variavels Estudadas e Egpecificagdes na
Simulacdo da Destilacgdo

mistura azecotrdpica etanclfagua acetona/metanol
gsolvente etileno gliceol agua
ponto de ebuliglc do

solvente a 187,3 10¢,0
Ioatm (°C)

numere de estagilos 256 2€
eficiénecia de 1 1
Murphres dos pratos

namero do “reboller” 1 1

ntmero do prate da

alimentacgdo ca 14 14

mistura azeotrdpica

satado  térmico da

mistura azeotrdpica liguide saturado liguido saturado
alimentada

fracéo molar dos

componentes da 0,85/Q,15 0,77/0,23
mistura azectrépica

na alimentacdo

numersa do prato da

alimentagdo do 24 >4
selvente puro

nlmero da 26 26
condensador

vagde de destilado 85,0 81,5
imol/h}

APy {atm) 0,01 0,01
S/F 0,4-2,0 3,0 e 6,0
r ¢,1-1,0 0,1-1,0
UA {kcal/h"C) 0-10 10-25
AP {atm) 0~2,89 1,02
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Varidveis egpecificadas:

1.
N

nimero de estagios (M)

efigiéncia do estagic ()

localizacéo das alimentacgdes

composicao (f, ), vazdo (S/F} e estado
alimentagles

presséo da coluna (F)

6, razédo de refluxo externa (r)

vazdo do destilado (D)
Para celuna integrada termicamente:
coeficiente glokal de transferéncia

multiplicado pela area de troca térmica (UA)

Varidveis calculadas:

térmico

de

1. vazdo do componente § liquide ne estagio n (1, 4]

Z,
3.

£

vazdo do componente 3 vapor no estagio n (v,

temperatura do estagio n (T,)

[

)

das

calor



5.1 MODIFICACOES NOS PERFIS DE TEMPERATURA, VAZAO
B CONCENTRACAOC

Para melhor compreensdo das mudangas gue oCorrem nos
perfis de temperatura, vazlo e concentragdc, selecionou-se

um caso para cada un dos dols sistemas ternarios estudados.

Para o terndric etancl/adgua/etilenc glicol, as
especificacbes das variaveis S/F e 1 para as colunas
convencional e integrada termicamente foram 0,8 e 0,5,
respectivamente., A coluna convencional & operada & pressio

atmosférica & a coluna integrada garanite uma diferenca de
pressio para o par de pratos integrades (AF) de 0,89 atm. A

varidvel UA fol especificada em 10 kcal/h"C.

Para o ternario acetona/metanol/agua, as
especificactes das varidveis S/F e r para as colunas
convenciocnal e integrada termicamente foram 3,0 e 0,1
respectivamente, A coluna convencional € operada & pressaoc
atmosférica. Analizande preliminarmente o perfil de
temperatura desta coluna convencilonal, observou-se gue para
este tipo de destilacgdo extrativa a diferenga de
temperatura entre as secles da coluna era mulito pequena,
portanto, optou-se por aumentar a diferenga de pressido para

o par de prateos integradeos termicamente para 1,02 atm. A

variavel UA fol especificada em 21 kcal/h°C.

Primeiramente pode-se observar na FIGURA 5.1 os perfis
de temperatura para coluna convencional {ocurva 1) e coliuna
integrada termicamente {curva 2}, DAra o sistema
etanol/adgqua/etileno glicol. A curva 1 aprsasenta a diferenga
de temperatura natural entre as seg¢des da cooluna, que fol
explanado anteriormente na segdo 3.1, Pela operagdoc da

coluna a diferentes pressdes, neste case, 0,63 atm no
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“reboiler” e 1,5 atm no primeiroc prate da secio de
enrigquacimento, pode~-se  aumentar esta difersnca de
temperatura natural, wviabilizando assim a integracio

térmica. Isto pode ser observado na curva 2.

Mas, além desta modificaciao da diferenca de
temperatura entre as sec¢les da coluna, resultante da
diferenga de pressio estabelecido entre as secdes da
coluna, notam-se pegquenas noedificacdes no perfil  de
temperatura derivadas exclusivamente da prépria integracéo
térmica, Na destilacgdo extrativa convencional, a consténcia
da concenfracdo de sclvente nas duas partes da coluns
origina um perfil de femperatura com duas regifes de
valores desta variadvel constante., A Integracdo térmica tem
um forte efeito diluidor do solvente, principalmente na
regido prdéxima da alimentacdc da mistura azsotrdpica,
provocando uma reducdc da temperatura & medida gue se
aproxima desta regido da coluna. Este efeito é bem nitido

no perfil de temperatura da segdo de esgotamento.

26 * %
""”"'H-m?k:;; curva 1 coluna convencionst
3;? curva Z ooluna infegrada termicaments

21 :
g E‘»
%
b *
=4 L
o - "-'.“:»i':
5 t, ........ E.,W?
& %
& 11 - 12 +
£ % ¥
iy ® 3
= % 3

6 *\X\ 1__
', -
e L S
4 L e e sttt S i e
60 70 80 gt 100 10 120 138 144 150 160
Temperatira

FIGURA 5.1 Ferfis de Temperatura (°C) para o Sistema

Etancl/Agua/Etileno Glicol
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Na FIGURA 5.2 sd3o apresentados o8 perfis de
temperatura para a coluna convencional f{curva 1Y e a coluna
integrada termicamente (ourva 2} para o sistema
acetona/metancl/adgua. Como discutido brevemente acima, a
diferenga natural de temperatura entre as segdes da coluna
& muito pequena para este tipo de destilagdo extrativa. Mas
da verificag8o do perfil de temperatura para a coluna
integrada termicamente, observa-se uma diferenga de
temperatura muito alta para um pequeno aumento na difersnca
de pressdoe para © par de pratos integrados termicamente
(1,02 atm} em relagldo a diferenca utilizadeo para o outro
sistema (0,89  atm). Iste sugere a idéia de maior
sensibilidade da tenperatura o sistema

acetona/metancl/adgua 3 mudanga de pressao.

Apesar de se tratar, neste caso, de um sistema com
solvente de muito malor velatilidade que no casoe anterior,
nota~se um comportamento semelhante no que se refere a
temperatura na regldo de esgotamento. Como se vera
posteriormente, os perfis de concentragio, principalmente
do solvente ({dguaj, mas também dos outros dols componentes
permanecem relativamente constantes nesgta reglidc na coluna
n&o integrada termicamente, justificando este
comportamento. O efeito da integragdo térmica sobre o
perfil de temperatura na regidc infericr da coluna é também
similar ao casc anterior, com forte diluigdo do solvente na
fase liquida e diminuigdc da temperatura com a aproximacioc
da regiice de alimentacdo da mistura azeotrdpica. Conclusdes
genéricas come esta s8o mals dificels para a regiic de
enriguecimento. £ nesta parte da coluna gue a diferenca
entre os dois tipos de sistemas se tornam mals agentuadas:
os perfis de concentracgio dos trés conponentes apresentam
modificacSes significativas ao longo de toda esta segldo e a
vresenga do solvente {agua) na fase wvapor € bastante

expressiva, comp se vera posteriormente.
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FIGURA 5.2 Perfis de Temperatura () para o Sistema
Acetona/Metanol/Agua

Nas FIGURAS 5.3 e 5.4 pode-se observar as modificagdes
nas vazdes totais de liquido e vapor, respectivamente, para
¢ sistema etancl/aguasetilenc gliceol. 0 perfil para coluna
convencional & apresentadc na curva 1 e para coluna
integrada ftermicamente na curva 2. Devido a transferéncia
de calor do vapor da segdo de enriguecimento para o liguido
da secido de esgobtamento, had um aumento da vazdo de vapor na
parte superior da segdo de esgotamento & da wvazdo de
liguido na parte infsrior da secdoc de enriguscimento. Este
efeito se propaga para guase a totalidade das duas segdes
da coluna, ampliando, em geral, as vazdes de liguide e
vapor. A principal excegdo a este comportamento e gue
Jjustamente explicita o© cardter redutor do consume de
snergia da integracgdo térmica SRV, pode ser obssrvadoc na
regidoc préxima  ao “reboliler”. O umente  observado
antericrmente nas vardes de vapor pernitem & sua redugdo na
regido infericor da cooluna, de forma gque <o vapor a ger
gerado no “rebeoiler” é significativamente manor que no <€aso
da coluna ndoc integrada termicamente. Deve-se, alnda,

chservar que a magnitude destas modificagdbes nos perfis de
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vazdo € fungéoc direta do montante de calor transferido

gntre as secdes e,

2 dao AT

portanto, =la aumenta com o valor de UA

{loge AP} entre os pares de pratos integrades. Isto

prode ser comprovado claramente nas curvas 2 das FIGURAS 5.3
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Naz FIGURAS 5.5 ¢ 5.6 sdc apresentados os perfis de
vazao total de ligquido 2 Vapor - para o sistema
acetona/metancl/éagua. Em geral, pode-se ohservar © Resmo
comportamento & verificade para o sistema antericer,
merecendo destague como particularidades os maiores valores
dos maximos de vaz3o na reglido de alimentagio da mistura
azeotrdpica e a redugdc nmuito mals expressiva da vazéo de
vapor na regido inferior da coluna e da gera¢ao do mesme no
“vroehoiler”., Além da maior volatilidade do solvente,
concorre para isso a diferenga nas condigdes operacionals,
am particular o malor valor de UAR empregado neste ultimo
caso. De tode modo, este resultado preliminar parece
indicar que as possibilidades de redugio no consumc de
anergia com a integragdo térmica SRV parecem maiores no

caso do sistema acetona/metancl/agua.
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Nas FIGURAS 5.7 a 5.8 sic apresentados os perfis de
concentracéo dos componentes da mistura etanol/Agua/etileno
glicol nas fases liquida e vapor para coluna convencional
{curva 1) e coluna integrada termicamente {ourva 2). No
case em  particular do componente de volatilidade
intermediiria, cujos wvalores de concentragdo ocupam uma
faixa mais estreita do diagrama, e com chietivo de melhorar
a visualizacio das modificacgdes em seu perfil, decorrentes
da integraclc térmica, optou-se por expandir a escala de
concentragdo, apresentando s& a parte relevante da mesma.
Devido ap aumento da vazdo de ligquido na coluna integrada
termicamente (FIGURA 5.3), a concentracgic de etileno glicol
na fase liguida diminui (FPIGURA 5.7). Vale observar que
guantoe maior a transferéncia de calor entre as segdes, que
& garantida pele aumento das variédveis UA e AP, maior o
aumento na vazdo total de liguido; portanto, maiocr se torna
o efeito diluidor da integracdo térmica scbre &
concentracdo do etileno glicol na coluna; pode, inclusive,

chegar a comprometer a performance da coluna integrada
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termicamente no que se refere a pureza dessgiada do produto

de topo.

A integracgdo térmica SRV resulta , em termos praticos,
em uma malor reclrculagdo da fase wvapor no interior da
coluna, gue € sucessivamente formada por evaporagcdo e
condensagao, dando origem a uma espécie de refluxo interno
independente em relacdo a razéo de refluxoe externa, Como ©
solventes, no caso desta destilagdo extrativa, praticamente
n&o se vaporiza e a8 fase vapor & constituida na sua guase
totalidade por éagua e etancl, & claro que o efeitc da
integracéo térmica sd pode ser a dilulgdo do solvente na
fase liguida. Por outro lado, a decorréncia obvia,
gsimulténea 4 diluicgdc do solvente, £ o aumesnto das
concentracgdes de etanocl e agua na fase liquida (FIGURAS 5.8
e 5.9, respectivamente). A excecidc a ests comportamento se
concentra, mails uma vez, na regidc inferior da coluna. Como
j& wvisto anteriormente, nesta regido, ao contrario do
restante da coluna, ocorre reducgdo das vazdes de liguldo e
vapor. O resultado € um aumento da concentragaoc do solvente

na fase liguida e a reducdo do fteoxr de adgua na mesma fase.

Como etileno glicel tem vwvolatilidade baixa, sua
participagdo na fase wvapor ndo € significativa; a
consequéneia @& que o perfil de concentragdo de etancl é&
complementar ao perfil de agua na fase vapor. Ou seja, a
soma das fracdes molares deste dols componentes é
aproximadamente igual a um. Na ooluna integrada
termicamente, héd um aumento na concentracio de adgua na fase
vapoy da secio de eggotamento, correspondendo,
consequentemente, a uma diminulgdoc na concentracgdo de
stancl na mesma fase (FIGURAS b5.10 e B5.11). Observa-se
adicionalmente uma leve tendéncia & malcr concentracgdo de
etancl na fase wvapor na parte superior da segdo de
enriguecimento, sugerindo uma possivel melhora da pureza do
produtc de Lopo com a integragdo térmica.
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FIGURA 5.11 Fracdo Molar da Agua na Fase Vapor

MAH et alii (1977) apresentaram a modificagio das
linhas de operacdo para colunas Iintegradas termicamente,
facilmente wvisualizadas em termos do diagrama de McCabe-
Thiele. Esta linha de operagdo, devide ao aumento de
refluxe 2 diminuicdc da vaporizacgao gquando s2 desce do
condensador para a regido mediana da coluna, deve ser
substituida por uma curva que resulta em menos estaglos
para a mesma separagdo ou melhor separagdc para o mesmo

ntmere de estagios e consume no “reboller” e condensador,

0 método McCabe-Thiele, que faz consideragdes
gimplificativas para facilitar a compreensio de uma coluna
de destilacdc de misturas bindrias, pode ser aplicade a
mistura terndria etanol/&gualetilenc glicol, no caso
tratada como pseudo-~binadria, devido & baixa volatilidade do
etileno glicol. A wvantagem desta utilizagio se resume
exclusivamente na possibilidade de uma melhor visualizagdo
dos efeitos da integrac8c térmica sobre progesseos de

destilacio extrativa com solvente de balxas volatilidade.

Para esta anadlise fol selecionado um caso para a
coluna convencional e um caso para a cooluna integrada
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termicamente, Para ambhas as celunas S/F e r  foram

especificados em 1,0. Para a coluna integrada termicamsnte
AP e UA foram fixados em 0,89 atm e 10 kcal/h%,

respectivamente.

A partir da simulagidco rigorosa das  colunas, as
concentracdes de etanol em base livre de solvente nas fases
vapor e liguida que deixam determinade prato constitusm uma
pzeudo~curva de equilibrio, enguantc as concentragdeg nas
correntes de ligquido e vapor gue escoam em contra-corrente
egntre os mesmos dols pratos permitem estabelecer uma
pseudo-linha de operagdo. As curvas obtidas para cada Caso

sncontram-se nas FIGURAS 5.12 « 5.13.

No caso da coluna convencional, o métode pseudo-
hinAric € uma aproximacido razcavel do fendnmeno observado,
14 gue além da baixa wolatilidade do solvente, a sua
concentracdo em cada parte da coluna € relativamente
constante, garantindo uma homogeneidade de seu efeito scbre
o eguilibrio de fases. Como a concentragidce do solvente
apfre uma mudanca brusca na regifo de alimentagldo da
mistura etancl/agua, nota-se uma descontinuidade da pseudo-
curva de equilibrio nesta regléoc. Observa-se, também uma
proximidade grande entrs a curva de equilibric e a linha de
operacic na regido de alimentacio e no topo d¢a coluna. Isto
ocorre devido em parte ap baixo valor de razdo de refluxo
externa empregada nestas simulacbes, am parte aov slevado
teor de etanol nas duas fases (mesmo na fase liguida,
quandp tomada em base livre de solvente) e, além disso, 4

presenca, embora muito peguena, de etileno glicol na fase
vapor (y, s 0,0052). Este ultimo aspecto, principalmente

quando as concentracdes de etanol sdc muito elevadas, pode
levar & pequenas Iincoeréncias no método pseudo-binario,

polis, a rigor, ele exige a completa ndo volatilidade do

ot



solvente, o© gque ndoc é, nesta extensidc, atestado pelas

gguactes de egquilibrio,

Mo waso da coluna integrada termicamente, had a
complicacdo adicional de que a concentragido do scolvente
muda prato a préto com o efeito diluidor do refluxoe interno
e, portanto, a curva de equilibrio obtida ndc tem a mesma
significancia da obtida na situagdo anterior. De todo modo,
como o objetivo agqul ndo & calcular o nimero de estiagios
com o método  pseudo-binario, a consciéneia  de  suas
limitagdes nio impede gque se analise melhor os efeitos da
integragio térmica, recorrendo-se aos resultados obtidos.
Az FIGURAS 5.14 e 5.15, apresentande a ampliacdo das linhas
de sqguilibric e de operagdo da seglo de enriguecimento nos
dois casos, permitem uma melhor compreensio dos efeitos da
integracio térmica. A diluigdo do solvente com a integragdo
térmica ao mesmo tempo que pode prejudicar o seu efeito
sobre a linha de equilibrio de fases, abaixando a curva de
equilibrio, tem um efeito mais acentuado sobre a linha de
operacio. O resultado € ampliar a forga motriz a
transferéncia de massa medida pela diferenca de
concentracdo do etanel na curva de equilibric ¢ na linha de
operacao, o que possibilita ou reduzir o nimerc de estaglos
do  equipamento ou, para um mesmo numero de estagios,

melhorar a pureza do produto de topo.
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FICURA 5.13 Curva de Equilibrio Pseudo-binario e Linhas de

Operacéo para Coluna Integrada Termicamente.

62



1 o
e
B ,,,,,,, m-f;?g’;%fgw
8 P e el
Qg ‘‘‘‘‘‘ e M‘— Ps o r,,/'/
o P Saal S o
S -
£ o5 - e
E e |
8 o o
& 7
© 89 - P
E 7
o o
=4 A
& s
085 [ R ettt st ssen
0.8 (.85 6.2 .85 1

fracdo molar etano! fase fguida

FIGURA 5.14 Segdo de Enriguecimento da Coluna Convencional.

2 e i
.

% s / o
= T LA ,,/"N
o 095 - e N
0 e P
s o T
E e e
ﬁ O-Q - . - e g ,/"'/
@ e o e
b e i
ﬁ IIIIII o -
g : P - - e

o - -
c 085 - . e
oo [ -
& L

08 e . ! b RN
0.8 (.85 0.9 0.95 1

fragio molar efanol fase liguida

FIGURA 5.15 Secioco de Enriquecimente da Coluna Integrada

Termicamente,

as FPIGURAS 5,18 &
de

Para ¢ sistema acetona/metancl/agua,

5.2% representam o perfis de concentragio cada

componente  nas fases ligquida = vapnr para coluna

convencional (curva 1) e coluna integrada termicamente (curva
25,

concentracéo foram apresentados com a escala de composigéo

Do mesmo modo que no caso anterior, alguns perfis de
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ampliada para facilitar a visualizagdco e destacar as

nodificacdes com a integracdo Térmica.

Pode-gse verificar na PIGURA 5.26 o mesmo eafelito
diluider do solvente devido ao aumento de vazico total de

ligquido na coluna integrada termicamente (FIGURA 5.5)

Embora, neste caso, a velatilidade relativamente alta
doe =solvente garanta uma presenga apreclavel do mesme na
fase vapor (FIGURA 5.19%) a concentracgdo slevada de acstona
nesta fase (FIGURA 5.20) Hustifica o efeitc diluidor do
sclvente na fase liguida c¢om & geragdo de um rafluxo
interno resultante da integracdo térmica. Em confraste com
a situacdo anterior, os efeitos da integragdc térmica SRV
sobre o perfil do =solvente na fase liguida sdc mails
acentuados, com uma malor diluigdc do mesme na regidp de
alimentacdo ¢ uma concentracido muito mals expressiva da
Agua na regifo infericr da segdc de esgotamento.
Adicionalmente, chsgerva~-se, ao  contrédrico da situacdo
anterior, na qual ocorriam mnodificacdss relevantes de
concentragéo do sclvente nes produtos de topo e fundo, um
aumento do teor de agua ne produto de funde (FIGURA 5.16) ¢
sua consequente redugdo no produto de topo (FIGURA 5.18).
Por  sinal, & Justamente a caracteristica de maior
volatilidade do solvente gue garante sua presenga nas
carrentes de saida da coluna de destilagdo. Por isso, ao
contrario do processo anterior, a completa recuperagic dos
produtos acetona e metanol puros, além da “guebra” do ponte
azeotrdpice desta mistura, exige duas colunas adicionails,
além da de destilacdo extrativa. Nestas duas colunas, oS
produtos de topo e funde serdo separados do  solvente

{dgual .

Como obgervado pelos outres perfis de concentracédo

{FIGURAS 5.17, 5.18, 5.20 = B.21) a integracio térmica
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tende a aumentar a concentragdo de acstona e diminuir a de
metanol nas fases ligquida e vapor em toda a parte superior
da coluna, 74 a partir da metade da seglo de esgotamento. O
efeito contriario pode ser observado, pelo mencos nitidamente
para acetona em ambas as fases e para netancl na fase
vapor, na regido inferior da secdo de esgotamento. Com este
resultado, nota-se que a integracdo térmica permite uma
substancial melhora na separagdo dos componentes da mistura
azeotrépica: metanol praticamente isentce de acetona pode
ser obtido como produto de fundo (FIGURA 5.17) ¢ acetona
com halxc teor de metanol come produte de tope (FIGURA
$.21). Deve-se notar gue a presenga de um solvente volatil
aumenta a complexidade da destilagdc extrativa, ampliando
ag pogsibilidades de variagdes no “design” do processo. Por
isso, o2 casos aqul apresentadeos para ests ultimo processo
ndc tencionam representar situagdes otimizadas, mas tao
sonente fornecery dadoes para se analisar os efeitos da
integracio térmica sobre este processe £ permitir um
contraste com o sistema contendo scolvente de baixa
volatilidade, E provavel existirem condigdes operacionais
nas quais acetona e metanol isentos para fins praticos do
outro componente da mistura azeotrdpica, sejam cbtidos cono

produto de topo e fundo, respectivamente.
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De todo modo, este mesmo efeito da integracdo térmica
melhorando o desempenho da destilagdo na separagido dos
componentes azeotrodpicos também fol observado, em escala

muite menor, para © sistema etanol/agua/etilenc glicol.
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Trata-se, neste caso, de um produto, etancl anidro,
praticamente puro, situacdo na gual os  efeitos da
integracéo térmica podem ser melhor discutideos analisando-

se ©os produtos, como se fard no item a seguir.
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5.2, PUREZA DOS PRODUTOS

Neste item sdo apresentados e analisados os resultados
de simulagdes frente & pureza dos produtos de colunas
convencionals e integradas fermicaments para o8 sistemas

etancl/dgua/etilenc glicol e acetona/metancl/agua.

Primeiramente, para ¢ sistema ebtanol/édgua/etilenc
gligol, 0% resultadoes de simulacies de colunas
convencionais com  condensador total e parcial foram
comparados. 08 valores das varidvels r -~ razdo de refluxo
externa - foram estabelecidos em 0,1, 0,3, 0,5, 0,%, 0,8 e
1,0 & a wvariavel S/F - wvazdo de solvente por vazdo de
alimentacio da mistura etancl/égua - em 0,4, 0,6, 0,7, 0,8,
1,06, 1,5 e 2,0. As outras varidvels especificadas para

gsimulacdo estdc na TABELA 5.1.

Mestes estudes de simulacdo, a pureza reguerida de
etancl foi fixada em 99,5% em mol. O conteldo de agua
maximo permitido no etanol depende das condig¢fes climaticas
do palis. A média de temperatura gque prevalece no Brasil
reguer uma pureza de etancl de 99,5% em volume { a 209,
9%8,4% em mel) para evitar separagio da mistura com

gasolina.,

A FIGURA 5.22 representa a superficis gsrada por estas
simulaches para colunas com condensador total e a FIGURA
5.23 apresenta a superficle para colunas c<om condensador
parcial. Pode-se c¢oncluir, com uma andlise comparatbtiva
destes resultados, gue as colunas com condensador parcial
chtiveram melhor grau de pureza do produto de topoe guando
comparadas as  colunas com  condensador  total 2 mesna
gspecificagdo para r e 3/F. Isto ocorre pelo simples fato

do condensador parcial participar COmo estiglio de
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eguilibrio na  coluna. Os resultados

numéricos s50
apresentados no APENDICE D, TABELAS D1 e D2,

0doL 3d oLNaoYd

FIGURA §.22 Pureza de Produto de Topo - Condensador Total,
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FIGURA 5.23 Fureza de Produto de Tope - Condensador

Parcial.

Estabelecido o tipo de condensador
de simulacdes adicionais,
varidvels

{lparcial), através
concluiu-se que a coluna com &as
especificadas em 0,5 a2 0,75,

fornecia pureza minima de etanol desejada
ne topo da coluna (0,985 em fragdo molar)

r e 5/F
respectivamente,

Portanto, o préximo passo Iol estabsiecer valores para
as varidvels necessarias

para a simunlagdo de  colunas
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integradas termicamente, Estas wvaridvels s#c AP -~ diferenca
de pressdo entre o par de pratos integrados & UA referente
ap coeficiente global de transferéncia de caler e adrea de

troca térmica.

As simulacgBes foram conduzidas para colunas integradas

termicamente com condensador parcial e as varidveis v e S/F
especificadas em 0,5 & 0,75. Os valores para AP foram
cstabelecidos em 0,0, 0,89, 1,3%, 1,8%, 2,39 e 2,8% atm e
UA em 0,0, 0,1, 0,5, 1, 3, 5, 7,5 e 10 kcal/h°C (curvas 1 a

8, respectivamente, na figura apresentada a segulr}.

L FIGURA 5.24 apresenta a superficie gerada por estas
simulacdes. Pede-se conclulr, entdc que a escolha destas
variaveis tem influéncia decisgiva na pureza do etancl. ©
critérico utilizado, levou em conslderacglo o grau de pureza
do produto de topo, o consumo de energla do “reboller”
adicionado ao consumo de energia térmica no Conpressor,
necessaria para aguecer ¢ vapor até sua temperatura de
ponto de orvalho na pressic da segdo de enriquecimento.
Ouanto a variavel UA, optou-se por utilizar o valor maximo
gue garantia convergfncia a todas as simulagdes efetuadas,
neste caso o valor 10 kcal/h°C. Cs valores para AP que
garantiram malor pureza de produte de btopo foram U,89% e
1,39 atm. Mas como discutido anterlormente, guanto maior
AP, malor a vaz8c de vapor na regilo mediana da coluna e,
portanto, maior consumo de energila térmica para elevar sua
temperatura até o ponto de orvalho & pressdc da segao de
anriquecimento. Fara AP=0,89 atm , a contribulgdo deste
consumo de energia no consume total foi de 23%, enguanto
gque para 1,39 atm foi de 30%. 0Os resultados numéricos
destas simulacbes podem ser encontradoes no APENDICE D,
TABELA D3.
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PRODUTC DE TOPO

10

PICURA 5.24 Influéncia da Diferenca de Pressfo entre Pratos

Integrados (AP - atm) e UA (kcal/h°C).

Deste modo, as varidvels AP e UA foram fixadas em 0,89

atm e 10 kcal/h®°C, passando-se & proxima etapa , gue 580

simulacdes de colunas Iintegradas termicamente com as
aspecificacdes das varidvels r e B/F nos valores utilizados

para colunas convencionais.

A FIGURA 5.25 ilustra a superficie gerada pelas
simulacdes para colunas integradas termicamente com AP=0,B39

atnm e UR=10 kcal/h®C. Pode-se observar que ¢ grau de pureza
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de produto de topo para colunas integradas termicamente fol
mais elevade que para colunas convencionals Com as mesmas
especificagfes para r e S/F (FIGURA 5.23). 0Os resultados
numéricos estac no APENDICE D, TABELA D4.

Outra observaciio ¢ a peguena influéncia da razdo de
refluxe externa (r) no grau de pureza do produto de topo
para colunas integradas termicamente. Comparandc as FIGURAS
5.23 & 5.25 pode-se verificar que o efeite do aumento da
razio de refluxo externa na pureza de produto de (opo para
colunas integradas termicamente € nuito menos expressivo
gque para colunas convencionais. Isto gera a idela de que
colunas integradas termicamente a razdes de refluxo muito
mnenores gque as comunmente utilizadas em colunas
convencionais podem fornecer etancl respeitando o critério

de pureza de produto de topo.
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FIGURA 5.25 Pureza de Produto de Topo - Coluna Integrada

Termicamente.

Para um ¢aso especifico,

coluna integrada termicamente
com AP=0, 83 atm,

UA=10 kcal/hC o §/F=0,8,

razdo de refluxe externa (r) a valores muito peguenos.
FIGURA 5.28 apresenta estes resultados,

abaixou-se a

A

gendo curva 1 -
coluna convencional Ccom mesma

especificacdo para S/F e
curva 2 ~ coluna integrada termicamente. Pode-se conclulr
que a hipdtese lancada anteriormente é& comprovada, ou seja,
cque a razdes de refluxo muito bailxas,

o grau de pureza do
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produto de topo €&  respeitado em  colunas integradas
termicamentea, Como axempla, uma coluna COm as
especificacdes acima menciconadas e r=0,005 fornece 0,99853
de etfanol em fracdo molar, enguanito gue uma coluna
convencicnal com mesma especificacdo de S/F e r=0,3 fornece
00,9912 de etancl em fracgioc molar, ou seja produto de tapo
fora do critério de especificagidc. Este resultado parece
indicar a possibilidade de operar a coluna sem gqualguer
refluxo externo, recorrendo-se somente 4 integragdo térmica
como forma de gerar o refluxe interno necessario a obtengdo

de etancl puro.

A FIGURA 5.26 reforca a conclusdo gque a razdo ds
refluxe externa tem efelto insignificante sobre a pureza do
produto de topo no caso da coluna integrads termicamente.
No que se refere & pureza de produto de topo obtida, a
coluna convencional, ac contrario da siftuacgdc antericr, £

bastante sensivel & razdo de refluxc externa, para valores
desta wvaridvel r < 0,5, nun efeite 34 tradicional eam
colunas de destilacdo bindria comuns. Ha uma faixa de

valores de razfo de refluxo para o gual sua influéncia na

2

concentracdo de etanol é pouco expressiva (0,5 £ r = 1),
mas © aumento adicional da razdc de refluxo tende a
diminuir a pureza do produto de topo, como conseguéncia da
diluicdo do solvente e redugdo do seu efelte sobre o
equilibrio de fases (MEIRFLLES et alii, 12922). Embora este
resultado nédoc se verifigue no caso da coluna integrada
termicamente, deve-se observar que © nmesme comporiamento
pode ser cbtide pela variagdo do calor transferido entre as
duas segdes, ou seia pelas variagdes da varidvel UA ou,
entin, da diferenga de pressido, gue resulta em uma malor
diferenca de temperatura snitre pratos integrados. Isto pode
ser facilmente observado na FIGURA 5.24, cula curvas séo
aimilares & curva 1 da FIGURA 5.26. Ou seja, © mesmo

resultado observado na coluna convencional COMmMO

77



consequéncia das variagdes na razdo de refluxo externa,

ocorre na coluna integrada pela manipulacdo do calor
transferido entre as segdes.
1
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FIGURA 5.26 Pureza de Etanol vs. Razio de Refluxo Externa.

Para o sistema acetona/metancl/agua, algumas

simulacdes para coluna convencional foram conduzidas com a
variavel v especificada em 6,1, 0,4, 0,5 0,6, 4,8 e 1,0 e
S/F em 3,0 2 6,0.

Analisande os resultados das simulaghes, as colunas
convencionais com S$/F=3,0 apresentaram melhores resultados
de pureza de produto de topo.

o primeirc ponto estudado

Partindn deste resultado,

foi verificar se colunas integradas termicamsente, Ccom razao

de refluxo externa baixa, melhorariam a pureza de produbto

de topo com o aumento da wvarildvel UA, ou seja, com o
aumenteo da transferéncia de calor entre as segdes da
coluna. © gue se quer tratar & se ¢ efslto gue & razdo de

refluxo externa tem scbre a pureza de produto de topo &

congeguido em  colunas integradas termicamente pela

manipulacice da variavel UA,
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Colunas integradas termicamente com razdo de refluxe

externa igual a 0,1 e AP igual a 1,02 atm, como discutido

no item anterior, foram simuladas com a variavel UA fixada

em 20, 21 , 22 e 23 keal/h°C, Pode-szse conclulr dos

resultados das simulacgdes que a coluna integrada

termicamente com UA=23 kcal/h°C obfeve melhor pureza de
produte de topo, confirmande a  hipotese de gque a
recirculagéo interna das correntes provocado pela
integragdo térmica substitul, em grande parte, a razdc de

refluxo externa da destilac8o convencional.

Um outro ponte de anédlise foi wverificar se a redugdo
da razio de refluxo externa em colunas integradas
termicamente reproduziria o mesmo efeito conseguide na
pureza de produto de topo para o sistema anterior.
simulacdes gom S5/F=3,0, AP=1,02 atm e UA~21 kcal/h°C foram
efetuadas. Pela FIGURA 5.27 , sendo curva 1 coluna
convencional e courva 2 coluna integrada termicamente,
comprova~se que colunas integradas termicamsnie com razdo
de refluxo externa baixa obtiveram pureza de produto de
tope malor gue colunas convencionals. Embora este efeito
nido seja tio pronunciado comp no caso anterior, a razdc de
refluxo externa pode ainda ser reduzida de forma expressiva
sem  influénecia significativa scobre a concentragde de

acetona no produto de topo.

A PIGURA 5.27 representa a concentragido de acetona e
metancl no topo da coluna convencional e coluna integrada
termicamente e a FIGURA 5.28 a concentracéo de acetona e
metanol no fundo da coluna. A wvariavel S/F fol fixada am
3,0, UA em 21 kcal/h°C e AP em 1,02 atm. Para melhor
compreensdo dividiu-se o gréafico em 2 partes. Para a
variavel r na faixa de 0,1-0,3, a integracg8c térmica
influencia poucce a concentracdo do metanol no topo e no
funde, ocorrendo a inversdo das curvas para coluna
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integrada e ndoc integrada e a concentragio de acetona
diminul menos acentuadanente na coluna integrada
termicamente. Na faixa 0,3-1,0, a influéncis da integracéo
rérmica & muito pequena na concentragio de acetona, tendo
um efelto maior na concentracdc de metancl, prejudicando a
separacdo, 14 que a concentragio de metanol aumenta no topo
2 diminui no funde da coluna. Portanto pode-se conclulr que
& na regido de razdo de refluxe 0,1-0,3 gue se obtem a
melhor separacgio dos componentes da mistura areotrdpica na

coluna integrada termicamente.
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FIGURA 5.27 Pureza de Acetona e Metanol no Topo da Coluna

vs. Razdo de Refluxo Externa.
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5.3, CONSUMO DE ENERGIA

Neste ultimp tépico serdc apresentados os resultados

dag simulagdes no gue se refere ao consume de energia.

Fara efeito de comparacic serdo considerados o consumg
de energia no “reboller” para coluna convencional & consumo
de energia no “reboiler” acrescide do consumo de energia
para aguecer © vapor que deixa a segao de esgotamento e é
introduzido na secdo de enriguecimento da coluna integrada

termicamente,

A intencdo deste item ndc £ fazer uma comparagdo
global dos gastos energétices e do custe operacional e de
investimento nos dols processoes. Pretende-se, com base nas
simulacdes apresentadas anteriormente, apenas destacar a
possibilidade de conservaglo de energia com a integracao
térmica SRV. O problema desta integragdc térmica , com a
nacessidade de operar as secgdes da coluna a pressdes
diferentes, & qgue ela exlge o agquecimento do vapor due
entra na secglo de enriguecimento ¢ o zresiriamento do
liquido gue entra na seclo de esgotamentoe, Era possivel
pensar numa integracio térmica secundaria entre sstas duas
correntes de liguido e wvapor. (s dadoes, neste trabalho,
indicam gue grande parte do calor necessdric para agquecer o
vapor antes de sua compressdo pode ser supride pelo liquido
antes de sua expansio. No entantce, optor-se simplesmente
por somar este consumo de energla de aquecimento adicional
resultante da prépria integragido térmica ao calor consumido
no “reboller”, para desta forma enfatizar gue mesmo sem
putras medidas de conservagio de energia a integragdo
térmica alnda assim fornece uma redugdo razeoavel do total

de energia consumida.
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Para ¢ terndrio etanol/fégua/etilenc glicol, am
primeira etapa serdo apresentados o5 resultades de consume
des energia no Vreboiler” em colunas convencionals para

verificar o efeito das variaveis 3/F e r.

Na FIGURA 5.29 pode~se verificar a influéncia da
varidavel S/F n¢ consumc de ensrgia no “reboliler” e na
FIGURA 5.30 o efeito da wvariédvel r schre ¢ consumo de
energla no “reboiler”. Quanto malor estas variévels, maior
o consumo de energia no “reboller” devido ao aumento de
liguido na coluna no primeiro caso e a malor corrente de
vapor no segunde. Mas, uma comparagdo imediata entre estas
duas figuras ndc explicita gual destas variaveis ao ser
aumentada confere maior impacto no consumo de energla. Para
facilitar esta conclusdo a FIGURA 5,31 mostra ¢ consumo de
energia para intervalog lguails das variaveis 5/F e r, sendo
curva 1 - influéncia de r no consumo de energia e curva 2 -
influéneia de S5/F no consumo de energla. Como se observa a
razdc de refluxo tem influéncia mais acentuada sobre o
consumo de energia , embora o efeito de 3/F também seia

consideravel.

koatfinol de atanaol {Preboiler™)

FIGURA 5.29 Consumo de Energia no “Reboiler”™ (kcal/wmol de
etanol) wvs. 8/F.
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FIGURA 5.30 Consumo de Energla no “Reboller” {(kcal/mol de

stanol} vz, Razdo de Refluxo Externa.
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FIGURA 5.31 Curva 1 Consumec de Energia no “Reboiler wvs,
Razdo de Refluxo Externa (3/F=0,8)
Curva 2 Consumo de Energila no “Rebeller vs. S/F

{r=0,3)

Para colunas integradas termicamente, salecloncu-se um
casp para exemplificar o comportamento do  consumo de
energlia total e no “reboiler” causado pela manipulagdo da

variavel UA. Para este caso, as varidveis especificadas
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Foram S/F=0,75, r=0,5 e AP=0,8% atm, A variavel UA foi

estabelecida aw 0,0, 0,1, 0,5, 1, 3, 5, 7,5 e 10 kcal/h°C.

Na FIGURA 5.32 apresenta-se este comportamento, sendo
curva 1 - consumo total de energila, curva 2 -~ pureza de
produto de topo e gurva 3 - consumo total de energia no
»reboiler”. Pode-se notar gue a diminuigdc no consume ds
energia somente pela manipulacdo da varidvel UA & muito
pouco expressiva. Isto ocorrs porgue, apssar da acentuada
reducdo no consumo de energia no “reboiler”, a participagao
do consumo de energia para o agquecimentce do vapor antes da
compressdo e de sua entrada na secgiéc de enriguecimento
aumenta significativamente com a elevagdc de UA, Isto
ocorre devide o aumento da wvazdo total de wvapor com o

aumento de UA, como discutido em secgdes anteriores.
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FIGURA 5.32 Curva 1 Consumo de Energia Total wvs,
UA{(kcal/h°C}
Curva 2 Pureza de Produto de Topo vs. UA

Curva 3 Consumo de Energila no “Reboeiler” vs., UA

Na FIGURA 5.33 esta apresentada a comparagac entre o

consume de energia exclusivamente no “reboller” para coluna
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convencional {(curva 1) e para coluna integrada termicamente
{curva 2).Para a simulacdo a variadvel S/F fol especificada
em 0,8 e UA em 10 kcalfh°C e AP em 0,89 atm. Quando
comparadas colunas convencional e idntegrads ternicamente
com mesma razdo de refluxe externa (v}, uma reducdoe de

aproximadamente 30% & observada no consumo de energia no

“reboiler” da coluna integrada ternicanente.
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FIGURA 5.33 Consume de Energia no “Reboiler” vs. Razdo de

Befluxo Externa

Como acentuado antericormente, pode-ge operar uma
coluna integrada termicamente & razdes de refluxo muito
haizas sem comprometer © grau de pureza minimo de produto
de topo. Entdc a reducdo no consumo de snergla se favorece
desta caracteristica & simulagdes adicionais foram
encaminhadas. Utilizando como critéric de comparacio entre
coluna convenciconal e coluna integrada termicamente a
pureza de produto de topo, algumas redugdes adicionais no
consumo de energia podem ser realizadas., Alguns exemplos
s&0 descritos abaixo, incluindo no caso de coluna integrada
termicamente o© consumo para aguecer © vapor dJgue entra na

sacao de enriguecimento.
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Uma coluna convencional com 3/F igual a 0,8 e r=0,4
tem como resultado 82,52% em mol de etanol no topo da
celuna e consome no “reboiler” 16727 cal/mol de etanol e
uma celuna integrada termicamente com mesma especificagdo
para S8/F, AP=0,89 atm, UBA=10 kcal/h°C e r=0,005 produz
mesme grau de pureza para o etancl 2 consome 12635 cal/mol
de etanol, o gue significa uma redugdo de Z4% no consumo de
energia, Um outrc caso seria coluna convencional con
5/F=0,75 e r=0,5 que tem comc produtc dea Topo (,9%250 de
etancl em fracgido molar & consome 17392 cal/mol de etanol e
uma coluna com mesma especificacgido para S/F, ©=0,05,
AP=0,89 atm e UA=10 kcal/h"C fornece 0,9951 de stancl e
conscome 12817 cal/mol de etanol, conferinde uma redugdo

portanto de 26% no consume de energla.

Um udltimo caso de interesse foi estudado. Para
colunas  convencionais com razdo de refluxo baixa foil
verificado a existéncia de diferengas naturails de
temperaturas vidveis para a integragdo térmica; portanto,
selecionou~se wm  cazmo e esta  coluna  foi integrada
termicamente. Pela manipulacgdo da wvariavel UA, tentou-se
reduzir ¢ consumo de ensrgia sem comprometer o critérioc
minimo de pureza do produto de topo. O caso sscolhido
sspecifica pressao atmosférica na coluna, S/F=0,8 e r=0,068.
A varidvel UA tem wvalores na faixa de 10 a 22 kcal/h"C.
Pode~se verificar na TABELA 5.2 que a pureza minima do
produto de topo e o menor counsume de energia no “rebollex®

foi obtida para o wvalor maxime utilizade de UA (22

kcal/nhCh.
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TABELA 5.2 Resultados de Simulacio para Coluna Integrads
Termicamente comn Razdo de Refluxo EBxterna Balxa € sem

Diferenca de Pressdo entre as Secdes da Colunas.

Ua pureza de produto consumo de energia
{kcal/h"C) de topo no “reboiler®

{cal/mol de etanol)

16 0,9948 13653

11 00,9549 13622

i 0, 5945 | 13632

15 0,9950 13597

20 0,9950 13585

22 0,9951 13572

Se me comparar este resultado de consumo de
gnergia no “reboiler”, 13572 cal/mol de etanol, com a
poluna convencional simulada com as variléavels S/F=0,75 e
r=0,5, que consome 173922 cal/mol de etanol, tem-se uma
reducdo no consumo de energla de 22%. Como neste <aso nao
se usou diferenca de pressdo entre as se¢bes da coluna,
exceto a diferenca por prate, ndo € necessdrio aguecer o

vapor que entra na segdo de enriquecimento,

Para o ternario acetona/metanol/agua foi estudads
a possibilidade de redugdc do consume de energia para
colunas integradas termicamente a razio de refluxo externa

baixa somente pela manipulagdo da variavel UA.

A razdo de refluxo externa fol estabelecida em 0,1
& AP em 1,02 atm. Para 5/F=3,0, UA variou na falxa de 20 a
23 keal/h°C e para 3/F=6,0, UA wariou de 0,1 a 25 kcal/h"C.
Nestes dols casos pode-se conclulr gue com aumento de UA
tem-se o aumento da pureza de produto de tepo e redugio do
consumo de  ensrgia. A FIGURA 5.34 exenplifica este
comportamento para $/F=6,0.
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FIGURA 5.34 Infludncia de UA (kcal/hk°C) na Purega de

Acatona no Topo da Coluna & no Consumo de Energia.
S/F=0,6 e r=0,1

A c¢oluna convencional com S/F=6¢,0 e r=0,1 produz
0, 6928 de acetona no tope da coluna e consome no “reboiler”
86952 ral/mol de acetona & a coluna integrada termicamente
com UA=25 kcal/h°C e mesma especificagéo para S/F e 1
produz 0,8096 de acetona e consome 56305 cal/mol de
acetona, conferinde uma redugdo de 35% no consumo de

grnergla.

Outro caso comparade foi  coluna convencional com
8/F=3,0 e r=0,1 e coluna integrada termicamente com UA=Z3
kcal/h°C e nesma especificacido para 5/F e r. A primelira
coluna fornece 00,7445 de acetona no topo da coluna e
consome no “reboiler” 64854 cal/mol de acelona & a segunda
produz 0,8306 de acetona e consome 41315 cal/mol de
acetona, que significa uma redugdo de 36% no consume de

ensrgia.

Mas, como visto no item anteriocor, <olunas integradas

rermicamente com raz8o de refluxo baixa obiiveram malor
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pureza de produto de topo gue colunas convencionals com
mesma especificacdo de S/F (FIGURA 5.27). Portanto,
respeitando © grau de pureza de produto de topo, ol
comparade o consumo de energia entre celuna convencional e
coluna  integrada termicamente, Coluna convencional com
5/F=0,3 e r=0,3 consome 64123 cal/mecl de acetona e coluna

integrada termicamente com mesma especificagéo para S/F,

r=0,05% e UA=21 kcal/h°C conscme 41554 cal/wol de acetona,

fornecende uma reducgdo de 35% no consumo de energila.
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&. CONCLUSAO

GERAL

A diferenca de temperatura natural entre as segdes de
uma coluna de destilacio extrativa ¢ aumentada operandoe
egta coluna a pressdées diferentes, sendo esta diferenca
suficiente para garantir a integragio térmica SRV. A opgio
de trabalhar a ssgio de esgotamento & uma pressio mais
baixa que a atmesférica garante aindas uma redugido na
temperatura de ponto de bolha da mistura azeotrdpica de
alimentacdo, ou seja menor consume de energia para aguecer
esta mistura e ¢ emprege de vapor de aguecimento no

“reboiler” a uma menor pressdo.

Tom o aumento das variaveis UA ocu AP, & portanto maior
rransferéncia de calor entre as segdes da coluna, malor o©
afeito diluidor scbre o sclvente e malores as vazodes de
vapor e liguideo na regiio mediana da coiuna integrada

termicamente,

A diluicl8o do solvente etilenc glicol ao mesmo tempo
gue pode prejudicar seu efeito sobre a linha de eguilibric
de fases, abaixando a curva de equilibrioc, tem um efeito

mals acentuado sobre a linha de operagdo.

Colunas de destilacio extrativa da mistura
etanol/agua/etilenc glicol Com condensadoy parcial
obtiveram melhores resultados de pureza do produto de topo,
etancl anidro, gquando compéradas a colunas com condensador

total e mesmas especificacées para S/F e r.,
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PARA O SISTEMA ETANOL/AGUA/ETILENO GLICOL:

Calunas integradas termicamente com UA=10 kcal/h°C e

AP=0, 89 atm obtiveram melhores resultados para produto de
topo guando comparadas &s colunas ndo integradas com mesma

especificacido de S/F & r.

Foi verificada uma peguena influéncia da razdo de
refluxo externa na pureza de produto de topo para colunas
integradas frermicamente mantende o valor de 3/F fixo,
constrastande com o efeito acentuado desta varidvel na

vureza de produto de topo para colunas ndoc integradas.

Colunas integradas termicamente a baixas razdes de
refluxe externa mantiveram pureza de produte de topo
maiores gue o minimo exigido e sempre malores que a pureza
do produte de topo de colunas ndo integradas com mesma

especificacéo para r.

Para colunas ndg integradas termicamente, o efeito da
razdc de refluxo externa sohre o consumo de energia no
“reboiler” & maior que o da relacgdo 3/F, embora este efelito

néoc seja desprezivel,

A reducdo no consumo de energla total somente pela
manipulacic da variavel UA ndc fol favoravel, pois ao se
aumentar UAR, a vazdoc de vapor gue entra na segdo de
enriquecimento aumenta e portanto o consumo de energia
térmica para aguecer este vapor até sua temperatura de
ponto de orvalho & pressi@o da segdo de enrigquecimento

aumenta sua participacdo no consumo de energia Total,

Colunas integradas termicamente a baixas razbes de

refluxo externa, gquando comparadas As colunas nag
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integradas com mesma especificagaoc de S/F, obtiveram uma

reducdo no consumo de energia em torno de 25%.

colunas sem diferenca de press@o entre as seglies e
razéo de refluxo externa baixa, apresentaram diferenga de
temperatura viavel para integragao térmica. Uma redugio de
2:

gspecifico desta configuragio de coluna integrada

% no consume de energia fol verificado para um Ccaso

[~3

termicanente.

DARA O SISTEMA ACETONA/METANOL/AGUA:

folunas de destilacdo extrativa com §/F=3,0 obtiveram
melhores resultados de pureza de acetona no topo da coluna
guando  comparadas a colunas com  S/F=6,0 £  masma

especificagéo de r.

Colunas integradas Ltermicamente cCom r=0,1 & S§/F=3,0
obtiveram melhor pureza de acetona no topo pela manipulagio

da varlavel UA.

Colunas integradas termicamente con 2/ F=3,0 e r na
faixa de 0,1~0,3 ocbtiveram melhor separacidc para a mistura

azeotripica.

Coluna integrada termicamente obliveram uma reducio de
16% no consumo de energia e melhor pureza para acetona
quando comparadas a colunas nio integradas com  mesnma

especificacéo de S/F e r.

Coluna integrada termicamente com razdo de refluxe
externa baixa obteve reducgdc de 35% no COonsumo de energis
quando comparada & colupma Com mesma pureza de acetona no

topo e 3/F,
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7. SUGESTORS PARA TRABALHOS FUTUROS

Avaliacdo energética global e exergética do processo
de destilagso extrativa para colunas convencionais e
integradas termicamente acompanhada de um estudo gconbmico

do nove equipamento frente & reduglo do consumo energético,

Utilizacdo de co-solvente na coluna de destilagao
extrativa para verificar o impacto no perfil de temperatura
e consequente integragdo térmica desta coluna. Como por
exemplo a mistura azeotrodplca acetona/metancl com solventes

dgua/propilenc glicol.

Estudo deste tipo de integrac8o térmica na destilacéo

sxtrativa em colunas de recheio.
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9. APENDICES



APENDICE A

Equagao NRTL para parametros dependentes da
temperatura (REID et alii, 1988)
Ty = {(AALD+ATLH * 1) /RT
1, = (AA(LL D)+ AT{TD*t)/RT
&E}ZﬁLP*‘I&LT*'E
Uy =0y
Gy =07
!
G M _ T, Gy,
Al
N Qe S
Gyxy
ES
M ( M \1
206G, G | 250Gy |
i Ay % |
Iny, =+ +Z ) Y
ZGkiXk ! ZGkaL ZG'ijk J
)4 E k
TARELA Al Parametros Ajustados para o Modelo NRTL para ©
gistema Etancl (1)/Agua (2)}/Etiienc Glicel (3)
sistema | ARI{I,J) AT{I,J} AR(J, 1} AT(J, 1} ALP ALT
(cal/mol) § (cal/mol®C) {cal/mel} foal fmol™C) (ee Ty
1 -2 -593%,53 6, 0475 116D, 5 1, 1358 ~0,14658 | 0, BR837E~02
1 -3 2452, 3 ~%, 4314 2570, 7 ~23, 689 2,3101 -0, 1877E-01
2 -3 1187 ~4,2825 -1003,5 2, 719535 ~0,061292 | 0,14611E~02
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TABELA A2 Paré@metrros Ajtustados para o Modelo NRTL para o
Sistema Acetona (1)/Metanol (2)/Agua (3)

slistema AR{L,T) AT(L, ) AR(I, 1) AT{I, I} ALP ALT
{calfmol} {cal/mol*C) {wal/mol} {cal/mol ) (oemdy

i~ 2 124,67 1,606 10,267 &, 088 ~5,1168 G,11665

1 -3 1425,4 -11,1G3 55%,71 10,271 0,7102%9 ~0,3711E-02

2= 3 ~1080,2 =1,3003 1899, 4 B,1104 0,0729¢ ~{, 1514E-03
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APENDICE B

Equaches para calculo do segunde ceeficiente do Virial
por Hayden & OfComnell (1875).

w, = 0.006R; + 0,02087R}* - 0,00136R;’

(e/k) =Tc,]0,748 + 091w — 0,40, /(2 + 20w )]
= (244 - w,)(Tc,/Pe,)

n =16+ 400w,

C. =2.882- 1882w, /(0,03 +w))

E= k;.ti/ {5 728107 c(k) ,‘f”i;)
efk={e./ { (% }étl o

&, =c:[1+3/(n-6)|

= w/le./K)s;

Parimetros Cruzados

Jer

LX)



/3
Gy = (‘3“%}

n

W, = (LS(WH + wﬁ)

Levando-se em conta o efeito da indugdoc para sistemas

polar (i) - ndo polar (J)

i >20

= i{e ) o) o)
e f=e, [K1+8" n/(n-6)]

(o) <[, 1-38" ftn- )

;= e/

se py 2025

g = pg 0,25

se 004<p; £0,25
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Aij = "—0,3 - 03(}5“;
Mi} = %99 + 032;132
1, <4.3

650
E;= exp(ﬂis(m - 4,27))

1, 24,5

' 42800
Eij = exp(ﬂij(e i k + 22400 4,27])

147 085 +1,015\

i i

(B;.m )g = baij{(),% -

30 21 21)
)

9 i

{Eﬁm)ij = Mboijp";{{),’]g} _

133



1500m.
(Bﬁhmim)g = b(}ijEij[l — exp( T(m%: )]

Entdo:

B, = Bj + B}
33 = (prolm‘) § + (Bg‘ﬁ“) i

B:; = (Bmmstaisie) + (Bﬁumd) L (Bchmliaai)

i i i
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APENDICE C

TABELA Cl1 Parimetros para Caloulo do Calor Especifico Molar
para Substadncia Pura Liguida (DAUBERT & DANNER,

19857 .

A1 By C1 Dy
atanol 9,4560E+04 -5, 6200E+01 § -3, 2300E~01 2,3%80E-03
agua 5,2634E+04 2,4118E4+02 ~8,508538~C1 1,0000E~03
etilens glicol 1,1480E4+05% -7, 5000E+01 82,0200E-01 -5, T000E~04
acetona 1,3560E+05 -1, 77008+02 2,8370E-01 6, 8800E~04
metanol 1,0760E+05 -3, 8060E+02 G, 7800E~01

TABELA C2 Parametros para Calculo do Calor Especifico Molar

para Substédncia Pura Vapor (DARUBERT & DAMNNER,

1985) .,

Ao Bs Co Do
etanol 4,5367E+04 1,8075E+05 T, 70888402 1,02888+00
agua 3,3252E+04 6, 0104E+04 4,1899E+02 T, 1240801
etileno glicol 5, 7470E+04 2,0350E+05 1482808402 7,8280E~01

acetona

5, 5530B404

1,8800E+05

1,3326E+03

T, 11308400

metanol

3,8188E+04

1,0424E+05

2, 1887E+03

1,1828E+00

TABFLA C3 Parametros para Calcule do Calor de Vaporizagdo

(DAUBEERT & DANNER, 188%&).
A3 B3 C3 D3
atanol 4,4150E+07 -4,1340FK-01 7,5302E-01
Agua 8, 82008+07 3, 9700E~-01
etileno glicol 5, 7608E+07 &, 9640E-01 -7, T870E-01 4,7678E~01
acetona 4,98170E+07 1, 03608400 -1, 2940B+00 G, 7200E~0L
metanol 3, 9700E+07 -2, 7300E~01 5, 0800E-QL 8, 4000E~02
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TABELA C4 Parametros da Equacdo de Antoine (GMEHLING et
alii, 1981 e GMEHLING et alii, 198Z}

logP,,; = A B

t+C

A B C Regiac (°C)

stanol 8,11220 1592, 864 226,184 20-93
agua §,07131 1730, 630 | 233,426 1~100
stilenc glicol 5,09083 2088, 836 | 203,454 50-150
acetona 7,11714 1210, 595 | 229,664 T13-55
metanol 7, 16879 1408,360 | 223,600 25-56

TARELAE C5 Propriedades Fisicas dos Componentes das Misturas

Usadas nas Simulacdes [PRAUSNITZ et alii, 1680)

Y To P T R, "

(K} {bar) {cm? /mol) L&) D)

etanol 46, Q70 516, 26 63,80 167,0 2,250 1,69

agua 18,020 647, 37 221,20 56,0 0,615 1,83

atileno 62,070 646, 00 75,50 18,4 2,470 2,20
glicol

acetona 58,800 509,10 47,60 211,80 2,740 2,86

metanol 32,040 512, 58 80, 94 118,0 1,53¢ 1,71

H8



TABELA (6 Parametros de Assoclagdo bk) Solvatacgdo h@)

(PRAUSNITZ et alii, 1980).
etanol agua etilenc acetona metanol

glicol

etancl 1,40 1,558 G, 00

agua 1,55 1,70 1,56

atilenc 0,00 1,55 1,55

glicol

acetona 1,00 0,80 1,400

metanol 1,55 1,00 1,683
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APENDICE D

TABELA D1 Resultados das Simulagdes para Coluna de
Destilacio Extrativa Convencional - Condensador Total.

PUREZA DE [CONSUMO DE  COMSUMO DE ENERGIA
S/F r PROD. DE |ENERGIA NO NG “REBOILER”
TOPO PREBOILER” {ral/mol de etanol)
{cal/h)
0,4 0,1 0,934¢6 G96600 12545
0, 4 0,3 0,9617 1132000 13848
0,4 0,5 0,8707 1298000 15732
0,4 0,6 00,8716 13780060 16698
0,4 0,8 0,9724 1540000 18632
0,4 1,0 0,9729 1700000 20557
G, 6 0,1 0,9505 1062000 13145
G, 6 0,3 0,9795 1221000 14665
0,6 0,5 0,9882 1395000 16608
D, 6 0,6 0, 9887 1476000 17563
0,6 0,8 0, 2884 1636000 19473
0,6 1,0 G,9876 17940600 21367
0,7 0,1 0,9574 1101000 13529
0,7 0,3 D, 8858 1274000 15204
G, 7 0,5 0,9926 1447000 17150
0,7 0,6 0, 9929 1528000 18105
0,7 0,8 0, 9926 1687000 196405
0,7 1,0 0, 3920 1846000 21843
0,8 0,1 0, 9638 1144000 13064
0,8 G, 3 a,9904 1328000 15775
0,8 0,5 0,9951 1498000 17710
0,8 0,6 0, 9954 1573000 18662
0,8 0,8 0, 9952 1738000 20546
0,8 1,0 0, 9948 1897000 22434
1,0 0,1 0,9748 1245000 15026
1,0 G, 2 0, 9954 1434000 16949
1,0 0,5 0,9974 1599000 18881
1,0 0,6 0,9978 1680000 19812
1,0 0,8 0, 8976 1840000 21699
1,0 1,0 0,9975 2000000 23588
1,5 0,1 0, 9905 1524000 18101
1,5 G,3 G, 2977 1691000 19940
1,5 0,5 0,5982 1852000 21828
1,5 0,6 0, 9984 1832000 22766
1.5 0,8 0, 9986 2093000 24658
1,5 1,0 0,58987 2253000 26540
2,0 0,1 0,5023 1809000 21199
2,0 0,3 0,8978 1950000 22892
2,0 0,5 0.5982 2111000 24880
2,0 0,6 0,9984 2192000 25830
) 0,8 0,9986 2352000 27709
2,0 1,0 0, 2988 2512000 29588
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TABELA D2 Resultados das Simulagfes para Coluna de
Destilacdo Extrativa Convencional - Condensador

Parcial.
PUREZA DE [CONSUMO DE CONSUMO DE ENERGIA
S5/F ¥ PROD. DE ENERGIA HO NG “REBOILER”
TORO “REBOILERY (cal/mol de etarnol)
{cal/h)
0,4 0,1 0,2445 101400 12630
0,4 0,3 0,9621 1128000 13763
0,4 0,5 0,9714 12985000 15684
Gg,4 0,86 G, 9723 1376000 16649
0,4 0,8 00,9729 1536000 18574
0,4 1,0 0,9733 1627000 20512
G,6 0,1 0, 2601 1084000 13283
G, 96 0,3 0,9800 1218000 14634
g,6 0,5 G,9891 1323000 16568
0,6 J,e G,9895 1474000 17525
0,8 0,8 0,92801 1633000 19423
G, 6 1,0 00,9834 1792000 21330
G,7 0,1 0, 2604 1124000 13683
0,71 0,3 0,9884 1271000 15159
a,7 0,5 0,4%935 1445000 17111
0,7 0,6 00,8438 1526000 18065
0,7 0,8 0,9934 1685000 19955
0,7 1,0 g, 9927 1843000 21842
g,8 g,1 G,9720 1170000 14181
g,8 2,3 0,99812 1326000 1573d
4,8 0,5 0,9961 1497000 17681
0,8 0,9 0,92963 1577000 18622
0,8 0,8 3,9960 1737G00 20517
0,8 1,0 0,9955 1895000 22395
i,0 0,1 0,9618 1272000 15242
1,0 0,3 00,9265 1434000 16930
1,0 0,5 3,92984 1598000 188432
1,0 0,6 0, 3886 1878000 19781
1,0 0,8 0,9885 1838000 21656
1,0 1.0 0,94982 1898000 23544
i;5 0,1 0,49960 1547000 18273
1,5 G,3 0, 8991 1621000 18812
1,5 0,5 0, 8995 1852000 21799
1,5 0,86 00,9995 1932000 22741
1,5 0,8 0,99%0 2082000 24622
1,5 1,0 00,2986 2252000 26505
2,0 g,1 0,9978 1809000 21320
2,0 0,3 (3,95883 1450000 22857
2,40 0,5 ¢,8985 2111000 24848
2,0 0,6 0,99%86 2191000 25787
2.0 0,8 0,0987 2352000 27679
2,60 1,0 0, 5957 2512000 295472
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TABFLA D3 Resultados das Simulagdes para Coluna de Destilagao
Extrativa Integrada Termicamente com B/F=0,75%, r=0,5
e Condensador Parcial.

PUREZA DE | CONSUMO DE| CONSUMO DE CONSUMO DE EMERGLA

AT Ua PROD. DE ENERGIA NO| ENERGLA HO NG “REROILER”
(atm) | (cal/hC) TOBO “REBOTLER? | COMPRESSOR (calfmol de

fcalfh) {cal/h) atanonl)
0,39 4] {1, 9880 13400600 5540 176087
0,39 160 00,5886 1338000 Q7040 1707%7
9,39 500 0,8698 13312600 1028040 17044
9,39 1000 0, 94802 1323200 109800 1026
0,39 F000 0,2892 1288000 136000 16838
(1,39 5000 0,987%7 1255000 1580048 16842
0,32 1500 0,8870 1213000 187000 16704
0,38 10000 0,9846 1171000 213000 165317
4,89 { 0,3534 1367000 148000 175942
(4,882 100 ,9945% 1364600 152000 17534
3,89 500 0,8861 1346000 165000 17846
0,88 1000 ,996% 1326000 182000 i7802
0,89 3000 0,2987 1254000 2460040 17705
0,89 5000 Q,9%64 1187000 308000 17664
0,89 F500 0,98%5% 11120060 3TEQQ0 17578
0,489 10000 (i, 8854 1022000 458000 17482
1,39 g 0,589:38 1388000 186000 185633
1,39 100 g, 8857 1382000 1920404 18598
1,3% 506 0,8875 1357000 2140040 185249
1,39 1600 (,9%80 1328000 241000 18498
1,39 30460 0,58%61 1228000 347000 18565
1,39 5000 0,9978 1136000 452000 18724
1,39 TROO 04,9973 10240006 BT9G00 18510
1,3% 10000 (0, 9964 Q17100 701800 13112
1,89 Q 0,58905 1401000 218000 16230
1,89 100 0,9842 1358000 226000 18217
1,89 5040 0,8874 1363000 257000 18179
1,85 100640 0, 2980 1333000 235000 181491
1,86 3000 0,9081 12136006 446000 19855
1,88 5000 1, 8575 1104000 Su3000 20015
1,8% 75400 0,9985 Q74500 T6R5G0 20578
1,889 106000 (,9953 852100 835900 21135
2,38 O 00,9838 1412000 245000 19815
2, 3% 108 0, 9884 1406000 260000 12610
2,39 500 0,5858 13810600 298040 19836
2,39 1000 0,98970 1342000 347000 19936
2,39 30040 0,53870 1267000 542000 20638
2,39 5O00 {, 9858 1086000 F2706G0 21417
2,39 TR0 0,8043 Q47100 Q4550 22398
2,39 10000 0,9925 818000 1152000 23352
2,89 0 0,976% 1424000 268000 20385
2,89 100 0,9828 1419000 283004 20374
2,85 500 08,5923 13931000 334000 20452
2,889 1040 05,9948 13510040 326000 206465
2,09 3000 0,9548 12908000 &31000 21725
2,88 5000 0,998312 1079000 B50Q000 22849
2,89 7500 U, 8909 $37000 1106000 24256
2,89 10000 0,%885% BOTQO0 1372000 2ha60
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TABELA D4 Resultados das Simulagdes para Coluna de
Destilacio Extrativa Integrada Termicamente com

TTA=10 kcal/h°C, AP=0,89 atm e Condensador

Parcial.

PUREZA CONSUMO DE] CONSUMO DE CONSUMO DE

8/F r DE PROD. | ENERGIA NO{ ENERGIA KOG ENERGLA MO

DE TORC | “REBOILER”| COMPRESSOR “REROILERY

{cal/h) {(cal/h) {cal/mol de
etanol)
0,4 0,1 0,9%826 522300 453000 11877
0,4 0,3 0,9827 676200 474800 13780
0,4 0,3 0,2824 8298600 4950040 158589
0,4 0,6 (1, 8825 306400 505100 16202
0,4 4,8 0,8823 1080000 524400 18978
0,4 1,0 0, 9620 1214000 543300 21053
0,6 0,1 0,2%22 631800 430300 12591
0,96 0,3 0,9923 T83600 454000 14873
0,6 0,5 0,9921 G35100¢ 476000 16733
0,6 0,6 0,8919 1011000 487000 17787
0,6 0,8 0,98917 1163008 508000 19623
0,6 1,0 0,5914 1318000 628400 23074
0,7 0,1 0,98845 630700 416300 13098
a7 0,3 0, 9847 842000 441400 15179
6,7 0.5 0,9945 Daz600 464800 17248
0,7 0,6 0,9944 1068000 476000 18287
0,7 0,8 0,2241 1219000 497800 20318
a,7 1,0 0,585%38 1371000 518900 22373
0,08 O,1 0, 9960 T52000 400000 13607
0.8 Gg,3 0,99a2 82500 426900 15760
0,8 G,5 0,226l 1052000 451600 17759
0,8 Ga,6 0,9%60 1127000 463400 187886
8,8 5,8 f, 5658 1278000 486100 20847
0,8 1,0 0, 89586 1428000 507900 22868
1,0 O,1 0,99876 §78700 365100 14668
1,0 0,3 0, 2860 1028000 3928600 18792
1,0 0,5 00,9980 11771600 420100 18827
1,0 0,6 0,9979 1251000 433400 19658
1,0 g.8 0,9978 14040000 458500 231913
1,0 1,0 0,9875 1548000 482400 23956
1.5 O,1 &, 3988 1195000 2858050 17561
1.5 Q,3 g, 8951 1248000 318800 19629
1,5 0,5 0,2983 1487000 338800 21613
1,5 0,8 {,99%3 1571000 350800 22622
1,5 0,8 0,85893 1720000 374100 24654
1,5 1,0 0,588493 1865000 387540 26683
2,0 0,1 0,B%86 1500000 254300 20668
2.0 0,3 ,8933 1656000 269100 22684
2,0 a,h 0.999%5 1808000 286200 24650
2,0 0,86 3, 9595 1883000 285700 25645
2.0 0,8 0,59589¢6 2033000 315600 27642
2.0 1,0 0, 59586 2183000 336800 296587
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