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ABSTRACT

Batch distillation is a method commoonly wused in tLhe
separation and purification of small -volume, high-value chemical
specialties. The oulstanding advantage of the batch process is
Lthat a single column may separate an N-compenent mixture into
its pure components as ihe continuous process would reguire N-1
columns Lo carry out the same separation.

The batch process is caracterized by the unsieady state
conditions., The compositions and flowrates in the column change
as the destillation proceeds. Therefore, a detailed analysis of
parameters as number of trays,. size and composition of initial
charge to the reboiles and reflux ratic becomes necessary for the
design and coperation of batch columns.

In this thesis a theoretical study of the effects of
operational paramebtes on the performance of a batch distillation
column separating a multicomponent mixture has been repported. It
was concluded that an optimun reflux ratic must be found for a
given combination of number of trays and size of initial charge.
The column capaciltly increased as the composition of the initial

charge and the number of trays increased.



RESUMO

Destilag@o em batelada ¢ uma técnica comumente
utilizada na separagdo e purificagio de peguenos veolumes de
produtos quimicos, de alto valor unitario. Como grande vantagem
destaca-se o fato de gque uma dGnica coluna em batelada pode
separar uma mistura de N componentes em seus componentes puros,
enguanto gue um sistema de destilacHo continuo iria reguerer HN-1
colunas para realizar a mesma separagfo. O processe em batelada
caracteriza-se pelas condig®es em estado nic estacionério. isto
significa que as composicBes e vazdes na coluna sdo funcBes do
Ltempo de destilagdo. Deste modo, uma andlise deltalbhadas de
parmetros como nimero de prateos, guantidade e composigio da
carga inicial de liquido, razlc de refluxc, tLorna-se necesséaria
para o projetc e operacic de colunas em batelada.

Ne presente tese estudamos teoricamente, o efeiteo
destes parémetros operacionais sobre o desempenhe de uma coluna
de destilag3o em batelada na separag¢io de uma mistura
mul ticomponente. Concluimos que existe uma razZo de refluxe Stima
pafa uma dada combinagioc de numero de pratos e carga inicial de
lfiquido. A capacidade da coluna aumentou com © aumento da

composicZEo da carga e do numero de pratos da celuna.
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Destilacdo ¢ o método mais usado na Inddstria Quimica
para a separacio dos constituintes de uma mistura liquida. O
método baselia-se na diferenca entre as volatilidades dos
componentes da mistura. A separacBo é realizada através da
vaporizagf@io parcial da mistura e subsequente recuperacio do vapor
e do residuo liquido.

A separagio por destilag3o & realizada em equipamentos
como colunas de pratos ou recheios, cujo objetivo principal é
proporcionar o contato intimo entre o liquido e o vapor de modo a
permitir a transferéncia de massa entre as lases.

O processo de destilac3o pode ser realizado de forma
continua ou em batelada. No primeiro caso, a alimentacio da
mistura a ser geparada, assim come a remogdico dos produtos
destilados da coluna é feita de maneira continua. Passadoe o
estado transiente no infcioc da operagdo da coluna,tanto as vazdes
das correntes liguida e vapor relacionadas com o processoe, assim
como as composicBes destas correntes permanecem inalteradas com o
tempo. A destilagl3oc continua € usualmente empregada quando
grandes quantidades da mistura a ser separada est3o disponiveis a
umna taxa e composicio razoavelmente uniformes.

Na destilac3io em batelada uma carga liquida da mistura
a ser separada ¢ adicionada & coluna e a seguir ¢ conbinuamente
vaporizada. O vapor produzido é removido da coluna, condensade e
armazenadoe em reservatdrios., Ao longe da destilacico a mistura
liquida original vai sendo consumida e as composi¢@es ac longo da
coluna v3o mudando continuamente.

O processo em batelada requer consideravelmente mais
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trabalhe e atengic do gque o© processoe continuo. Em geral é
necessario parar, drenar e limpar a coluna cada vez que uma nova
carga deve ser destilada, o que pode resultar num aumento
substancial do tempo total do processo. Deste modo a destilacio
em batelada ¢ normalmente utilizada quando um produto deve ser
manuf aturade somente em determinados pericodos e onde um nlmerco
de misturas diferentes devem ser separadas em diferentes pericodos
pela mesma coluna.

Em muitas plantas quimicas as colunas de destilag3o em
batelada sic importantes partes destes processos,. realizando
separaces e purificacSes de pequencs volumes de especialidades
quimicas de alte valor unitarioc.

Como grande vantagem des processo descontinue,
destaca-se o fato de que uma tnica coluna em bateladsa pode
separar uma mistura de " N " componentes em seus componentes
puros, enguanto em um processo continue seriam necessarias
"N-1 " eoslunas para realizar a mesma separacio. Uma simples
coluna pode processar uma grande faixa de composigles de
alimentagfo, um nuimero variado de componentes e diferentes graus
de dificuldade de separacXo.

A preferéncia por processos descontinuos estid baseada
em aspeclos econdmicos, uma vez que ¢ necessario menos capital
para o© investimento inicial, e também na maior flexibilidade
alcangada na opera¢io deste processoe. Em muitas situacBes onde a
composig¢io da alimentagfio pode mudar frequentemente ou quando
diferentes quantidades da carga inicial devem ser processadas, a

versatilidade de uma unidade de destilagBco em batelada &
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excel ente.

Unm sistema de destilagio em batelgda consiste
basicamente de: refervedor, celuna de retificacio, condensador e
de reservatdérios para a coleta de destilados.

Em opera¢Zo a carga liquida a ser separada ¢ adicionada
ao refervedor e fracionada sob taxe de vaporizaclo e refluxe
controlados, com varias fracBes de destilado sendo coletadas em
diferentes reservatérios no decorrer da destilagZo. Desde que nZo
exista alimentac3c continua para a coluna, a guantidade & &
composicio da carga liguidas no refervedor. assim COME &

composicio do destilado diminuem & medida que a destilagfo

progri de.
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Figura 1.1 - Composigio do destilado na destilagZo em

batel ada de um sistema quartenario
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A Figura 1.1 mostra a wvariagio da composiglico do
produto destilado durante a destilag®o, sob refluxe constante,
de uma mistura com quatro componentes. A forma das curvas na
Figura 1.1 depende da volatilidade dos componentes, da razio de

refluxo e do nimero de estigios na coluna.

Condensador

N

Coluna

...........

]
-
4
L

Refarvador

Figura 1.2 - Esquema de uma coluna de destilag3o em

batel ada para um sistema tLernario

A Figura 1.2 mostra o esquema de uma coluna de
destilacZio em batelada para o caso da separacic de um sistema

ternaric, obtendo-se trés produtos Pi,Pz2 e Ps com composi¢les

=P ESP

ESP
,an R

especificadas an e X . JTespectivamente.

No inficio da destilagcic a corrente do destilade &

composta basicamente do produtc mais volatil Pi, coletado em um
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reservatério de produto até que a composigio média do componente

P Neste

ne tanque atinja o nivel de pureza especificado ngs
instante a corrente de destilado ¢ desviada para um segundo
tanque, iniciando-se a coleta da primeira fragioc intermediaria,
Fi. A frag3o intermediiria Fi1 constituirid de um material cuja
composi¢io nfo satisfaz nem a composi¢gio desejada para o
primeiro produto , P1 , nem aquela especificada para o segundo
produte mais veolatil Pz, Quande a concentracgfio do segundo
componente mais volatil no destilado atingir o valor especificado
XD:EP. o destilado & desviado para um terceliro tangue no qual o©
produte Pz passa a ser coletado., Apds & retirada do produte Pz
uma segunda fragdc intermedidria pode ser coletada até gue o
liquide restante no refervedor atinja a especificagio desejada
para o produto Pa.

Na destilacZo de sistemas binarios, em geral, se oblém
dois produtos & uma fracfo intermediaria, enquanto na destilagio
de um sistema ternéric pode-se obter uma ou duas fragles
intermedisrias e trés produtos. Em geral, para sistemas com ~ N
componentes pode-se obter " N " produtes e " N - 1 7 fragles
intermediarias.

Una coluna de destilag¢fio em batelada pode ser operada
por diferentes maneiras

Ca> REFLUXO CONSTANTE . Neste caso a razido de refluxc é
mantida constante durante a destila¢3o. Uma vez que a composigBo
do refervedor se modifica com o tempo, a composicio do destiladoe

também wvaria ao Jlonge da destilaglo, sendo mals rica neo

componente mais volatil no infcio do que no final da coleta de
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uma dada fragZo. ¢ Fig. 1.3a 2

Cb> COMPOSIGAO DO DESTILADO CONSTANTE : Este modo de
operacio requer um aumento continuc da razic de refluxo durante a
destilag8oc para manter a qualidade do preduto ¢ Fig. 1.3b 3.
Quando a razfo de refluxoc torna-se muito alta ¢ praticamente
refluxo total D a coleta da frag3io é interrompida, e o refluxe ¢
reduzido para a coleta da préoxima fragZo. Este mode de operaglo
r equer ajuste avtomdtico da refluxs, de uma maneira
pré-determinada e pré-programada.

Ced OUTROS MODOS DE OPERACEKO . Um procedimento ciclico
pode ser usadoe para estabelecer a operac8o da coluna. A unidade
opera a refluxe constante até chegar ac eguilibric. O destilado é
entfo retirado come a totalidade da corrente de topo, durante um
curto periodo de tempo. Apds este periodo a coluna €& novamente
operada a refluxo total. O ciclo é repetido ao longo da
destilacfio. Outra possibilidade é de otimizar a taxa de refluxo

para alcancar a separag¢d3o desejada num tempo minimo.

] ]

§ L e
E ¥

N 3§

3

g %

H

5 &

.ﬂ/"-
Tempo
Cad) Refluxe constante {b) Refluxoe Varlivel

Figura 1.3 - Modos de operac3ic de uma coluna de

destilacZce em batelada
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As fracBes intermedibrias recolhidas ao longo da
destilag¢3o em batelada podem retornar ac processo d{e diferentes
maneiras. Verifica-se entfio, a necessidade de escolha de uma
estratégia de vperagfo a fim de alcangar uma melhor separag¥o.

Entre as estratégias de cperacio conhecidas, a mails
utilizada é © recicle total das frag®es intermediarias. Nesta
estratégla, todas as frac®Bes intermediirias armazenadas daé
bateladas anteriores s3c adicichnadas & nova carga a ser
destilada. A Figura 1.4 mostra um esquema desta estratégia, para

o casce de um sistema ternério.

odresn ()

Tambor de Refluxo

Aﬂmﬂ&o
Coluna

Vapor

Rafervedor

Figura 1.4 - Esquema do reciclo total das fragBes

intermedarias
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Uma segunda estratégia wtilizada & & destilagHo
multicomponente - binaria. Neste caso, um nimero de fragles
intermediarias, obtidas na destilaglo de uma carga ériginai, s3o
estocadas em tangues separados até que a quantidade de material

acumul adoe seja suficiente para destilar em separade as fragles

&

contorsss ()

Tambor de Refliino

estocadas { destilagio binaria J.

Alimertacdo
""iﬂ Coltuna

Vapor

Retorvedor

Figura 1.8 - Destilag8c em batelada multicomponente -

binadria

As Figuras 1.8, 1.8 ¢ 1.7 mostram um exemploc do uso
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desta estratégia, onde as fragBes intermediarias (¢ Fi1 e F2 O
obtidas na destilagc@o da carga original ¢ Fig. 1.5 3 =30
destilados separadamente sendo que as fracSes i‘ntermdi Arias
obtidas nestas destilacBes binarias s8o recicladas para a présxima

batelada de frag3o acumulada ¢ Figura 1.6 e.1.7 J.

2

contomsner ()

Tambor de Refluxe

Coluna

Vapor
F1

Refarvedor

Figura 1.6 - Destilacdo da 12 fracio Intermediaria

Pode-se optar por uma terceira estratégia:. DestilacgZo

em batelada com alimentaglic { Fig. 1.8 2. O refervedor
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carregadc com a alimentagio inicial, sendo as fracBes
intermediarias introduzidas na c¢coluna em um tempo apropriado
durante a préxima batelada. O objetivo desta estratégia e
introduzir as frag¢g®es em pontos onde as composi¢Ses s&o
semel hantes. Desta forma, evita-se misturar materials de
composicles multc diferentes. Para um melhor rendimente do
processo torna-se necessario obtimizar algumas variavéis, como ©

prato de alimentac3oc e o tempo para comecar tal alimentagBo.

Condensador i }

Tambor de Refiuxe

Coluna

Vapor
F2

Refarvedor

Figura 1.7 - Destilac3o da 22 Fraci3o Intermedibria
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Outra opgZo ¢ a estratégia da carga inicial segregada
¢ Fig. 1.0 3. No caso de se trabalhar com um sistema ternaric, a

segunda fra¢fio intermediéria & introduzida na coluna, enguanto a
primeira fragfio & usada para preencher o condensador. O objetivo

deste esquema ¢ ter no condensador ¢ na coluna o componente mais

volatil.
Condensador ( }
Tambor de Refluxo

P

Fi

N

£y

F2

M’

Alimentacio
P Coluna
Vapor

Retervedor

Figura 1.8 - Destila¢%o em batelada com alimentacio

De todas as estratégias mencionadas anteriormente,

aquela que utiliza o reciclo de todas fracBes intermediarias,
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embora nZo seja a mais eficiente, ¢ a mais simples e a maisg

Condensador (
Tambor de Refluxo

utilizada na pratica.

F2

A%mm?k . Coluns

Vapor
Refervedor
Figura 1.8 - Carga inicial Begregada
Durante a destilacZo em batelada uma certa porg3o da
carga liquida permanece acumulada na unidade, na forma de

refluxo, vapor ascendente, liquido nos pratos ou recheic, no
condensador e nas tubulagBes. Na destilacZe continua, este
actimulo se faz sentir somente na partida e na parada da coluna ou

em caso de grande mudangas nas condic®es operacionais. Na
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destilag3o em batel ada, no entanto, pode influenciar
apreciavelmente no grau de separaglic e este efeltce pode sor
prejudicial ou benéficeo, dependendo do actimulo e das condig¢gBes de
oper agio.

Quando a quantidade de material acumuladoe dentro da
coluna ndo & desprezivel comparada com a carga liquida no
refervedor, a composi¢fo do destiladoe, sob refluxe constante,
varia com o tempo de maneira diferente dagquela quando o actmulo
n3o & grande. Isto ocorre por causa de dois efeitos opostos .

i ~ O primeiro efeito & causado pela concentracfo do
componente mais volédtil nas partes superiocres da coluna devido ac
actmulo de material, reduzindo a percentagem de componente mais
volatil no refervedor e no vapor saindo do refervedor. Este
efeito ocorre particulamenie &a altas razfes de refluxo, gquando a
concentracio do componente mais volatil no refervedor & baixa, em
comparagio com aguela no material acumulade. O resultade €& a
reducio na concentragio do componente leve no produtoe destilado,
quando comparada com aguela na auséncia de actmulo.

& ~ 0 segundo efeito & um "efeito de inédrcia” exercido
pele material acumulado, gque impede a rapida mudanga nas
composicBes, aumentando o grau de separagic em relag¢fo Aquele na
auséncia de acumulo. Este efeito é notade & baixas razBes de
refluxe e grande actmulo de material.

Como os dois efeitos occorrem simultaneamente e mudam de
importéncia durante o curso da destilacgZo, é dificil predizer se
o efeite do actmulo seréd prejudicial ou benéfice. B também

dificil predizer a grandeza do efeito de retencio,
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OB, JETIVOS DO TRABALHO

O processo de destilaciio em batelada ¢ caracterizado
pela condiglo de estadeo nic-estacionarice. Por exemnplo, a
composicio do produte coletado no topo da coluna varia ao longo
do tempo ¢ Fig.1.1 ), aco contrariec de uma coluna continua que
apenas obtem um destilado de composicioc constante e com grande

pureza no componente mais voelatil ¢ Fig. 1.10 2

AL

Tempo

Figura 1.10 - Perfil da composi¢ic do destilado durante a

destila¢8c continua de um sitema binério

O processe de destilagio em batelada caracleriza-se
também por um grande nimero de parimetros operacionais como
numero de pratos, tamanho da carga inicial, e razic de refluxo,
que devem ser otimizados para a o projetes e operacio da coluna.
Existe também a necessidade do desenvolvimento de estratégias
que otimizem & operagio de destilacgio em batel ada
mul ticomponente.

O presente trabalho tem como objetive analisar os
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parametros operacionals como numero de pratos, quantidade da
carga inicial , raz¥o de refluxo ., volatilidade relativa e
pureza dos produtos sobre o desempenho das colunas de destilag3o
em batelada multicomponente utilizando simulagdo digital.

A simulacio de equipamentos ou de processos quimicos é
de grande importéncia no projeto e controle dos mesmos. Pelo uso
de um modelo computacional ¢ possivel predizer as condigBes de
operagic mais econdmicas para o processo bem come determinar os
valores limites de vaArios parémelros.

Seréd apresentade os resultados das varias simulagles
do processo de destilacBo em batelada e também a andlise dos
resul tados oblidos. O programa fol desenvolvido para sislemas
mul ticomponentes e um nuimero variavel de pratos. Para a execucgio
é necessiric que a composigio e tamanho da mistura a ser
destilada, taxa de refluxs, as especificac®es dos produtos, o
passo de integra¢io, actimulo molar de liquide nos pratos e no

condensador sejam definidas na entrada de dados,
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Revisdo Bibliogrdfica
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O crescimento significativo da guimica fina, a
necessidade de recuﬁaraqao de materiais a partir de rejeitos de
produtos e o grande desenveolvimentoc de métodos computacionais no
controle de processzos tem renovado o interesse pelo processo de
destilacio em batelada.

Muitos dos trabalhos sobre destilacio em batelada tem
sido limitados a sistemas bin&rios. Treybal ({13, Coates e
Pressburg [2]1, Benjamin Block [3], Guy [4], todos consideraram
szistemas binirios, Grande parte destes Lrabalhos n3o consideraram
quantidade de liguideo retida nos prateos e oubtros trabalhos
preliminares foram realizados para determinar uma estratégia
Stima de operacio para colunas de destilagico em batel ada.

Bauerle ¢ Sandall [BJ1 derivaram eguacBes analiticas
para o projeto de colunas de destilaglo em batelada, opsrando soh
razio de refluxoe minima. As equagdes se limitaram a sistemas
binadrios e foram obtidas para os dois modos de operagBo mais
comuns . taxa de refluxo fixa e composigiio do destilado constante,
NHa deducfico das equages a guantidade de liguido retida nos pratos
e no condensador fol desprezada em comparaclc com a carga no
refervedor.

Luyben [6] mostrou gque o processe de destilacio em
batelada para sistemas binarios pode ser significativamente
afetado pelos parametros operacionais tals come quantidade de
liquido retida nos pratos e no condensador, e nimero de pratos.
Luyben propds um método para o projeto de colunas de destilagio
em batelada utilizando do conceitoc do fator capacitor (  CAP 3.

Este foi definide como a quantidade total de produtos produzidas
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por unidade de tempo. Um periodo de 30 minutos fol assumido para
esvazriar e recarregar o refervedor, entic o tempo total de
batelada foi considerado como Lf + 0.5 h . O tempo total de
batelada incluli o tempo a refluxo total e o periodo necessario
para produzir os produtos e as fragBes intermediarias. Este
conceito foi empregado para comparar formas alternativas de

operagio,
fatle
L P

=1

CAP =
tf + 0.8

Maiz tarde Luyben [7] extendeu o conceito de fator
capacitor para separacio de sistemas ternarioes. A estratégils de
operacio utilizada fol o reciclo de todas fragBes intermediarias
para a préoxima carga no refervedor. O efeito dos parameiros
operacionais fol explorado através de simulacBes. O conceito do
fator capacitor foi wutilizado para determinar o nimero otimo de
estaéglios ¢ & taxa de refluxoe &tima. Os resultados mostraram
pequenas diferencas entre as duas politicas adotadas taxa de
refluxe fixa e variavel.

Meadows [8] apresentou um modelo para destilaclio em
batel ada multicomponente que utiliza balango de massa & calor bem
come balango de volume para um dado estiagio da coluna. Algumas
consideracBes foram feltas come pratos ideals, acumule molar de
liquido constante nos pratos e operacio adiabitica. O modele foi
testado para a destilag3doc em batelada de um sistema com quatro
componentes numa coluna com cinco pratos e percentagem total de

holdup
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Distefano {83 realizou um estudo detalhado dos varios
métodos numéricos de integragio das equagbes diferenclais que
descrevem o processo de destilagio em batelada multicomponente, O
modelo utilizado por Distefano inclui balango de energia e massa
& ¢ limitado pelas mesmas consideragdes mencionadas por
Meadows [8] . Embora resultados tedricos foram obtidos para o
problema exemplo, nenhuma verificaglio experimental do modelo
mateméticoe fol realizada, Os programas desenvolvidos por Meadows
(B1e Distefano [8] exigem operacdes demoradas em computadores
de grande porte.

Stewart [10] realizou um estude experimental e tedrico,

o gual  Linha  por obijetlive delerminar o efeito  de trés
importantes parametros | taxa de refluxo, percentagem total de
refluxo & numero de pratos . sobre o grau de separagio cbiido em

destilacio em batelada multicomponente. Para a execugEo deste
estude Stewart definiu . de maneira guantitativa , uma medida do
grau de =separacfo. A variavel escolhida foi chamada de
concentragcdo média do produteo C APC 3. Em termos de uma curva
Ltipica para destilagic em batelada, na qual a frag3o molar do

produto de topo para cada componente ¢ Xo,i 3 fol em representada

em funcfo da fracfo da carga inicial removida ( & 3, o APC para o
componente em particular fol definide come a fraciko molar do
produto de topo para o componente medido sob uma faixa especifica
da frag8o da carga inicial removida. U modelo matemitico
empregade na simulagdo do processe foi o mesmo utilizado por
Distefano ([81, acrescido da suposigBo de pratos niao ldeais. A

validade do modelo usado para descrever a separacgio de uma
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mistura multicomponente em uma unidade de destilaglo em batelada
fol comprovada através da boa concordincia entre as curvas de
destilagio experimental e tedrica e os valores da concentragio
média do produto,

Dois aspecltos do processo de destilagZo em batelada tem
recebido considerivel atengfEo. a determinagio de uma estratégia
dtima para o refluxo liguido e a comparagio entre o desempenho
da coluna operando sob os modos de operacic, taxa de refluxo
constante ¢ produte de Lopo constante,

Converse & Gross [11 1 definiram a politica &tima de
refluxe come sendo agusla sob a gual & méxima guantidade de
destilado, de ums dada composic3o, & obtida em um tempo minimo a
partir de condi¢fes inicials de composiclo ¢ lamanho da carga
conhecidas. Murty e Husain [123 empregaram o mesme modelc e
compararam a solugfico obtida por diferentes técnicas de
otimizagio. No entanto, © itrabalho de Murty e Husain ficou
restrito a sistemas binarios e colunas de destilagioc com um
nimero muito pequens de pratos.

Robinson [13-14] estudou o© problema do tempo minimo
para sistemas bindrios e mnulticomponentes usandoe o modelo
dezenvol vido por Converse € Gross i1 3. A politica
utilizada supds quantidade de liquide retida negligencidvel e nos
cédleculos fol usada taxa de refluxe constante, e produte de tLopo
constante, Mayur e outros (18] estudaram o problema do tempo
minimo para uma operacic Jgquase-estacionaria onde uma fragio
intermediaria feol reciclada usando um procedimento sequencial.

Kerkhof e Vissers [16] maximizaram uma funcfo lucro ao invés de
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maximizarem a produgic final de destilade para um determinado
tempo ou minimizarem este tempe para obtengZio de determinada
quantidade de destilado, Eles mostraram que separagBes com
controle de refluxe &timo produzem BYX a mals de destil ado
correspondendo a um lucro de 20 - 40% mais alto do gue em cada
politica de controle | refluxo ou produto de topo constante.

A separagic de misturas multicomponentes em colunas com
pratos para muitas fragBes fol considerado por Mayur e Jackson
173 Eles Lambém investigaram o efeito de holdup no prato com
politica de refluxe &timo atravézs da solucio cler méLodos
apropriados. Para uma coluna com trés pratos encontraram dgue,
excelo para a condicio inicial de refluxe total., a politica de
refluxe com nenhum heldup noes pratos fol préxime da politice com
holdup. Em contraste com os outros trabalhos, Egly e Seid [187]
incluiram comportamento ideal de misturas multicomponentes e a
possibilidade de reacio na celuna, Eles transformaram o problema
do tempo minimo em um com tempo minimo fixoe e condigBes finais
livres, o qual fol resoclvido pelo uso do método modificade do
gradiente.

Hansen e Jorgensen [189] demonstraram gue técnicas de
col ocacio ortogonal podem ser usadas para a soluglo do problema
de contreole do tempo &dtimo de sistemas bindrios em colunas de
destilacio em batelada com pratos ou rechelios guande o acuimulo
molar de liguide no refervedor for dominante, ou seja acumulo
molar liquide nos pratos desprezivel.

Rose ¢ O'Brien [203 conduziram uma investigacic de

destilagio multicomponente em batelada. O estude informa sobre
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resul tados experimentais ¢ tedricos com resultados oblidos a
partir 'de wuma coluna recheada. Weissberger [21 ] apresentou
diagramas de destilac¢io em batelada para sistemas ternarios em
uma coluna com 10 pratos ideais e com uma carga inicial
igual a 100 moles. O modelo matemético em ambos estudos foi
simplificade assuminde quantidade de liquido retida nos pratos
constante.

A literatura existente tem +tratado o problema da
determinacfo da politica étima da taxa de refluxo para colunas de
destilacio em batelada com sistemas binadriocs usande programagio
dindmica. Estudos similares sobre sistemas muliicomponentes., no
entante, s3c exporadicos na llteratura corrente ¢ tem sido
limitados a2 trés componentes. Procedimentos de olimizagio ainda
n3o s3o avaliados para destilaclBo multicomponente em batelada.
Iste ¢ devido a complexidade inerente do problema. Estudoes
recentes sobre varios sistemas multicomponentes ideais & selecdo
de sistemas binarios nado-ideais tem mosirado gue o uso de mélodos
“ Short-Cut ", ac invés de Lécnicas rigorosas, para projetos
preliminares diio resultados os quais n3ic s3c apreciavelmente
diferentes daqueles obtidos pelos métodos rigorosos especialmente
para colunas c<om heldup nos  pratos negligenciével . Esta
aproximacio tem sideo estendida para a determinagio da politics da
taxa de refluxo.

Uma dificuldade encontrada nos métodos de otimlzagio,
14 discutida por outros autores, ¢ o aumento do tempo
computacional e o limite de memdria devido ao aumento do numero

de equagBes ocasionadoe pelo aumento do numere de componentes.
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Entic, visando solucionar os problemas citados anteriormente
Diwekar e ocutros [22] sugeriram o uso de um modelo de ordem
reduzida baseado na extensio do método “"Short-Cut” normalmente
utlizado para colunas continuas . As aproximag®es felitas
proporcionaram consideraveis redugdes no tempe computacional sem
muito comprometimento sobre a exatidio da solucio.

Galindez e Fredenslund [23] propuseram um mélodo para
simulagio rigorosa de um sistema com dez componentes em uma
coluna de destilagio batel ada com trinta estiégios e condensador
total ou parcial. O estado nioc estaciondrio fol simuladoe como uma
sucessio de um numero finito de estados estacionarios de curta
duragic. 4 solucio para cada intervalo de tempo ol realizada
usando um modelo matemético correspondente a destilacio continua.
A temperatura e a concentraclo no final de uma operagdc ol
utilizada como estado inicial da nova etapa. Durante cada etapa
da operacico as especiflicaches da coluna foram mantidas
constantes., Os dols modos de operaclo( taxa de refluxe constante
¢ composigio do destilado constante ) foram considerados. Apesar
da simulacio de um comportamento dinamico por sucessivos estados
quase -estacionarios parecer obscleta, Galindez e Fredesnl und
conseguiram obter uma drastica reduglo ne tempe de CPU  sem
sacrificar a exatidio.

Procurando também a simulaclio da operachio de destilacXo
ém batelada Domenech e Enjalbert [24 ] desenvolveram um programa
para sistemas multicomponentes, o qual pode ser usado para muitos
casos (holdup negligenciavel ou ni3o, misturas complexas., refluxo

variavel ou constante) e inclul numerosas opgfBes de entrada e
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saida dos resultados.

Um simulador conhecido como "Batchfrac” para simular
operagBes de uma coluna de destilacBo em batelada nultiestigios
fol desenvolvido por Boston e outros [28] Este programa fol
planejado para tratar uma grande variedade de especificacBes
tipicamente encontradas nas operagBes de destllaglio em batelada.
Neste trabalho, o acdmule molar do vapor fol desconsideradeo e
os efeitos hidraulicos da coluna nioc foram considerados.

FPoucos estudos foram realizados para verificar a
influégncia dos parametros operacionais sobre a produtividade
global. O problema torna-se mais complexo a medida gue o numerc
de componentes no  sistems aumenta. Luyvben e Quinleroc [Z287
exploraram formas alternativas de operagio de ool unas de
destilacio em batelada a finm de melhorar a taxa de producio.
Foram estudadas sels diferentes estratéglas COm duas
volatilidades relativas e diferentes especificacdBes do produtos.

Luvben e Al -Tuwaim [27 ] desenvoveram um método para
colunas de destilagic em batelada para sistemas binariocos e
ternarios. O cbjetivo deste trabalhe foi encontrar a taxa de
refluxo &timo, para certa separacio considerando diferentes
especificacBes dos produtos, pela maximizagdo do fator capacitor.
A limitagio deste itrabalho foi gque o efeitc da composicio da

alimentagio n3c fol explorado.
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Modelagem
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3.1 - INTRODUCXO

No presente capfituleo seréa apresentado o model o
matematico utilizado para representar uma coluna de destilag¢io em
batelada. O modelo seréd composto de balangos maleriais e relag@es
de equilibric do sistema a ser destilado. Estas equagcBes serio
ulilizadas na simula¢doc de destilacBes em batelada de uma mistura
multicomponente, com a finalidade de analisar o efeito de
paramnetros operaclionails tails como ndmero de pratos, tamanho da
carga inicial de liquido., taxa de refluxo.volatilidade relativa e

composicio da alimentagfo, sobre & separagio deos componentes da

mistura,
3.2 - DESCRICAO DA ESTRATEGIA DE OPERACAROD
DA COLUNA EM BATELADA
Neste trabalho, a simulagfo da destilacBo em batelada
de uma mistura multicomponente fol realizada com base no

procedimentoe descrito a seguir.

Considere a coluna de destilagic em batelada mostrada

v L

na Figura 3.1. A coluna contém pratos e ser&d utilizada na

np

us re

separacio de misturas liquidas contendo ne componentes .
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Inicialmente uma quant i dade total MRO C Moles 2 do
material liquide a2 ser separado é colecada no refervedor. Este
material pode ser uma carga original ou uma mistura da carga

original com fracSes intermediirias de destilacBes anteriores.

v Tambor de refiuxo
! Condensador
Ly D
Colune b
: - Destilado
3
\5 LH $4
til
-~
? i Razdo de Refuo © R = 22
Vi b D
w’d jrn e s e s
np-2
np
Refarvedor ( v?)ﬂjnp 1
Figura 3.1 - Representacio esquemiiica de uma coluna de
destilacio em batelada
No inicio da destilaclo o refervedor, oz pratos da

coluna e o condensador sfe assumidos conter liguido de composicio
idéntica ao da carga inicial no refevedor ( Xael 3.

Iniclada a vaporizagio da mistura liguida no refervedor
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a coluna € operada sob refluxo total até que & concentragio do
componente mals voléatil no destilado, Xnt y atinja o© nivel de
pureza especificado.

Neste instante inicia-se a retirada de produto
destilado a uma taxa de D ¢ moles/h 2 . A taxa de vaporizagio V
C moles/h J e a razioc de refluxe B 53¢ mantidas constantes ao
longe da destilagfo.

O produto destilado seréd coletade em um tangue de
produto até que a composig¢fio média do material acumulado atinja o
valor especificado para o produto mais volatil | Neste instante a
corrente de destilado seri desviada para um segundo tangus para
2 coleta da 1° fracao intermediaria até que & composigidEo
isntantinea do destilado atinja a composicioe especificada para o
2° produto mais volatil. A corrente de destilado serid entio
desviada para um terceiroc tangue onde seré coletado o 22 produto
mals voléatil até gue o nivel de pureza do produto atinja o wvalor
mé&dio requerido.

O ciclo de retirada de produtos ) fracBes
intermediadrias seri repelido até que a composicio média no
refervedor ¢ nos pratos da coluna encontre a pureza especificada
para o componente mais pesado, terminandoe assim a destilacio da
mistura.

Como foi dite anterjormente, as frac@es intermediarias
removidas durante & destilagio., constituem-se de produtos

destilados recoalhidos em tangques separados durante o periodo em
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que o produtoc de topo contém material fora de especificagioc. Para
um sistema ternario, por exemplo, pode-se obter uma ou duas
fragBes intermediarias e trés produtos. Neo caso de se obter duas
frac®es intermedidrias, a primeira conteré principalmente o
componente mais volatil, enquanto a segunda conterd basicamente o
componente intermediario e o componente mals pesado. Em geral,
chtem~se nc~1 fracBes intermediirias e nc predutos.

Quante & destilaclo das fragles intermedliarias,
assumiremos que todas as fraglies serZo recicladas para a prdxima
batelada. A estratégia de reciclo de todas fracles intermedidrias

¢ a nmals simples © a mais usada na pratica.

3.3 MODELO MATEMATICO

Az equagcSes gque descrevem a separacio de uma mistura
multicomponente em uma coluna de destilag3o em batelada s3o
apresentadas a seguir

Algumas suposicBes serfo consideradas na dedugio destas
edquaces

Cal) 0 refervedor & parcial, ou seja., a mistura liguida
no refervedor estid perfeitamente misturada @ tem qgquantidade e
composiciEe instanthneas dadas por MR ¢ moles 2 e }(n,L para um dado

componente 1, O vapor efluente do refervedor estéd em equilibrio
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termodindmico com a mistura ligquida residual.

(b2 O condensador & total e o contelddo do condensador e
Lambor de refluxe ¢ assumide estar perfeitamente misturado e com
composi¢Ho Xnt para um dado componente i A quantidade de
liquido acumulado no tambor de refluxoe ¢ constante e igual a
Mc ¢ moles D, O refluxe &€ um liguido saturade e retorna para a

coluna a uma taxa de L, moles/h de acorde com a razio de refluxo

estabelecida.

ne

(e Em cada um dos np U pratos da coluna o liguido

eztéd perfeitamente misturade & tem composicdo % . O vapor &
L.}

o 1iguide efluentes de cada prato eslio e egullibrio

Lermodininico. Deste modo todos o pratos s8o estégios ledrices,
isto & 100 % eficientes. A guantidade de ligquide acumulada em
cada prato & assumida constante e igual a Mjc moles 2.

{(d>» A guantidade de wvapor retida no sistema &
considerada desprezével. Embora ¢ volume de vapor possa  ser
grande, o nimero de moles em geral € pequens uma vez dque & HDassSs
especifica de vapor ¢ menor gue a massa especifica de liquidos.

(el As perdas de calor da coluna e varliacdBes de
Lemperatura de prato para prateo ( efeitos de calor sensivel 3
também s¥o desprezados. Os fluxos molares das fases vapor e
liquida ¢ V e L D =83d0 assumidos constantes ac longoe da coluna  emn
batel ada.

Cf2 A mistura a ser destilada sera um sistema

nulticomponente ¢ " nc " componentes J com velatilidade relativa
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constante ao longo da coluna.

3.2.14 -~ BALANGOS MATERIAIS

Seja um estidgio " j 7 arbritério na coluna de

destilacfo em batelada representada na figura 3.1

Onde
VY o= VazBo molar total do vapor
L o= VazZo molar total do liguido

x = FragBo molar do liguido

v = Frag8o molar de vapor

M = Acinmulo molar de liquide
np = ndnerce de pratos na coluna
ne = nimerc de componentes

Subscrite . j

Hi

estégico ; 1 = 0,1.,8,..., np+

1 = componente ; i = 1,2 nc +1

¥ e

BALANCOS MATERIAIS NO REFERVEDOR
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Balanco Global

dMn L -V - D ¢ 3.1 0

= ng np+i =

dt

Balango para o componente mais volatil

i +i.MR
i.np _
at = {i‘“ﬁp' e

- Y .Y } C 3.8 2
npri T r.Tipri

BALANGCOS MATERIAIS PARA O PRATO j

Balanco Global

dM

= ~-L +L sV -V ¢ 3.30
dt !
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Balanco para o componente mais volatil
c:l:»c:,L i
MA L3
) = V. ) . - ¥
dt it L, jrd ] i,
+ L o - b ¢ 3.4 2
i-1 -4 J 123
BALANCOS MATERIAIS NO CONDENSADOR
Balanco Global
dM
V =Lo +D + = ¢ 3.8 0
' dt
Balanco para o componente mais voldtil
Mo dM
{ °‘]=v:v=~CL + DY Ix ¢ 3.6 D0
1 LA o L0

dt
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3.4.2 - RELACAO DE EQUILIBRIO DE FASES

A destilacio em batelada ¢ caracterizada por sucessivos
estagios de equilibric liquido-vapor, entfc , faz-se necessario a
determinagio de dados de equilibrio . Para sistemas
mul ticomponentes ¢ comum descrever os dados de equilibrio por
melo da raz@ico de equilibrioc.

O valor da razBo de equilibrio ( Ki} pode ser expresso
como a relacio do equilibrico entre a composicic do vapor e

composi o doe 1iguido.

Y.

| S ¢ BT
L 3
5

A raz8c de equilibric ¢ uma fungdo da press3o,

temperatura, composicio do liquide e composi¢do do vapor.

Muitos dos sistemas multicomponentes de interesse
industrial podem ser considerados come sendo ideais. Isto &
verdadeiro para componentes de uma mesma série homologa, por

exemplo ., hidrocarbonetos. Para estes sistemas pode-se aplicar a
Lei de Raoult. Esta relaciona a pressio parcial na fase vapor com

a composicio na fase liquida ;

F. o= x . Pvp £ 3.8 2
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Dalton postulou que a pressic parcial de um géas ideal
em uma mistura gasosa é proporcional ao nUmero de moléculas

dagquele gas na mistura ¢ ou a fragZo molard,

P =y . P 3.9 5

Combinando as leis de Raocult { equacio 3.8 3 e Dalton
{ equagio 3.9 O resulta uma expressio a qual descreve misturas
de vapores e liguidos ideais em equilibric.

Para um Utnico componente, oblemos

Voo pT = W, Pwp O 310 0
IS T 13

Rearranjando a equacdo ( 3.10 3 , resulta

Y. FPve ¢ 314 0
% PT

Deste modo, para sistemas ideais também & possivel
definir o valor da constante de equilibrio CK;D comos a razlo da
pressic de vapor do componente " i " com a press@co total.

PVPL

K = et ¢ 3.12 O
T

Com a predi¢io do valor da pressfc de vapor de cada



Capituleo I Modelagem -~ 7

componente ¢ procedimento mencionado posteriormente 3 &
conhecendo-se a pressfo de operacfic ¢ possivel obiter a razlo de
equilibrio, e consequentemente a composicfio das duas fases para
varios sistemas, sob indmeras condig¢®@es de operacio da coluna de

destilaciic em batelada.

3.4 - CALCULO DAS PROPRIEDADES

Nas duas préximas segdes, serfo discutidos os métodos
utilizados neste trabalho paras & predigic da pressdo de vapor e

da wvelatilidade relativa.

3.4.1 - PRESSAC DE VAPOR

Um grande numerc de estudos tem avaliado diferentes
equagBes em termos de sua habilidade para correlacionar e/ou
predizer a pressio de vapor sobre uma larga faixa de temperatura.
A equacio de Antoine ¢ 3,13 3 & a mais comum, mas ndo ¢ a melhor.
Os valores das constantes AB e C $3c tabelados,para um nimero de
componentes, por Prausnitz e outros [@8) com T em Kelvin e Fvp em

bars. A falxa de temperatura n3o ¢ muitoe grande e em alguns casos
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corresponde a um intervalo de pressdo de 0,01 a 2,0 bars., A
equacio de Antoine (¢ 2.12 3 nunca deve ser usada fora dos limites
das temperaturas estabelecidas. ExtrapolacBes além destes limites

podem levar a valores absurdos.
In Pvp = A - e ¢ 3.13 2

Onde A, B e C s53o constantes empiricas,

Foram realizadas varias comparacies & & 2 eJquacic Jque
mzlhor apresentou resultados fol & sguagio de Wagner ¢ 2014 2,

Ent3c, esta ol selecionsds como & melhor  egusco.
In ¢ Pvp/Pec > = C1-%X3 * [c VP AD X +C VP B ) XV 4
cwcnxa«ffupm)x"} € 214 2
Onde : X =1 -~ T/Tc

As constantes da eguagio de Wagner (VP A, VP B, VP C,
VP D D foram determinadas por McGarry [28] para um nUmero de
componentes, & muitos destes valores sdc listados por Prausnitz
@ outros [28 ]

As pressBes de vapor dependem da {empesratura. Entdec, é

necessiérioc um procedimento iterativo, visto gque as press@es de
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vapor ndo podem ser expressas como [fungfes simples da
temperatura,
No caso de trabalharmos com componentes semelhantes, a

Leli de Racult ¢ 218 ) ¢é suficientemente exata.

Pve ¢ 2158 0

A Lei de Raoult sé& ¢ exata para < equilibrio
liquido - vapor de uma solugdo ideal em eqguilibrico com uma
mistura gasosa ldeal, ou seja, a fase Jgasosa comporta-se SO
um gas ideal e a fase liguida come ume scluclo ideal. £ uma
aproximacic GLtil para solucfBes formadas por componentes cuja
natureza gquimica 2 dimensBes moleculares sio semelhantes.

Considerando um sistema mul Licomponente, pode ~Se

escrever © balango material para a fase vapor da seguinte forma

Y.ooF Y, v .. +y =1 € 3.16 2

A partir da express3o da Lei de Raoult, paraz cada

componente, temos

Y, - S ¢ 3.17 >
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Pvpz o«
Yo = 2%, < 3.18 3
qua
Pvp o
L LN N € 3.19 )
P
abe

Substituinde as eguacBes descritas anteriormente na

squacic do bal ango material ¢ 32.16 2 oblemos a seguinte

exXpressac
Pvp . X, Pvpz LX o+ ... Pvp . ox = P 03,80 2

Regscrevendo a equagic de Wagner para cada componsnie.

Lemos

Pvp = Pclexp{(il X3 4 [CVP AOX_+CVP B)X:"5+CVP c>x13+cvp D)Xf]}

C 3.21 2

Pvp

b

Pczexp{c1~xz> i [CVP ADX_ (VP Bbx;'5+CVP c>x23+cv;> mxz“‘”

¢ 3.22 2
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Pve = Pca&xp{C:lmXaD ”‘[cw AOX_+CVP BIXL THcvP ox_Pacvp mxa"]}

¢ 3.28 2

Pve = Pcnexﬁ{61—xn3 - [cw AX +CVP BYX2 Z4cvP ©OX T4cVP mxﬁd]}

¢ 3.24 3
Onde
X‘ =1 - T{Tai { 2.88 3
Xz =1 - T/Tc2 { 2.28 2
X =1 - Ts/Tc C z.287 2
3 3 _
X =1 - T/Tc { 3.28)
k2l 121

Combinande a equagXfo ¢ 3.20 O com as equagdes ( 221,

2.E2,.2.283 e 3.24 O chegamos ha seguinte expressio

x Pciexp{C1-Xijﬂ [CVP AOX_+CVP a;zx:""«»cw c::)xiﬂcw mxf]} +
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x_ . Pczexp{Clw}(zD -1 [cv;» AX_+CVP Bax;"a-cw* c::xz”xvp mxz"]} +

x - Pe exp{61~x > [CVP AOX_+CVP BXX! TucvP X P 4CVP DDX "]} = P
™ n L ™ P -~ " abe

¢ 3.289 2

A= constantes da equagic de pressio de VaRpOr ,
juntamente com a composi¢do inicial de liquido @€ com a pressso
total do sistema 38o conhecidas e a dnica incdgnita presente & a
temperatura. Para completar a resolugBio iterativa foi ulilizade
um procedimento sistemdtice de convergéncia numérica como o

m&todo de Newton., ¢ Figura 1.0 ~ Apéndice 1.0 2.

3.4.2 - VOLATILIDADE RELATIVA

A volatilidade relativa 6 uma medida muito conveniente
da facilidade ou dificuldade de separagic em destilagio, A
volatilidade do componente  ; “ relativa ao componente i

definida como
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Yy ./ on. K
i i i
@« o= e =  — € 3.30 D
o y. / X K

Onde X & ¥y 580 as fraglies molares na fase liquida & na
fase vapor respeclivamente.

Um valor muite alto de volatilidade relativa significa
que os componentes " j " e " i " podem ser facilmente separados
em uma ccluna de destilaglo. Valores de wvolatilidade relativa
préximos de um ocasionam uma dificil  separagdo, regusrendo um
grande npimerc de pratos e alto consumo de energeias.

Nas duas prdximas secles. serdo descritos os mélodos
utilizados para a predig3c dos parfmeiros necessarios para o
calculo da volatilidade relativa.

Para sistemas multicomponentes,. aplicande a definigHo

basica { equag3o 2.30 2 e rearranjando conduz a seguinte relagdo

g E e ¢ 2.31 D

Em colunas de destilag8eo frequentemente a volatilidads
é assumida constante devide a simplicidade nos célculos do

equilibrio de fase liquido-vapor.
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3.5 CONCLUSXO

Neste capitulo foram apresentadas as equaglies que serdo
utilizadas na simulag3o de destilagBes em batelada de uma mistura
mul ticomponente. Estas equaglies sdo as equagles do Balango
Material € egquagies 2.1 a 3.8 3 & & Relagic de Equilibrio
¢ sequagio 2.31 J. Ser8c analisados o© efeilc de parametros
operacionais sobre a separa¢gdo dos componentes de uma mistura

tern&ria.
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Regsultados e Andlise
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4.1 INTRODUGXO

O processo de destilag8c em batelada caracteriza-se por
por um grande ndmero de parmetros operaciconais gque devem ser
otimizados para o projeto & opsragic da coluna.

No presente capitulo anal isamos os efeitos de
paradmetros como numero de pratos, guantidade da carga original
liquida, razic de refluxe e wolatilidade relativa scobre a

separabilidade de um sistema Lernéric por destilagdo em balelads.

TABELA 1.0 ~ Condicgles pars a simulagiEco da Destilag3o

do Sistema Base

Carga Inicial 300 a BOO moles
Taxa de Vapor 100 moles
Composigdo da alimentagdo Ca)Xaoam.SO,Xsaaﬁ.aﬁ,Xaegm,lE

Cb)Xnoxm.BO,Knozz.BQ,Xneam,40
NOmero de pratos 10 & GO
Volatilidade relativa Caldos= 4.0 , me= 2.0, as=1.0

Chloa= A.687,.02= 1.87, oas=1.0
Destil ade 20 a 50 moles /h

Composicio média especif{icada

para os produtos CaDXnim_QO, XDaZ‘BG’XDa:‘BQ

it

(B2Xp = 83, Xpo_=.85.Xp =80
1 - 8

3

!

CeoXp =90, ¥Xp_=.80,Xp =80
1 z 8

CddXp = @5, Xp_= 95,¥p = 05
1 F 2




Capitulo 4 Resultados e Andlise - 27

O sistema n-octano / n-nonano / n-decanc foi wutilizado
come o sistoemsa Lernarico base para estudo. Os resultados obtidos
na simulagdo da destilagd3o do sistema base est3oc apresentados no
apéndice 1.0, As condi¢@ies operacicnais wutilizadas nas varias
simul agles estBo listadas na tabela 1.0, O efeito des diversos
parémetros operaciocnais, durante a destilagdc em batelada do
sistema base., s3c discutidos a seguir.

Az tabelas 2.0 & 3.0 mostram & possibilidade de
separacdo do sigtema Lernario base paras diferentes condigles
de razio de refluxo, numsroe de pratos & cargas inicial de 1iguldo,

De scordo com as condicles Lestadas observa-se que para
algumas combinacBes de ndmerc de pratos, taxa de refluxo & <Ccarga
inicial n3o conseguimocs obler a separagfo dos tres produlos.

A Tabela 2.0 mostra gque & ceoluna com 10 pralos,
alimentada com uma carga inicial de 200 meoles deveria operar com
uma razioc de refluxe igual a pelco menos 2.8 para permitir a
separacio dos trés produtos Pi,Pz e Pa, com & composigio médi a
especificada ( Xp = .90 D). Aumentando-se a razioc de refluxc para
R = 4.0 a separacio & atingida, retirando-se apenas uma fragdo
intermediaria ¢ Fi1 2.

No caso de coluna contends 80 pratos e carregada
inicialmente com 800 moles ¢ Tabela 3.0 3 a separagace dos trés
produtos seria atingida para qualquer razio de refluxo testada,
na faixa de R = 1.0 a R = 4.0. QO mesmo nlle acontece se & carga

inicial for de 300 moles. Heste caso & mistura liqgquida no
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refervedor se esgola sem que Se consiga obter o produto Pa,

Deste modo parsa umse dada combinag3ic de nimero de pratos
@ carga inicial, uma raz3c de refluxc minima deve ser encontrada,
de modo a permitir que a separagio desejada seja obtida, sem que
ocorra © esgotamento de material liquide no refervedor antes do
término da destilaglo. A possibilidade de atingir a separacio
desejada aumenta com o nimerc de pratos, mas a quantidade minima
de material adicionada inicialmente no refervedor deve ser

aumentada a medida que © nimeroc de pratos aumenta.

Tabela 2.0 - SeparvacHo dos trés componentes

¢ Carga inicial = 200 moles D

L B Eebbecyodhl LA LA B A AN A
1.0 Nao S N N s N
10 1.5 Sim s = s S N
4.0 Sim s S s s N
1.0 Sim S S s S N
40 2.5 Sim s S5 = = N
4.0 Sim s & 5 N N
1.0 N3 s = N S N
a0 2.5 N8 s 5 N N N
4.0 NEo s s N N N
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Tabela 2.0 ~ Separacdo dos trés componentes

{ Carga inicial = 600 moles 2

e | R e entes | Fa | P | Fa [ Fu | T
1.0 Hio 3 N N = N
10 1.5 Sim = s = s s
4.0 Sim = = = s N
1.0 N3c K H N = N
40 =8 Sim b & = = N
4.0 Sim = = RN N N
1.0 Siom 5 = = S M
80 2.5 Zim = 5 5 b N
4.0 Sim s = = M N
As Figuras 4.1, 4.2 e 4.2 mostram o perfis das

composiclies & das taxas do produtoc destilade a medida que a
destilagio progride, sob razies de refluxe iguaiz a 1.0, 2.0 e
4.0, respectivamente.

G aumento da razdo de refluxo modifica
significativamente o perfis de composi¢ic,melhorandoe a separacie
entre os componentes da mistura.

Quando a coluna & coperada sob razioc de refluxe igual a

1.0 € Figura 4.1 2 apenas o produte P1 & obtide na especificagio
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desejada € Xp = .90 ) e para isto s3c gastos 3.0 horas de
destilacBo, As 2 horas seguintes ( entre Lpi= 2.0 hs & tfa1= 5,91
h 2 sZo ulilizadas na coleta da primeira fragBoc intermediaria.
Neste periodo, o perfil de composig¢io para ¢ segundo componente
mais vol&til (¢ nonanco D atinge o valor maximo de Xp = 0,62 na 82
hora de destilagiio, impossibilitande a retirada do produte Fz, na
especificagdo desejada ( Xp = 0.80 >. Com o esgotamente da Carga
liquida no refervedor., o processe & interrompide quando © toempo
de destilaglioc & igual s ©.81 horas.

O aumento da razidc de refluxe de 1.0 para 2.0 melhora a
separacssae entre oz componentesn, prircipalmentes entre octane
nonano,. O Ltempo de destilagio, como era sperado. aumsnliou com ©
aumento da razio de refluxe ( redugio da taxs de retiradas de
destilac8c 2. No casoc da operaglo sob raze R = 3.0 &3o
necessarias 8.1 horas para retirar o produte Pz, No  entante  a
Figura 4.2 mostra que se a destilacio do primeirco produto fosse
interrompida antes da S° hora , por exemplco , a composicic média
do produte seria maior do que a composigia sspecificada
< Xn1 = 0.80 3. O aumento da razZo de refluxc favoreceu tambem a
separagac do segundo componente, © nonanc, O wvalor maximoe da
composiciEo instanténea do nonano ccorre a 2.5 horas do inicio da
destilagdc e tem valor aproximado de an = 0,82, Jj& acima da
sspecificagdoc parsa o produtce Pz, Quando a destilagloc & terminsads.
o produte Psa no refervedor j& tem a especificacio. desejada

CXDa = Q.90 2.
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Figura 4.1 - Perfis de composigio do destilade e taxa

de destilado ( R =1.0 ; np =10 2
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A Figura 4.3 mostra que o aumento da razio de refluxo
para R = 4.0 melhora ainda mais a compwsi§zo final dos
componentes, no entanto, a operaglic da coluna sob razfoc de
refluxec R = 3.0 Jja ¢ suficiente para atingir a separagdo
desejada, a um tempo de destilagfo inferior aquele sob raz3o de
refluxo R = 4.0.

Os perfis da taxa de destilado nas figuras 4.1 a2 4.3
indicam que ¢ produto destilado comega a ser retiradeo da coluna
aproximadamente 30 minutos apds o inicio da destilagZo. Durante
este perfiodo & coluna opera sob refluxe Lotal., até que a
composicio instanténea do componente mais voelétil atinja o walor
médioc especificado para © produte Fi. O aumento da razic de
refluxe de B = 1.0 para R = 3.0 correspondeu 2 uma reducs3e na

taxa de destilado de B0 moles/h para 20 moles/h

4.2 EFEITO DA CARGA LIQUIDA INICIAL

As Figuras 4.4 ¢ 4.8 e a Tabela 4.0 mostram efeito do
aumento da quantidade da carga liquida inicial sobre as
guantidades dos produtos e das fragBes intermediirias e suas
respectivas composicBes, sobre o tempo necessario para se obter
cada preduto e cada fragdo intermediaria e também sobre o tempo

total de destilac¥%o. O estude foi realizado para colunas com



Capitule 4 Resultados e Andlise - &8

numero de pratos igual a2 10 e 20, e raz3o de refluxo igual a 1, 3
e 4. Para estas simulagBes mantivemos 80 % como composicio média
de especifica¢io para os trés produtos. Os resultados obtidos na
destilagio do sistema base, para as condi¢gBes acima, estZo

apregsentados nas Tabelas 1.0 a 6.0 do Apéndice 1.0 .

400.0 1
E 360.0 .60 n—octano
| .25 n—nonano
— 920.0 ,. 15 n—decano
£ 280.0 —
[ et
£ 240.0 — Qo0ao P
L - wenoop P2
5 2000 — a sanss P2
= B creer F1
o 160.0 — €000 F2
g 120.0 ':
& 80.0 - ﬁﬁwmmmmﬁmM*wmwam”*”””*“WWWMﬂ#nmmmWﬂ&“w“MWﬁ:
S 40.0 — F”’W—A’AM
& ] 3 > o ¢ o &
00 liliiIIE!]i%iiill!ifl%!!gli&li!iil
250 300 350 400 450 500 550 600

Cargao inicial { mol }
Figura 4.4 - Quantidade dos produtos e das fragBes

intermediasrias em fun¢clio da carga liquida

inicial ¢ np =10 ; R = 3.0 2

A Figura 4.4 mostra, para uma coluna com dez pratos e
operandc sob razZio de refluxc igual a trés, que o© aumento da

carga liquida inicial € S0 > aumentou as quantidades dos produtos
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C P1,P2 e P3 D e das fragBes intermediarias ( F1r e Fz » obtidas
durante o processo de destilacfo.

As quantidades deos produtos Pi, P2 e Ps e da fragio
intermediaria Fi1, aumentaram praticamente na mesma razio que a
carga inicial, © mesmo nfo aconteceu com as quantidades da fracHo

intermediaria Fz.

25.0
. 4  n—octano - n-nonano - n-decono /
N .60 .25 A5
0 22,0 dﬂﬁﬁﬁf
— iy w7
o . - o
2 19.0 ® L
‘%} _ M‘f”” s
o ~ -~
[ - e B
el el
o 1680 — f//w <@ f”ﬁﬂ
© - /
a ] o~
E 13.0 — - -
g i - /MM
. -
10.0 N N A N A O O O S SO T T Y 4

250 300 350 400 450 500 550 600
Carga inicial { mol )

Figura 4.8 -~ Tempo de destilagdo em fungic da carga

liquida inicial

A Tabela 4.0 e Figura 4.8 mostram a influéncia da
guantidade da carga inicial de liquide sobre os tempos

necessirios para se obter os produtos e as fragBes intermedidrias
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e sobre © tempo total

praticamente na moesma

razic

que  a

da destilagioc. Este

carga

tempos

liquida

aument.am

inicial

liguido, independentemesnte da razic de refluxo.

Tabela 4.0 -~ Efeito da Cargs Inicial C np 18 )

R 1.0 R 3.0 K 4.0
30=300 SO=600 S0=300 S0 =600 S0=3800 20=600
Lpi 3. 00 5, 40 8.10 13,30 8.10 20. 00
Xp 4 . BEBg7 . 82321 . 82881 L BT84 . BRaEs L BRR4e
pr,z , ORERE o ORISR0 L 10388 CAG208 - ORGT 4 L1008
Xp:,a . OCL 20 00108 . SO0 L OO03EE . GOO04 R elelorry
Lf1 85, 81 11.64 Q. 00 17.680 10.80C 21 . R0
Lpz o o 10.16 20.10 12. 80 28, 8O
XP‘L1 o o . 03408 L QBE30 . O3130 . Q2400
XPz-z o L . 288463 . 82882 83172 . B31324
XPz’B R o . OY042 LO7180 . ORegs . 044606
XRl o . . 00000 . DOCO2 . 00000 . QOO0
XEZ o N . OB07T1 LOEBRIE LOBRYE . 08104
XRa . o . 932020 . 80980 . 04024 . 91806
tf 5.1 11.91 10.20 20. 40 12.80 28. 20
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4.3 EFEITO DO NUMERO DE PRATOS

O efeito do numero de pratos sobre o tempo total de
destilag®o, para o sistema n-octane / n-nonano / n-decano esté
representado na Figura 4.6, Observames que para as condieBes de
opera¢gio da coluna em que & possivel obter os trés produtos
desejados, o© nimerc de pratos da coluna praticamente nio

influencia © tempo necesséric para concluir a destilagio,

13.0
12,0 — e R = 4.0
£ 110 —
o _
S 10.0 — s R = 3.0
B - T
T 9.0 — — _
E ] — R =25
RO —
@ -
— 7.0 —
E -
2 6.0 -
o i \\i= 1.0
a Hh.0
£ . gg n-—octano
[+ _ . N--"onand —
F 4.0 - 43 pononano SO = 300 moles
3.0 I i E | I |

10 20 30 40 50 60 70
Numera de Pratos

o

Figura 4.6 ~ Tempo total de destilag®c em fung3oc do

nUmero de pratos
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For exemplo, gquando & coluna opera Ccom uma Carga
liquida inicial de 300 moles ¢ sob razfo de refluxc maior que 2.8
a separaciio desejada é& obtida para um nimero de pratos qualquer
entre 10 & BO pratos. Para estas condiglBes o tempo total de
destila¢io nBo se altera com a variagio do ndmere de pratos da
col una.

Mo caso em gque a coluna opsra sob razsSo de refluxe
igual a 1.0, por exemplo, © tempo de destilacBo diminui com o
aumento do ndmerc de pratos, no entanto nestas condigles. nem
sempre a separagac desejads ¢ alcancada.

Mauis tards analissamos o tempos de retiredes dos
produtos ¢ fragiies intermedidrias ¢ Tabela B.0 2. Quanto acs
tempos de relirada do primeirc e segundo produto, tpi & itpz
respectivamente, & ac tempoe de retirada da primeira fracso
intermediaria. - tfs, wverificamoz que também ni3o ocorreram

alteracPes muito significativas,

Tabelsa 8.0 - Influéncia doe nimerco de pratos nos
tempos de reliradas dos produtos e

& fragBes intermediirias

np = 10 np = =20 np = 40 np = 6O
te .31 s .31 <3
tp1 18, G0 16. 00 16. 20 18, 20
tf 17.60 17.10 18. 50 ——
tpz 20.10 20.10 20. 00 2G6. 00
tfa 20, 40 J— — —
%3 20, &0 Z0.10 =0. 00 =20. 00
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A tabela 6.0 mostra o efeito do nuimere de pratos scobre
as composiglies dos produtos da destilacBo de uma carga de

800 moles scob razio de refluxe igual a 3.0.

Tabela 6.0 - Influéncia do nimeros de pratos sobre as

composi¢les dos produtos ¢ 30 = BOO moles;

R =2.023
np = 10 np = 20 np = 40 np o= 49
XF
£, % . BR7R4 . BOR4E . BRGH4L . BRAYY
xp
1,2 L1082 . 10042 . 10383 10010
XP
.2 . 00038 L0001 32 . 00012 .O001 2
XP N
z2.1 . OESGR . OEBOE L2442 01593
XP
z.,2 . Bgnez L SE0LE L B7EEs , 28404
xr -
2.8 . Q7180 . 01997 . GORO0 - 00003
iR
i . 00002 . O0O0E . OOO0O . OO000
iR
2 . 0Q0l & . OB701 . OBO23 . GOEQE
iR
a . Q0980 . R1287 . 98977 . SR407
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4.4 EFEITO DA RAZAO DE REFLUXO

As vazles dos produtos obtidos ¢ Pi, Pz & Pa 3
esti3o representadas na Figura 4.7, para a carga inicial de
600 mol es.

Os perfis mostrados na Figura 4.7 indicam a razio de
refluxo minima necesséria para alingir a separag8o dos Lrés
produtos independentemente do nimero de pratos ds coluna.

Por exemplo, guando & coluna opera com uma razic de
refluxe igual & 2.5 s8o retiradas aproximadaments 320 moles do
produte P1 a uma composicio Kn* = 0. BR82, independente do NUmer o
de pratos. Deste modo s3o retirados ( no produte P D 350 moles
de octanc, o© que & praticamente toda & qguantidade deste
componente ¢ 0.80 x 800 maoles = 360 moles I presentes na cargs
liquida inicial. Por oultroe lade, para estas condigbes de operagic
{ 20 = 6800 moles « R =2.9%9 2 as quantidades reliradas de
proedute Pz @ Ps aumentam com o aumento do nimeroe de pratos na
col una.

Para as condigBes de operagBo onde a razido de refluxe ¢
igual a 4.0, por exemple, os trés produtes s3c prontamente

separados, independente do ndmero de pratoes.
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A Figura 4.8 mostra a influéncia da raz3c de refluxo
sobre a quantidade da primeira frag¢g&c intermediaria ¢ Fi1 D2
durante a destilagfo da carga de 600 moles, em colunas com
diferentes nimeros de pratos. As quantidades de frages
intermediérias retidas diminuem a medida que o nimero de pratos e
a razits de refluxe aumentam. Verifica-se gue na operagcfo da
colyvmva com numero de pratos superior & 40 e altas razBes de
refluxe C R ) 3.8 3, alcancamos a separagio dos trés componentes

sem a formacio de fracBes intermediarias.

400,00
360.0 —
320.0 — N SO = 600 moles
= 2800
2 240.0 — o
g 29013':
- 160.0 i QOOoD np=10
Treeo g & 86886 np=d0
80.0 — ™~ QOO0 np=60
40.0 — \“9\
0.0 5 I O O l:?qurT$Wﬁ“rT? T

0.5 1.0 1.5 2.0 2.5 3.0 3.5 4.0 4.5
Razao de Refluxo

Figura 4.8 ~ Quantidade da 12 fracico intermediaria

em func¥o da razio de refluxo
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O Fator Capacitor definido por Luyben (61 foi
utilizado para verificar o desempenhc da destilag¢io em batelada
do sistema ©.80 octanc / 0.88 nonanc / 0.185 decano.

O Falor Capacitor ¢ CAF 0 da coluna em batelada &
definide comoe a gquantidade total de produtos cbtidos na
especificagio desejada dividide pele tempe total de destilagdo.
Aszsumindo-se um tempo de 20 minutosz como © periodo requerido para

esvaziar e recarregar o refervedor. o tempo total de balelada &

tf + 0.8 h., Deste modo

Fi 4+ Fz + Ps

OF.N
Lo 008
B50.0 -
. 50=600; np=860
™ - P/Mw - o -
L 4{}.0 = ,,.r'/r - - . ngfjﬁg;} ngméﬂ
%; - .//j”
*gﬁ — S0=600; np=40
N -
g 30.0 —
“ - S50=600; np=10
| /==~ 7 7 S0=300; np=10
AW VI o ' T e A O L

15.0 20.0 25.0 30.0 35.0 40.0 45.0 50.0
DESTILADO { motes/h )

Figura 4.9 -
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O Fator Capacitor €& mostrado na Figura 4.9 func3o da
Ltaxa de destilado, para diferentes condi¢Bes de carga inicial de
liguido, nimeroc de pratos @ razio de refluxo.

A Figura 4.9 mostra como a taxa dtima de destiladeo ¢ e
correspondente raziio de refluxce 2 & obtida parsa colunas de
diferentes tamanhos. Os valores do fator capacitor e taxa de
destilade s3c representados na Figura 4.9 apenas para as
condi¢Bes de operagic em que a separagic dos trés produtos ( Pi.
Fz @ Pa 0 & possivel.

A taxa Stima de deszsiilade & agquela para a gqual
o fator capaciter € CAF 3 & méximo., Por exemplo., parse & ooluns
de 10 pratos. com carga inicial de BO0 moles & taxse de destilado
& aproximadamente ER moles/h, o gue corresponde a uma razdc de
refluxo de .85 ¢ uma capacidade de cerca de 27 moles/h. Para
razles de refluxe ¢ E J meiores do que 2.8 a capacidade da coluna
diminui e para valores de R menores do gue 2.2 a coluna ndo
consegue separar o3 trés componentes Pi,Pz & Pa.No caso da coluna
de 10 pratos, mudar a carga de 800 moles para 3200 moles n3o
modifica oz resultados para a taxa dlima de destilado e fator
capacitor.

FPara a coluna com 10 pratos, com carga inicial de 800
males, a taxa &lima de destilado foi de 40 moles/h ( razdoc de
refluxc = 1.8 J correspondendo a Uma capacidade de
aproximadamente 38 moles/h. Deste modo tanto a capacidade quanto

a Laxa otima de destilado aumentam com o aunwnto Jdo nGmero  de
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pratos. No caso da coluna de 40 pratos a taxa étima de destilade
foi maior para colunas com carga de 300 moles, isto é para esta
carga a razio de refluxo minima necessaria para permitir a
separa¢do dos trés predutos pode ser menor do que aquela para a
carga de BOD moles.

Na coluna de B0 pratos, e para a faixa de condic®es
operacionais estudadas, a separagic dos trés produtos sé fol
possivel com a carga de 600 moles. A carga de 300 moles foi
insuficiente para a coluna de B0 pratos. esgotando-se antes do
términoe da destilagio.

A Figura 4.10 mostira, para & carga de 800 moles, o

tempo total de destilagcfc em fungfo da taxe de retirada de

dest il ado.

— 260 —

£, 24.0 n—octane -~ n—nonano — n—decanc
1 .60 25 16

g 22.0 7 s0'= 600

8 20.0

@ 18.0 —

© 6.0 — CEano np=10

3 1 AAAAAL np=20

o 140 T 00000 np=40 |

CEL 12.0 — QOOQ0 np=60 3

'9’100 lEE!{IIiI[EllElII[I;FiII]IZlI[FII!?
15 20 25 30 35 40 45 50

Destilado (mol/h)

Figura 4.10 - Tempo de destilagic em fun¢3ic do destilado
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Como foi eobservade anteriormente,. o aumento da taxa de
destilado aumenta a guantidade das fra¢des intermediarias come
mostra a Figura 4.8, Por outre lado, o aumento da taxa de
destilado ( diminuig3o da raz3o de refluxe J faz diminuir o tempo
total de destilagioc. A combinagio destes dois efeitos leva & uma
reduc8o das guantidades de produtos, causandec um aumsnto da
capacidade até um valor méximo correspondente & taxa dStima de
destilado ¢ Figura 4.9 0. O aumento da taxa de destilado acima do
valor &time impossibilite & separaglo dos Lrés produtos,

reduzindoe a capacidade da coluna.

4.5 - EFEITO DA YOLATILIDADE RELATIVA

Para a anédlise do efeito da composicio da alimentagEo,
realizamos a destilagloc do sistema Lernarice base ( n-octane /
n-nonanc / n~decano J em uma coluna de destilaclo em batelada com
dez pratos, carga liguida inicial de 200 moles, & taxa de refluxc
igual & trés. Podemos verificar na tabela 11 { Apéndice 1.0
o efeito da mudanga da composigdo da alimentagdc de .&0/.208/.18
para L2020/ 40, As volatilidades relativas, para as
condig¢Bes de operagic estabelidas. correspondentes as estas
composi ¢Bes sdFo 4.0/2.0/1.0 © 2.67/4.87/1.0 ,

respectivamente Executamos wvérias simulagles para cada uma das
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alimentaglBes. sendo & especificagdo dos produtos aumentada de 80X
a 80X . Neste estudo, utilizameos & mesma especificagiio para
todos produtos. Embora tenhamos feito esta simplificagio, &
possivel realizar simula¢Bes do processo de destilag8c, com o©
programa desenvolvido, onde as especificaglies dos produtos
assumam valores diferentes,

Com base nos resultados cbitidos das simulagBes ( Tabela
11 - Apéndice 1.0 ) cbservamos que em algumas situagles nio
eonseguimos obter & separagio dos trés  componentes, Quando

trabalhamos com a segunda faixa de composiglo (.30/.30/.40 2, os

Cwalores de wvolatilidade relativa encontrados: tornsram-se

muito proximos, Devido a aproximacic dos valores da volatilidade
relativa verificamos gue a separagsco dos Lrés componentes ndo
ocorreu. Conseguimos obler somente o primeiro produto ¢ Pr 2 e
uma fracio intermediéria ¢ F2 3 composta peloe componente 2 e
principalmente pelo componente 2, Apesar de ndEc alcangarmos a
separagio dos Lrés componentes, © Lempo necesséaric para completar
# destilacio aumentou,

A Figura 4.11 mostra a influéncia da especificagic dos
produtos sob o Ltempo em gque a coluna opera a refluxe total (ted,
durante a destilag8c da carga de 200 moles. Fara uma
especificagio de produtos igual a 80 ¥ e uma composicio de
alimentagio de 6.680 octanco / 0.28 nonano s .18 decanc, por
exemplo, o tempo no qual a ccoluna operou a refluxce total foi de

.38 hs, A medida que a especificagio foi aumentada, para esta
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mesma faixa de composiglo, verificamocs um aumento no tempoe a
refluxc total. Ao trabalharmos com sspecificagio dos produtos de
B8O ¥ @ com outra faixe de composigio de alimentagio (0,20 octano/
0. 30 nonano/ 0. 40 decanc) observamos que a coluna operou mais
tempe a refluxe total. O tempos em gque a coluna opera a refluxoe
total depende apenas da especificag8c dos produtos e da faixa da

composicio da alimentag3o.

80 —
y SO = 300 mol 30 430 S0
0.70 np = 10 P
] R = 30 //"’#
060 - P A AR T
e ;
te (h) .40 | T e
e A0
- " //,/'
0.30 — -
0,20 - /
0.4
- 0.00 AN M By Tt A T B T R T S N Y 2 N T
0,70 0.75 0.80 0.85 D490 0.85 1.00
Fspecificaceo dos produtos {( £ )
Figura 4.11 - Tempo de operagBo a refluxe total om

func8o da especificagBc dos produlos

Os resultados obtidos pars diferentes razdes de refluxo

e especificlBes de produtc na destilacloc do sistema base estio
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apresentados nas tabelas 11.0 a 17.0 do Apéndice 1.0. Observamos
que a separagdo dos Lrés componentes somente ocorreu para valores
de razfies de refluxe igual ou superior a 2.%5. No entanto, para a
segunda faixa de composiglc, a separagdo s¢ ocorreu para valores
de refluxc igual a 3.8 ¢ 4.0 e para uma restrita faixa de

especificagio ¢ BDO ¥ a 88 ¥ 1.

15.0
o~ ]4.0 1
< -
o 1507 .80 n—octano /
G ] 25 n—nonang /
o 12.0 7 15 n—decano fﬁ,&w““m““*
% 11.0 5 /
g e
10.0 — :
m i
]
- 9.4 —
:.’3 -
O 8.0 - Q0000 B0 %
o o kkkkk BR
a 7.0 - sasss 90 €
£ - QL0000 95 &
2 B0 —
5.0 LI T J0 T T T A T O T O N N A
a.s 1.0 1.5 2.0 2.5 3.0 3.5 4.0 4.5

Taxa de Refluxo (R}

Figura 4.12 - Efeitoc da EspecificacBo dos Produtos

A Figura 4.12 mostra o efeito da especificagio dos
produtos sob o tempo total de destilac8o para diferentes razles
de refluxo. Como esperado, o efeito do aumentce da puresza dos
produtos de 80% a 80% ocasioncou um aumentoe ne tempo total de

destilaglo (LD,
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Figura 4.13 - Influénecia da especificacio dos

Destilada { mal/h )

procdut o

scb o fator capacitor

Chservamos Lambém uma reduglco no fator capacitor (CAPD,

ou soja & medida que a especificaglo dos produtos foi

verificamos uma redugdo na

¢ Figura 4.12 2,

aumentadsa

capacidads de

separagic da coluna
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Un estudo completo dos efeitos dos parametros
operacionais, come nUGmero de pratos, quantidade da carga original
liquida, raz83lo de refluxce e volatilidade relativa sobre a
separabilidade de um sistema ternario por destila¢8c em batelada,
fol realizado ac longe do capitule 4.0 .

% acordo com as condig¢les Lestadas observamos que p;ra
algumas combina¢fes de numero de pratos, taxae de refluxoc @ carga
Jiquida inicial n8o foi possivel obter & separacdoc dos trés
produtos,. Fara Uma dada combi nagiEo desties paramstros
cperacionais. uma razic de refluxc minima deve ser encontrada. de
modo & permilir & separacio desejads. sem gue QTOT T & o
esgotamento do material liguide no refervedor antes do final da
destilacio.

Fara as condiglies de operacfc da coluna em que foil
possivel obter os trés produlos, cobservamos gque o© numero de
pratos pouco influenciou o tempo necessarioc para conclulr a
destilag8o., Para baixos valores de raziies de refluxo, apesar do
bai xoc tempe necessario para finalizar a destilag8o nem sempre a
separa¢io dos produtos foi alcangada. Quanto aos Lempos de
retirada deo primeiro & segundo produto, tps = tpez
respoectivamente, & ao tempoe de retirada da primeira fracdo
intermediaria . f+ ., wverificamoes que tambdm nRo ocorreram
modificaghes muito significativas.

A possibilidade de atingir a separagfc desejada aumenta
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com ¢ numero de pratos, mas & gusntidade minima de material
adicionado inicialmente no refervedor deve ser aumentada a medida
que O numere de pratos aumenta. Observamos gque as quantidades dos
produtos Ps, Pz ., P2 ¢ que a guantidade da fragic intermediaria,
Fi, aumentaram praticamente na mesma raziio que a carga liquida
inicial.

Para o sistema em estudc verificamos que as quantidades
das fracBes intermedidrias diminuiu a medida que o nimerc de
pratos & razdoc de refluxe aumentou., Na operagdc da coluna com
nimero de pratos superieor a 40 @ altas raeazles de refluxoc.
chbservamos gue a separacace dos trés produtos ocorreu sem formagio
de fracBes intermediarias. Por outro lado, um aumento da taxa de
destilade ocasionou uma reducic no tempo Lotal de destilagEo.
Acima de um valor Stimo da taxa de destilade verificamos ggue a
separacio dos trés componentes n8c foi possivel., Tendo desta
forma, uma reduglBo na capsacidade da coluna.

Baseado no conceito do Fator Capacitor ¢ CAFP O definido
por Luyben foi possivel analisar o desempenhe da destilag8oc em
batelada do sistema ternario { octano / nonano / decanc 2, A taxa
Stima de destilado foi agquela na gqual & capacidade da coluna
CCAP) foi maxima. A partir dos resultados das varias simulagles
verificamos que tanto a capacidade quanto a taxa Stima de
destilado aumentaram com o aumento do namero de pratos. Por ocutro

lado, aszsociado a este aumesnto da taxa de destiladeo { diminuigio
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da razfio do refluxc Jdencontramos uma reduglo no tempe total de
destilagdc. A combinagBc deostes dois efeitos levou & uma reduglo
nas quantidades de produtos, causando um aumentoc na capacidade
até um valor médximo correspondente a taxa &tima de destilado.

Az simulagBes foram realizadas para duas faixas de
composiges, 0.680/ 0.28/ 0.1% - C.30/ C. 30/ 0. 40
respectivameﬁte. Para segunda faixa de composi¢lo, os wvalores
correspondente as volatilidades relativas torpnaram-se muito
proximos impossibilitande a separag8o dos trés produtos. Apesar
de nlo alcangar a separagio desejada, o© tempo necessaric para
finalizar a destilaglo do sistems aumentou,

Quanto a especificag8o dos produtos, observamos gque
para altos valores de especificagio a coluna operou mais tempo a
refluxce total. No entanto, & capacidade de separagBo da coluna
nesta situac8o sofreu uma sensivel reduclo. O tempo de operaclo a
refluxo total depende apenas da especificaglo dos produtos e da
faixa da compesigio da alimemtag@o.

A partir da andlise dos rasuitadagz das varias
simul agBes realizadas, pode-se notar gque existe muitas condigles

de coperacgio possiveis para a operaglo de uma coluna de destilag8o

em batelada. Logo, fazr-se necessirio realizar uma analise
rigorosa do conjunto de parimetros operacionais tendo @m
vista a separagic de todos produtos, E também importante

ressaltar quais s8oc as prioridades da unidade em gquestio bem como
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quais s3o as gquantidades ¢ as especificagles dos produtos
esperadas, & © Lempo viadvel para a realizagloc da destilaglo,

A simulag3o do processo de destilag8co em batelada,
neste trabalho, feoi realizada para sistemas ideais. Uma sugestio
para futuros trabalhos seria a realizag3oc de um estudo do
desempenhc da coluna de destilag3o em batelada para sistemas
ndo ideais. Outra sugest¥co seria o estudo das estiratégias de
operagfo conhecidas durante a destilag8o em batelada de sistemas

mul ticomponentes.
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TABELA 1.0 -~ Efeito da Carga Liquida Inicial
B0 n-octano / .25 n-nonane / .18 n-decano
R =53.0 /np =10 / Esp. Produteos = .80
300 380 400 450 500 B850 800
te (hro .32 .3 .31 .31 .31 .3 .21
Pa(mol /B)i138.8 |154.5 |(174.5 |194.8B |218.80|234. 80 |2854. 80
tps (hs) 3. 00 3. 40 3. 80 4. 20 4. 60 5. 00 8. 40
XPl 2 LBOBEY . .8033 |.60058 [, 60078 |. 800S0 ] . BG4 | . BOO00
KP1 2 L0083, 0888 [.0884 |.08832). 08826, 0Bgee|. 089920
XF‘1 s L0012041,.0010 |.0010 |.00084 . 00088, 00084 |, O00B0
Fiimel /HH]1E65.4 (198,58 |2288.5 [285.58 (2858 851315, 601354, 60
tfa(hs) g.al 5. 91 7.2 8, a1 @, a1 10.91]1 11.821
Faz (mol /h)| 0,00 0. 0C 0. 00 o, 00 G. OO G. 00 0. 00
Ltp2(hs)
P
2,1
XpP
2.2
XF
2.8
Fz {mol /h)| 0.00 O. 00 C. 00 Q. GO .00 C. 00 0. 00
tfz (hs)
Pa (mol /hy| 0.00 | 0.00 | 0.00 | 0.00 | 0.00 | 6.00 | 0.00
b 44
- 1
XR
2
xR
8
Lf (hs) 5,91 . 91 7.81 B8.91 S, 81 10.€1] 11.91
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TABELA 2.0 - Efeito da Carga Liquida Inicial
.80 n-cctano / .28 n-nonano / .18 n-decano
R =3.0 /np =10 / Esp. Produtos = .80

300 380 400 480 500 850 600

te (hrd .31 .31 .31 .3 -3 .31 .31
Ps (mol /h)[184. 72|227. 285|280, 78 |292. 28| 324.80|357.323{38, 83
tpi ¢ths) 8.10 ©. 40 10.70] 12.00) 13.30 14.80] 18.80
XP" " - BOSE1 |, BOCE8 | . 8U713]. 80747 | . 80768, Ba780|. BA784
Xth L103881.10208].10244(.10213| .10194(.10184}.10182
K?‘ s LO00S2 | . CO04T . 00043 . O0040] . 00038, 0036 . 00035
Fs (mol /h)| 22.83] 28.00]| 27.80| 32.88 35.03] 37.83; 42.82
tfs(hs) 9.0 10.40) 11.80] 13.30] 14.70] 16.10} 17.860
Pz (mol /h)| 27.50] 35.03] 42.53f 48.02; B2.83| 60.03] B2.55
tpz ths) 10.10] 11.80) 13.80] 18.10 16.801 1B.80| 20,10
XPS s 034981, 033301, 03235 Q3061 (. 03085 |. 02078, 02068
XF’Z 2 LB0463 1. 804131, 86247 . 00000]. 80711 |.BO424|. BOBRS
XPZ .3 LOT0421. 07288 (. 07408, O8R3B |, 07228 [, 0740Q(. 07180
Fz(mol/h)| 12.80) 12.80] 12.80} 15.00] 18.00 | 15.00| 17.80
tfz (hs) 10.20) 11.890] 13.80] 18.30| 17.00 ig. 70| 20, 40
Pa(mol /h) | 42.78) B0.27] B7.76| 68.24| 72.73 | 80.20| 87.862
XR‘ . 00000 . CO001 |. 00001 |. CO001 |. 00001 |. 00002 ]. 00002
XRz LOB071 L, 088881, 07817 ]. 08020}, 08427 |. 08786, 00018
XRa LO930201.6321151.02482 |, Q1Q70]. 21871 |.01243]. 20080
LfChsd 16.20) 11.60} 13.680| 185.30] 17.00 | 18.70| 20.40

a0
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TABELA 3.0 -~ Efeito da Carga Liquida Inicial
.60 n-octano / .28 n-nonano / .18 n-decano
R = 4.0 / np =10 / Esp. Produtos = .80
300 380 400 480 8500 880 &00
te (hrd .31 .31 .31 .3 .3 .31 .31
P1 (mol /h) 1195, B0 220, 82 |263. 84 |295. 86 |327. 88361, 80 {343, 92
tp1 (hs) 8.10 11.80] 13.850| 18.10] 16.70] 18. 40! 20.00
XF“‘i . BQOBE | . BQ708|. BY474 | . BA7ES ,QQQQI . BG77E | . BUP48
XPt_E LO09741.102871.10481 |.10202]. 099761.10188{. 10023
J(P’“a . 00004 |, 00037 |. 00038 |. 00032 |. 00030 |. 00028 . 00027
Fa(mol /hi] 14.02] 14.80] 14.00] 16.00] 18.00| 20.00] 22.00
tfa(hs) 10.80] 12.80] 14.00( 16.0 | 17.80] 19.40] 21.90
Pzimol /h)] 44.02] B2.02] 80.04] 68.04| 76,04 84.04) @2.06
tpz(hs) i2 .59] 14.80] 16.70| 18.00| 20.90] 23.10] 28.20
XPz” .031301].02883]. 02784 |. 02688, 02686]. 02388, 02400
sz,z LE3172].834781. 93613 . 93678, 93651 |.U3170].63134
xPz.a . 036E8 | 03640(. 03633 (. 03688 . 36830 ]. 04442{. 04466

Fz (mol /h) | O.00 ©. 00 0. 00 0.00 . 00 C.00 | 0.00

tfz(hs)

Pa(mol/h)| 46.16] B4.16] €62.17] 70.18| 78.19| 84,16 88.11
xR . 00000 | . CO000 | . OO000O | . 00000 |, OO0 . OOOOO . COOO0
XRz OSa76].08178].07438 . 09094 (. 09417}]. 08701 |. 08104
XR‘ LG4024 1. 091824 | . 92561 |. BOLOHB |, 9OBB3|. 01220 . P18R6

Lf (hs) 12.80} 14.60] 16.70] 18.80| 20.80] 23.10| 28.20
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TABELA 4.0 - Efeitc da Carga Liquida Inicial
.80 n-octano / .28 n-nonanc / .18 n-decanc
R =1.0/np =20 / Esp. Produtos = .90
300 380 400 450 800 B850 &00
te (hro .21 .31 .31 .31 .3 .3 .31
Pi(mol /h)|(154.45]|174.855(168.58(212.80 (2239, 80 |264. 50 |&284. 50
tp1ths) 3. 40 2.80 4. 30 4,70 5.10 85,60 8. 00
XP‘ . CBOa3R!. 8000 | . BATRL |, 80883 |, BORBR . 80791 | . BB840
XP:L 2 LA1009841.09938 . 1018631, 1006681 . 10002.1016871.10112
XPz . LO007EL. 00084 1. 00056 1, D001 |. OOG47T 1. 000421 . 00038
Fa(mol /hi148, 481175, 801200.80|2230.850|260. 88264. 50 1218. 60
Lf1(hs) 5. 71 5,71 7.71 8,71 .71 10.711 11.71
Pzmol /! 0,00 Q. 00 Q. 00 0,0Q Q. 00 0. 00 Q. 00
tp2(hs)
Xp
2.1
XP
2,2
XpP
2,9
Fz(mol /h)} O,00 C. 00 0. 00 C. 00 0. 00 0. 00 0. 00
tfz ths)
Pa(mol /h)y| G.00 G. 00 0.00 0. 00 0. 00 0. 00 0. 00
xR
3
iR
z
iR
]
Lf ths) 5.71 6,71 7.71 8,71 8. 71 10.711 11. 7
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TABELA 5.0 - Efeito da Carga Ligquida Inicial
.60 n-octano / .25 n-nonano / .15 n-decanoc
R =3.0/np =20 / Esp. Produtos = .90
300 380 400 480 8500 880 800
te (hro .31 .31 .31 .31 .31 .31 .31
Pi(mol /h)1187. 22220, 78| 262. 27 [204. 77 |327. 20| 3609. 821302, 33
tp1 (hs) 8. 20 Q. 80 1i0.80] 12.10} 13.40] 14.70] 16,00
J{F”L'1 . BOS18. 80608, 80801 |. 808645 |, 80206 | . BU933 . BYL4S
XPtuz 10487 1.10280].101801.10118].10006].10053].10042
XP‘FQ . 000281, 00022, 00018 . 00017 . 00015, 000141, 00013
Faeqmol /h)] 10.00) 12.80] 185.00) 17.83] 20.03] 28.00] 27.83
tfichs) g8, 60 10.00C] 11.40] 12.80) 14.20] 18,.70] 17.10
Pz (mol /h){ 45.03| B2.B83| B7.52| 65.02] 72.82] 77.55| BS. 08
tpz (hs) 10.00] 11.70} 13.30§ 185.00} 16.70] 18.40| 20.10
XPz" L03430[.03195].032341.03178(. 03180{. 02894 {. 02009
xpz,a . 28788 . 098806 |, G100, 98007 |, 95631 | . 954a2| . 98094
xPz,a LO0764 . 00008 . 000CB61.00818[.01210].01614 . C10Q7

Fz (mol /h)} 0.00 G. 00 0. 00 0. 00 C. 00 0. 00 0. 00

tfz (hs)

Pa(mol /h)| 47.78} S2. &7 685.28| 72.74| 80.83| 87.71] a8.13
XR1 . CGOOO0 L. 00000 | . 00001 |, 00001 |. OQO01 |. 00002 | . 00001
XRZ .03262].04181 |, 07276, 06620, 08140 |. 08485 ]. 07766
XRa LGET7381.00818]. 092723 .93380|. 018588, 01544 . 62203

tf (hs) 10.00] 11.70] 13.30} 18.00} 16.70] 18.40] 20.190
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TABELA 6.0 - Efeito da Carga Liquida Inicial
.80 n-octano / .28 n-nonanc / .18 n-decano
R =4.0 /np = 20 / Esp. Produtos = .80
300 350 400 480 8OO 880 800
te (hro .31 .31 .31 .31 .31 .31 .31
Ps (mol /h) [187.78]231. 82 |263. 82 |267. 87 |320. 80 | 3563. 82 | 305, 04
tps ths) 10.201 11.90] 13.80] 18.20} 16.80] 18.80] 20.10
XPi,* . 80788} . 8880 |. BRO37 | . 8CEAT7 |, BOCET |. 8UTE4 |. 80084
.’r(!-"i’:B L10192].104321.100481.1020901. 10021 {.102381.10030
xpa,a .00020].00017(.00018]. 00013|. 00012]. 00012]. 00011

Faimol/hi| 4.00 4. 00 8. 00 4. O0 &, OO 5. 00 10,00

tfachs) 10.40] 12.10) 13.80] 18.407 17.10} 18, 80] 20.80

Pzimol /h)] BO.04] BRB.04] B684.04] 74.04] B2.04| ©0.04] 96. 04

tpz (hs) 12.40; 14.850] 16.80] 18.80] 20.70| 22.80] 24.00
XPg,“ 02954 1. 020806 . 02406 | . 020637 |. 02877 |. 02847 |. 02360
XPz’z L GB733].97106]. 97348 . Q7193 |. 87229 |. 97227 | . 7368
XPz,a .003141.00308|.00188].00170]. 00198 |. 00226 |. 00274

Fz (mol /h){ 0.00 0.00 | 0.00 0. 00 0.00 | 0.00 C. 00

tf2(hs)

Ps(mol /h)| 48.18| 86.16)] 66.17174.17 82.18| 20.18] v3.11
XR‘ 00000 1. 00000 1. 00000 1. OO000 1. OOO0O0 . 00000 . 0000
iR, L018421.02662]. 04178 1. 04831 |. 05303 |. 05872 . CCUS4
XRs .G8158|. 07338 . 08628 |, 816G . 040507 | . G41 28 . K3006
tf ths) | 12.40| 14.80| 18.50| 18.80| 20.70| 22.80| 24.90
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TABELA 7.0 - VazBes dos produtos e das fragBes intermediarias
.80 pn-octano / .28 n-nonano / .18 n-decano

SO = 300 / Especifica¢%o dos Produtos = .90

np R Ps Fi Pz Fa Pa tLr

10 | 124.58 | 165, 48 0. 00 0. 00 0.00 | B.01
20 154.85 | 145,48 0. 00 0. 00 0.00 | 871
40 | 1'C | 174.98 | ®B4.05 | 25.00 0.00 | 48.46 | sB.20
&80 190.58 | 29.05 | 80.50 0. 00 0.00 | 4.¢1
10 175.60 | 124. 44 0. 00 0. 00 0.00 | 7.3
20 183,60 | 116, 44 0. 00 0. 00 0.00 | 7.08
40 | 1'% | 101.80 28. 00 34. 00 0. 00 48. 42 6. 40
80 108.680 | 12.00 | o244 0. 00 0.00 | 6.086
10 186.32 | 113.73 0. 00 0. 00 0.00 | &.71
20 193.0 26.67 | 23.30 0.00 | 47.47 | 7.80
40 | 0 | 108,33 | 10.00 | 4B.83 o.00 | 47.07 | 7.e0
80 | 199, 66 0.00 | 100.37 0. 00 0.00 | 7.21
10 191.11 34. 20 8.57 | 24.31 41.78 | @.00
20 168.83 | 14.20 | 41.48 0. 47.47 | .80
40 | % | 100,68 2.86 | 50.03 0.00 | 47.40 | s8.80
60 199. 88 0.00 | 100.34 o. 0.00 | s.38
10 104.72 | 22.83 | 27.50 | 12.80 | 42.78 | 10.20
20 1e7.22 | 10.00 | 4s.03 0.00 | 47.78¢ | 10.00
0 | 39| 100.72 0.00 | B2.8B2 0.00 | 47.47 | 10.00
60 160. 72 0.00 | 100.30 0. 00 0.00 | a.m
10 198.33 | 17.78 | 41.13 0.00 | 46.00 | 11.30
20 107,56 6.67 | 47.80 0.00 | 48.21 | 11.20
2 | 3% | 100.78 0.00 | B2.24 0.00 | 48.03 | 11.20
50 190. 78 0.00 | 100,20 0. 00 0.00 | 10.88
10 105.80 | 14.02 | 44.02 0.00 | 48.18 | 12.80
20 167. 79 4.00 | 50.04 0.00 | 48.18 | 12.40
s | *° | 100.80 0.00 | 52.04 0.00 | 48.14 | 12.40
60 199. 80 0.00 | 100.20 0. 00 0.00 | 11.81
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TABELA B.0 - VazBes dos produtos e das frag@es Iintermediérias
.80 n-octano / .25 n-nonano / .18 n-decano

S0 = 600 / Especificac¥ic dos Produtos = .90

ne R Pi Fa Fa Fa Pa L

10 254.80 | 342.60 0. 00 0. 00 0.00 | 11.91
20 284.850 | 318,860 0. 00 0. 00 0.00 | 11.71
40 | 1'% | 314.80 | 285.80 0. 00 0. 00 0.00 | 11.30
650 330. 45 | 1285.08 40. 00 0. 00 05.86 | 10.20
10 347.60 | 282, 44 0. 00 0. 00 0.00 | 14.91
20 363,60 | 236. 40 0. 00 O. 00 0.00 | 14.86
20 | 1'% ars.80 76, 04 48, 04 10.00 ©0.31 | 12.80
B0 383, 60 56, 04 62, 04 0. 00 o8, 28 | 12.60
10 373.03 | 227.10 0. 00 0. 00 c.oo birom
20 383. 03 60. 03 46, 70 26, 67 83.688 | 18.80
10 | &9 | 280 88 40. 03 73. 37 0. 00 Q7.00 | 18.10
60 393, 03 232.37 | 86.70 C. 00 g7.00 | 15.10
10 288, 40 52, 89 28, 87 41. 46 81.68 | 18.10
20 - 388, 35 42, 80 78, 60 0. 00 Q0.28 | 17.80
40 | % | 30402 20. 03 87,17 0. 00 98.88 | 17.80
80 306, QO 2.86 | 101.46 0. 00 08.84 | 17.80
10 | 380.83 42. 82 62. 55 17.80 g7.62 | 20.40
20 302, 33 27.53 85, 05 0. 00 g5.13 | 20.10
20 | *° | ag7.m 7. 80 Q7. 85 0. 00 Q7.8 | 20.00
60 397. 31 0.00 | 108,08 0. 00 97.67 | 20.00
10 393. 22 28. 80 87.87 0. 00 90.11 | 22.80
20 2085, 44 18, 56 o2, 27 o. 00 ©6.85 | 22.80
40 | % | sg7.63 0.00 | 103.38 0. 00 09.07 | 22.40
60 300. 84 0.00 | 101.18 0. 00 ©0.07 | 22.40
10 303, 92 22. 00 02, 06 C. 00 g2.07 | 28.20
20 308, 04 10. 00 05. 04 0. 00 ©8.11 | 24.00
w0 | #° | 297.00 .00 | 104.04 0. 00 08.13 | 24.90
60 300. 89 .00 | 102.04 0. 00 08.15 | 24.00
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TABELA 8.0 ~ ComposicBes dos Produtoes

B0 n-octano / .25 n-nonane / .15 n-decano

S0 = 300 / Especificagdc dos Produtos = 80
12 Produto 2% Produto 3% Produto

np i e 2 1 & < 1 = 3

10 L BRERY . 0aa3 ], 00120 . 00000 |. 00000 | . OOO00 | . 00000 | . OODOD | . OO000
20 LB808331, 10092 ]. 00072 ]. 00000 1. OOCOO0 | . OO00C ], QOO0 . 00000 | . COOO0
40 LBEER0 |, ORBO3T . 0006821, 08122 . 206808, 041801, 000001. 00784 |, G7407
80 LBO4RE 104861 . 00088, 08228 . 237731, 00000 1. Q0000 1. 00000 1, OO0
16 LBRTE41.10201 1. 00076 . QO000 |, O0OR0 ., QGOQOO . COOO0 ], QOOO0 | . OO0
ol LBRE43].10012 . 00045 |, COOGH 1. OOOO0 . OOOOG . QOO0 1. OOOOC | . DODOOO
45 L BROGSE . ORQEE |, OO043 . OR4Bg |, 90080 . QOQTT . 000001, OOR3EE |, pORRR
Go LBOSOZ . 10051 1. 00042 . 04453, 98547 . 00000 1. OOQO0 1. OOLOG . DOOOH
10 LBEE1T 100201, 00084 |, GOOOO . OO000 . OLCO0 |. GOOOT | . 00000 1. OO0D0
pie LBO8E41,10401 |.0003581.04260|.821101. 026132 ]. 00002 . 062461 . RI7S1
40 LBETITI.10228]. 00034 1. 03431 |. 962821, O0Z1 0. 000001, 00147 | . 99565
&0 .B88G4581.110221. 000321, 038830 . 238411 | . OOO00 1., 00000 1. OOQC0 | . OOOO0
10 .BEO20]. 10023 1. 00086 [, 04789 |. BEB45 . 05366 |. 000031, 09120 . Q0867
=20 L BR1I83].107881, 000281, 03088 |, 94548, Q1484 |, Q0000 1, 04485, gB838
40 .B89251.110471.000281. 02810, 97203 . 00186 |, 00000 1. 00062 |, SQC33
&0 LBRIZZS].10833|.00028). 02767 (. 37202 . 00000 ). Q0000 |, 00000 | . OOOO0
10 L BOB61 1. 10388, C008B2 1, 03485 |, 8463 |, 07042 (. 000001, OBO71 | . 3820
=0 LBOS1821. 10487 1. 000251, 034361, @879 |. 00764 | . GO000 1. 03262 | . 96738
45 L.B21221.10883|. 00024 1. 024132.97483|.00142. 00000 ]. 00027 | . SOQT7E
B0 L BR241 1, 107521.00024 1. 022326 . 87804 | . 00000 |, OOOQ0 |, OOO0G | . OO000
10 LBQROG . 100851, 00048, 033221.9186871.04811 1. 00000 . 06021 1. Q3070
=0 LBETT3].10205].00222.023168] . 8641 3. 004121, QOO00 ], 02503, 7407
40 L8R33021. 10876 .00022]. 02187 . 8777581, 00098 1. 000001, 00013, RGBT
850 LBR372].108608 (. 00022 . 02328 ] . 876871 |. 00000, OO0CO |, 00000 | . Qo000
10 LBEURG |, OBa74(.000401. 03130 .2231721. 03838, 00000 . OBRTVE |, 84024
20 LBATEE81.101092].00020|. 02054 |, 987233, 002141, O00001]. 01842, 95158
40 LBEE761.107051.00019(.01621 1. 970781, 00104 |. 00000 | . CO00S | . QQUES
60 LB8A3181.1068621. 00019]. 02284 |. 7746 |, 00000 . 00000 . OO000 1. OOD00
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TABELA 10.0 - Composig¢Ses

.80 n-octane / .25 n-nonano /

dos

Produtos

.18 n-decano

S0 = 600 / Especificacio dos Produtes = .80
12 Produto 27 Produto 3% Produto

np 1 £ 2 1 2 3 1 Z 3

16 L.S0000 L, ORE20 . 00080 . COC00 |, CO0D0 1, GO000 |, COC0O | . OO000 . OO000
20 LBO849 . 10112, 00033 . 00000 |. OCO0G | . OO0 1. 0O000 L. 00000 L, OO000
40 LB88BSg . 10108, 00035 . 00000 . GO000 | . OOCCO 1. 000G {. 00000 | . OOC00
80 LEBEBOT . 101801, 000321, 0475851, 20081 |, 04864 1. 00013 . OBEER |, 940324
1G LBYSYSE, 100851, 00080 1, 00000 [, CO000 | . 00000 L, Q0000 1. GO000 |, 00000
=0 LBOES3. 103241, 000231, Q000 ], QOGO |, OOO00 |, QOO0 | . 00000 | . QOOO0
40 LESSTE 10203000281, 03874, @7R0G7 . 08188, 00008 . 07047 | @RR48
80 LBOTIE L 10242 1. 00021 1.02621 |.2968282 1. 001271, 00001 | OG7H3 . 946285
i¢o LBRBZ, 10008 . 00042 . 00000 . OO000 . G000 . CO0O0 | . OOO0C . OO000
=20 LBOEB2. 103001, 00018, 048232, 85280, 0818681, 00006 |. OBR0OB |, D1 686
40 LBETER.102001.00017. 0234021 . 38G0R2 1, GOGES . 00004 |. 07232 . k2787
80 LEBRRQE ], 10087 [.000171. 02047 . 27028 1. 000281. 00000 . 01880 1. 00000
1% LBRB72. 10288 ). 000401. 04052 |. 81674 | . 08274 ). 00004 1. OBY7EE |, Q1230
20 L BReeR |, 09087 |, 000181, 03078 ). 20866 ], 0B2BG |, 000021, ORO2E |, |1 968
40 L8847 1.10124|. 000141, 02086 | . 36954 | . 00080 |, 00000 . 04664 | . 95330
a0 LBRTET7].10188]., 00014, 02468 . 97532, 000031, OO000 1. 0112 | . g8adey
10 LBO784|.101i821. 000301, 0268 (. BRUBA2 1, O71801. 00002 . 0G01 8. QOG0
20 LB80045|.10042 . 000131. 02008, 95004 |, 01897, 00001 |. 07796 |. 82203
40 . 80634 1.103283{. CO01E]. 02442 |. 27528, 00030 |. 00000 1. 03023 . GBQTY
&0 L889771.100101.00012]. 01083, 88404 1. 000031, 00000 . 0053 | . 28407
10 LBOTIR . 10231 [.00031 |. 02629 . 80807 (. 084741, GO001 |. 0BB0R|. 91 481
20 .BO790(.10198. 00011 1. 02700 . 96872, 00726, 00000 |. 069432 | . Q3086
40 L BRS20 . 101601. 00011 1.02136]. 97888 ]. 00006 . 00000 . 2368 . 976321
60O L8598 . 10321 1. 00011 |. 0092681, @2073 . 00001 i, 00000 1. 002384 | . OOBO6
10 .BRR401.10023.000271.02400]. 843124 |. 044661, 00000 ]. 08104 | . o1 806
&0 B854 (. 1003681, 00010, 02353 ]. 87368 ]. 00274 . 00000 |. OBRS4 | . QI006
40 ,BRE31 1.100801{,.000101.01481 |. 9851 3].00006]. 00000 . 01602 . UB3R0R
60 LBOB761.101341.000101, 00611 |. 92388, 00001 |. 00000 ], Q0207 |, 89793
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TABELA 11.0 - Efeito da Pureza dos Produtos

50

300 R =1.0 / np

10

Cal. 80 n-octane /.28 n-nonance /.18 n-decano

Volatilidade 4.©¢ /v 2.0 /7 1.0

(). 30 n-octano /.30 n-nonano /.40 n-decano

Volatilidade 3 67 /1.87 / 1. @
B0 . BS . B0 N, * 15
Can Cho Cad Cho Ca Ch2 Cal Cho
te (hsa 18 et L L EE 4 RC .82 . AL . B8
Fi1(mol /h) |2223.88] 868.10{202.48] 84.37/184.72] 68.40|178.82;, 47.7V8
tpalhs ©.10 4.20 g2, 60 3.80 8.10 3.30 7. 50 =. 60
Fi(mol /h2 | O.00 [202.81]| 0.00 [2185.687| 22.2 |230.8681c4. 12282, 27
tfa (hso _— 11.868) ———WHe 11.683; 2.00 11.73) 11.686] 11.88
Pz (mol /h2 | 22.80] 0.00 42.821 0.0 0] 27.80; 0.00 Q. 00 0, Q0
tpz (hs) 2. 60  — g, 890 —_— 16.10
Fz (mol /h3 | 0.00 0. 00 0. 00 0.00 12.50] 0.00 0. 00 0. 00
tfz (hs) 10.20
Pa(mol /h3 | B83.96) 0,00 4. 0861 0.00 42.78] .00 0. 00 C. 00
Lf ¢(hs) 9. 80 11.86] 9,90 11.6831 1¢.20} 11.732) 11.66] 11.89
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TARBELA 12.0 - Efeito da Pureza dos Produtos

30

=300 /R

=1.5

/ np

10

Cad) .80 n-octano /.25 n-nonano /.15 n-decano

Volatilidade 4. / 2.0 /7 1.0

(b).30 n-octano /.30 n-nonang /.40 n-decano

Volatilidade 3.67 / 1.87 / 1.0

L BO . BE L B0 . B
Cal Chob Cal Chbo Cal (= Cad Chal
te (hsl S s . B0 . 42 .31 . B2 . AB . B
Fit(mol /h)|217.18] 27.451184.0C] 18.80}1134.88| 10.00; 51.88| 18,80
LpaChs 4. 50 G, 80 3280 0. 8O Z. 00 0. 80 1.50 1.0
Fi(mol /h) | BE.BEI1272.858|116.001281.10j165. 451281. 00248, 05284, 20
tfa thso 8. 76 8,98 8. 82 8. 02 5. 91 8.1z g, 0B B.28
Pz (mol /h3 | O.00 O, 00 G. QO 0. 00 G. 00 O, 00 G. 00 0. 00
tpe (hs)
Fz (mol /h> | . Q0 0. 00 0.00GF 0.00 0. 00 O, 00 0. 00 0. 00
Lf2(hs)
Fa (mol /ho
Lf (hs) 85.76 B985 5,82 6. 02 5,21 6.1&2 5. 06 &, 28
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TABELA 13.0 - Efeito da Pureza dos Produtos

50

300 /

R

= 2.0 / np

10

Cad.B0 n-octano /.85 n-nonanc /.18 n-decano

Volatilidade 4.0 7 2.¢ / 1.0

Ch). 30 n-octane /.30 n-nonano /.40 n-decanc

Yolatilidade 3 67 7 1.87 / {.¢

. 80 . B85 . G . Q5
Cal Chl {ad Cha Cad ) e Cal Cha
Lo (hsd 18 .38 ez & LB L BE . AB . Gt
Pi(mol /h)221. 72 B80.00(202.16| 35.16[|175.60| 23.20[1209.56] 16.64
tpilhs 5. 70 1.860 5, 30 1.30 4. 7O 1.10 3.70 1.10
Filmol /hl | 78.32(280.04| 96. BBI264.88|124. 44 |276.84[170. 48 |E83. 48
tfz (hsd 7.16 7,38 7. B2 7. 42 7. 31 7. B2 7. 48 7. 68
Pz (mol /h>} 0.00 GC. 00 0. Q0 0. 00 0. 00 0. 00 G, 00 . 00
tpz ths)
Fz {mol /31 G.00 G, 00 0.00] .00 C. 00 G, 00 0. 00 0. 00
tfz (hs)
FPa(mol /h3 |} O.00 0. 00 G. 00 0. 00 0. 00 0. 00 0. 00 . 00
Lf (hs) T.16 7.38 7. 22 7. 42 7.3 7.8z 7. 46 7. B8
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TABELA 14.0 - Efeito da Pureza dos Produtos

SO =300 /R =2.8 / np =10

Cad.B0 n-octano /.28 n-nonanc /.18 n-decano

Yolatilidade 4.0 /7 2.@¢ / 1.9

Cby.320 n-octanc /.30 n-nonano /.40 n-decano

Volatilidade 3 67 / 1.87 / {.¢

. BO 85 . B0 e

Cad Cho Cal Cod Cal Cbo Cad Cha

te (hsd 18 35 .22 . 42 .31 BE | .48 . B

Fi(mol /h)|2821. 42 75.00|208.97| 55,97 186, 33| 39.37[161.27] 23.90

tpiChs 6.80 | 2.680 | 6.40 | 2.10 | B.80 | 1.70 | B.30 | 1.40

Fitmol /hD| O.00 |244.10] 19.97(244.10[113.73|2680.70[138.80|276.17

tf1(hs2 8,75 | 7.00 | B.82 8. 71 8.92 g.868 | 9089

Pz(mol/hD| 29.97] 0.00 | .67 | 0.00 | 0.00 | 0.00 | 0.00 | ©.,00
tpz (hs) 7.40 | —— | 7.20

Fza(mol/hd| 0.00 | ©.00 | 23.33] 0.00 | ©.00 | 0.00 | 0.00 | ©.00
tfz ths) 7. B0
Pa (mol /h) | 48.64] —— | 44.11

tf (hs) 7.40 | B.78 | 7.60 | 8.82 | 8.71 8.92 | 8.86 | 9.09
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TABELA 158.0 - Efeito da Pureza dos Produtos

SO = 300 / R

= 3.0 / np

= 10

Cad.BO n~octanoc /. 2% p-nonano /.18 n-decano

Uplatilidade 4.0 / 2.0 / 1.@

(b)) .30 n~octana /.30 n-nonanoc /. 40 n-decano

Uolatilidade 3 .67 / 1.87 /7 1.0

. 80 .85 . BO w5
Cal “ha Cal ko {al Lo Caot Cho
Le (hso L1686 .25 . 28 ¥ .3 Lr . A5 . B3
Pi(mol /hi224. 061 G0.001207.94] 72.6021101.11) B6.6801172. 811 34.77
tpiChs 8. 00 3. 80 780 2. 00 7. 00 2.80 6. 80 1.0
Fi(mol /hdj 0.00 [210.068] 8.87 |226.37 34.201243. 46(127. 54 |265. 20
Lfa (hsd 186.18] 7.80 10.282 8. 20 16.32) 10.26 10, 48
Fz (mol /hd | 24.29}) 0.00 L. 7L 0.00 2. .97 0. 00 0. 00 0. 00
tpz (hs) 8. 80 e 8.70 2, 80
Fz (mol /ho | O.00 0. GO 0. 00 0. 00 =24.31] 6.00 0. 60 G. 00
Ltfz(hs) 2. GO
Pa(mol /ho| B1.70| 0.00 47.811 0.00 41.78] 0.00 0. 00 0. 00
tf ¢hs) 8.80 10.18) 8,70 10.22) .00 10.321 10.86] 10.40
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TABELA 16.0 -

Efeito da Pureza dos Produtos

SO = 300 /R =38 /np =10

Cad).B0 n~octano /.28 n-nonano /.18 n—decanc

Volatilidade 4.0 /7 2.0 / 1.0

Cbh). 30 n-octano /.30 n-nonano /.40 n-decanc

Volatilidade 367 /7 1.87 / 1.0

. BO . 8B5S =9 . B8

Cad Cbo Cao Chbd Cal Chba Cad Cbd

te (hs> Y .38 . 22 . 42 .31 . B2 . 48 . B
Fi(mol /h)j228.401101.09(210.64| 80.62]188,. 33| 77.33/178.60| 60.38

tpaChs 10.30] 4.0 8. 70 4. 80 8. .10 4. 00 8,80 3. 40
Fi({mol /h3} .00 c4.44] O0.00 |=208.44] 17.78|2282.71| 48.03|230. 60
tfa (hsd &. 00  — 13.02] 8.80 13.12] 10.70| 13.29

Pz(mol /ha | 21,.13)] 20.00] 38.81] 0.00 41.13} 0.00 4. 44 0. 00

tpz (hs) 16.80}] 6.80 11.00} e 11.30F — 10.00

Fz (mocl /h2 | 0.00 0. 00 Q. 00 0. 00 0.060 . 00 30.00} 0.00

tfz(hs) 11.80}F ——vo

Pa(mol /h) | B82.821144.8501 B0.8B0} 0.00 46. 00 G. 00 38.08] 0.00
Lf (hs) 10.80; 6,80 13.02) 11.00] 13.12] 11.30] 13.28| 11.80
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TABELA 17.0 - Efeito da Pureza dos Produtos

20

= 300 / R

= 4.0 / np

= 10

Cad,. BO n-octane /.28 n-nonano /.18 n-decanc

Volatilidade 4.¢ 7/ 2.0 / 1.0

¢bY. 30 n-cctano /.30 n-nonanc ‘. 40 n-decano

Yplatilidade 3. 87 / 1.87 / 1.0

. 8O . BE . 20 Qs

Ca Cho Cal Ubo Cad Cind Cal T

te (hsd 16 .28 . 2 N e .31 LBz A8 . B8
Fiimol /h){224.88{102.92|200.680 | 83.86 192, 80] 81.60|180. 80, 66, 34
LpaChs 11,40 5.80 10.70] %.10 16,101 4.60 &, B0 4. 00
Fa{mol /hd | G 00 16,00 G.00 FE.00) 14.02 218, 40 40.02(233. 60
L1 (hsl  —— 8. 30  — 8. Bo 10,80 14.82] 11.80, 18.68
Pz(mol /ho | 22.00) 230.88; 40.00] 1.88] 44,02 0.00 20.02¢ 0. 00
Ltpz (hs) 12,00 7.60 12.20] 7.80 12. 501 ~—unr 12.80; ——
Fz (mel /h2 | G. 00 30, 98 0.001 16.006} .00 G. 00 20.00; 0.00
tfz¢hs) e 7.860 i 7. 80 1¢.20) —— 132.00 ——ou
Fa(mel /ho | B2.121148.03] BG. 401134, 385 46.167 0.00 32.20 0.00
tf ¢ths) i2.00) 7.80 12.20; B.20 12.80] 14.82)] 13.30] 18. 68
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Nomenclaotura

0z

A.B,C = Constantes da eguacioc de Antoine
D = Vaz8c de Destilado

F1 = Quantidade da primeira fragdoc intermediaria

Fz = Quantidade da segunda fragfo intermedisria
K = Raz8oc de equilibrio

L = VazZo molar do liquido

Lo = VazBo de refluxo

Mi = Acimulo molar de liquido em cada prato

Mc = Actmulo molar de liguido no tambor de refluxc
Mn@ = Acdmulo molar inicial de liguido no refervedor
no = pnanerce de componentes

np numero de pratos

P = Pressilc parcial

qus = Pressd3c absocluta do sistems
Pc = Pressiic Critica

PT = Press8o Total

Pvp = Pressfio de wvapor

Fi1 = Quantidade do primeiro produto

Fz = Quantidade do segundoe produto

Pa = Quantidade do terceiro produto

R = RazZo de refluxoc

S0 = Quantidade da carga liquida inicial
T = Temperatura

Te = Temperatura critica



Nomenclatura oz

te = Tempo no qual a coluna operada a refluxo total

Lf1 = Tempo final da retirada da primeira frag8c intermedisria
Lfz = Tempo final da retirada da segunda frag3oc intermediaria
tps = Tempo final da retirada do primeiro produto

tpz = Tempo final da retirada do segundo produto

tf = Tempo total de destilacgio
V = Vaz8oc molar tolal do vapor

VF A, VP B, VP C, VP D = Constantes da eguagic de Wagner

x = Fraglo molar na fase liguids

wd = Fraclo molar do destilado

Xi,j = FragBo molar do componsnie "7 no pratoe ¢
}(m:m.t = Composicio inicial do componente i

ip = Composig¢Eo do componente i no destilado
%

prsp = Composigio especificada para o 17 produto
ESP . R o
ip = Qomposicio especificada para o - produto
ip = Composigice média especificada
XFmi = Composigdc do compenente i1 7 na " me fragio
intermediaria
XPn,i = Composig¢lio do componente i no e produto
¥R = Composiglio instantinea no refervedor
ESF ; s g o
Kka = Composicio especificada para o 3- produto
Xxi = Composiglo do componente i noe refervedor

¥ = fragdo molar na fase gasosa
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LETRAS GREGAS

o = Volatilidade relativa

SUBSCRITOS

componente

,..
It

estagio

PR
Hi

k = componente



