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ABSTRACT 

Ba~ch dis~illa~ion is a m~~hod commoonly us~d in ~h~ 

s~para~ion and purifica~ion of small-volume, high-value chemical 

sp~cial~i~s. The ou~s~anding advan~ag~ of ~he ba~ch proc~ss is 

~ha~ a singl~ column may separa~~ an N-compon~n~ mix~ure in~o 

i~s pure componen~s as ~he con~inuous proc~ss would r~quir~ N-1 

columns ~o carry ou~ ~h~ sam~ s~para~ion. 

Th~ ba~ch process is carac~erized by Lhe unsteady staLe 

conditions. The compositions and flowra~es in the column change 

as the destillation proceeds. Ther~fore, a d~tail~d analysis of 

param~t~rs as numb~r of trays. size and composition of initial 

charg~ to the reboiles and reflux ra~io becomes necessary for the 

d~sign and operation of batch columns. 

In this ~h~sis a th~or~tical study of th~ ~ffects of 

op~rational param~t~s on th~ p~rformanc~ of a batch distillation 

column separating a multicompon~nt mixtur~ has b~~n r~pport~d. It 

was conclud~d that an optimun r~flux ratio must b~ found for a 

giv~n combination of number of trays and siz~ of initial charg~. 

Th~ column capacity incr~as~d as the composition of th~ initial 

charg~ and the number of trays incr~as~d. 



RESUMO 

Destilação em batelada é uma técnica comumente 

utilizada na separaç~o e puriricaç~o de pequenos volumes de 

produtos quimicos, de alto valor unitário. Como grande vantagem 

destaca-se o rato de que uma única coluna em batelada pode 

separar uma mistura de N componentes em seus componentes puros, 

enquanto que um sistema de destilaç~o continuo iria requerer N-1 

colunas para realizar a mesma separaç~o. O processo em batelada 

caracteriza-se pelas condiç~es em estado não estacionário. Isto 

signirica que as composições e vaz~es na coluna são funções do 

tempo de destilação. Dest-e modo, uma análise detalhada de 

parâmetros como número de praLos, quantidade e composição da 

carga inicial de liquido, raz~o de rerluxo, torna-se necessária 

para o projeto e operação de colunas em batelada. 

Na presente tese estudamos LeoricamenLe, o efeiLo 

destes parâmetros operacionais sobre o desempenho de urna coluna 

de destilação em batelada na separação de uma misLura 

mullicomponente. Concluimos que exisle uma razão de rerluxo ótima 

para uma dada combinação de número de pratos e carga inicial de 

liquido. A capacidade da coluna aumentou com o aumento da 

composiç~o da carga e do número de pratos da coluna. 
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Des~ilação é o mé~odo mais usado na Indús~ria Quimica 

para a separação dos cons~i~uin~es de uma mis~ura liquida. O 

mé~odo baseia-se na diferença en~re as vola~ilidades dos 

componen~es da mis~ura. A separação é realizada a~ravés da 

vaporização parcial da mis~ura e subsequen~e recuperação do vapor 

e do residuo liquido. 

A separação por des~ilação é realizada em equipamen~os 

como colunas de pra~os ou recheios, cujo obje~ivo principal é 

proporcionar o con~a~o in~imo en~re o liquido e o vapor de modo a 

permi~ir a ~ransferência de massa en~re as fases. 

O processo de des~ilação pode ser realizado de forma 

con~inua ou em ba~elada. No primeiro caso, a alimen~ação da 

mis~ura a ser separada, assim como a remoção dos produ~os 

des~ilados da coluna é fei~a de maneira con~inua. Passado o 

es~ado ~ransien~e no inicio da operação da coluna.~an~o as vazões 

das corren~es liquida e vapor relacionadas com o processo , assim 

como as composiç~es des~as corren~es permanecem inal~eradas com o 

~empo. A des~ilação con~inua é usualmen~e empregada quando 

grandes quan~idades da mis~ura a ser separada es~ão disponiveis a 

uma ~axa e composição razoavelmen~e uniformes. 

Na des~ilação em ba~elada uma carga liquida da mis~ura 

a ser separada é adicionada à coluna e a seguir é con~inuamen~e 

vaporizada. O vapor produzido é removido da coluna, condensado e 

armazenado em reserva~órios. Ao longo da des~ilação a mis~ura 

liquida original vai sendo consumida e as composições ao longo da 

coluna vão mudando con~inuamen~e. 

O processo em ba~elada requer consideravelmen~e mais 
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t~abalho e atenç~o do que o p~ocesso continuo. Em ge~al é 

necessá~io pa~a~. d~ena~ e limpa~ a coluna cada vez que uma nova 

ca~ga deve se~ destilada, o que pode ~esulta~ num aumenlo 

subslancial do lempo lotal do p~ocesso. Desle modo a deslilaç~o 

em balelada é no~malmenle ulilizada quando um p~odulo deve se~ 

manu~alu~ado somenle em dele~minados pe~iodos e onde um nóme~o 

de mislu~as di~e~enles devem se~ sepa~adas em di~e~enles pe~iodos 

pela mesma coluna. 

Em muilas planlas quimicas as colunas de destilaç~o em 

balelada s:io impo~Lanles pa~t..es desl e s p~ocessos, ~ealizando 

sepa~aç5es e puri~icaç5es de pequenos volumes de especialidades 

qui mi c as de al Lo val or uni Lár i o. 

Como grande vantagem do processo descontinuo, 

deslaca-se o ~alo de que uma única coluna em batelada pode 

sepa~a~ uma mislu~a de ·· N "' componenles em seus componenles 

pu~os, enquanlo em um p~ocesso conlinuo se~iam necessá~ias 

·· N-1 ·· colunas para ~ealizar a mesma sepa~aç:io. Uma simples 

coluna pode p~ocessar uma g~ande ~aixa de composiç5es de 

alimenlaç~o. um número variado de componentes e dife~enles graus 

de dificuldade de sepa~aç~o. 

A pre~erência por processos desconlinuos eslá baseada 

em aspeclos econômicos, uma vez que é necessário menos capital 

pa~a o inveslimento inicial, e também na maio~ ~lexibilidade 

alcançada na ope~aç~o desle p~ocesso. Em muilas situações onde a 

composiç~o da alimenlaç~o pode mudar frequentemente ou quando 

di~erenles quantidades da carga inicial devem ser p~ocessadas, a 

ve~salilidade de uma unidade de destilaç~o em batelada é 
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excel G~nt-e. 

Um sist-ema de dest-ilação em bat-elada consist-e 

basicament-e de refervedor, coluna de ret-ificação, condensador e 

de reservat-órios para a colet-a de dest-ilados. 

Em operação a carga liquida a ser separada é adicionada 

ao refervedor e fracionada sob laxa de vaporização e refluxo 

cont-rolados, com várias frações de destilado sendo colet-adas em 

diferent-es reservat-órios no decorrer da dest-ilação. Desde que não 

exisla alimentação continua para a coluna, a quantidade e a 

composição da carga liquida no ref'ervedor, assim como 

composição do dest-ilado diminuem à medida que a deslil 

progride. 

~ 
0.8 

t, 
~ .-
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'" " " <t 
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Tempo 

Figura 1.1 -Composição do dest-ilado na dest-ilação em 

bat-elada de um sistema quart-enário 
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A Figura 1.1 mos~ra a variaç~o da composiç~o do 

produ~o des~ilado duran~e a des~ilaç~o. sob re~luxo cons~an~e, 

de uma mis~ura com qua~ro componen~es. A ~orma das curvas na 

Figura 1.1 depende da vola~ilidade dos componen~es, da raz~o de 

re~luxo e do número de es~ágios na coluna. 

Coluna 

P3 Y ESP 
' ..... 

Figura 1.2 -Esquema de uma coluna de des~ilaç~o em 

ba~elada para um sis~ema ~ernário 

A Figura 1.2 mos~ra o esquema de uma coluna de 

des~ilaç~o em ba~elada para o caso da separação de um sistema 

ternário, ob~endo-se ~rés produtos Pt,Pz e Pa com composiçê5es 

ESP ESP ESP 
especi~icadas X1> ,XI> e Xa ,respec~ivamen~e. 

• 2 8 

No inicio da des~ilação a corren~e do des~ilado é 

compos~a basicamen~e do produ~o mais volá~il P1, cole~ado em um 
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reservatório de produto até que a composiç~o média do componente 

no tanque atinja o nivel de pureza especificado Neste 

instante a corrente de destilado é desviada para um segundo 

tanque, iniciando-se a coleta da primeira fraç~o intermediária, 

Ft. A fraç~o intermediária Ft constituirá de um material cuja 

composiç~o n~o satisfaz nem a composiç~o desejada para o 

primeiro produto , Pt , nem aquela especificada para o segundo 

produto mais volátil Pz. Quando a concentraç~o do segundo 

componente mais volátil no destilado atingir o valor especificado 

XnEsP, o destilado é desviado para um terceiro tanque no qual o 
" 

produto Pz passa a ser coletado. Após a r&tirada do produto Pz 

uma segunda fraç~o intermediária pod& ser coletada até que o 

liquido restante no refervedor atinja a especificaç~o des&jada 

para o produto Pa. 

Na destilaç~o de sistemas binários, em geral, se obtém 

dois produtos e uma fração intermediária, enquanto na destilação 

de um sistema ternário pode-se obter uma ou duas frações 

intermediárias e três produtos. Em geral, para sistemas com ·· N .. 

componentes pode-se obter .. N .. produtos e .. N - 1 .. frações 

intermediárias. 

Uma coluna de destilaç~o em batelada pode s&r operada 

por diferentes maneiras 

Ca) REFLUXO CONSTANTE , Neste caso a razão de refluxo é 

mantida constante durante a destilação. Uma vez que a composiç~o 

do refervedor se modifica com o tempo, a composição do destilado 

também varia ao longo da destilação, sendo mais rica no 

componente mais volátil no inicio do que no final da coleta de 
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uma dada rraç~o. C Fig. 1.3a) 

C b) COMPOSIÇÃO DO DESTILADO CONSTANTE Este modo de 

operaç~o requer um aumento continuo da raz~o de refluxo durante a 

destilaç~o para manter a qualidade do produto C Fig. 1. 3b ). 

Quando a raz~o de refluxo torna-se muito alta C praticamente 

refluxo total ) a coleta da fraç~o é interrompida, e o rerluxo é 

reduzido para a coleta da próxima fraç~o. Este modo de operaç~o 

requer ajuste automático do refluxo, de uma maneira 

pré-determinada e pré-programada. 

Cc) OUTROS MODOS DE OPERAÇÃO Um procedimento ciclico 

pode ser usado para estabelecer a operaç~o da coluna.A unidade 

opera a refluxo constante até chegar ao equilíbrio. O destilado é 

ent~o retirado como a totalidade da corrente de topo, durante um 

curto periodo de tempo. Após este periodo a coluna é novamente 

operada a refluxo total. O ciclo é repetido ao longo da 

destilaç~o. Outra possibilidade é de otimizar a taxa de refluxo 

para alcançar a separação desejada num tempo minimo. 

j A 
j 

r~ 
.. .. -i -i ~ 

~ 
~ ~ 

• f 
" " 

T""po Tempo 

C a) Refluxo constante Cb) Refluxo Variável 

Figura 1 . 3 - Modos de oper aç~o de uma coluna de 

destilaç~o em batelada 
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As fraç~es intermediárias recolhidas ao longo da 

destilaç~o em batelada podem retornar ao processo de diferentes 

maneiras. Verifica-se ent~o. a necessidade de escolha de uma 

estratégia de operaç~o a fim de alcançar uma melhor separaç~o. 

Entre as estratégias de 

utilizada é o reciclo total das 

operação conhecidas, a 

fraç~es intermediárias. 

estratégia, todas as 

bateladas anteriores 

fraç~es intermediárias 

são adicionadas à nova 

armazenadas 

carga a 

mais 

Nesta 

das 

ser 

destilada. A Figura 1.4 mostra um esquema desta estratégia, para 

o caso de um sistema ternário. 

F1 +F2 

Alíme /lo 

Vapor 
~r--; 

Tambor d& RefluxD 

Co/UIUI 

Refelwdor 

Figura 1.4 - Esquema do reciclo total das fraç~s 

i ntermedár i as 
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Uma segunda esLra~&gia u~ilizada é a des~ilaçllo 

mul~icomponenLe - binária. Nes~e caso, um número de frações 

in~ermediárias, ob~idas na des~ilaç~o de uma carga original, s~o 

es~ocadas em ~anques separados a~é que a quan~idade de ma~erial 

acumulado seja suficien~e para des~ilar em separado as fraç~es 

es~ocadas C des~ilaç~o binária ). 

Alimenta lo 

Vapor 
--111'11-----1 

Tambor de Reflw«> 

ColufUI 

Figura 1.6 - Des~ilaç~o em ba~elada mul~icomponen~e -

binária 

As Figuras 1.6, 1.6 e 1.7 mos~ram um exemplo do uso 
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des~a es~ra~égia, onde as fraç5es in~ermediárias C Ft e F2 ) 

ob~idas na des~ilaç~o da carga original C Fig. 1.6 ) sllo 

des~ilados separadamen~e sendo que as frações in~ermediárias 

ob~idas nes~as des~ilações binárias sllo recicladas para a próxima 

ba~elada de fração acumulada C Figura 1.6 e.1.7 ). 

Tambor de Reftuxt> 

Coluna 

Vapor 
F1 

o Figura 1.6 - Des~ilação da 1- fração In~ermediária 

Pode-se op~ar por uma ~erceira es~ra~égia: Des~ilaçllo 

em ba~elada com alimen~ação C Fig. 1. e '· O refervedor é 
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carregado com a aliment-ação inicial, sendo as f'raçeles 

int-ermediárias int-roduzidas na coluna em um t-empo apropriado 

durant-e a próxima bat-elada. O objet-ivo dest-a esLraLégia é 

int-roduzir as f'rações em pont-os onde as 

semelhant-es. Dest-a f'orma, evi t..a-se mist.urar 

composições 

mat-eriais 

sã: o 

de 

composições muit-o dif'erenLes. Para um melhor rendiment-o do 

processo t..orna-se necessário ot.irnizar algumas variaváis, como o 

prato de alimentação e o tempo para começar tal aliment-ação. 

Condensador 

Tambor de Refluxo 

Coluna 

Vapor 
~~~---~ F2 

Refervedor 

Figura 1.7 -Dest-ilação da 8~ Fração Int-ermediária 
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Outra opção é a estratégia da carga inicial segregada 

C Fig. 1.0 ). No caso de se ~rabalhar com um sis~ema ~ernário, a 

segunda rração in~ermediária é in~roduzida na coluna, enquan~o a 

primeira rração é usada para preencher o condensador. O objetivo 

de~~e esquema Q ~er no condensador e na coluna o componQn~e ~i~ 

volátil. 

Condensador 

Tambor d" Refluxo 

A/imentaçlo 
Coluna 

Vapor_-'*'-----' 

Figura 1.8 -Destilação em batelada com alimen~ação 

De todas as estratégias mencionadas anteriormente, 

aquela que utiliza o reciclo de todas rraç~es intermediárias, 
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embora n~o seja a mais eficien~e. é a mais simples e a mais 

u~ilizada na prá~ica. 

Tambor de Refluxo 

A /lo 
Coluna 

Vapor-illb-----1 

Figura 1.9 -Carga inicial Segregada 

Duran~e a des~ilação em ba~elada uma cer~a porção da 

carga liquida permanece acumulada na unidade, na forma de 

refluxo, vapor ascenden~e. liquido nos pra~os ou recheio. no 

condensador e nas ~ubulações. Na des~ilaç~o con~1nua, es~e 

acúmulo se faz senLir somen~e na par~ida e na parada da coluna ou 

em caso de grande mudanças nas condições operacionais. Na 
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dest.i 1 ação em bat..elada, no ent..anto, pode influenciar 

apreciavelmente no grau de separação e este efeito pode ser 

prejudicial ou benéfico, dependendo do acúmulo e das condições de 

operação. 

Quando a quantidade de material acumulado dent..ro da 

coluna não é desprezável comparada com a carga liquida no 

refervedor, a composição do destilado, sob refluxo constante, 

varia com o tempo de maneira diferent..e daquela quando o acúmulo 

não é grande. Ist..o ocorre por causa de dois efeit..os opost..os: 

1 -O primeiro efeit..o é causado pela concent..ração do 

component..e mais volát..il nas part..es superiores da coluna devido ao 

acúmulo de mat..erial, reduzindo a percent..agem de component..e mais 

volát..il no refervedor e no vapor saindo do refervedor. Est..e 

efeit..o ocorre part..iculament..e a alt..as razões de refluxo, quando a 

concentração do component..e mais volátil no refervedor é baixa, em 

comparação com aquela no mat..erial acumulado. O result..ado é a 

redução na concentração do component..e leve no produt..o dest..ilado, 

quando comparada com aquela na ausência de acúmulo. 

Z -O segundo efeit..o é um "efeit..o de inércia" exercido 

pelo material acumulado, que impede a rápida mudança nas 

composições. aumentando o grau de separação em relação àquele na 

ausência de acúmulo. Est..e efeit..o é not..ado a baixas razões de 

refluxo e grande acúmulo de mat..erial. 

Como os dois efeitos ocorrem simultaneament..e e mudam de 

importância durante o curso da destilação, é dificil predizer se 

o efeito do acúmulo será prejudicial ou benéfico. 1!: t..ambém 

dificil predizer a grandeza do efeit..o de retenção. 
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OBJETIVOS DO TRABALHO 

O processo de destilação em batelada é caracterizado 

pela condição de estado não-estacionário. Por exemplo, a 

composiç~o do produto coletado no topo da coluna varia ao longo 

do tempo ( Fig.l.l ), ao contrário de uma coluna continua que 

apenas obtem um destilado de composiç~o constante e com grande 

pureza no componente mais volátil C Fig. 1.10) . 

A 

XD 

B 

Tempo 

Figura 1.10 -Perfil da composiç~o 

destilaç~o continua 

do destilado durante a 

de um sitema binário 

O processo de destilaç~o em batelada caracteriza-se 

também por um grande número de parâmetros operacionais como 

número de pratos, tamanho da carga inicial, e razão de refluxo, 

que devem ser otimizados para a o projeto e operação da coluna. 

Existe também a necessidade do desenvolvimento de estratégias 

que otimizem a operação de destilação em batelada 

multi componente. 

O presente trabalho tem como objetivo analisar os 
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parâme~ros operacionais como número de pra~os, quan~idade da 

carga. inicial raz~o dê rerluxo • vola~ilidade rela~iva e 

pureza dos produ~os sobre o desempenho das colunas de des~ilaç~o 

em ba~elada mul~icomponen~e u~ilizando simulaç~o digi~al. 

A simulaç~o de equipamen~os ou de processos quimicos é 

de grande impor~ância no proje~o e con~role dos mesmos. Pelo uso 

de um modelo compu~acional é possível predizer as condições de 

operaç~o mais econômicas para o processo bem como de~erminar os 

valores limi~es de vários parâme~ros. 

Será apresen~ado os resul~ados das várias simulações 

do processo de dest-ilação êm bat-elada e t-ambém a análisE> dos 

resul~ados ob~idos. O programa roi desenvolvido para sist.emas 

mul~icomponen~es e um número variável de prat_os. Para a execução 

é necessário que a composição e ~amanho da mis~ura a ser 

des~ilada, ~axa de rerluxo, as especiricações dos produ~os, o 

passo de in~egração, acúmulo molar de liquido nos pra~os e no 

condensador sejam derinidas na ent-rada de dados. 
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O crescimenLo signi~icaLivo da química fina, a 

necessidade de recuperação de materiais a partir de rejeites de 

produLos e o grande desenvolvimenLo de métodos compuLacionais no 

conLrole de processos Lem renovado o inLeresse pelo processo de 

destilação em batelada. 

Muitos dos trabalhos sobre destilação em batelada tem 

sido limitados a sistemas binários. Treybal [1 J, Coates e 

Pressburg (2], Benjamin Block [3J, Guy (4], todos consideraram 

sistemas binários. Grande parte destes trabalhos não consideraram 

quantidade de liquido retida nos pratos e outros trabalhos 

preliminares foram realizados para determinar uma estratégia 

ótima de operaç~o para colunas de destil em batelada. 

Bauerle e Sandall [5J derivaram equaçe>es analíticas 

para o projeto de colunas de destilação em batelada, operando sob 

razão de re~luxo minima. As equaçeles se limitaram a sistemas 

binários e foram obtidas para os dois modos de operação mais 

comuns: taxa de refluxo fixa e composição do destilado constante. 

Na dedução das equaçeles a quantidade de liquido retida nos pratos 

e no condensador ~oi desprezada em comparação com a carga no 

re~ervedor. 

Luyben [6J mostrou que o processo de destilação em 

batelada para sistemas binários pode ser signi~icativamente 

afetado pelos parâmetros operacionais tais como quantidade de 

liquido retida nos pratos e no condensador, e número de pratos. 

Luyben propôs um método para o projeto de colunas de destilação 

em batelada utilizando do conceito do ~ator capacitor C CAP ). 

Este ~oi de~inido como a quantidade total de produtos produzidas 
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por unidade de tempo. Um periodo de 30 minutos ~oi assumido para 

esvaziar e recarregar o re~ervedor, então o tempo total de 

batelada ~oi consider·ado como t~ + O. 5 h O tempo total de 

batelada inclui o tempo a re~luxo total e o período necessário 

para produzir os produtos e as ~rações intermediárias. Este 

conceito ~oi empregado para comparar ~armas alternativas de 

operação. 
r. c 

E p 

J=f 
J 

CAP = 
t~ + 0.5 

Mais tarde Luyben [7] extendeu o conceito de f"ator 

operação utilizada foi o reciclo de todas fraç;o,es inter medi árias 

para a próxima carga no re~ervedor. O e~eito dos parâmetros 

operacionais ~oi explorado através de simulações. O conceito do 

f"ator capacitar f"oí utilizado para determinar o número ótimo de 

estágios e a taxa de re~luxo ótima. Os resultados mostraram 

pequenas dif"erenças entre as duas politicas adotadas taxa de 

re~luxo ~ixa e variável. 

Meadows [8 J apresentou um modelo para destilação em 

batelada multicomponente que utiliza balanço de massa e calor bem 

como balanço de volume para um dado estágio da coluna. Algumas 

considerações ~oram ~eitas como pratos ideais, acúmulo molar de 

l1quido constante nos pratos e operação adiabática. O modelo foi 

testado para a destilação em batelada de um sistema com quatro 

componentes numa coluna com cinco pratos e percentagem total de 

holdup. 
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DisLefano [9] realizou um esLudo deLalhado dos vários 

méLodos numéricos de inLegraç~o das equaç~es diferenciais que 

descrevem o processo de desLilaç~o em baLelada mulLicomponenLe. O 

modelo uLilizado por DisLefano inclui balanço de energia e massa 

e é limi Lado pelas mesmas considerações mencionadas por 

Meadows [8] . Embora resulLados Leóricos foram obLidos para o 

problema exemplo, nenhuma verificaç~o experimenLal do modelo 

maLemáU co foi realizada. Os programas desenvolvidos por Meadows 

[B] e Distefano [9] exigem operações demoradas em computadores 

de grande porte. 

Slewarl [10] realizou um esLudo experimenLal e teórico, 

() linha por () e:feilo de lrês 

importantes parâmetros taxa de refluxo, per total de 

refluxo e número de pratos , sobre o grau de separaç~o obLido em 

desLilação em baLelada mulLicomponente. Para a execução desLe 

esLudo SLewarL definiu de maneira quanlilaLiva , uma medida do 

grau de separação. A variável escolhida foi chamada de 

concentração média do produLo C APC ). Em lermos de uma curva 

tipica para desLilação em baLelada, na qual a fração molar do 

produLo de Lopo para cada componenLe C Xo.L ) foi em represenLada 

em função da fração da carga inicial removida C ~ ), o APC para o 

componente em particular foi definido como a fração molar do 

produLo de Lopo para o componenLe medido sob uma faixa especifica 

da fração da carga inicial removida. O modelo matemát.ico 

empregado na simulação do processo foi o mesmo ut.ilizado por 

DisLefano [9], acrescido da suposiç~o de prat.os não ideais. A 

validade do modelo usado para descrever a separação de uma 
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mistu~a mullicomponente em uma unidade de destilação em batelada 

roi comp~ovada at~avés da boa conco~dância ent~e as cu~vas de 

destilação expe~imental e te6~ica e os valo~es da concent~ação 

média do p~oduto. 

Dois aspectos do p~ocesso de destilação em batelada tem 

~ecebido conside~ável atenção: a dete~minação de uma est~atégia 

ótima pa~a o ~efluxo liquido e a compa~ação er,tr-e o desempenho 

da coluna ope~ando sob os modos de ope~ação, 

constante e p~oduto de topo constante. 

taxa de ~efluxo 

Conve~se e G~oss [11 J derini~am a política 6lima de 

refluxo como sendo aquela sob a qual a máxima quanLi da de de 

desLi J ado. de uma da.da , é obtida em um n.imo a 

pa~Lir de condições iniciais de composição e t-amanho da carga 

conheci das. 

compara~am 

Mu~ty e Husain [12J 

a solução obLida 

emp~ega~am o 

po~ dife~entes 

mesmo modelo e 

técnicas de 

otimização. No entanto, o trabalho de Murty e Husain ficou 

restrito a sistemas biná~ios e colunas de destilação com um 

número muito pequeno de pratos. 

Robinson [13-14] estudou o problema do tempo mínimo 

pa~a sistemas biná~ios e multicomponentes usando o modelo 

desenvolvido por Converse e G~oss [11 ]. A poliUca 

utilizada supOs quantidade de liquido retida negligenciável e nos 

cálculos foi usada taxa de ~efluxo constante, e produto de topo 

constante. Mayur e outros (16 J estudaram o problema do tempo 

minimo para uma operação quase-estacionária onde uma fração 

intermediária foi ~eciclada usando um p~ocedimento sequencial. 

Kerkhof e Visse~s [16J maximizaram uma função lucro ao invés de 
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maximizarem a produção final de destilado para um determinado 

tempo ou 

quantidade 

minimizarem este tempo 

de destilado. Eles 

para obtenção 

mostraram que 

de determinada 

separações com 

controle de refluxo ótimo produzem 6Y. a mais de destilado 

correspondendo a um lucro de 20 - 40Y. mais alto do que em cada 

política de controle refluxo ou produto de topo constante. 

A separação de misturas multicomponentes em colunas com 

pratos para muitas frações foi considerado por Mayur e Jackson 

[17], Eles também investigaram o efeito de holdup no prato com 

política de refluxo ótimo através da solução de métodos 

apropriados, Para uma coluna com três pratos encontraram que, 

E:'Xce'Lo para a condi i ni ci al de· refluxo total . 

refluxo com nenhum holdup nos pratos foi próxima da 

i tica dEc 

i tica com 

holdup. Em contraste com os outros trabalhos, Egly e Seid [18 J 

incluíram comportamento ideal de misturas multicomponentes e a 

possibilidade de reação na coluna, Eles transformaram o problema 

do tempo mínimo em um com tempo mínimo fixo e condições finais 

livres, o qual foi resolvido pelo uso do método modificado do 

gradiente. 

Hansen e Jorgensen [19J demonstraram que técnicas de 

colocação ortogonal podem ser usadas para a solução do problema 

de controle do tempo ótimo de sistemas binários em colunas de 

destilação em batelada com pratos ou recheios quando o acúmulo 

molar de líquido no refervedor for dominante, ou seja acúmulo 

molar liquido nos pratos desprezível. 

Rose e O'Brien [20J conduziram uma investigação de 

destilação multicomponente em batelada. O estudo informa sobre 
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result-ados experiment-ais e Le6ricos com result-ados obt-idos a 

part-ir de uma coluna recheada. We.issberger [21 ) apresent-ou 

diagramas de dest-ilação em bat-elada para sist-emas t-ernários em 

uma coluna com 10 

igual a 100 moles. O 

prat-os 

modelo 

ideais e com 

mat-emát-ico em 

uma carga .inicial 

ambos est-udos roi 

simplificado assumindo quant-idade de liquido reLida nos prat-os 

const-ant-e. 

A li LeraLura exist-ent-e Lem l-raLado o problema da 

deLernunação da poliLica 61.-ima da Laxa de refluxo para colunas de 

dest-ilação em bat-elada com sist-emas binários usando progr·amação 

dinâmica. Est-udos si mi 1 ares sobre si si-emas mul Li componenLes, no 

entant-o, são exporádicos na literat-ura correnLe e ~em sido 

limiLados a Lrês componentes. Procedimentos de otinli ainda 

não são avaliados para destilação multicomponente em batelada. 

Isto é devido a complexidade inerente do problema. Est-udos 

recentes sobre vários sisLemas mulLicomponentes ideais e seleção 

de sisLemas binários não-ideais tem most-rado que o uso de mét-odos 

"' Short-Cut .. , ao invés de t-écnicas rigorosas, para projet-os 

preliminares dão result-ados os quais não são apreciavelment-e 

diferent-es daqueles obt-idos pelos métodos rigorosos especialment-e 

para colunas com holdup nos pratos negligenciável . Est-a 

aproximação Lem sido est-endida para a det-erminação da polít-ica da 

Laxa de refluxo. 

Uma dificuldade encont-rada nos mét-odos de otimização, 

já discut-ida por outros aut-ores, é o aumento do t-empo 

comput-acional e o limit-e de memória devido ao aument-o do número 

de equações ocasionado pelo aument-o do número de component-es. 
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Então, visando solucionar os problemas citados anteriormente 

Diwekar e outros [ZZJ sugeriram o uso de um modelo de ordem 

reduzida baseado na extensão do método "Short -Cut" normal mente 

utlizado para colunas continuas . aproximações feitas 

proporcionaram consideraveis reduções no tempo computacional sem 

muito comprometimento sobre a exatidão da solução. 

Gal i ndez e Fredensl und [83 J propuseram um método para 

simulação rigorosa de um sistema com dez componentes em uma 

coluna de destilação batelada com trinta estágios e condensador 

total ou parcial. O estado não estacionário foi simulado como uma 

sucessão de um número finit-o de estados est-acionários de curLa 

duração. A sol para cada inLervalo de 

usando um modelo n~LemáLico correspondente a deslil 

foi realizada 

continua. 

A temperatura e a concentração no final de uma operação foi 

utilizada como estado inicial da nova etapa. Durante cada etapa 

da operação as especificações da coluna foram mantidas 

constantes. Os dois modos de oper·ação( taxa de refluxo constante 

e composição do destilado constante foram considerados. Apesar 

da simulação de um comportamento dinâmico por sucessivos estados 

quase-estacionários parecer obsoleta, Galindez e Fredesnlund 

conseguiram obter uma drástica redução no tempo de CPU sem 

sacrificar a exatidão. 

Procurando também a simulação da operação de destilação 

em batelada Domenech e Enjalbert [Z4J desenvolveram um programa 

para sistemas multicomponentes, o qual pode ser usado para muitos 

casos (holdup negligenciável ou não, misturas complexas. refluxo 

variável ou constante) e inclui numerosas opções de entrada e 
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saida dos resullados. 

Um simulador conhecido como "Ba lchf'r a c ·· 

operações de uma coluna de deslilação em balelada 

para simular 

mullieslágios 

!'oi desenvolvido por Boslon e oulros [26J. Esle programa !'oi 

planejado para lralar uma grande variedade de especif'icacões 

lipicamenle enconlradas nas operações de deslilação em balelada. 

Nesle lrabalho, o acúmulo molar do vapor !'oi desconsiderado e 

os ef'eilos hidráulicos da coluna não !'oram considerados. 

Poucos esludos !'oram realizados para verif'icar a 

!nf'luência dos parãmelros operacionais sobre a pr·odulividade 

global. O problema lorna-se mais complexo a medida que o número 

nter·o ] de componenles r10 sist.ema aument.a. 

exploraram .formas alt.ernalivas de operaç;ao de colunas de 

deslilação em bat-elada a .fim de melhorar a laxa de produção. 

F' oram est-udadas seis dif'erent.es eslralégias com duas 

volat.ilidades relat-ivas e dif'erent.es especif'icaç5es do produt-os. 

Luyben e Al-Tuwaim [27] desenvoveram um mét.odo para 

colunas de deslilação em balaiada para sist.emas binários e 

t-ernários. O objet-ivo dest.e t-rabalho !'oi enconlrar a laxa de 

ref'luxo ót.imo, para cert.a separação considerando diferenles 

especificações dos produt-os, pela maximização do faLar capacilor·. 

A limit-ação desle lrabalho !'oi que o efeilo da composição da 

alimenlação não foi explorado. 
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Modelaeem 
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3.1 - INTRODUÇXO 

No presenLe capiLulo será apresenLado o modelo 

maLemáLico uLilizado para represenLar uma coluna de desLilação em 

baLelada. O modelo será composLo de balanços maLeriais e relaç5es 

de equilibrio do sist-ema a ser desLilado. Est-as equações serão 

uLilizadas na simulação de desLilaç5es em bat-elada de uma mist-ura 

mulLicomponenLe, com a rinalidade de analisar o ereilo de 

par·àmet..ros oparaci cnai s t..ai s como númer-o de pr-at..os. ~ t-amanho da 

car·ga inicial de liquido, taxa de rerluxo,volalilidade relativa e 

composição da alimentação, sobre a separac;;.d•u 

mislur·a. 

dos da 

3.2 - DESCRIÇXO DA ESTRAT~GIA DE OPERAÇXO 

DA COLUNA EM BATELADA 

NesLe t-rabalho, a simulação da desLilação em bat-elada 

de uma mist-ura mulLicomponente roi 

procedimen~o descri~o a seguir. 

realizada com base no 

Considere a coluna de daslcilaç~o em bat-elada most-rada 

na Figura 3.1. A coluna conLém .. np "prat-os e será ut-ilizada na 

separaç~o de mist-uras liquidas cont-endo '' nc ·· component-es. 
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total MR C 
o 

Inicial mente uma quant i dade Moles ) do 

mate~ial liquido a se~ sepa~ado & colocada no ~e~e~vedo~. 

mate~ial pode se~ uma ca~ga o~iginal ou uma mistu~a da ca~ga 

o~iginal com ~~ações inte~mediá~ias de destilações ante~io~es. 

'Á 
:!: _.L 

'{amborde v, 
Condensador r refluxo 

\ _) 

Lo l D 
Coluna 

1 ········-··-··-·· 
Destil 

2 -------------·---
3 

~ L~, 
///MJ t ! 

t ! R•zll~ de Re!lux 

v"' LJ D 

np-1 ............... 

np-2 ·····-···-----

np -··· ·····-··· 
v.,.., L., 

t J 
Mo, 

Figu~a 3.1 - Rep~esentação esquemática de uma coluna de 

destilação em batelada 

No inicio da destilação o ~efe~vedor, os pratos da 

coluna e o condensador são assumidos conte~ liquido de composição 

idêntica ao da ca~ga inicial no ~efevedo~ C Xso, ). 
' 

Iniciada a vapo~ização da mistura liquida no refervedo~ 
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a coluna é operada sob refluxo total até que a concentração do 

componente mais volátil no destilado, Xn 
L 

atinja o nivel de 

pureza especificado. 

Neste instante inicia-se a retirada de produt.o 

desti 1 ado a uma taxa de D C males Ih ) A t.axa de vaporização V 

C moles,~ ) e a razão de refluxo R são mantidas constantes ao 

longo da destilação. 

O produt.o destilado será colet.ado em um tanque de 

produto até que a composição média do material acumulado atinja o 

valor especificado para o produto mais volátil 

corrente de destilado será desviada para um 

Neste instante a 

para 

a col eLa da 1° fra<;au intermediária até que a 

isntantánea do destilado atinja a composição especificada para o 

2~ produto mais volátil. A corrente de destilado será então 

desviada para um terceiro tanque onde será coletado o 2~ produto 

mais volátil até que o nivel de pureza do produto atinja o valor 

médio requerido. 

o ciclo de retirada de produtos e frações 

intermediárias será repetido até que a composição média no 

refervedor e nos pratos da coluna encontre a pureza especificada 

para o componente mais pesado, terminando assim a destilação da 

mistura. 

Como foi dito anteriormente, as frações intermediárias 

removidas durante a destilação, constituem-se de produtos 

destilados recolhidos em tanques separados durante o periodo em 
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que o produto de topo contém material fora de especificação. Para 

um sistema ternário, por exemplo, pode-se ob~Qr uma ou duas 

fraç~es intermediárias e três produtos. No caso de se obter duas 

frações intermediárias, a primeira conterá principalmente o 

componente mais volátil, enquanto a segunda conterá basicamente o 

componente intermediário e o componente mais pesado. Em geral, 

obtem-se nc -1 fraç~es intermediárias e nc produtos. 

Quanto à destilação das frações intermediárias, 

assumiremos que todas as fraç~es serão recicladas para a próxima 

batelada. A estratégia de reciclo de todas fraç:o,es intermediárias 

é a mais simples e a mais usada l)a prâLica. 

3.3 MODELO MATEMÁTICO 

As equaç~es que descrevem a separ de uma mist.ura 

multicomponente em uma coluna de destilação em batelada são 

apresentadas a seguir . 

Algumas suposiç~es serão consideradas na dedução destas 

Ca) O refervedor é parcial, ou seja, a mistura liquida 

no refervedor está perfeitamente misturada e tem quantidade e 

composição instantâneas dadas por MR C moles ) e XR para um dado 
' 

componente , . O vapor efluente do refervedor está em equilíbrio 
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lermodinâmico com a mislura liquida residual. 

(b) O condensador é lolal é o conleúdo do condensador e 

tambor de rerluxo é assumido eslar perreilamenle mislurado e com 

composição Xn. para um dado componenle '\" . A quanlidade de 
L 

liquido acumulado no lambor de rerluxo é conslanle é igual a 

Me C moles ). O rerluxo é um liquido salurado e retorna para a 

coluna a uma laxa de L, moles/h de acordo com a razão de rerluxo 

eslabel eci da. 

(c) Em cada um dos "np " pratos da coluna o liquido 

está per·:fei tamenle misturado e tem composi O vapor 

o l.í qui do er 1 uenles de· cada prato em 11bri o 

lermodinâmico. Deste modo lodos os prat-os são os le6ricos~ 

islo é 100 ~; ericientes. A quanlidade de liquido acumulada em 

cada pralo é assumida conslanle e igual a M C moles ). 
J 

(d) A quanlidade de vapor ret-ida no sislema é 

considerada desprezável. Embora o volume de vapor possa ser 

grande. o número de moles em geral é pequeno uma vez que a massa 

especi:fica de vapor é menor que a massa especi:fica de liquidas. 

(e) As perdas de calor da coluna e variações de 

temperatura de prato para prato C ereitos de calor sensivel ) 

também são desprezados. Os rluxos molares das rases vapor e 

liquida C V e L ) são assumidos conslantes ao longo da coluna em 

batelada. 

cn A mistura a ser destilada será um sist.ema 

mulli componenle C " nc " componentes ) com vol ali 1 idade rel ali va 
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consLanLe ao longo da coluna. 

3.3.1 - BALANÇOS MATERIAIS 

Seja um esLágio " j " arbri Lário 

desLilação em batelada representada na rigura 3.1 

Onde 

v ~ Vazão molar tot-al do vapc-.r 

L - Vazão molar tot-al do liquido 

X ~ Fração 

y : Fração 

M = Acúmulo 

np = número 

nc = número 

Subscrito 

molar do liquido 

molar de vapor 

molar de liquido 

de pratos na coluna 

de component.es 

j = est.ági o ; j = O, 1 , 2, ... 

i = component..e ; i = 1 ,a 1 

BALANÇOS MATERIAIS NO REFERVEDOR : 
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na coluna de 

np+1 

• 1 f'lC +1 
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Balanço Global 

dM 
R 

= 
L 

np 
v - D 

np-ti 

Balanço para o component.e mais volát.il 

d C X .M ) 
1. ,np+1 .R 

dt. = (L 
np 

X 
".np 

Modelacem -

c 3.1 ) 

v 
np+1 ,np1'1) 

c 3. 2 ) 

BALANÇOS MATERIAIS PARA O PRATO j 

Balanço Global 

dM. 
) 

dt. 
=-L +L. +V. 

j J-i J + i 
v 

J 
c 3. 3 ) 

33 
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Balanço para o componenle mais volálil 

M. 
) 

dx .. 
'•l 

dl 
= v. 

)Ti 
y -v . y . 

i,jTi j L,J 

X. . - L. 
1,.. j -1 J 

X .. 
'·) 

BALANÇOS MATERIAIS NO CONDENSADOR 

Balanço Global 

V =Lo+D+ • 
dM 

" 
dl 

Balanço para o componenle mais volálil 

dM 
o 

V. - C L + D ) . x . 

Modelaeem -

c 3. 4 ) 

( 3. 6 ) 

c 3. 6 ) 
dl 

) = v • - L,1 0 L.O 

34 
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3.4.2 - RELAÇXO DE EQUIU:BRIO DE FASES 

A desLilação em baLelada é ca~acLerizada por sucessivos 

esLágios de equilibrio liquido-vapo~. enLão , íaz-se necessá~io a 

de Ler mi nação de dados de equillb~io Para sisLemas 

mulLicomponenLes é comum desc~eve~ os dados de equilíbrio por 

meio da ~azão de equil1b~io. 

O valo~ da razão de equilib~io C K,) pode ser expresso 
' 

como a relação do equilíbrio enLre a composição do vapor e 

composição do liquido. 

y 
K ' c 3. 7 ) 

A ~azão de equilibrio é uma íunção da p~essão, 

LemperaLu~a. composição do liquido e composição do vapor. 

MuiLos dos sisLemas mulLicomponenLes de int.eresse 

indusL~ial podem ser considerados como sendo ideais. IsLo é 

verdadei~o pa~a componenLes de uma mesma série homologa, por 

exemplo • hid~oca~boneLos. Pa~a esLes sisLemas pode-se aplicar a 

Lei de RaoulL. EsLa relaciona a pressão pa~cial na íase vapor com 

a composição na íase liquida 

P = X .• Pvp 
' ' ' 

( 3. 8 ) 
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Dalton postulou que a pressão parcial de um gás ideal 

em uma mistura gasosa é proporcional ao número de moléculas 

daquele gás na mistura C ou a fração molar). 

p 
L 

= yí. c 3. Q ) 

Combinando as leis de Raoult C equação 3.9) e Dalton 

C equação 3.0) resulta uma expressão a qual 

de vapores e liquides ideais em equilibrio. 

Para um único componenle. obLemos 

Pvp 

' 

Rearranjando a equação C 3.10) 

Pvp 
L 

descreve misturas 

( 3. 1 o ) 

resulta 

( 3. 11 ) 

Deste modo, para sistemas ideais também é possivel 

definir o valor da constante de equilibrio CK) como a razão da 
L 

pressão de vapor do component.e " • " com a pressão tot.al. 

K = 
L 

Pvp. 
L c 3. 12 ) 

Com a pr·edição do valor da pressão de vapor de cada 
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componente C procedimento mencionado posteriormente ) 

conhecendo-se a press~o de operaç~o é possivel obter a raz~o de 

equilibrio, e consequentemente a composiç~o das duas fases para 

vários sistemas, sob inúmeras condições de operac~o da coluna de 

destilação em batelada. 

3.4 - CÃLCULO DAS PROPRIEDADES 

Nas duas próximas seções, ser·~o discutidos os méicodos 

utilizados neste icr·abalho para a predi 

da volalilidade relaiciva. 

d<~ pressão de vapor· 

3.4.1 - PRESSXO DE V APOR 

Um grande número de estudos tem avaliado diferentes 

equaç5es em termos de sua habilidade para correlacionar e/ou 

predizer a press~o de vapor sobre uma larga faixa de temperatura. 

A equaç~o de Antoine C 3.13) é a m<~is comum, mas n~o é a melhor. 

Os valores das constantes A,B e C s~o tabelados,para um número de 

componentes, por Pr ausni tz e outros [28) com T em Kel vi n e Pvp em 

bars. A faixa de temperatura n~o é muito grande e em alguns casos 
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corresponde a um intervalo de pressão de 0,01 a ê,O bars. A 

equação de Antoine C 3.13) nunca dava ser usada Cora dos limitas 

das temperaturas estabelecidas. Extrapolaçõas além destas limitas 

podem levar a valores absurdos. 

B 
ln Pvp = A - c 3.13 ) 

T + C 

Onda A, B a C são constantes ampiricas. 

Foram realizadas várias comparações e a equação que 

melhor apresentou resultados foi a equação de 

Então. esta foi selecionada como a melhor 

( 3.14 ). 

ln C Pvp/Pc ) = Cl-X) -t [C VP A ) X + C VP B ) X
1
'"' + 

C VP C ) X
3 

+ ( VP D ) X
6 

] c 3. 14 ) 

Onde X = 1 - T /Te 

As constantes da equação de Wagner CVP A, VP B, VP C, 

VP D) foram determinadas por McGarry [29) para um número de 

componentes, e muitos destes valores são listados por Prausnitz 

e outros [2B ]. 

As pressões de vapor dependam da temperatura. Então, é 

necessário um procedimento iterativo, visto que as press~es de 
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vapor não podem ser expressas como funç5es simples da 

t-emperat-ura. 

No caso de t-rabalharmos com component-es semelhant-es, a 

Lei de RaoulL C 3.15) é suficient-ement-e exaLa. 

Pvp 
.X c 3.16 ) 

y = 

A Lei de RaoulL s6 é exaLa para o equilibrio 

liquido - vapor de uma solução ideal em equilibrio com uma 

mist-ura gasosa ideal, ou a fase gasosa comport-a-se como 

um gás ideal e a fase liquida como uma soluc·~r' ideal. lt uma 

aproximação út-il para sol formadas por 

nat-ureza quimica e dimensões moleculares são semelhant-es. 

Considerando um sist-ema mult-i component-e, pode-se 

escrever o balanço mat-erial para a fase vapor da seguint-e forma 

+ y = 1 ,., 

A part-ir da expressão da Lei 

component-e, Lemos 

Pvp 
i X _ ___;_ . 

p 
abe 

( 3.16 ) 

de Raoult-, para cada 

c 3.17 ) 
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equação 

expressão 

lemos 

Pvp 
1 

Pvp 

" 

Y,., = 

Pvp 
z 

Pvp ... 
p 

ab<O 

X 

X 

" 

. n 

C 3.1B ) 

c 3. 19 ) 

Substituindo as equacBes descritas anterjormente na 

do 

Pvp . 
1 

balanço material C 3.16) obtemos a seguinte 

x+Pvp.x 
i 2 2 

+ ... + Pvp 
n 

X 
n 

c 3. 20 ) 

Reescrevendo a equaç:ão de Wagner para cada componente, 

A) X +CVP 8)X1
':; +CVP 

• i 
C)X 1 a +C VP D)X 1 <']} 

c 3. 21 ) 

c 3. 22 ) 
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c 3. 23 ) 

Pvp 
n 

A.:> X +C VP B)Xi. 5 +CVP 
n n 

( 3. 24 ) 

Onde 

X = 1 T/Tc 
t • 

c 3. 25 ) 

X = 1 T/Tc 
2 2 

c 3. 26 ) 

X = 1 T/Tc c 3. 2.7 ) 
9 !l 

X = 1 - T /Te ( 3. 2.8) 
n n 

Combinando a equação C 3.20) com as equações C 3.21, 

3.22.3.23 e 3.24) chegamos na seguinLe expressão 
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X 
2 

x . Pc exp{c1-X ) -• [cVP 
n n n 

A)X +CVP B)Xi. "+CVP C) X 8 +CVP 
2 2 2 

As constantes da equação da pressão da 

42 

p 
ol>e 

c 3. 29 ) 

vapor, 

juntamente com a composiç~o inicial do liquido e com a prass~o 

total do sistema s~o conhecidas e a única incógnita presente é a 

temperatura. Para completar a resoluç~o iterativa foi utilizado 

um procedimento sistemático da convergência numérica como o 

método da Newton. C Figura 1.0 - Apêndice 1.0 ). 

3.4.2 YOLATILIDADE RELATIVA 

A volatilidada relativa é uma medida muito conveniente 

da facilidade ou dificuldade de saparaç~o em destilaç~o. A 

volatilidade do componente j " re1 ativa ao componente 

definida como 
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Y/ ){ 
j 

K 
j 

"'· = = ( 3.30 ) 
J • \. Y, I X. K 

' ' 

Ond~ x ~ y s~o as fraç5es molar~s na fas~ liquida ~ na 

fas~ vapor r~sp~c~ivam~n~~. 

Um valor mui~o al~o d~ vola~ilidad~ rela~iva significa 

qu~ os compon~n~~s ·· j " ~ •• i " podem ser fac i 1 mente separados 

em uma coluna d~ des~ilaç~o. Valores d~ volatilidad~ r~la~iva 

próximos de um ocasionam uma dificil separaç~o. requerendo um 

grande número d~ pratos e al~o consumo d~ ~n~rgeia. 

Nas duas próximas s~çe~s. s~r~o d~scritos os métodos 

utilizados para a predíç~o dos parâmetros n~cessáríos para o 

cálculo da volatilidad~ relativa. 

Para sist~mas multicomponentes, aplicando a definição 

básica C equação 3.30) e rearranjando conduz a seguinte relação 

a. X. 
J J 

~- = c 3. 31 ) 
J n 

E '"k 
k=i 

><x 

Em colunas de destilação fr~quen~em~nt~ a volatilidade 

é assumida constante devido a simplicidad~ nos cálculos do 

equilíbrio de fas~ liquido-vapor. 
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3.5 CONCLUSXO 

Nes~e capi~ulo foram apresen~adas as equaç~es que ser~o 

u~ilizadas na simulação de des~ilaç~es em bat.elada de uma mist.ura 

mul ~i componen~e. Es~as 

Mat.erial C equaç~es 3.1 

equaç&s são 

a 3.6) e a 

as equaç~es do Balanço 

Relação de Equilíbrio 

C equação 3.31 ). So<orão analisados o efeit.o de parâmetros 

operacionais sobre a separação dos componentes de uma mist.ura 

t.ernár i a. 
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Resultados: e Ãndlis:e 
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4.1 INTRODUÇXO 

O processo de destilação em batelada caracteriza-se por 

por um grande número de parâmetros operacionais que devem ser 

otimizados para o projeto e operação da coluna. 

No presente capitulo analisamos os efeitos de 

parâmetros como número de pratos, quantidade da carga original 

liquida, razão da refluxo e volatilidada relativa sobra a 

separabilidade de um sistema ternário por destilação em batelada. 

TABELA 1.0 Condi para a simul da Dastil 

do Sistema Base 

Carga Inicial 

Taxa da Vapor 

Composição da alimentação 

Número da pratos 

Volatilidada relativa 

Destilado 

Composição média especificada 

para os produtos 

300 a 600 moles 

100 moles 

Ca)Xso =.60,Xso =.a5,Xso =.15 
1 2 a 

Cb)Xso =.30,Xso =.30,Xso =.40 
• 2 " 

10 a 60 

Ca)ot1 = 4. O otz= a. o, w•=l. o 

Cb)ot•= 3.67,Q2= 1.87, Qa=l.O 

ao a 50 mol as Ih 

Ca)XD = .80, XD = . 80 , XD a =. 80 
1 .. 

Cb)XD = 85, XD = . 85,XD =. 85 
1 2 a 

Cc)XD = 90, XI> = .90 ,XD =. 90 
1 z a 

Cd)XD = .95, XI> = .95,XD =.95 • 2 a 



Cap-itulo 4 Resultados e Andlise - 47 

O sistema n-octano I n-nonano I n-decano foi utilizado 

como o sist~ma t&rnário base para ~studo. O& r~sultados obtidos 

na simulaç~o da destilaç~o do sist~ma bas~ ~st~o apr~s~ntados no 

apêndice 1.0. As condições operacionais utilizadas nas várias 

simulações ast~o listadas na tabela 1.0. O ~feito dos diversos 

parâmetros operacionais, durante a destilação em batelada do 

sistema base. são discutidos a seguir. 

As tabelas 2.0 e 3.0 mostram a possibilidade de 

separaç~o do sistema ternário base para diferentes condições 

de razão da refluxo, número de pratos e carga inicial de liquido. 

[).;s; acordo com as condiçé:)es t.-ast.adas obser·va-se< que para 

de número de prat.os, taxa de refluxo e carga 

inicial não conseguimos obter a separação dos três produtos. 

A Tabela 2.0 mostra que a coluna com 10 pratos, 

alimentada com uma carga inicial de 300 moles deveria operar com 

uma razão de refluxo igual a pelo menos 2.5 para permitir a 

separaç~o dos três produtos Pi,Pz e Pa, com a composiç~o média 

-
especificada C XD = .90 ). Aumentando-se a raz~o de refluxo para 

R = 4.0 a separação é atingida, retirando-se apenas uma fração 

intermediária C F• ). 

No caso da coluna contendo 60 pratos e carregada 

inicialmente com 600 moles C Tabe>la 3. O ) a separação dos t.rés 

produtos seria atingida para qualquer raz~o da re!luxo testada, 

na faixa de R = 1.0 a R = 4.0. O mesmo n~o acontece se a carga 

inicial for de 300 molas. Nesta caso a mistura liquida no 
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refervedor se esgota sem que se consiga obter o produto Pa. 

Deste modo para uma dada combinaç~o de número de pratos 

e carga inicial, uma raz~o de refluxo minima deve ser encontrada, 

de modo a permitir que a separação desejada seja obtida, sem que 

ocorra o esgotamento de material liquido no refervedor antes do 

término da destilação. A possibilidade de atingir a separação 

desejada aumenta com o número de pratos, mas a quantidade minima 

de material adicionada inicialmente no refervedor deve ser 

aumentada a medida que o número de pratos aumenta. 

Tabela 8.0 - Separação dos três componentes 

C Carga inicial = 300 moles ) 

R 
Separa todos os p p p F F np componentes • 2 " • 2 

1.0 Não s N N s N 

10 1.5 Sim s s s s s 

4.0 Sim s s s s N 

1. o Sim s s s s N 

40 8.5 Sim s s s s N 

4.0 Sim s s s N N 

1.0 Não s s N s N 

60 8.5 Não s s N N N 

4.0 N~o s s N N N 
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Tabela 3.0 - Separaç~o dos três componentes 

C Carga inicial = 600 moles ) 

R 
Separa Lodos os p p p F F np component-es 1 2 a 1 2 

1.0 N:;(o s N N s N 

10 1.5 Sim s s s s s 

4.0 Sim s s s s N 

1.0 Não s N N s N 

40 8.5 Sim s ~ s ;:, N ""' 
4.0 Sim s ~ s N N "' 
1. o ço ..... üm s s s s N 

--
60 2.6 Sim s s s s N 

4.0 Sim s s s N N 

As Figuras 4. 1 , 4.2 ~ 4.3 mos~ram os períis das 

composiç8es e das t-axas do produt-o dest-ilado a medida que a 

dest.ilaç..:o progride, sob razões de rerluxo iguais a 1.0, 3.0 e 

o aument-o da razão de rerluxo modirica 

signiricat.ivament.e os perris de composiç:;(o,melhorando a separação 

Quando a coluna é operada sob razão de rerluxo igual a 

1.0 C Figura 4.1 ) apenas o produt-o P1 é obt-ido na G>Sp<i>ciricação 
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-
desejada C XD = .90) e para isto são gastos 3.0 horas de 

destilaç~o. As 3 horas seguintes C entre tp•= 3.0 hs e tr•= 5.91 

h ) s~o utilizadas na coleta da primeira rração intermediária. 

Neste periodo, o perfil de composiç~o para o segundo componente 

mais volátil C nonano) atinge o valor máximo de XD = 0.63 na 6~ 

hora de destilaç~o. impossibilitando a retirada do produto Pz, na 

-
especificação desejada C XD = 0.90 ). Com o esgotamento da Carga 

liquida no refervedor, o processo é interrompido quando o tempo 

de destilação é igual a 6.91 horas. 

O aumento da razi'l:o de ref'l uxo de 1. O para 3. O melhora a 

nonano. O t-empo de destil . como era esperado~ aumentou com o 

aumento da raz~o de refluxo ( reduç~o da t-axa de retirada de 

destilaç~o ). No caso da operação sob raz~o R = 3 .O são 

necessárias 8.1 horas para retirar o produto P•. a 

Figura 4.2 mostra que se a destilação do primeiro produto fosse 

interrompida antes da 6~ hora , por axemplo , a composição média 

do produto seria maior do que a composição especificada 

C XD = 0.90 ). O aumento da razão de refluxo favoreceu também a • 
O val or máxi mo d& 

composição instantânea do nonano ocorre a 9.6 horas do inicio da 

destilaç~o e tem valor aproximado de XD 
2 

; 0.93, já acima da 

o produto Pa no refervedor já tem a especificação desejada 

CXD = 0.90 ). 
a 
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Tempo de destilacao (h ) 

2.0 3.0 4.0 
tempo de deslilacao (h ) 

5.00 6.00 

5.0 6.0 

5I 

Figura 4.1 - Per~is de composiç~o do des~ilado e ~axa 

de des~ilado C R = 1.0 ; np = 10) 
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E 
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Tempo de destilacao (h ) 
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0.00 2.00 4.00 6.00 8.00 

tempo de destílacao (h ) 
10.00 12.00 

Figura 4.2- Perris de composição do des~ilado e ~axa 

de des~ilado C R = 3.0 ; np = 10) 
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53 

Figura 4.3 -Perfis de composiç~o do destilado e taxa 

de destilado C R = 4.0 ; np = 10) 
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A Figura 4.3 mostra que o aumento da razão de refluxo 

para R ~ 4.0 melhora ainda mais a composição final dos 

componentes, no entanto, a operação da coluna sob razão de 

refluxo R = 3.0 já é suficiente para atingir a separação 

desejada, a um tempo de destilação inferior aquele sob razão de 

refluxo R = 4. O. 

Os perfis da taxa de destilado nas figuras 4.1 a 4.3 

indicam que o produto destilado começa a ser retirado da coluna 

aproximadamente 30 minutos após o inicio da destilação. Durante 

este periodo a coluna opera sob refluxo total, até que a 

composição instantânea do componente mais volátil atinja o valor 

médio especificado para o produt.o P1. O aument.o da razl'!:o de 

refluxo dY R = 1. O para R = 3. O cor respondeu a uma redução na 

taxa de destilado de 50 moles/h para 20 moles/h. 

aumento 

4.Z EFEITO DA CARGA UQUIDA INICIAL 

As Figuras 4.4 e 4.5 e a Tabela 4.0 mostram 

da quantidade da carga liquida inicial 

efeito do 

sobre as 

quantidades dos produtos e das frações intermediárias e suas 

respectivas composições. sobre o tempo necessário para se obt.er 

cada produto e cada fração intermediária e também sobre o tempo 

total de destilação. O estudo foi realizado para colunas com 
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número de pratos igual a 10 e 20, e razão de refluxo igual a 1, 3 

e 4. Para estas simulações mantivemos 90 r. como composição média 

de especificação para os três produtos. Os resultados obtidos na 

destilação do sistema base, para as condições acima, estão 

apresentados nas Tabelas 1.0 a 6.0 do Apêndice 1.0 

400.0 

õ 360.0 

E 320.0 
~ 

É 280.0 
L 

2 240.0 
.E; 

e 200.0 
lL 

11> 160.0 

"' o 120.0 
L 
(L 80.0 
....; 
c 40.0 o 
:I o 0.0 

250 

.60 n-octono 

.25 n-nonano 

.15 n-decano 

ooooo P1 
~P2 

~P3 
.... ,.,. F1 
~ 

300 350 400 450 500 550 
Carga inicial ( moi ) 

600 

Figura 4.4- Quantidade dos produtos e das frações 

intermediárias em função da carga liquida 

inicial C np = 10 ; R = 3.0) 

A Figura 4.4 mostra, para uma coluna com dez pratos e 

operando sob razão de refluxo igual a três, que o aumento da 

carga liquida inicial C SO ) aumentou as quantidades dos produtos 
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C P•,Pz e Ps ) e das frações int-ermediárias C F'• e F'z ) obt-idas 

durante o processo de dest-ilação. 

As quant-idades dos produt-os P1, Pz e Ps e da fração 

intermediária F'1, aument-aram praticament-e na mesma razão que a 

carga inicial, o mesmo não acont-eceu com as quant-idades da fração 

intermediária F'z. 

25.0 

,-,_ n-octano n-nonano n-decano 
fl 22.0 .60 .25 .15 

·~ 

o "' o 19.0 (.) 

o 
:;:; 
Vl 
ll> 

"O 

., 16.0 
"O 

8. 
~ 13.0 

1-

10.0 
250 300 350 400 450 500 550 600 

Cargo inicial ( moi ) 

Figura 4.5 -Tempo de destilação em função da carga 

li qui da i ni ci al 

A Tabela 4.0 e Figura 4.5 mostram a influência da 

quantidade da carga inicial de liquido sobre os t-empos 

necessários para se obt-er os produt-os e as fraçães int-ermediárias 
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e sobre o tempo total da destilaç~o. Estes tempos aumentam 

praticamente na mesma raz~o que a carga liquida inicial dG 

liquido, independentemente da raz~o de refluxo. 

Tabela 4.0 -Efeito da Carga Inicial C np = 10 ) 

R = 1.0 R = 3.0 R = 4.0 

S0=300 S0=600 S0=300 S0=600 S0=300 S0=600 

tp 3.00 6.40 8.10 13.30 8.10 20.00 • 
XP . 89887 . 89331 . 89561 . 89784 . 89986 . 89949 ••• 
XP . 00003 . 00060 .10388 . 1 029!3 . 00074 .10023 

1.2: 

XP . 00120 . 00109 . 000!32 .00036 .00004 . 00027 
1 ,a 

tí 6. 01 11.01 0.00 17.60 10.80 21.00 
1 

tp . 10.10 20.10 12.60 86.60 
2 -- --

XP . 03496 . 03330 . 03130 . 08400 
2,1 -- --

XP . 89463 .89882 . 93178 . 93134 
2.2 -- --

XP . 07042 . 07160 .03608 .04466 
:z,a -- --

XR . 00000 . 00002 . 00000 . 00000 • -- --
XR . 06071 . 00918 . 06076 . 08104 

2 -- --

XR . 93929 . 00980 .94024 . 91896 

" -- --

tí 6. 91 11.91 10.80 20.40 18.60 26.20 
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4.3 EFEITO DO NOMERO DE PRATOS 

O e~eito do número de pratos sobre o tempo total de 

destilaç~o. para o sistema n-oclano I n-nonano I n-decano está 

representado na Figura 4.6. Observamos que para as condições de 

operaç~o da coluna em que é possivel obler os lrês produtos 

desejados, o número de pratos da coluna praticamente n~o 

in~luencia o tempo necessário para concluir a destilação. 

13.0 

~ 12.0 
.r; 
v 11.0 
o 
o 10.0 o 
o 

----------.....__~R 3.0 

t; 9.0 
11> 

"O 8.0 
-------------_!R~ 2.5 

11> 
'O 

7.0 
õ -o 6.0 -o 5.0 Q. 

E 
"' 4.0 I-

R 1.0 

.60 n-octano 

.25 n-nonano so = 300 moles .15 n-decono 
3.0 

o 10 20 30 40 50 60 70 
Numero de Pratos 

Figura 4.6 -Tempo tolal de destilaç~o em funç~o do 

número de pratos 
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Por exemplo, quando a coluna opera com uma carga 

liquida inicial da 300 molas e sob raz~o da ra~luxo maior que 2.6 

a saparaç~o desejada é obLida para um número da praLos qualquer 

anLra 10 e 60 praLos. Para asLas condições o Lempo LoLal de 

dasLilaç~o n~o se alLara com a variaç~o do número de praLos da 

coluna. 

No caso am qua a coluna opera sob razll:o de re~luxo 

igual a 1.0, por exemplo, o Lampo de desLilação diminui com o 

aumenLo do número de praLos, no enLanLo nestas condições. nem 

sempre a separaçll:o desejada é alcançada. 

inLermediárias C Tabela 6.0 ). Quanto aos 

tempos de retirada do primeiro e segundo produto, t.p1 e tpz 

respectivamenLe, e ao Lempo de reLirada da primeira ~raç~o 

i nt.er medi á r i a, t~ •. veri~icamos que também não ocorraram 

alterações muito signirícativas. 

Tabela 6.0 - In~luéncia do número de praLos nos 

Lempos de reLiradas dos produLos e 

e ~rações inLermediárias 

np = 10 np - 20 np - 40 np - 60 
L e . 31 . 31 . 31 . 31 
l.pi 16.90 16.00 16.20 16.20 
t.~. 1I.6V 1I.10 lt>.!:::>O 
t.pz 20.10 20.10 20.00 20.00 
t.~a 20.40 
t.í C:V.4V <::O. lO <:::0.00 <:::0.00 
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A ~abela 6.0 mos~ra o efei~o do número de pra~os sobre 

as composições dos produ~os da des~ílação de uma carga de 

600 mol9s sob razão d9 r9fluxo igual a 3.0. 

Tabela 6.0- Influência do números da pra~os sobra as 

composiç5as dos produ~os C SO = 600 moles; 

R = 3.0) 

np = 10 np ao np = 40 np - 60 

XP 
. 907S4 .90Q46 . 9Q634 . 90077 • • • 

XP .10192 .10042 .10363 .10010 •• 2 

XP 
. 00036 . 00013 . 00012 . 00012 .... 

XP 
. 02969 .02909 . 02442 . 01693 z. 1 

XP 
. 99882 . 95095 . 97528 . 98404 z.z 

XP 
. 07150 . 0Hl97 . 00300 . 00003 z.a 

XR 
. 00002 . 00002 . 00000 . 00000 1 

XR 
. OOOlS . 09701 . 03023 . 00603 2 

XR 
. 90980 . 91297 . 96977 . 99407 " 



Capttulo 4 Resultados e Análise - 61 

4.4 EFEITO DA RAZXO DE REFLUXO 

As vazões dos produ~os ob~idos C P1 , Pz e Pa ) 

as~ão raprasan~adas na Figura 4.7, para a carga inicial da 

600 molas. 

Os parris mos~rados na Figura 4.7 indicam a razão da 

rerluxo minima necessária para a~ingir a separação dos ~rês 

produ~os independan~amen~a do número da praLos da coluna. 

Por exemplo, quando a coluna opera com uma raz~o de 

rerluxo igual a 2.5 s~o re~iradas aproximadamenLe 390 moles do 

produ~o Pt a uma composição Xn = 0.8982, independan~a do • 
da pra~os. Des~e modo são ra~irados C no produ~o Ps ) 360 

de oc~ano, o que & pra~icaman~a ~oda a quan~idada 

componan~e C O. 60 " 600 molas = 360 molas ) prasan~ as na 

número 

molas 

carga 

liquida inicial. Por ou~ro lado, para as~as condições da operação 

C SO = 600 molas a R = 2.5 ) as quan~idadas ra~iradas da 

produ~o Pz e Pa aumen~am com o auman~o do n(lmaro da pra~os na 

coluna. 

Para as condições da operação onda a razão da rarluxo & 

igual a 4. 0, por axampl o, os ~rês produ~os são pron~aman~a 

separados, indapendan~e do n(lmaro da pra~os. 
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Figura 4.7 - Quant-idade dos produt-os c Pt, PzePa) 

em runç~o da raz~o de rerluxo 
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A Figura 4.8 mostra a influência da razão de refluxo 

sobre a quantidade da primeira fração intermediária C Ft ) 

durante a destilação da carga de 600 moles, em colunas com 

diferentes números de pratos. As quantidades de fraçeses 

intermediárias retidas diminuem a medida que o número de pratos e 

a razr:., de refi uxo aumentam. Verifica-se que na operação da 

colu>a com número de pratos supe.rior a 40 e altas razões de 

refluxo C R > 3.5 ), alcançamos a separação dos três componentes 

sem a formação de frações intermediárias. 

400.0 

360.0 

320.0 

~ 
so - 600 moles 

~ 

L. 280.0 
" ' \'S._ 
~ 240.0 
o 
E 200.0 

160.0 oooop np=10 ,... 
LL. 120.0 ,, ~np=20 

00000 np=40 

80.0 QQ.QOO np=60 

40.0 

0.0 
0.5 1.0 1.5 2.0 2.5 3.0 3.5 4.0 4.5 

Rozoo de Refluxo 

Figura 4.8 -Quantidade da 1~ f'ração intermediária 

em f'unção da razão de ref'luxo 
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O Fator Capacitor definido por Luyben [6 J foi 

utilizado para verificar o desempenho da destilaç~o em batelada 

do sistema 0.60 octano I 0.85 nonano I 0.15 decano. 

O Fator Capacitor C CAP ) da coluna em batelada é 

definido como a quantidade total de produtos obtidos na 

especificação desejada dividido pelo tempo total de destilaç~o. 

Assumindo"-:se um tempo de 30 minutos como o periodo requerido para 

esvaziar e recarregar o refervedor, o tempo total de batelada é 

tf + 0.5 h. Deste modo 

50.0 

~ 40.0 

18 
o 
E 

~ 30.0 

20.0 
15.0 

CAP ~ 

20.0 

P• + Pz + P3 

lf + o. 5 

S0=600; np=10 

50=300; np= 1 O 

25.0 30.0 35.0 40.0 
DESTILADO ( moles/h ) 

Figura 4.9 -

50=600; np=60 

S0=300; np=40 

np=40 

45.0 50.0 



Capitulo 4 RG>sultado.s 9 Ãndlise - 66 

O Falor Capacilor é moslrado na Figura 4.9 funç~o da 

taxa de destilado, para diferentes condiçaes de carga inicial de 

liquido, número de pratos e raz~o de refluxo. 

A Figura 4.9 moslra como a laxa ólima de deslilado C e 

correspondente raz~o de refluxo ) ~ obtid& para colunas de 

diferenles lamanhos. Os valores do fator capacitor e taxa de 

deslilado são represenlados na Figura 4.9 apenas para as 

condições de operação em que a separaç~o dos tr~s produtos C P1, 

Pz e Pa ) é possi vel . 

A taxa ólima de deslilado é aquela para a 

o la~or capaci~or C CAP ) é màxi mo. Por 

de 10 pratos. com carga inicial de 600 moles a laxa de deslilado 

é aproximadamenle 29 moles/h, o que corresponde a uma razão de 

refluxo de 2.6 e uma capacidade de cerca de 27 moles/h. Para 

razões de refluxo C R) maiores do que 2.6 a capacidade da coluna 

diminui e para valores de R menores do que 2.5 a coluna não 

consagua separar os ~rês componen~es P~,Pz ~ Pa.No caso da coluna 

de 10 pralos, mudar a carga de 600 moles para 300 moles não 

modifica os resullados para a laxa ólima de deslilado e falor 

capacit.or. 

Para a coluna com 10 pralos, com carga inicial de 600 

moles, a laxa ólima de deslilado foi de 40 moles/h C razão de 

refluxo = 1.6 ) cor respondendo a uma capacidade de 

aproximadamenle 38 moles/h. Desle modo lanlo a capacidade quanlo 

a t.axa 6t.i ma de derst.i 1 ado aumetr1t.am com v aunllêtrJt.o do número da 
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pratos. No caso da coluna de 40 pratos a taxa ótima de destilado 

foi maior para colunas com carga de 300 moles, isto é para esta 

carga a raz~o de refluxo núnima necessária para permitir a 

separaç~o dos trés produtos pode ser menor do que aquela para a 

carga de 600 moles. 

Na coluna de 60 pratos, e para a faixa de condiç~es 

operacionais estudadas, a separaç~o dos trés produtos s6 foi 

possivel com a carga de 600 moles. A carga de 300 moles foi 

insuficiente para a coluna de 60 pratos, esgotando-se antes do 

término da destilação. 

A Figura 4.10 moslra, para a carga de 600 moles, o 

lempo tolal de destilação em função da laxa de retirada de 

deslilado . 

. ~. 26.0 

..<:. 24.0 
~· 

o 22.0 
o 
o 20.0 o 

:;::; 
1B.O (I) 

Q) 

-o 16.0 
Q) 

-o 14.0 
o 
Ê 12.0 
Q) 10.0 +> 

15 

ooooo np=10 
AAAAA np=20 
<>ôi>õó np=40 
ooooo np=ôO 

20 25 

n-octono - n-nonano 
.50 .25 

so = 600 

30 35 40 
Destilado (moi/h) 

n-decano 
.15 

45 50 

Figura 4.10- Tempo de destilação em função do destilado 
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Como foi observado an~eriormen~e. o aumen~o da ~axa de 

des~ilado aumen~a a quan~idade das fraçBes in~ermediárias como 

mos~ra a Figura 4.9. Por ou~ro lado, o aumen~o da ~axa de 

destilado C dirninuiç~o da raz~o de refluxo ) faz diminuir o tempo 

~o~al de des~ilação. A combinação desLes dois efeiLos leva à uma 

redução das quantidades de produ~os, causando um aumen~o da 

capacidade aLé um valor máximo corresponden~e à ~axa ó~ima de 

des~ilado C Figura 4.9 ). O aumen~o da Laxa de des~ilado acima do 

valor 6Limo impossibili~a a separação dos 

reduzindo a capacidade da coluna. 

L rês produt-os, 

4.5 - EFEITO DA VOLATILIDADE RELATIVA 

Para a análise do efei~o da composição da alimen~açâo, 

realizamos a desLilação do sis~ema Lernário base C n-oct.ano I 

n-nonano I n-decano ) em uma coluna de desLilação em baLelada com 

dez praLos, carga liquida inicial de 300 moles, e taxa de refluxo 

igual a Lrês. Podemos verificar na Labela 11 C Apêndice 1. O ) 

o efeiLo da mudança da composição da alimen~ação de 

para .30/.30/.40. As volatilidades relativas, 

. 60/. 8!3/.1!3 

para as 

condiçBes de operação es~abelidas, corr~spond9n~~s as est.as 

composiç56's s:il:o 4. 0/8. 0/1. o 3. 67/1. 97/1. o 

respecLivamenLe.ExecuLamos várias simulaçBes para cada uma das 
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alimen~aç~as, sendo a aspeci~icaç~o dos produ~os aumen~ada da 90~ 

a 90~ . Nes~e as~udo, u~ilizamos a mesma aspaci~icaç~o para 

~odos produ~os. Embora ~enhamos ~ei~o es~a simpli~icaç~o. 

possival realizar simulações do processo da das~ilaç~o. com o 

programa desenvolvido, onda as aspeci~icaçõas dos produ~os 

assumam valores di~eran~as. 

Com base nos resul~ados ob~idos das simulaç~es C Tabela 

11 -Apêndice 1.0) observamos que em algumas si~uações n~o 

conseguimos ob~er a separaç~o dos ~rês componen~es. Quando 

~rabalhamos com a segunda faixa de composiç~o (.301.301.40 ), os 

valores de vola~ilidade relativa encontrados tornaram-se 

muito próximos. Devido a aproximação dos valores da volatilidade 

relativa verificamos que a separaç~o dos três componentes não 

ocorreu. Conseguimos obter somen~e o primeiro produ~o C Pt ) e 

uma f' r aç~o i n~er medi ária C F• ) compos~a pelo componente 2 e 

principalmen~e pelo componan~e 3. Apesar de não alcançarmos a 

separaç~o dos três componen~es, o ~empo necessário para comple~ar 

a destilaç~o aumen~ou. 

A Figura 4.11 mos~ra a inf'luência da especif'icaç~o dos 

produ~os sob o ~empo em que a coluna opera a ref'luxo ~o~al C~e), 

duran~e a des~ilação da carga de 

especif'icaç~o de produ~os igual a 90 

300 

r. e 

moles. Para uma 

uma composiç~o de 

alimen~aç~o de 0.60 oc~ano I 0.26 nonano I 0.16 decano, por 

exemplo, o ~empo no qual a coluna operou a ref'luxo ~o~al f'oi de 

.36 hs. A medida que a especif'icaç~o f'oi aumen~ada, para es~a 
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mesma faixa da composiç::l:o, verificamos um aumento no tampo a 

90 Y. e com outra faixa de composiç~o da alimantaç~o C0.30 octano/ 

0.30 nonano/ 0.40 decano) observamos que a coluna operou mais 

tempo a refluxo total. O tempo em que a coluna opera a refluxo 

total depende apenas da aspacificaç~o dos produtos e da faixa da 

composiç~o da alimantaç~o. 

OJ:JO 

so - 300 moi .30 /.40 
0.70 np = 10 

R = 3.0 
0.60 

.60 5 

te (h) 0.40 

0.30 

0.20 

().10 

0.00 

0.70 0.75 o.ao 0.85 0.90 0.95 1.00 
Especifico eco dos produtos ( t: ) 

Figura 4.11 -Tempo da oparaç~o a refluxo total em 

funç~o da especificaç::l:o dos produtos 

Os resultados obtidos para diferentes razões de refluxo 

e especifiçBes de produto na destilaç~o do sistema base est~o 
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apresan~ados nas ~abalas 11.0 a 17.0 do Apêndice 1.0. Observamos 

que a separação dos ~rês componan~es soman~a ocorreu para valores 

de razões de rarluxo igual ou superior a 2.6. No an~an~o, para a 

segunda raixa de composição, a separação só ocorreu para valores 

de rarluxo igual a 3.6 e 4.0 e para uma res~ri~a faixa da 

especiricação C 80 Y. a 85 Y. ). 

15.0 

~ 14.0 
.r. 
'-' 13.0 
a 
o 12.0 () 
o 
~ 1"1.0 "' Ql 
w 

10.0 ., 
"" 9.0 
o 
~ 

~ 8.0 
o 7.0 o. 
f 
~ 6.0 

5.0 
0.5 1.0 

.60 

.25 

.15 
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n-decono 

2.0 2.5 3.0 
Taxo de Refluxo (R} 

Q.Q.QQ.9 80 ltl 

***** 85 " 
4A4A6 90 Jl> 

~~~~~ 95 " 

3.5 4.0 

Figura 4.12 - Efei~o da Especiricação dos Produ~os 

4.5 

A Figura 4.12 mos~ra o arai~o da especiricação dos 

produ~os sob o ~empo ~o~al de des~ilação para diferan~es razões 

da refluxo. Como esperado, o arai~o do aumen~o da pureza dos 

produ~os da 80Y. a 90Y. ocasionou um aumen~o no ~empo ~o~al de 

das~ilação c~r). 
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Figura 4.13 - Inrlusncia da especiricaç~o dos produtos 

sob o rator capacitor 

Observamos tambám uma reduç~o no fator capacitor CCAP), 

ou seja a medida que a especificaç~o dos produtos roi aumentada 

verificamos uma redução na capacidade de separação da coluna 

C Figura 4.13 ). 
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Conclusdo 
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Um ast.udo complet-o dos efeit-os dos parâmet-ros 

operacionais, como número de prat-os, quant-idade da carga original 

liquida, razão de refluxo e volaLilidade relaLiva sobre a 

separabilidade de um sist-ema Lernário por dest-ilação em baLelada, 

foi realizado ao longo do capit-ulo 4.0 . 

De acordo com as condições LesLadas observamos que para 

algumas combinações de número da praLos, Laxa de refluxo e carga 

li qui da inicial não foi possi vel obt-er a separação dos lrês 

produt-os. Para uma dada combinação dsst.es parâmet-ros 

operacionais. uma razil:o de ref'luxo minima deve :ser encont-rada, de 

modo a permitir a separação desejada, sem que ocorra o 

esgoLamenLo do mat-erial liquido no refervedor ant-es do final da 

desLi 1 açíl(o. 

Para as condições de operação da coluna em que foi 

possivel obt-er os Lrés produLos, observamos que o número de 

prat-os pouco influenciou o t-empo necessário para concluir a 

desLilação. Para baixos valores de razões de refluxo, apesar do 

baixo t-empo necessário para finalizar a desLilação nem sempre a 

separação dos produt-os foi 

ret-irada do primeiro 

alcançada. 

segundo 

QuanLo aos t-empos de 

produt-o, Lpt Lpz 

respect-ivament-e, e ao t-empo de ret-irada da primeira fração 

int-ermediária • t.r. verificamos que t-ambém não ocorreram 

modificações muit-o significat-ivas. 

A possibilidade de aLingir a separação desejada aument-a 
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adicionado inicialmanla no ra~arvador dava ser aumanlada a medida 

que o número de pratos aumanta.Observamos que as quantidades dos 

produlos Pt, Pz , Pa a que a quanlidade da ~raç~o 

F1. aumanlaram pralicamanle na mesma raz~o que a carga 

inicial. 

liquida 

Para o sistema em estudo veri~icamos que as quantidades 

das ~rações intermediárias diminuiu a 

pratos e razão de re~luxo aumentou. Na 

medida que o número da 

operação da coluna com 

número de pratos superior a 40 e allas raz8es de rerluxo 

observamos que a separação dos lrés produtos ocorreu sem formação 

de ~rações inlarmadiárias. Por outro lado, um aumento da taxa de 

destilado ocasionou uma reduç~o no tempo total da destilaç~o. 

Acima de um valor ótimo da taxa da destilado veriricamos que a 

separação dos três componentes não ~oi possivel. Tendo desta 

~orma, uma raduç~o na capacidade da coluna. 

Baseado no conceilo do Fator Capacilor C CAP ) da~inido 

por Luyben ~oi possivel analisar o desempenho da destilação em 

batelada do sistema ternário C octano I nonano I decano), A laxa 

ótima da daslilado ~oi aquela na qual a capacidade da coluna 

CCAP) ~oi máxima. A partir dos resultados das várias simulaç8es 

variricamos que tanto a capacidade quanto a taxa ótima de 

deslilado aumentaram com o aumento do número da pratos. Por outro 

lado, associado a asle aumento da laxa da destilado C diminuição 
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da raz~o de refluxo )encon~ramos uma reduç~o no ~empo ~o~al de 

des~ilaç~o. A combinaç~o des~es dois efei~os levou A uma reduç~o 

nas quan~idades de produ~os. causando um aumen~o na capacidade 

a~é um valor máximo corresponden~e a ~axa 6~ima de des~ilado. 

As simulaç3es foram realizadas para duas faixas de 

composiç&s, O. 60/ O. 26/ 0.16 e 0.30/ o. 30/ 0.40 

respec~ivamen~e. Para segunda faixa de composiçgo, os valores 

corresponden~e as vola~ilidades rela~ivas ~ornaram-se mui~o 

próximos impossibili~ando a separaç~o dos ~rês produ~os. Apesar 

de n~o alcançar a separaç~o desejada, o ~empo necessário para 

finalizar a destilaç~o do sis~ema aumen~ou. 

Quan~o a especificaç~o dos produ~os. observamos que 

para altos valores de especificaç~o a coluna operou mais ~empo a 

refluxo ~o~al. No en~an~o. a capacidade de separaç~o da coluna 

nes~a si~uaç~o sofreu uma sensivel reduç~o. O ~empo de operaçgo a 

refluxo ~o~al depende apenas da especificaç:o dos produ~os e da 

faixa da composiç:o da alimem~aç:o. 

A par~ir da análise dos resul~ados das várias 

simulaç3es realizadas, pode-se notar que exis~e muitas condiç&s 

de operaçgo possiveis para a operaç:o de uma coluna de des~ilaçgo 

em ba~elada. Logo, faz-se necessário realizar uma análise 

rigorosa do conjun~o de par&me~ros operacionais 

vis~a a separaç:o de todos produ~os. t: ~ambém 

~endo em 

importante 

ressaltar quais sgo as prioridades da unidade em ques~go bem como 
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quais s~o as quan~idades e as especificaç6es dos produ~os 

esperadas, e o ~empo viável para a realizaç~o da destilaç~o. 

A simulaç~o do processo de destilaç~o em ba~elada, 

neste ~rabalho, foi realizada para sistemas ideais. 

para fu~uros ~rabalhos seria a realizaç~o de um 

desempenho da coluna de des~ilaç~o em batelada 

Uma suges~~o 

es~udo do 

para sis~emas 

n~o ideais. Ou~ra suges~~o seria o es~udo das estra~égias de 

operaç~o conhecidas duran~e a des~ilaç~o em ba~elada de sis~emas 

mul~icomponen~es. 
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TABELA 1. O Efeito da Carga Liquida Inicial 

.60 n-octano 1 .25 n-nonano I .16 n-decano 

R = 1.0 1 np = 10 1 Esp. Produtos = .QO 

300 350 400 460 600 660 600 

te Chr) . 31 . 31 . 31 . 31 . 31 . 31 . 31 

Pt <mol/h) 136.6 164.6 174.6 194.5 216.50 234.60 264.60 

tp1 (hs) 3.00 3.40 3.90 4.20 4.60 6.00 6.40 

XP . 89997 .9933 • 9995 .99976 . 89926 . 99994 . 90000 
1 '2 

XP . 09993 .0996 .0994 . 09932 .09925 .09922 .09920 
·:t. , 2 

XP . 00120 . 0010 .0010 
1,8 

. 00094 . 00098 . 00084 • 00080 

F't (mo! /h> 166.4 196.6 225.6 266.6 296.66 316.60 364.60 

tftChsl 6. 91 6. 91 7. 91 e. 91 9. 91 10.91 11.91 

P2 Cmol/h > 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

tp2 (hs) -- -- -- -- -- -- --
XP -- -- -- -- -- -- --2,1 

XP -- -- -- -- -- -- --2,2 

XP -- -- -- -- -- -- --2,8 

F'2 Cmol/h > 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

t.f2 Chs) -- -- -- -- -- -- --
P8 <mol/h) 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

XR -- -- -- -- -- -- --1 

XR -- -- -- -- -- -- --2 

XR -- -- -- -- -- -- --8 

tf Chs > 5. 91 6.91 7.91 8. 91 9. 91 10.91 11.91 
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TABELA 2. O Efeito da Carga Liquida Inicial 

.60 n-octano I .26 n-nonano 1 .15 n-decano 

R = 3. O I np = 10 I Esp. Produtos = . QO 

300 350 400 450 500 550 600 

t.e <hr) . 31 . 31 . 31 . 31 . 31 . 31 . 31 

Ps (mol/h) 194.72 227.25 259.78 292.28 324.80 357.33 389.83 

t.ps (hs > 8.10 9.40 10.70 12.00 13.30 14.60 15.90 

XP . 89561 . 89668 . 89713 . 89747 .89768 . 89780 . 89784 
i. i 

XP .10388 .10296 .10244 .10213 .10194 .10184 .10182 
i. 2 

XP . 00062 .00047 . 00043 . 00040 . 00038 . 00036 . 00035 
l,l!' 

Fs (mol/h) 22.63 26.00 27.60 32.62 35.03 37.63 42.62 

t.f s <hs > 9.0 10.40 11.90 13.30 14.70 16.10 17.60 

P2 (mol/h) 27.50 35.03 42.63 46.02 62.63 60.03 62.55 

t.p2 (hs) 10.10 11. ao 13.50 15.10 16. ao 18.50 20.10 

XP .03495 . 03330 . 03225 
2. i 

.03061 • 03065 .03078 • 02968 

XP • 89463 . 89413 . 89247 2,2 • QOOOO . 89711 . 89424 • 89882 

XP . 07042 . 07268 . 07498 . 06039 .07225 . 07400 . 07150 2,a 

F2 (mo! /h) 12.50 12.60 12.60 15.00 16.00 16.00 17.50 

t.f2 (hs ) 10.20 11.00 13.60 16.30 17.00 18.70 20.40 

Pa <mol/h) 42.78 50.27 67.76 66.24 72.73 80.20 87.62 

XR . 00000 • 00001 . 00001 s . 00001 . 00001 .00002 . 00002 

XR . 06071 • 06886 . 07617 2 . 08020 • 08427 .08766 • 00018 

XR .03029 
a . 93116 .92482 .91079 . 01671 . 01243 . 90980 

tfChs) 10.20 11.90 13.60 16.30 17.00 18.70 20.40 
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TABELA 3. O Ef'ei t.o da Carga Uquida Inicial 

.60 n-oct.ano / .26 n-nonano / .16 n-decano 

R = 4. O / np = 10 / Esp. Produtos = . 00 

300 360 400 460 600 660 600 

te (hr) . 31 . 31 . 31 . 31 . 31 . 31 • 31 

P1 <mol /h> 196.80 229.82 263.84 296.86 327.88 361.00 393.92 

t.p1 (hs > 8.10 11.80 13.60 16.10 16.70 18.40 20.00 

XP .89986 . 89706 . 89474 . 89766 . 89991 . 89776 . 89949 
1. 1 

XP . 09974 .10267 .10491 .10202 . 09979 .10196 .10023 
•• a 

XP . 00004 . 00037 .00036 . 00032 . 00030 . 00029 . 00027 
1 • a 

F'• (mol /h) 14.02 14.80 14.00 16.00 19.00 20.00 22.00 

t.f' • (hs ) 10.80 12.60 14.00 16.0 17.60 19.40 21.90 

Pa (mol /h) 44.02 62.02 60.04 68.04 76.04 84.04 82.06 

~ pa (hs > 12.50 14.60 16.70 18.00 20.90 23.10 26.20 

XP . 03130 . 02883 . 02764 .02698 .02666 .02388 .02400 
2 •• 

XP . 93172 . 93478 . 93613 . 93676 . 93661 .93170 . 93134 
2,2 

XP .03698 .03640 .03633 . 03666 .36930 . 04442 . 04466 
z.a 

F'z <mol /h) 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

t.f'z (hs) -- -- -- -- -- -- --
Pa (mol /h) 46.16 64.16 62.17 70.18 78.19 84.16 98.11 

XR .00000 . 00000 . 00000 • 00000 . 00000 .00000 .00000 
2 

XR . 06976 .08176 .07439 . 09094 . 09417 . 08701 .08104 
2 

XR . 94024 . 91824 . 82661 . 90006 .90683 . 91229 . 91996 
a 

t.f' (hs > 12.60 14.60 16.70 18.80 20.00 23.10 26.20 



TABELA 4. O Efeito da Carga Liquida Inicial 

t. .. (hr) 

P~ (mol/h) 

tpt <hs > 

XP 
~ .. 

XP 
1,2 

XP ••• 
F• (mol/h) 

tft(hs> 

Pz <mol/h > 

tp2(hs) 

XP 
z. ~ 

XP z.z 

XP z,a 

Fz (mol/h) 

tfz (hs) 

Pa (mol/h) 

XR • 
XR 

2 

XR a 

tf <hs) 

.60 n-octano I .26 n-nonano 1 .16 n-decano 

R = 1. O I np = 20 I Esp. Produtos = • 00 

300 360 400 460 600 560 600 

. 31 . 31 . 31 . 31 . 31 . 31 . 31 

164.46 174.56 19101.56 21101.60 23101.60 264.60 2S4.60 

3.40 3.SO 4.30 4.70 6.10 6.60 6.00 

. SIOIS33 .9101101101S . 9101791 . 9QSS3 . 910110163 . SIOI791 . S9S49 

.10096 . OQQ3S .10163 .10066 .10002 .10167 .10112 

. 00072 . 00064 . 00066 . 00051 . 00047 . 00042 . 0003101 

146.46 176.60 200.60 230.60 260.66 264.60 316.60 

6. 71 6.71 7.71 S. 71 101.71 10.71 11.71 

0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

-- -- -- -- -- -- --
-- -- -- -- -- -- --
-- - - -- -- -- --
-- -- -- -- -- -- --
0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

-- -- -- -- -- -- --
0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

-- -- -- -- -- -- --
-- -- -- -- -- -- --
- -- -- -- -- -- --
6.71 6.71 7. 71 S. 71 9. 71 10.71 11.71 
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TABELA 6.0 - E~eito da Carga Liquida Inicial 

. 60 n-octano I . 26 n-nonano 1 .16 n-decano 

R = 3. O I np = 20 1 Esp. Produtos = . 90 

300 360 400 460 600 660 600 

t.e (hr) . 31 . 31 . 31 . 31 . 31 . 31 . 31 

P~ (mol/h) 197.22 229.76 262.27 2Q4.77 327.29 369.82 3Q2.33 

t.p~ (hs > 8.20 9.60 10.80 12.10 13.40 14.70 16.00 

XP . 80018 . 89600 . 89801 .89866 . 89906 . 89933 . 89945 
•• 1 

XP .10467 .10280 . 10180 .10118 .10006 .10063 .10042 
1,:2 

XP . 00026 . 00022 . 00019 . 00017 . 00016 . 00014 . 00013 
• • a 

F• (mol/h) 10.00 12.60 16.00 17.63 20.03 26.00 27.63 

t.:f~ (hs ) 8.60 10.00 11.40 12.80 14.20 16.70 17.10 

Pz (mol/h) 46.03 62.63 67.62 65.02 72.62 77.56 86.06 

t.pz (hs) 10.00 11.70 13.30 16.00 16.70 18.40 20.10 

XP . 03436 . 03100 . 03234 
2 •• 

.03176 . 03160 .02894 . 02Q09 

XP .00700 .96806 .96100 .96007 . 95631 .96492 .96094 
2,2 

XP .00764 . 00998 • 00666 . 00918 . 01219 . 01614 . 01097 
z,a 

Fz <mol/h) 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

t.:f2 (hs > -- -- -- -- -- -- --
Pa (mol/h) 47.78 62.27 66.26 72.74 80.23 87.71 00.13 

XR . 00000 . 00000 . 00001 • 00001 . 00001 .00002 .00001 
~ 

XR . 03262 . 04181 . 07276 . 06620 . 08140 . 08456 . 07796 
2 

XR .96738 . 96819 .92723 .93380 . 91868 . 91644 .92203 
a 

t.:f Chs > 10.00 11.70 13.30 16.00 16.70 18.40 20.10 



Apl!mdice :r .o - B4 

TABELA 6. O E~eito da Carga Liquida Inicial 

.60 n-octano 1 .26 n-nonano 1 .i6 n-decano 

R = 4. O I np = 20 I Esp. Produtos = . 00 

300 360 400 460 600 660 600 

te (hr) . 31 . 31 . 31 . 31 . 31 . 31 . 31 

Pt (mol/h) Hil7.79 231.82 263.82 2Q'7.97 320.9Q 363.82 3Q6.Q4 

Lpt (hs) 10.20 11.00 13.60 16.20 16.90 19.60 20.10 

XP . BQ'799 . 9Q660 . 9010137 . Slõl61017 . 9101067 . 91õ1764 . 9010164 
t,t 

XP .101Q2 .10433 .10049 .10200 .10021 .10236 .10036 t,2 

XP . 00020 . 00017 . 00016 
t • IJ 

. 00013 . 00012 . 00012 . 00011 

F .. (mol/h) 4.00 4.00 6.00 4.00 6.00 6.00 10.00 

L~t(hs) 10.40 12.10 13.90 15.40 17.10 19.90 20.60 

P2 (mol/h) 60.04 69.04 64.04 74.04 82.04 00.04 Q6.04 

Lp2 (hs) 12.40 14.60 16.60 19.60 20.70 22.90 24.00 

XP • 02054 • 02696 .024Q6 
2,t . 02637 . 02577 . 02547 . 0235Q 

XP . Q6733 .Q'7106 .Q'7348 . Q71Q3 . Q722Q . Q'7227 . Q7368 
2,2 

XP . 00314 . 00309 .00166 . 00170 . 001 00226 .00274 
2,8 

F2 (mol/h) 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

L~2 (hs) -- -- -- -- -- -- --
Pa (mol/h) 49.15 56.16 66.17 74.17 82.19 00.19 lõl9.11 

XR . 00000 .00000 .00000 • 00000 . 00000 . 00000 . 00000 .. 
XR • 01942 .02662 .04176 • 04931 • 063Q3 . 05972 • 06QQ4 

2 

XR • lõl9168 . Q'7339 • Q6825 . Q616Q . Q4607 . Q4128 • Q3006 
IJ 

L~ <hs) 12.40 14.60 16.60 19.60 20.70 22.90 24.00 
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TABELA 7. O - Vaztses dos produtos e das 1'raçtses intermediArias 

. 60 n -octano I . 26 n -nonano 1 . 16 n -decano 

SO = 300 I Esp#1Pci1'icaçlro dos Produtos = • QO 

np R Pt Ft Pz Fz Pa t.f 

10 134.66 166.46 0.00 0.00 0.00 6. 91 

20 164.66 146.46 0.00 o.oo 0.00 6.71 

40 1.0 174.36 64.96 26.00 0.00 46.49 6.20 

60 199.66 29.96 ao. 60 o.oo o.oo 4. 91 

10 176.60 124.44 0.00 0.00 0.00 7. 31 

20 193.60 116.44 0.00 0.00 0.00 7.06 

40 1.6 191.60 29.00 34.00 0.00 46.42 6.40 

60 196.60 12.00 92.44 0.00 0.00 6.06 

10 196.33 113.73 0.00 0.00 0.00 e. 71 

20 193.0 26.67 33.30 0.00 47.47 7.60 

40 2.0 196.33 10.00 46.63 0.00 47.07 7.60 

60 199.66 0.00 100.37 0.00 0.00 7.21 

10 191.11 34.29 9.67 24.31 41.76 9.00 

20 196.93 14.29 41.46 o.oo 47.47 9.80 

40 2.6 199.69 2.96 60.03 0.00 47.40 8.80 

60 199.69 0.00 100.34 0.00 0.00 8.36 

10 194.72 22.63 27.60 12.60 42.78 10.20 

20 197.22 10.00 46.03 o.oo 47.78 10.00 

40 
3.0 199.72 0.00 62.62 0.00 47.47 10.00 

60 199.72 0.00 100.30 0.00 0.00 9.61 

10 196.33 17.78 41.13 0.00 46.00 11.30 

20 197.66 6.67 47.80 0.00 48.21 11.20 

40 3.6 199.78 0.00 62.24 0.00 48.03 11.20 

60 199.78 0.00 100.29 0.00 0.00 10.66 

10 196.80 14.02 44.02 0.00 46.16 12.60 

20 197.79 4.00 60.04 0.00 48.16 12.40 

40 4.0 199.80 0.00 62.04 0.00 48.14 12.40 

60 199.80 0.00 100.20 0.00 0.00 11.91 
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TABELA 8.0 -Vazões dos produtos e das fraç~es intermediárias 

. 60 n-octano / . 25 n-nonano / . 15 n-decano 

SO = 600 / Especificaç~o dos Produtos = .90 

np R Pt Ft P2 Fz Pa tf 

10 254.50 348.60 0.00 0.00 0.00 11.91 

20 284.60 315.60 0.00 0.00 0.00 11.71 

40 
1.0 

314.50 285.60 0.00 0.00 0.00 11.30 

60 339.46 125.05 40.00 0.00 95.56 10.20 
~' 

10 347.60 252.44 0.00 0.00 0.00 14.91 

20 363.60 236.40 0.00 0.00 0.00 14.56 

40 1.5 375.60 76.04 48.04 10.00 90.31 12.80 

60 383.60 56.04 62.04 0.00 98.29 12.60 

10 373.03 227.10 0.00 0.00 0.00 17.91 

20 383.03 60.03 46.70 26.67 83.68 15.50 

40 2.0 389.68 40.03 73.37 0.00 97.00 15.10 

60 393.03 23.37 I 86.70 0.00 97.00 15.10 I 
10 385.49 62.89 28.57 41.46 81.68 18.10 

20 388.36 48.89 78.60 0.00 90.28 17.80 

40 2.5 394.02 20.03 87.17 0.00 98.85 17.50 

60 396.90 2.86 101.46 0.00 98.84 17.50 

10 389.83 42.62 62.55 17.50 87.62 20.40 

20 392.33 27.53 86.06 0.00 95.13 20.10 

40 3.0 397.31 7.50 97.56 0.00 97.65 20.00 

60 397.31 0.00 106.05 0.00 97.67 80.00 

10 393.22 28.89 87.87 0.00 90.11 22.80 

20 395.44 16.56 92.27 0.00 96.85 22.50 

40 3.6 397.63 0.00 103.38 0.00 99.07 22.40 

60 390.84 0.00 101.15 0.00 00.07 22.40 

10 393.92 22.00 92.06 0.00 92.07 25.20 

ao 395.04 10.00 06.04 0.00 08.11 24.00 

40 4.0 307.00 0.00 104.04 0.00 98.13 24.90 

60 300.80 0.00 102.04 0.00 08.15 24.QO 
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TABELA 9.0 -Composições dos Produtos 

.60 n-octano I .zs n-nonano 1 .15 o-decano 

50= 300 I Especificação dos Produtos = .90 

1~ Produto 2~ Produto 3~ Produto 

np R 1 2 3 1 2 3 1 2 3 

10 . 89887 . 09993 .00120 . 00000 . 00000 .00000 .00000 . 00000 .00000 

20 .89833 .10093 . 00072 .00000 . 00000 . 00000 . 00000 . 00000 . 00000 

40 
1. o 

. 89909 . 09937 .00063 . 05122 . 90698 . 04180 . 00000 . 00754 . 97497 

60 .89486 .10456 .00058 .06226 . 93773 . 00000 . 00000 .00000 .00000 

10 .89724 .10201 . 00076 . 00000 . 00000 . 00000 . 00000 . 00000 . 00000 

20 . 89943 .10012 . 00045 . 00000 . 00000 . 00000 . 00000 . 00000 . 00000 

40 
1.5 

. 89992 . 09966 . 00043 . 03458 . 95565 . 00977 . 00000 . 00335 . 99665 

60 . 89902 . 10051 . 00042 . 04453 . 95547 . 00000 . 00000 . 00000 . 00000 

10 . 89917 .10020 . 00064 . 00000 . 00000 . 00000 . 00000 . 00000 . 00000 

20 .89564 .10401 .00035 . 04269 . Q211Q . 03613 . 00002 . 06246 . Q3751 

40 2.0 .89737 .10229 . 00034 . 03431 . Q6259 . 00310 .00000 . 00147 . Q9565 

60 . 88946 .11022 • 00033 .03589 . 96411 . 00000 . 00000 .00000 .00000 

10 . 89920 .10023 . 00056 . 04789 . 89845 . 05366 • 00003 • OQ130 . 90867 

20 . 8Q183 .10788 . 0002Q • 03988 . 94548 . 01464 .00000 .04465 . 95535 

40 
2.5 

. 88925 .11047 .00028 . 02610 • 97203 . 00186 . 00000 . 00062 . 99938 

60 . 89132 .10833 .00028 . 027Q7 . Q7203 . 00000 . 00000 . 00000 . 00000 

10 . 89561 .10388 .00052 . 03495 • 89463 . 07042 . 00000 . 06071 . 93929 

20 . 89518 .10457 .00025 . 03436 .95799 . 00764 • 00000 .03262 . 96738 

40 
3.0 

. 89122 .10853 .00024 . 02413 . 97453 . 00143 . 00000 . 00027 . 99973 

60 . 89241 .10753 .00024 . 02396 . Q7604 .00000 . 00000 .00000 .00000 

10 . 8QQOO .10055 . 00045 .03322 . Q1867 . 04811 . 00000 . 06Q21 . Q307Q 

20 .8Q773 .10205 . 00222 • 03168 . Q6413 . 0041Q . 00000 . 02503 • 974Q7 

40 
3.5 . 8Q302 .10676 . 00022 • 02127 . 97776 . 00098 . 00000 . 00013 • Q9987 

60 . 89373 .10605 .00022 . 0232Q . Q7671 • 00000 . 00000 .00000 . 00000 

10 . 89Q86 .OQ974 .00040 . 03130 . Q3172 .036Q8 .00000 . 05976 • 94024 

20 . 89788 .10H~2 .00020 .02964 . 96733 . 00314 . 00000 . 01842 . 98168 

40 
4.0 

. 89276 .10705 • 00019 . 01921 • 97975 .00104 • 00000 . 00005 .99995 

60 .89319 .10662 .00019 .02254 . 97746 .00000 . 00000 .00000 • 00000 
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TABELA 10. O - Composiçe>es dos Produt.os 

.60 n-oct.ano I .25 n-nonano I .15 n-decano 

so = 600 1 Especificação dos Produt.os = .90 

1~ Produt.o 2~ Produt.o 3~ Produt.o 

np R 1 2 3 1 2 3 1 2 3 

10 . 00000 . 09920 . 00080 .00000 .00000 . 00000 .00000 . 00000 . 00000 

20 . 89849 . 10112 . 00039 . 00000 .00000 . 00000 . 00000 . 00000 . 00000 

40 
1. o 

. 89869 .10106 . 00036 . 00000 . 00000 . 00000 . 00000 .00000 .00000 

60 . 89807 .10160 . 00033 .04755 . 90581 . 04664 . 00013 . 05953 . 94034 

10 . 89895 .10065 . 00060 .00000 .00000 .00000 .00000 . 00000 .00000 

20 . 89663 .10324 . 00023 '00000 . 00000 . 00000 . 00000 . 00000 . 00000 

40 1.5 . 89675 '10303 . 00022 '03874 . 87967 . 08169 . 00008 .07047 . 92946 

60 . 89736 .10242 . 00021 . 03621 . 96252 . 00127 . 00001 . 03793 . 96205 

10 . 89962 .10006 . 00043 .00000 . 00000 . 00000 . 00000 . 00000 .00000 

20 . 89682 .10300 . 00018 . 04633 . 89280 . 06168 . 00006 . 08308 . 91686 

40 
2 o . 89783 .10200 . 00017 .03402 . 96903 . 00695 .00004 . 07239 .92757 

60 . 89996 .10097 . 00017 .02947 . 97026 . 00028 . 00000 .01890 .00000 

10 . 89672 .10288 . 00040 . 04062 .89674 . 06274 . 00004 .08766 . 91230 

ao . 89988 . 09997 . 00016 . 03078 . 90666 . 06266 . 00003 . 08029 . 91968 

40 
2.6 . 89847 . 10134 . 00014 .02986 .96954 . 00060 . 00000 . 04664 . 96336 

60 . 89797 .10188 . 00014 .02466 . 97632 . 00003 . 00000 . 01192 . 98808 

10 . 89784 .10182 . 00036 .02968 . 89882 . 07160 . 00002 . 09018 . 90980 

ao . 89946 .10042 . 00013 .02909 . 96094 . 01997 . 00001 . 07796 .92203 

40 
3.0 . 89634 .10363 . 00012 . 02442 . 97528 . 00030 .00000 .03023 . 96977 

60 . 89977 .10010 . 00012 .01693 .98404 . 00003 . 00000 . 00693 . 99407 

10 . 89738 .10231 . 00031 .02629 . 90897 . 06474 . 00001 . 08609 . 91491 

20 . 89790 .10199 . 00011 . 02700 . 96673 . 00726 .00000 . 06943 . 93066 

40 
3.6 . 89829 . 10160 . 00011 . 02136 . 97868 . 00006 .00000 . 02369 . 97631 

60 . 89698 .10391 . 00011 .00926 . 99073 . 00001 . 00000 . 00394 . 99606 

10 .89949 .10023 . 00027 .02400 . 93134 . 04466 . 00000 . 08104 .91896 

ao . 89964 .10036 . 00010 .02359 . 97368 . 00274 . 00000 . 06994 . 93006 

40 
4.0 

. 99931 .10060 . 00010 . 01491 .98513 . 00006 .00000 . 01602 .98398 

60 . 90676 .10134 .00010 . 00611 . 99388 . 00001 . 00000 .00207 . 99793 



Apêndice I .o - 89 

TABELA 11.0 - E~eiLo da Pu~eza dos P~oduLos 

SO = 300 / R = 1. O / np = 1 O 

te(hs) 

P• (mol/h) 

tp<Chs 

F'• (mol/h) 

tf1 <hs) 

Pz (mol/h) 

tpz (hs) 

F'z (mol/h) 

tfz <hs > 

Pa (mol/h) 

Lf (hs) 

Ca).60 n-ocLano /.25 n-nonano /.15 n-decano 

Volatilidade 4.0 / 2.0 / 1 0 

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

Volatilidade 3.67 /1.87 I 1.0 

. 80 .85 . 90 .95 

C a) Cb) (a) Cb) (a) (b) Cb) 

.16 .35 .22 .42 . 31 .52 . 46 . 69 

223.58 96.10 209.45 84.37 194.72 69.40 175.92 47.78 

0.10 4.20 8.60 3.80 8.10 3.30 7.50 2.60 

0.00 203.80 0.00 215.67 22.5 230.65 124.12 252.27 

-- 11.56 -- 11.63 0.00 11.73 11.66 11.89 

22.50 0.00 42.52 0.0 o 27.50 0.00 0.00 0.00 

9.60 -- 9.90 -- 10.10 -- -- --
0.00 0.00 0.00 0.00 12.50 0.00 0.00 0.00 

-- -- -- -- 10.20 -- -- --
53.96 0.00 48.06 0.00 42.78 0.00 0.00 0.00 

9.60 11.56 9.90 11.63 10.20 11.73 11.66 11.89 
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TABELA 12.0 - Erei~o da Pureza dos Produ~os 

SO : 300 I R = 1 . 5 I np = 1 O 

te(hs) 

P• (mollh) 

~p1Chs 

F 1 (mol/h) 

t.r • (hsJ 

Pz (mol/h) 

~pz (hs) 

Fz (mol/h) 

~fz <hs) 

Pa (mollh) 

~f (hs) 

. 80 

(a) 

.16 

217.15 

4.60 

Ca).60 n-oc~ano 1.25 n-nonano 1.15 n-decano 

Volatilidade 4.0 I 2.0 I 1.0 

(b).30 n-oc~ano 1.30 n-nonano 1.40 n-decano 

Volatilidade 3.67 11.87 I 1.0 

. 85 .90 .95 

Cb) C a) Cb) (a) Cb) (a) (bJ 

. 35 .22 . 42 . 31 .62 . 46 .69 

27.45 184.00 18.90 134.56 19.00 51.95 16. ao 

0.90 3.90 0.80 3.00 0.90 1. 60 1.0 

82.86 272.66 116.00 281.10 166.45 281.00 248.05 284.20 

5.76 5.96 6.88 6.08 6. 91 6.12 6.06 6.28 

0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

-- -- -- -- -- -- -- --
0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

-- -- -- -- -- -- -- --
-- -- -- -- -- -- -- --
5.76 5.95 5.88 6.08 6. 91 6.12 6.06 6.28 
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TABELA 13.0 - E~eito da Pureza dos Produtos 

SO = 300 I R = 2. O I np = 10 

le(hs) 

P• (mol Ih) 

lptChs 

F1 <mol/h) 

l:f• (hs) 

Pz (mol /h) 

tpz (hs) 

Fz (mol /h) 

l:fz (hs ) 

Pa (mol/h) 

t:f (hs ) 

(a).60 n-octano 1.26 n-nonano 1.16 n-decano 

Volatilidade 4.0 I 2.0 I 1.0 

Cb).30 n-octano 1.30 n-nonano 1.40 n-decano 

Volatilidade 3.67 /1.87 I 1.0 

. 90 .96 . go .96 

(a) Cb) (a) Cb) (a) (b) C a) (b) 

.16 . 36 .22 . 42 . 31 . 52 . 46 . 69 

221.72 60.00 203.16 36.16 176.60 23.20 129.66 16.64 

6.70 1. 60 5.30 1. 30 4.70 1.10 3.70 1.10 

78.32 250.04 96.88 264.88 124.44 276.84 170.48 283.48 

7.16 7.35 7.22 7.42 7. 31 7.52 7.46 7.69 

0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

-- -- -- -- -- -- -- --

0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

-- -- -- -- -- -- -- --
0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

7.16 7.35 7.22 7.42 7. 31 7.52 7.46 7.69 
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TABELA 14.0 - EfeiLo da Pureza dos ProduLos 

SO = 300 /R = 2. 6 / np = 10 

t.e(hs) 

P• <mol/h l 

t.ptChs 

Ft (mol/h) 

t.f • (hs) 

Pz (mal/h) 

t.pz (hs ) 

Fz (mal/h) 

t.fz (hs l 

Pa (mol/h) 

t.f <hs ) 

Ca).60 n-ocLano /.26 n-nonano /.16 n-decano 

Volatilidade 4.0 / 2.0 / 1.0 

Cb). 30 n-ocLano /. 30 n-nonano /. 40 n-decano 

Volatilidade 3.67 /1.87 / 1.0 

.90 . 86 .90 .96 

(a) Cb) (a) (o) CaJ (b) (a) Cb) 

. 16 .36 . 22 . 42 < 31 .62 . 46 .69 

221.43 75.00 206.97 65.97 186.33 39.37 161.27 23.90 

6.80 2.60 6.40 2.10 6.90 1. 70 5.30 1. 40 

0.00 244.10 19.97 244.10 113.73 260.70 139.80 276.17 

-- 8.76 7.00 8.82 8. 71 8.92 8.86 9.09 

29.97 0.00 6.67 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

7.40 -- 7.20 -- -- -- -- --

0.00 0.00 23.33 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

-- -- 7.60 -- -- -- -- --
48.64 -- 44.11 -- -- -- -- --
7.40 8.76 7.60 8.82 8. 71 8.92 8.86 9.09 
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TABELA 16.0 - EfeiLo da Pureza dos ProduLos 

SO = 300 I R = 3. O I np = 10 

l.e(hs) 

Pt (mel/h) 

l.ptChs 

Ft (mel/h) 

t.í • (hs) 

Pz <mol/h) 

lpz <hs) 

Fz (mol/h) 

LÍz(hs) 

Pa <mol/h) 

t.í (hs ) 

(a).60 n-ocLano 1.26 n-nonano 1.16 n-decano 

Volatilidade 4.0 I 2.0 I 1.0 

Cb).30 n-oclano 1.30 n-nonano 1.40 n-decano 

Volatilídade 3_67 I 1.97 I 1.0 

.ao . 85 .90 .96 

(a) (b) C a) Cb) C a) Cb) C a) (b) 

'16 .35 . 22 '42 . 31 . 68 . 46 . 69 

224.06 90.00 207.94 73.69 HH.11 66.60 172.61 34.77 

8.00 3.60 7.60 3.00 7.00 2.60 6.60 1. 90 

0.00 210.06 8.67 226.37 34.29 243.46 127.64 266.29 

-- 10.16 7.80 10.22 8.20 10.32 10.26 10.49 

24.29 0.00 35.71 0.00 8.57 0.00 0.00 0.00 

8.60 -- 8.70 -- 8.60 -- -- --
0.00 0.00 0.00 0.00 24.31 0.00 0.00 0.00 

-- -- -- -- 9.00 -- -- --
61.70 0.00 47.81 0.00 41.76 0.00 0.00 0.00 

8.60 10.16 8,70 10.22 9.00 10.32 10.26 10.49 



Apêndic• I .o - !94 

TABELA 16. O - E1'ei Lo da Pur-eza dos Pr-odut-os 

SO = 300 I R = 3. 6 I np = 10 

t.8(hs) 

Ps (mol/h) 

t.psChs 

F• <mol/h) 

u·s (hs) 

Pz (mol/h) 

t.pz (hs) 

Fz <mol/h) 

t.f'z (hs l 

Pa (mol/h) 

t.f' (hs l 

Ca).60 n-oct.ano ;.as n-nonano /.16 n-decano 

Volatilidade 4.0 I 2.0 I 1.0 

Cb).30 n-oclano /.30 n-nonano /.40 n-decano 

Volatilidade 3.67 I 1.87 I 1.0 

.ao .86 .90 . 96 

(a) Cb) C a) (b) C a) Cb) (a) Cb) 

.16 . 38 . 22 . 4Z . 31 . 6Z . 46 . 6Q 

Za6.40 101. OQ Z10.64 90.6Z 196.33 77.33 178.60 60.38 

10.30 4.90 9.70 4.60 101.10 4.00 8.60 3.40 

0.00 Z4.44 0.00 Z09.44 17.78 Z22. 71 48.Q3 Z3Q.6Q 

-- 6.00 -- 13.0Z 9.QO 13.1Z 10.70 13. ZQ 

Z1.13 30.00 38.91 0.00 41.13 0.00 4.44 0.00 

10.80 6.90 11.00 - 11.30 -- 10.QO --
0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 30.00 0.00 

-- -- -- -- -- -- 11.80 -
63.6Z 144.60 60.60 0.00 46.00 0.00 38.08 0.00 

10.80 6.QO 13. oz 11.00 13.1Z 11.30 13. zg 11.80 
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TABELA 17.0 - Ereito da Pureza dos Produtos 

SO = 300 I R = 4. O I np = 10 

te(hs) 

P1 (mol/h) 

tptChs 

Ft (mol/h) 

tf•<hs) 

Pz (mol/h) 

tpz (hs) 

Fz (mol/h) 

tfz (hs) 

Pa <mol/h) 

tf (hs) 

Ca).60 n-octano 1.26 n-nonano 1.16 n-decano 

Volatilidade 4,0 I 2,0 I 1,0 

Cb).30 n-octano 1.30 n-nonano 1.40 n-decano 

Volatilidade3,67 /1.8711,0 

.80 . 86 .90 . 96 

(a) (b) (a) (b) (a) (b) (a) Cb) 

.16 .35 .22 . 42 . 31 . 52 . 46 . 69 

284.88 102.Q8 20Q.60 93.1:/6 1Q5, 80 81.60 180.80 66.34 

11.40 5.50 10.70 5.10 10.10 4.60 9.50 4.00 

0.00 16.00 0.00 36.00 14.02 818.40 40.08 233.60 

-- 6.30 -- 6.00 10.80 14.68 11.50 16.00 

82.00 35.98 40.00 1Q. 98 44.02 0.00 80.08 0.00 

12.00 7.60 12.20 7.90 12.60 -- 12.50 --
0.00 36.98 o.oo 16.00 0.00 0.00 80.00 0.00 

-- 7.60 -- 7.90 10.20 -- 13.00 --
63.12 146.03 60.40 134.36 46.16 0.00 39.20 0.00 

12.00 7.60 12.20 8.80 12.50 14.62 13.30 16.68 
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Nomenclatura IOZ 

A.B,C = ConsLanLes da equaç~o de AnLoine 

D = Vaz~o de DesLilado 

F~ = QuanLidade da primeira fraç~o inLermediária 

Fz = QuanLidad~ da segunda fraç~o inLermediária 

K = Raz~o de equilibrio 

L -- Vaz:l:o molar do liquido 

Lo = Vaz:l:o de refluxo 

Mi = Acúmulo molar de liquido em cada praLo 

Me =Acúmulo molar de liquido no Lambor de refluxo 

MR = .\cúmulo molar inicial d"' liquido no r<>fervQdor 
o 

nc :;;: número de component-es 

np = número de praLos 

P = Press~o parcial 

P = Press:l:o absoluLa do sisLema 
<>bs 

Pc = Press:l:o CriLica 

PT = Press~o ToLal 

P = Press:ão de vapor vp 

P1 = QuanLidade do primeiro produLo 

Pz = QuanLidade do segundo produLo 

Ps = QuanLidade do Lerceiro produLo 

R = Raz:l:o de refluxo 

SO = QuanLidade da carga liquida inicial 

T = TemperaLura 

Te = TemperaLura criLica 



Nomenclatura I03 

te = Tempo no qual a coluna operada a re~luxo total 

t~~ = Tempo ~inal da retirada da primeira ~ração inter medi ária 

t~z = Tempo ~inal da retirada da segunda ~ração intermediária 

tp~ = Tampo f' i nal da retirada do primeiro produto 

tpz = Tampo f' i nal da retirada do segundo produto 

tf' = Tempo total da destilação 

v = Vazão mular 1.-ul.-al do vapor 

VP A, VP B, VP C, VP D = Constantes da equação de Wagner 

x = Fração molar na ~ase liquida 

xd = Fração molar do d~stilado 

Xi,j ~ Fração molar do componente '\" no prato "j" 

Xso = Composição inicial do componente i 

Xv = Composição do componente i no destilado 
' 

XDESP = Composição especificada para o 1~ produto 
~ 

XDESP = Composição especificada para o ê~ produto 
z 

-Xn = Composição média especificada 

XFm,i = Composição do componente na .. " m-

intermediária 

.. fração 

XPn~i. = Composição do compon<>nt.e "i." f)O ., 
o 

n- .. produto 

XR = Composição instantânea no re~ervedor 

XREsP = Composição especi~icada para o 3~ produto 
a 

XR, = Composição do componente > no ref'ervedor 

y = ~ração molar na fase gasosa 



LETRAS GREGAS 

ot •• Volat.ilidade relat.iva 

SUBSCRITOS 

i ~ componenle 

= est.ágio 

k = componenle 

Nomenclatura :I04 


