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P3 produto rico em componente 3

Qc calor trocado no condensador, J/h

Qconst. operagdo com calor fornecido no refervedor constante
Qr calor transferido no refervedor, J/h

Qiotal consumo total de energia durante uma batelada, J

R1 Recuperacio do componente 1

R2 Recuperagio do componente 2

R3 Recuperacio do componente 3

RR razdo de refluxo

S1 constante do método de integragdo numérica

S2 constante do método de integragdo numérica

S3 constante do método de integragio numérica

T temperatura, K

tf tempo especificado para otimizagio destilado-maximo
Tol tolerdncia utilizada no método de integragio

v vazio molar de vapor

X composi¢do do liquido, em fragdo molar

XBo composicio da carga inicial, fragdo molar

Xp composi¢io especificada ou instantinea do destilado, fragdo molar
y composi¢cdo do vapor, em fragio molar

z composi¢io da carga inicial, fracio molar

Simbolos gregos

o volatidade relativa

£ tolerincia especificada para uma variavel
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Resumo

Modelagem e Simulacio da Destilacio Multicomponente em Batelada

Um modelo dindmico realistico da coluna em batelada foi desenvolvido, o qual incluiu
as equagdes dos balangos de massa e energia, os acimulos liquidos ( "holdups”) na coluna e
considera o calculo rigoroso das propriedades termodindmicas. O modelo gera um sistema de
equagdes diferenciais e algébricas frequentemente rigido ("stiff"). Um método confisvel e
robusto de integracio numérica foi empregado e ajustado para problemas de destilagdo em
batelada, e além disso foi comparado outros métodos de integragiio. O modelo foi validado
utilizando simulagbes e dados experimentais apresentados na fiteratura, este mostrou-se
representativo e versatil.

A flexibilidade da coluna em batelada foi analisada, utilizando-se duas misturas com
caracteristicas termodinamicas diferentes, ¢ além disso também foram modificadas a
composigio da carga inicial e a razdo de refluxo. Esta esta diretamente ligada ao grau de
idealidade da mistura a ser separada. A composicio da carga inicial também exerce grande
influéncia no desempenho de uma coluna de destilagio em batelada com "design"fixo.

As influéncias do holdup dos pratos e das volatilidades dos componentes no método de
integragdo foram avaliadas. O desempenho do método é mais afetado pelo holdup quando as
volatilidades sfo elevadas. Além da influéncia no método de integracgio, os holdups dos pratos
e do condensador interferem no comportamento da destilagio em batelada. Holdups elevados
podem levar a uma menor recuperagdo ou até a ndo obten¢do dos produtos desejados. Em
alguns casos os comportamentos foram diferentes do anteriormente citado.

Graficos tri-dimensionais foram empregados para represemtar as composigdes
instantineas e acumuladas do destilado em fun¢do do tempo para diferentes razdes de refluxo
gerando superficies de resposta para uma separagio. A visualizagdo destes graficos contribuiu
para o melhor entendimento da separagfio para diferentes composigdes de carga inicial. Duas
estratégias de opera¢io foram comparadas e resultados equivalentes ( produgdo e consumo
total de energia ) foram obtidos.

Outra configuragio da destilagio em batelada, a destilagdio invertida, foi modelada
rigorosamente e simulada usando o mesmo método de integragio. Os resultados foram
comparados com os obtidos para o esquema convencional A destilagiio invertida, em geral,
nfo ¢ melhor que a convencional, porém, em alguns casos a obtengdo do produto rico em
componente mais pesado foi melhor ( menores tempo e consumo de energia), levando em
conta que este era o produto desejado. Talvez a operagiio alternada entre as duas
configuracdes levasse a um melhor desempenho de uma determinada separacéo.

Palavras chaves : Destilagio em batelada, sistemas rigidos, flexibilidade, acumulos, misturas
ideais e nfo ideais, superficies de resposta.



Capitulo 1

INTRODUCAO

A destilagio em batelada talvez seja o processo de separagdo mais antigo utilizado para
misturas liquidas. Ela foi muito empregada até os anos quarenta, quando entfio ficou
obscurecida pelo processo continuo, devido & necessidade de se produzir rapidamente ¢ em
grandes quantidades.

Nos ultimos anos a destilagBo em batelada esta sendo revitalizada, pelo seu uso em
separagles de pequenas quantidades de produtos com alto valor agregado. Pode-se citar como
exemplo os processos biotecnolégicos e a produgdo de especialidades quimicas {quimica fina).
Além disso, atualmente os estudos em processo estdo se voltando para projetos que levem a
uma menor geragio de residuos, que em alguns casos podem conter ainda produtos de uso
comercial. Portanto, cutra utilizagdio da destilagio em batelada seria na separacgio de residuos
liquidos industriais, de onde se poderia ainda recuperar alguns produtos, diminuindo-se as
perdas dos mesmos.

Neste trabalho, optou-se por modelar de forma detalhada uma coluna de destilagio
multicomponente em batelada, levando-se em conta, além das equagdes do balango de massa,
as contribui¢bes das equagdes do balango de energia e do equilibrio rigoroso de fases liquido-
vapor na formulagio do modelo matematico.

Apos definido 0 modelo matematico, desenvolveu-se um programa de computador para
simular a destilagBo em batelada. A linguagem de programagio empregada para o
desenvolvimento do simulador UNIBAT foi 0 FORTRAN. O programa elaborado pode ser
utilizado em qualquer micro-computador compativel com a linha IBM PC.

A maior dificuldade encontrada na simula¢dio da coluna em batelada €, sem divida, a
integracéo numérica do sistema de equagdes diferenciais ordinarias de 1* ordem formado. Um
método de integragio numérica rapido e confiavel foi utilizado. Estudos para ajuste deste
método para resolver os problemas envolvidos na destilagdo em batelada foram feitos.



Ent#o tendo-se um simulador robusto para representar a destilagdo em batelada, muitos
passos para Se obter uma separagio numa coluna em batelada podem ser suprimidos, levando-
se em conta que esta coluna pode ser operada separando diferentes misturas. Portanto, uma
analise da separagio usando o programa, sem divida reduziriam o numero de experimentos
necessarios para o ajuste da operagdo da coluna em batelada para a separagio desejada.

Um dos objetivos do trabatho foi também analisar a destilacio em batelada, avaliando-
se como as varaveis envolvidas no processo interferem na separagio de misturas, isto é, foi
compreender como se franscorre a separagio de uma mistura, usando uma coluna de
destilagio em batelada. Outro objetivo foi explorar principalmente o carater multi-proposito
“associado & flexibilidade deste processo. Estas caracteristicas ndo sfio analisadas
adequadamente na literatura. A flexibilidade também foi estudada em termos da mudanga da
configura¢io normal (convencional) da coluna em batelada.

No capitulo 2, o processo da destilagio em batelada € descrito, para as varias
configuragbes conhecidas da coluna. Também ¢é feito um estudo compreensivo a respeito dos
modelos ja apresentados na literatura e qual foi o objetivo desta modelagem. Os modelos sdo
sumarizados, utilizando alguns itens de relativa importéncia para este processo.

No capitulo 3 o modelo matematico empregado para a simulacfo é apresentado. A
validagio deste modelo ¢ realizada utilizando-se para isso exemplos que podem ser
considerados classicos, entre os ja apresentados na literatura. Neste capitulo o método de
integragdo numérica semi-implicito empregado € analisado e ajustado para resolver os
problemas usando a destilacio em batelada. O método também é comparado com outros
métodos explicitos de integragio numérica, ditos tradicionais.

A flexibilidade que é uma caracteristica inerente da destilagio em batelada ¢ discutida
no capitulo 4, usando para isto duas misturas com propriedades termodinimicas bem
diferentes. O actimulo liquido nos pratos, varidvel muito importante na modelagem e simulagio
de coluna em batelada, também ¢ avaliado neste capitulo, mostrando-se como ele interfere na
produtividade da coluna em batelada. |

No capitulo 5, um estudo comparando duas estratégias de operagdo da coluna em
batelada é feito. Varas simulagGes foram realizadas ¢ os resultados foram analisados
utilizando-se graficos tri-dimensionais, que pouco sfio usados na literatura. Uma razio de
refluxo Otima pratica € proposta para a separa¢do de uma mistura ternéria.



A destilagio multicomponente em batelada invertida, uma configuragio diferente da
dita convencional, ¢ estudada no capitulo 6. A separagio de uma mistura ternaria ideal é
empregada para se comparar resultados ( produtividade, perfis de composigﬁo, etc) com a
outra configuragio ja citada.

No capitulo 7 séo apresentadas conclusdo sobre cada item estudado neste trabatho e
delineados os pontos para futura investigacdo.



Capitulo 2

DESTILACAO EM BATELADA: REVISAO E ESTADO
DA ARTE

2.1 INTRODUGAO

O processo da destilagdo em batelada e as varias politicas ¢ estratégias de operag¢io sdo
descritos e analisados. O tratamento dado & modelagem , simulagfio e otimizagdo da destilagio
em batelada também ¢ avahiado. Algumas informagdes importantes a respeito dos modelos e
dos trabalhos ja realizados sdo sumarizadas e comentadas fornecendo um bom retrospecto
deste renovado processo de separagio.

2.2 DESCRIGAO DO PROCESSO

A operacgio de destilagio em batelada envolve a separagiio de uma mistura colocada
inicialmente em um pote e o fracionamento € feito até que certa quantidade de produto
desejado seja destilada. A composi¢io do topo varia durante a operacdo e um certo nimero de
retiradas {cortes ) de produtos sio feitas. Alguns destes cortes serdo os produtos desejados, os
outros serdo cortes intermediarios fora de especificagdo que podem ser estocados para futuras
separagbes ou reciclados, isto €, misturados com uma nova carga do processo ¢ entdo
separados. A fragdo residual do fundo pode ser ou ndo recuperada como produto final.

A coluna de destilagio em batelada, dita convencional ( Figura 2.1 ), ¢ composta dos
seguintes equipamentos:

« Refervedor, pote ou "reboiler” onde a mistura liquida a ser destilada € colocada
¢ também onde sera fornecido o calor necessario a separagfo.

» Uma coluna de retificagio colocada sobre o refervedor. Esta coluna pode ser de
pratos ou de recheio.



* Acoplado a coluna um condensador, total ou parcial.
« Virios tanques para estocar os produtos especificados, bem como os cortes
intermediarios ( fora de especificagio ).

’ C) Condensador
L

Acumud ador

—
]

Tanques de estocagem

]
|
(:E:) Refervedor
}
i

Figura 2.1 - Configuragiio do equipamento de destilagdo em batelada convencional

Sendo a destilagio em batelada um processo dindmico por natureza, a operagio da
coluna € dividida em dois periodos:

» Partida
» Producfo propniamente dita ( retirada de produtos )



2.2.1. Partida

Considerando-se uma coluna de destilagio em batelada convencional, onde inicialmente
o refervedor e a coluna estdo vazios, a partida da coluna ocorrerd segundo a seguinte
sequéncia:

i) O material a ser processado é colocado no refervedor e aquecido até sua temperatura
de bolha.

i) Formagdo dos acimulos ( holdups ) dos pratos € do acumulador (tambor de
refluxo).

iti} A coluna opera sem retirada de destilado ( refluxo total ) até atingir o estado
estacionario ou até que a composigio do destilado chegue a pureza especificada para o
produto inicial. Considerou-se o estado estaciondrio como sendo o estado onde as
composigdes nos pratos tornam-se 1guais entre dois instantes.

O primeiro passo pode ser considerado desprezivel em relagdo ao tempo da destilagio,
porém os passos ii e iii podem ser longos, implicando em um maior consumo de energia. Assim
sendo, se possivel, devem ser diminuidos.

A formacio dos acimulos pode ser feita de duas maneiras:

a) Usar o liquido do refervedor no ponto de bolha ( Converse e Huber, 1965;
Luyben, 1971; Boston et al., 1980; Sadomoto e Miyahara, 1983, etc. ), que consequentemente
significa que as composigdes nos pratos e no condensador sio inicializadas com a composigio
da carga inicial.

b) Operar a coluna sem refluxo, isto é, s6 um estagio tedrico. Os vapores sdo
condensados e estocados no acumulador até que este tenha liquido suficiente para completar
os holdups do acumulador e dos pratos da coluna. ( Gonzalez - Velasco. et al,, 1987 ). Este
modelo foi sugerido por Luyben ( 1971). '

O passo iii também pode ser feito de duas formas:

a ) A operagio ocorre a refluxo total, todo o vapor de topo € condensado e
retorna a coluna como refluxo ( Huckaba e Danly, 1960; Distefano, 1968; Robinson, 1969,



Luyben,1971; Stewart et al, 1973; Domenech e Enjalbert, 1981, Sadomoto e Miyahara, 1983,
Cuille e Reklaitis, 1986, etc. )

b ) A operago ocorre a refluxo finito, parte dos vapores condensados retorna
como refluxo e a outra parte vai diretamente ao refervedor. { Converse € Huber, 1965 e Mayur
e Jackson, 1971 ).

Os trabalhos disponiveis na literatura quase sempre tomam como base o passo iii a
refluxo total. Gonzalez - Velasco et al. ( 1987), estudaram a partida de uma coluna de
destilagdo binaria em batelada e propuseram 3 diferentes "designs” para os equipamentos de
topo ( condensador / acumulador ). Eles também analisaram a influéncia dos holdups dos
pratos e do acumulador na partida. Os "designs"propostos foram :

a ) 1 acumulador ( mistura perfeita )

b ) 2 acumuladores em série com volume igual ao do item anterior ( mistura
parcialmente perfeita ).

¢ ) 1 acumulador que torne o fluxo pistonado; isto é, um vaso com grande
altura, tornando dificil a mistura e o fluxo pistonado.

O tempo de partida foi menor para a configuragio com a mistura parcialmente perfeita
com resultados bem similares para o fluxo pistonado.

2.2.2. Retirada de Produtos- Produgdo Propriamente Dita

Esta etapa inicia quando a retirada de destilado comega. O procedimento de operagio
desta fase esta diretamente relacionado com a especificagio do produto desejado. A operagio
nesta fase pode ocorrer das seguintes maneiras;

a ) Quando a composi¢io do destilado atinge a composigio especificada encerra-se a
fase de partida a refluxo total. A partir deste momento, inicia-se a coleta de destilado ¢ a
composi¢io do mesmo € mantida constante pela variagio da razio de refluxo até que certa
quantidade de produto seja estocada. A operagio segue até o momento em que a razio de
refluxo atinja um valor muito alto, isto é, um valor anti-econémico. Este procedimento ¢
conhecido como operagio a refluxo varidvel ou operagio com composigio constante do
destilado.



b ) A partida a refluxo tota! para quando a coluna chega ao estado estacionario, isto €,
as composi¢des na coluna tornam-se constantes ao longo do tempo. A retirada de destilado (
corte } ocorre com razio de refluxo constante até que a composi¢io do produte acumulado
chegue a pureza especificada. E claro que inicialmente o destilado apresenta composigdo
instantdnea maior que a desejada ¢ que no final a composi¢io serd menor que a especificada.
Apesar dessas variagbes na composigio instantdnea do destilado, o produto final acumulado
terd composigao dentro da especificagio. Este procedimento € chamado de operagdo a refluxo
constante.

¢ ) Um terceiro tipo de operagdo pode ocorrer. Este seria uma composi¢io entre as
duas anteriores. Neste caso uma politica 6tima de refluxo seria escolhida visando satisfazer
determinada fungao objetivo {tempo de destilagio minimo, a produgfo maxima, lucro maximo,
etc ), mantendo-se certas restrigdes { quantidade produzida e pureza ) no fim do processo.

Os dois primeiros tipos de operagio s@o referenciados na literatura como
convencionais. Na operacfio a razio de refluxo variavel, justamente pelo fato do refluxo ser
variavel, o controle da coluna fica mais dificil. Ja a refluxo constante o controle torna-se um
pouco mais facil, porém ndo se deve esquecer que a destilagio em batelada ¢ um processo
descontinuo, portanto a operagio da coluna serd dificil € o processo deve sempre ser bem
acompanhado. Industrialmente, a operagdo a refluxo constante seria a mais facilmente
implantada. Como o terceiro tipo de operagdo é uma transicio entre os outros tipos de
operacio, neste modo serd mais dificil operar e controlar o processo.

Em Farhat et al. { 1991 ), uma politica 6tima onde a razdo de refluxo varia linearmente
com o tempo foi sugerida, outras formas poderiam ser propostas como a variagdo exponencial

da razdo de refluxo.

A maior desvantagem da destilagio em batelada esta justamente na dificuldade de
operar e controlar este processo ( Abrams et al., 1987 ).

2.3 ESTRATEGIAS ESPECIFICAS DE OPERAGAO

A coluna em batelada pode ser operada durante a partida ou durante a retirada de
produtos utilizando varias estratégias de operacdo. Entdo, juntamente com os tipos de



operagdo citados anteriormente, as estratégias de operagfic influenciardo o desempenho da
coluna em determinada operagio.

2.3.1. Vazdo de Vapor Deixando o Refervedor Constante

Para se manter a vazio de vapor deixando o refervedor constante durante a operagio
da coluna é necessario aumentar o calor fornecido no refervedor conforme a mudanga na
composi¢gdo que ocorre no refervedor. Varios autores utilizaram esta estratégia em seus
trabalhos ( Coward, 1967, Mayur et al. 1970; Mayur e Jackson, 1971; Kerkoff e Vissers, 1978,
Domenech e Enjalbert, 1981; Diwerkar et al., 1987, entre outros ).

2.3.2. Vazado de Destilado Constante

Outra estratégia empregada € o uso da vazio de destilado constante durante a operagéo
( Boston et al. 1980, Luyben, 1988 ). Quando isto ocorre e a raziio de refluxo também é
mantida constante, obtém-se uma nova estratégia, a de vaziic de vapor de topo constante
enviada ao condensador.

2.3.3. Calor Fornecido a Mistura no Refervedor Constante

Nesta estratégia ¢ calor fornecido no refervedor ¢ mantido constante. O valor estard
diretamente ligado a construgdo do refervedor, isto €, na capacidade de tranferéncia de calor
do mesmo. Este modo de operaciio foi utilizado por Domenech e Enjatbert, ( 1974 ) em sua
unidade de destilagio experimental.

Além destas estratégias de operagio existem outras formas de operar a coluna, ou de

tratar as fragOes fora de especificacdo, alterando ou nfo a configuragdo convencional ja
mostrada.

2.4.0PERACAO CicLICA

Neste modo de operagiio sdo alternados periodos a refluxo total e periodos com
retirada de produtos. Durante a retirada de destilado, nenhum refluxo retorna & coluna ¢
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durante o refluxo total nenhum produto ¢ retirado. Este tipo de operagdo seria vantajoso
quando a medida precisa das vazdes de refluxo e destilado se tornem, junto com o controle da
coluna, dificeis de serem obtidos. Estes fatos sio comuns em pequenas colunas de laboratorio.

2.5.0PERAGAO COM RECICLO

Um dos problemas da destilagio em batelada é o que fazer com os produtos fora de
especificagiio, tanto de topo ou de fundo, isto é, que sio retirados no topo ou que sobram no
fundo da coluna. Frequentemente estes sdo estocados ou reciclados, e reprocessados em
futuras bateladas.

O objetivo principal do reciclo ¢, sem divida, a recuperagdo de componentes valiosos
que porventura ainda se encontram nos cortes fora de especificagio. Em muitos casos o reciclo
dos produtos melhora a performance de colunas em batelada existentes dependendo, contudo,
do grau de dificuldade da separagiio. Também quando ndo se tem 0 nimero otimo de estagios
para uma separacfio, o reciclo pode contribuir sensivelmente para o aumento da recuperacio
dos produtos. Esta operagdo foi considerada por Mayur et al. ( 1970 ); Christensen e
Jorgensen { 1987 ), Luyben { 1988) e Quintero - Marmol e Luyben ( 1990 ).

Outras alternativas, para tratar os cortes fora de especificagio ( "off-cut" ), ( Luyben,
1988; Quintero - Marmol e Luyben, 1990 ) sdo:

a) guardar uma certa quantidade de produtos fora de especificagiio ¢ entdo
destilar cada um desses produtos separadamente na coluna em batelada. Os cortes
intermediarios destas operagdes sdo estocados para a proxima destilagio em batelada dos "off
cuts”.

b) alimentar uma nova carga inicial ( fresca ) ao refervedor e introduzir os
produtos fora de especificagio na coluna no prato apropriado ¢ no tempo certo durante o
curso da proxima batelada; isto é feito para evitar a mistura de maténas com diferentes
composicdes.

¢) usar o primeiro produto fora de especificacio para encher o tambor de
refluxo ¢ talvez toda a coluna antes de iniciar a operagio a refluxo total na proxima batelada. O
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objetivo € ter inicialmente no acumulador e nos pratos uma maior concentragio do
componente mais volatil, em vez da composigio da alimentagio ( carga inicial fresca ).

A forma mais facil de reciclar os cortes intermediarios € misturar os mesmos
com uma nova carga inicial fresca e iniciar um novo ciclo { nova destilagio em batelada ).

2.6.DESTILAGAO EM BATELADA COM REACAO QUIMICA

Industrialmente, o uso da destilagdo em batelada junto com reag@io quimica € muito
comum { Egly et al., 1979; Cuille e Reklaitis, 1986, Reuter et al., 1989 ). Neste processo tem-
se uma coluna de retificagdo colocada sobre um reator ( reator tanque ).

Esta operagio ¢ mais utilizada quando um dos produtos possui ponto de ebuli¢do
menor que 0s outros e menor também que o dos reagentes. No caso de uma reacio reversivel,
a remogdo deste produto via destilagio, tende a facilitar a reagfio direta devido a redugio da
concentra¢io do mesmo na fase liquida ( exemplo: reagdo de esterificagio ).

Se a reagio fosse irreversivel,. a remo¢do do produto possibilitaria ¢ aumento da
temperatura no reator aumentando a taxa da reago. Portanto, 0 uso da destilagio contribuiria
sensivelmente para se obter altas conversdes dos reagentes.

Além desta existem outras configurag¢bes que podem melhorar a separagio ou pelo
menos garantir a estabilidade dos produtos mais sensiveis 4 temperatura, como a destilagio
invertida e a destilag#o sequencial que serdo mostradas a seguir.

2.7.DESTILAGAQ EM BATELADA INVERTIDA

Nesta configuragdo, a coluna opera no modo de esgotamento ( "stripping" ). A
alimentagio é feita no tambor de refluxo do condensador e os produtos sdio retirados do
refervedor que tem um "holdup” minimo. Este tipo de destilagio em batelada é sugerido para
separar produtos que possam sofrer decomposi¢o térmica, devido as altas temperaturas que
podem ocorrer no refervedor; dai, um menor tempo de reteng@o no refervedor € aconselhavel,
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Um esquema desta configuragio € apresentado na Figura 2.2. Um estudo mais amplo ¢€ feito no

Capitulo 6.
l (:fi) Condensader

t fcumulader

glimentapio
R ¢

(:;f) Fefervedor
RN
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Tanques de estocagem

'
* i

Figura 2.2 Esquema da destilagio em batelada invertida

2.8. OPERAGAO SEQUENCIAL

Neste tipo de operagdo uma coluna simples é utilizada para realizar, sucessivamente
uma série de separag¢les, que numa planta completa teria uma coluna para cada uma destas
tarefas. A separagiio de uma mistura multicomponente seria feita com uma coluna com
caracteristicas construtivas fixas { n° de pratos ou altura de recheio) e esta seria operada de
forma continua separando um produto final ( dentro de especificagdio ) e uma mistura residual
que sera a proxima a ser alimentada na coluna. Isto ocorre sucessivamente até que a mistura
binaria final é destilada. Abrams et al ( 1987 ), estudaram este tipo de operagdo € compararam
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com a destilagdo em batelada convencional. Eles também concluiram, que um "design"flexivel
deve ser sempre preferido em relagdo ao convencional, pois este design permitiria a melhor
performance deste processo de separagfo, isto €, a sua adaptagio a novas situa¢des desejadas
no processo seriam mais faceis de implementar. Um esquema desta configuragio € mostrado
na Figura 2.3.
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Figura 2.3. Esquema da operagio sequencial

2.9. MODELAGEM, SIMULAGAO E OTIMIZAGAO

A destilagio em batelada € inerentemente um processo nfo estacionario, portanto a
modelagem do mesmo € dindmica por natureza. Diferentemente da destilagio continua, onde
as perturbagdes nas varidveis de processo sdo relativamente pequenas durante a operagdo, na
destilagiio em batelada, as composi¢Bes dos componentes nos pratos variam bastante durante o
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processo, podendo até em alguns casos ocorrer o desaparecimento completo de um ou mais

componentes da mistura inicial primeiramente no refervedor e depois na coluna inteira.

2.9.1 Balanco de massa e Balango de Energia

A primeira caracteristica avaliada ¢ o nGmero de componentes. Quanto a este
pardmetro, os modelos podem ser binarios, ternérios ou multicomponentes, o que pode ser
observado na Tabela 2.1. Nota-se que a maioria dos modelos consideraram misturas
multicomponentes, principalmente nos trabathos mais recentes.

Uma das variaveis mais importantes que estid diretamente ligada as equacgbes dos
balangos de massa sio os acumulos ( "holdups” ) liquidos nos pratos e no conjunto
condensador / acumulador. O acimulo de vapor apesar de citado na literatura, ndo foi utilizado
nos modelos ja publicados.

Na literatura, quando se considera a existéncia do holdup liquido, aparecem trés tipos
de suposigBes, porém em todas as trés, o mesmo ¢€ considerado constante. Entdo, pode-se citar
quatro situagdes para os "holdups” liquidos na literatura: '

a ) ndo se considera os holdups dos pratos e do condensador / acumulador.
b ) os holdups em termos de massa sfio constantes.

¢ ) os holdups molares s3o constantes.

d ) os holdups volumétricos sfio constantes.

Desses, sem diivida, o mais real seria o holdup volumétrico constante, porém para sua
estimativa seriam necessarios dados construtivos dos pratos da coluna. Neste caso, os volumes
sobre 0s pratos seriam constantes ¢ para cada instante calculam-se as densidades dos liquidos
sobre os pratos, e entdo encontram-se os holdups molares.

As outras suposigdes { holdup méssico e holdup molar ) apesar de menos precisas sdo
vilidas e s3o muito utilizadas nos modelos apresentados na literatura. A ndo consideraggo dos
holdups apesar de ser frequente na literatura é uma suposi¢do imprecisa como mostra o
trabalho de Stewart et al. { 1973 ). O holdup tem grande influéncia sobre o método de
integragdo numérica empregado e também no desempenho da coluna. Quanto menor o holdup
dos pratos menor sera o tempo de partida da coluna ( Gonzalez - Velasco et al,, 1987 ; Luz Jr
e Maciel, 1992 ) e mais dificil { menor deve ser o passo de integragio ) torna-se a integragio
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numérica das equagbes do modelo. Na Tabela 2.1 sao mostradas as consideragdes com
respeito aos holdups nos modelos apresentados na literatura.

Relacionado ainda com as equagdes de balango esta outra consideragdo bastante
comum nos modelos apresentados na literatura, € a utilizagdo de um condensador total no topo
da coluna. Um condensador parcial s6 foi considerado nos trabathos de Boston et al. ( 1980 ) e
Reuter et al. (1989), como é mostrado na Tabela 2.2

O balango de energia foi poucas vezes considerado. Normalmente os autores utilizaram
uma das suposigbes de McCabe - Thiele, onde se considera que os calores latentes de
vaporizagdo dos componentes sdo bem proximos. Pode-se afirmar ent8o que para cada mol de
liquido vaporizado ocorre a condensagfio de um mol de vapor. Esta consideragio € conhecida
como "Equimolal Overflow". Quando se faz esta suposigio desconsidera-se o balango de
energia nos pratos da coluna. Em outros casos o balango de energia foi utilizado na
modelagem do processo. Na Tabela 2.1 pode ser visto quais autores utilizaram ou ndo a
condigio de "Equimolal Overflow".

A modelagem matematica usando as equagdes de balango de energia, com certeza é
uma melhor aproximacdo da realidade, pois a maioria das substincias tem valores do calor
latente de vaporizagdo diferentes, desaconselhando a suposi¢io de "Equimolal Overflow".

Como tratar o equilibrio de fases liquido-vapor foi uma das preocupagdes de alguns
autores durante a modelagem do processo.

O calculo do equilibrio de fases pode ser feito de trés maneiras. Na maioria das vezes o
equilibrio é representado pela volatilidade relativa constante, com isso o esforgo

computacional é sensivelmente diminuido, facilitando o estudo da otimizagfo do processo.

Outra maneira é calcular rigorosamente o equilibrio ( usando um modelo de coeficiente
de atividade ) em alguns pratos da coluna ( geralmente no topo e no fundo da coluna ), e entéo
se calcula as volatilidades relativas dos componentes ¢ posteriormente se utiliza um valor
médio (média geométrica ) das volatilidades relativas para o calculo do equilibrio em todos os
estagios.

A melhor maneira em termos da representagio do equilibrio € calcular rigorosamente o
equilibrio de fases liquido-vapor em todos os pratos da coluna. Esta metodologia leva, a um
maior trabalho computacional, mas garante uma maior representatividade do modelo como um
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todo. Pode-se citar os trabathos de Boston et al. { 1980 ) e Diwekar e Madhavan ( 1991 b}
como Os (ue apresentaram as maiores possibilidades para o calculo do equilibrio de fases
liquido-vapor. Na Tabela 2.2 mostra-se como os modelos j& apresentados na literatura
consideraram o equilibrio de fases liquido-vapor.

Tabela 2.1 - Sumario de modelos apresentados na hiteratura

AUTORES NUMERO DE | FLUXO HOLDUP
COMP. EQUIM. | MOLAR MASSICO VOLUM.

Huckaba e Danly, 1960 BINARIO v
Converse e Gross, 1963 BINARIO v
Converse e Huber, 1965 BINARIO v v
Coward, 1967 MULTI v
Distefano, 1968 MULTI Y4
Robinson, 1969 MULTI / BIN. v v
Robinson, 1970 MULTI v
Mayur et al_1970 BINARIO v
Luyben, 1971 BINARIO v v
Mayur et al, 1971 MULTI/ BIN. v v
Stewart et al,, 1973 MULTI v
Kerkhof & Vissers, 1978 BINARIO v
Egly et al., 1979 MULTI 4
Murty et al., 1980 BINARIO Vv
Boston et al., 1980 MULTI v
Domenech e Enjalbert, 1981 MULTI v v
Sadomoto e Myahara, 1983 MULTI v
Cuille e Reklaitis, 1986 MULTI Vv
Hansen e Jorgensen, 1986 BINARIO v
Christensen et.al., 1987 BINARIO v
Diwekar et al., 1987 MULTI v
Gonzalez et al., 1987 BINARIO v v
Luyben, 1988 TERNARIO v v
Hitch e Rousseau, 1988 MULTI v
Galindez e Fredenshund, 1988 MULTI v
Reuter et al., 1989 MULTI V4
Wu e Chiou, 1989 MULTI v
Gonzalez et al., 1990 MULTI v v
Quintero-Marmol ¢ Luyben, 1990 | TERNARIO v v
Bemot et al., 1990 MULTI v
Diwekar e Madhavan, 1991b MULTI v
Farhat et al., 1991 MULTI 4 vy
Al-Tuwaim e Luyben, 1991 TERNARIO v v
TOTAL 23 16 1 4

Obs.: Namero de modelos analisados: 33
Fluxo Equim. = Fluxo equimolar
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Durante a modelagem, a consideragio de estagio ideal foi a mais comum. O estigio
ideal € aquele no qual as correntes que saem do mesmo estdo em equilibrio. Huckaba e Danly
(1960), Reuter et al. ( 1989 ), e Cuille ¢ Reklaitis { 1986) utilizaram para a corregio do
estagio ideal as eficiéncias dos componentes ( eficiéncia de Murphree).

Como estes dados de eficiéncia sdo pouco frequentes na literatura e geralmente sio
obtidos a partir de dados experimentais, talvez esta consideragdo, apesar de mais correta que a
de eficiéncia global da coluna, ndo traga por enquanto uma real contribuigdio a modelagem do
processo, mas quando estes dados estiverem diponiveis esta consideragio levard a uma melhor
predicio do comportamento da destilagio em batelada. Na Tabela 2.2 os trabalhos que
utilizaram a eficiéncia dos componentes sdo apresentados.

2.9.2. Simulagdo

A operagdo da destilagio em batelada envolve as etapas da partida e da retirada de
produtos, assim ambas podem e devem ser simuladas. Quando se tem um modelo
representativo, este estara predizendo o comportamento da coluna com maior seguranga.

Os trabalhos em destilagdo em batelada se iniciaram com a equagdo de Rayleigh para o
caso mais simples ( bindrio e o constante ). Depois se seguiram varios métodos graficos e
métodos manuais, que perderam interesse devido ao aparecimento dos computadores. A
rapidez dos célculos feitos em computadores propiciou a utilizag#o de modelos mais rigorosos
que levam em conta os balangos de energia, os holdups da coluna, a predi¢do de propriedades
fisicas e termodinimicas, etc. para a simulagfio da operagéo de destilagio em batelada.

As simplificagdes dos modelos estdo relacionadas com o tamanho ¢ a complexidade do
problema, a relagdo tempo para a simulagio e tempo real da batelada, a disponibilidade de um
método de integragio numérica rapido e confidvel e a capacidade do computador a ser
utilizado.

A simulac3io da partida da coluna, se forem considerados ( formag¢iio dos holdups,
hidraulica do prato ) todos os efeitos devido ao movimento do vapor e do liquido na coluna, é
prejudicada, pois com isso encontra-se uma maior dificuldade na equalizacio destes efeitos. Se
forem utilizadas as consideragdes apresentadas no item 2.2.1, o comportamento da coluna na
partida é mais facil de representar e simular.
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Tabela 2.2 - Sumario de modelos apresentados na literatura

AUTORES COND. | REACAO ELV EFIC.
TOTAL | QUIM. CRV RIG. | PRATO

Huckaba e Danly, 1960
Converse e Gross, 1963
Converse € Huber, 1965
Coward, 1967

Distefano, 1968

Robinson, 1969

Robinson, 1970

Mayur et al 1970

Luyben, 1971

Mavur et al., 1971

Stewart et al., 1973

Kerkhof e Vissers, 1978
Egly et al, 1979

Maurty et al., 1980

Boston et al., 1980
Domenech e Enjalbert, 1981
Sadomoto e Myahara, 1983
Cuille e Reklaitis, 1986
Hansen e Jorgensen, 1986
Christensen et.al., 1987
Diwekar et al, 1987
Gonzalez et al., 1987
Luyben, 1988

Hitch & Roussean, 1988
Galindez e Fredenslund, 1988
Reuter et al., 1989

Wiu e Chiou, 1989

Gonzalez et al., 1990
Quintero-Marmol ¢ Luyben, 1990
Bemot et al., 1990

Diwekar e Madhavan, 1991b
Farhat et al., 1991
Al-Tuwaim e Luyben, 1991 v
TOTAL 3 21 16 3
Obs.: CRV =volatilidade relativa constante ELV = Bquilibrio de fases liquido-vapor
COND. TOTAL = condensador total RIG = rigororso :
REACAO QUIM. = reago quimica EFIC. PRATO = eficiéncia do prato
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A maioria dos trabalhos em destilagdo em batelada se preocupa com a simulagio da
etapa de retirada de produtos ( periodo de produgdo ). Na Tabela 2.3 encontram-se os
trabalhos onde ocorreu ou nfio a simulag8o de ambas as etapas. Alguns trabalhos em simulagio
devem ser comentados.
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Luyben ( 1971 ) definiu um fator denominado CAP para avaliar o efeito de diferentes
parametros { nimero de pratos, volatilidade relativa, razio de refluxo) na produtividade
usando um modelo binario. Em Luyben ( 1988 ), a destilagio ternaria em batelada com reciclo
total das fragdes intermediarias foi simulada. Novamente o efeito dos diversos pardmetros é
analisado. Qutras alternativas para o reciclo dos cortes fora de especificagdo sdo estudadas em
Quintero-Marmol e Luyben { 1990 ). A estratégia que utiliza a destilagSio separada dos cortes
intermediarios foi a que apresentou os melbores resultados. Em Al-Tuwain e Luyben ( 1991 ),
a modelagem incluiu equagdes que levam em conta os custos dos equipamentos € 0s custos
operacionais para o design de colunas em batelada. Pelo fato destes modelos citados serem
modelos simplificados, talvez a sua utilizago fica mais restrita a calculos preliminares, pois
eles tém uma grande vantagem, o esforgo computacional é bem menor.

O pacote para a simulago da destilaggo multicomponente em batelada apresentado por
Boston et al. { 1980 ) ¢ um dos mais completos ja publicados na literatura. Diwekar e
Madhavan ( 1991a ) utithzaram um método aproximado para o projeto de colunas
multicomponente em batelada, sugerido devido as simplicagdes, como eficiente para calculos
preliminares. Em Diwekar e Madhavan ( 1991b ), um conjunto de programas para a simulagio
( simplificada e completa ) e para a otimizagfo da destilagdo multicomponente em batelada ¢
apresentado. Nenhum comentario elucidativo a respeito da metodologia empregada na
simulagio rigorosa foi feito.

A separacio de misturas azeotropicas usando um modelo simplificado é estudada por
Bernot et al.( 1990 ). O objetivo era mostrar a sequéncia dos cortes principais ¢ intermediarios
que ocorrem na destilagio em batelada azeotropica, conforme a variacdo do valor da
composigdo da carga inicial. Em Bernot et al. ( 1991 ) a sequéncia da separagio de misturas
multicomponente complexas (azeotropicas) usando a destilagio em batelada convencional e
invertida € discutida. Métodos para quebrar os azedtropos sdo sugeridos. O modelo utilizado é
simplificado em termos do balanco de massa e energia, o que gera duvidas a respeito do seu
real desempenho durante as simulagdes.

Wu e Chiou ( 1989 ) propuseram um procedimento de design para misturas ideais
determinando o nimero de pratos e as razdes de refluxo para as separagdes.

Conforme a complexidade dos modelos, o tempo computacional requerido para a
simulagdo detalhada pode ser substancial. A real contribuigio desta complexidade ainda ¢ uma
questdo aberta e alguns aspectos serdo discutidos nos proximos capitulos.
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2.9.3. Integragdo Numérica

A integragiio numérica do sistema de equagdes diferenciais e algébricas formado pela
modelagem da destilagdo em batelada ¢ uma das etapas mais criticas da simulag@io deste
processo.

A técnica mais utilizada na hteratura para a solugfio deste sistema, se resume em
resolver primeiramente o sistema de equagdes diferenciais ordindrias de 1a.ordem e depois as
equages algebricas, separadamente.

Virios métodos de integragio numeérica foram utilizados desde o mais simples, método
de Euler, até os mais rigorosos, entre eles o método explicito de Runger-Kutta de 4a. ordem.
Estes métodos sdo bem faceis de implementar, mas podem se tornar inconvenientes devido &
necessidade de se usar passos de infegragio pequenos para garantir a estabilidade do método.

Varios métodos preditivos- corretivos foram comparados para resolver problemas de
destilagdio em batelada, entre estes, o de maior estabilidade foi o método preditivo- corretivo
de Adams - Moulton - Shell ( Distefano, 1968 ).

Geralmente o sistema de equagdes diferenciais formado tem autovalores bem
diferentes. Sistemas de equagdes diferenciais deste tipo sfo conhecidos por sistemas "stiff"(
rigidos ). Na destilagfio em batelada, o sistema ¢ frequentemente muito rigido, devido aos altos
valores das volatilidades relativas, ou as diferengas grandes entre os holdups dos pratos e do
refervedor. Se um método para resolver sistemas ndo-rigidos € utilizado para um sistema
"stiff", o passo de integragdo deve ser pequeno para manter a estabilidade. Diminuindo o passo
de integrago, maior sera o tempo computacional.

Qutra técnica utilizada é resolver simultaneamente o sistema de equagdes diferenciais e
algébricas ( DAE ), proposta por Gear ( 1971 ). Boston et al. ( 1980 ) empregaram um método
baseado em Gear para integragio das equagdes diferenciais do modelo € um algoritimo para
resolver o sistema de equagdes algébricas resultantes melhor que o de Newton-Raphson,
segundo o autor. Cuille e Reklaitis também usaram um codigo tipo Gear para o sistema DAE
resultante do modelo da destilagio em batelada com reago quimica.

Este sistema também pode ser resolvido considerando-se um quasi-estado estacionario
como aproximagdo de um modelo dindmico de curta duragdo, isto €, a cada instante um
modelo estacionario € resolvido. Galindez ¢ Fredenstund, ( 1988 ) usaram um método
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modificado de Naphtali e Sandholm para calcular estes estados estacionarios. Uma
comparagdo dos resultados deste método com os de Boston et al. ( 1980 ), mostrou desvios
relativamente grandes. Diwekar et al. (1987 ) e Diwekar e Madhavan ( 1991 ) aplicaram um
método similar. Eles consideraram que a destilagio em batelada podena ser representada como
a destilagio continua com alimentagio varidvel. Isto seria valido para pequenos intervalos de
tempo. Foi empregado para integrar 0 modelo, o conhecido método aproximado de Fenske-
Underwood-Gillitand.

Como o processo da destilagdo em batelada é geralmente rigido, os resultados usando
estes métodos podem levar a erros significativos, porém devido a ambos terem tempos
computacionais bem menores que os métodos rigorosos, estes métodos poderiam ser
utilizados para estudos preliminares. Algumas outras técnicas foram empregadas e merecem
ser comentadas.

Sadotomo e Miyahara ( 1983 ) propuseram um método que utiliza alguns autovalores
que reduzem consideravelmente o tempo computaciona!l comparando com o de Runge - Kutta
- Gill, porém no trabalho eles ndo validaram o procedimento com algum exemplo ja proposto
na literatura, deixando em divida a real contribui¢io do método.

Hansen e Jorgensen { 1986 ) e Christensen e Jorgensen ( 1987 ) empregaram técnicas
de colocagfio ortogonal para resolver o modelo de equagdes para aplicagiio em controle 6timo
para colunas de pratos e de recheio. A rapidez do método € anunciada.

Hitch e Rousseau { 1988 ) modelaram uma coluna recheada, integraram usando um
modelo de relaxagfo e técnicas de diferencas finitas para obter as derivadas. Na Tabela 2.3 ¢
apresentado um sumario dos modelos em relagfio ao método de resolugio empregado.

2.9.4. OTIMIZAGAO

Muitos trabalhos que estudaram a destiiagﬁb em batelada, tratam da otimizacio deste
processo. O objetivo € obter uma politica 6tima ﬂe operagdo, isto €, preter;de-se criar uma
sequéncia de controle da coluna em batelada que leve a uma operagiio de uma maneira étima.
Os critérios de otimizagdo sdo definidos por uma fungio objetivo e restrigdes € o processo é
caracterizado por um modelo dindmico. Na destilagio em batelada os critérios mais utilizados
sfio a maximizagio de uma fungfio lucro, a maximizagiio das quantidades produzidas e a
minimizagio do tempo da batelada sujeitas a uma restricio do sistema. As restrigbes mais
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comuns $o a quantidade e a pureza do produto num determinado momento do processo ou no

final do mesmo. A variavel de controle mais empregada € a razdo de refluxo.

Tabela 2.3 - Sumario de modelos apresentados na literatura

AUTORES

MET. MATEMATICO

ODE

SIMULACAO

DAE  EST. | PART. PROD.

OTIMIZACAO

TEMPO PROD. LUCRO

Huckaba e Danly, 1960

.v/

Converse e Gross, 1963

v

Converse e Huber, 1965

,\/

Coward, 1967

Distefano, 1968

Robinson, 1969

Robinson, 1970

Mayur et al 1970

Luyben, 1971

Mayur et al., 1971

RVANESASNANEN AN

Stewart et al, 1973

<

Kerkhof e Vissers, 1978

| Egly et al, 1979

<

Murty et al., 1980

Boston et al., 1980

Domenech e Enjalbert, 1981
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Sadomoto e Myahara, 1983

<

Cuille e Reklaitis, 1986

RRANANAN

Hansen e Jorgensen, 1986

Christensen et.al., 1987

AN

Diwekar et al., 1987

Gonzalez et al,, 1987

Luyben, 1988

ANRSRNANAN

Hitch e Rousseau, 1988

Galindez e Fredenslund, 1988

Reuter et al,, 1989

Wu e Chiou, 1989

Gonzalez et al, 1990

AR ASASEEANAN

Quintero-Marmol e Luyben, 1990

Bemnot et al.,, 1990

Diwekar e Madhavan, 1991

v

v

Farhat et al,, 1991

Y

,\/

Al-Tuwaim e Luyben, 1991

TOTAL

ARNASANASASANANAN

ol N NN N NSNS
| RV ANANANANAIANENANAN

2 10

i0

6

Obs.:  EST=Estado Estacionirio

ODE=Equacdes diferenciais ordindrias

DAE=EquagBes diferenciais e algébricas PROD=Produto, producio

PART=Partida

Quando se deseja a maxima quantidade de destilado numa composigio especificada xp)
em um termpo especificado t¢ , tem-se um problema de destilado-méximo. Quando se deseja o
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tempo minimo necessario para produzir determinada quantidade de destilado D com
composigdo xp, tem-se um problema de tempo-minimo.

O primeiro trabatho em otimizagio da destilagdo em batelada foi o de Converse e
Gross (1963 ). A quantidade de produto foi maximizada num determinado tempo sujeita as
restrighes na pureza dos produtos usando um modelo simplificado { sem holdup, « constante ).
Converse ¢ Huber, { 1965 ) também utilizaram um modelo simplificado, porém compararam
resultados considerando ou nio o holdup dos pratos. O holdup nos casos estudados levou a
uma menor produgfio, mas isto ndo foi explicado.

Um estudo utilizando varias técnicas de otimizagdo foi apresentado por Murty et al.
(1980), porém o modelo de destilagio novamente ¢ simplificado e o namero de pratos
empregados € pequeno.

Diwekar et al. { 1987 ) também maximizaram a quantidade de destilado para obter a
politica de refluxo otima para misturas multicomponentes. Para resolver o modelo eles
utilizaram um método modificado baseado no método aproximado de Fenske Underwood-
Gilliland e o principio maximo de Pontryagin para obter a politica 6tima. Comparando seus
resultados de quantidade de destilado com Murty et al. ( 1980 ), desvios significantes ( na
ordem de 22% ) foram obtidos para os métodos aproximado e rigoroso, quando o nimero de
pratos era pequeno, o que é muito comum para este processo. Em Diwekar et al. ( 1989), uma
funcfo objetivo considerando as vendas, os custos fixos ( coluna, refervedor e condensador ) e
custos operacionais ( vapor de aquecimento e dgua de resfriamento )} ¢ utilizada para a
destilagio em batelada retirando uma fracdo ou multiplas fragSes. A técnica de otimizagio
empregada foi a programacfo sequencial quadratica e o método aproximado j4 citado.

Novamente um modelo simplificado para a destilagdo em batelada € usada para a
otimiza¢do. Coward ( 1967 ) e Robinson ( 1969 e 1970 ) empregaram o principio de
Pontryagin para obter o tempo minimo e a correspondente politica 6tima de refluxo necessaria
para atingir a separacio desejada de uma mistura binéria.

Robinson ( 1969 )} considerou, além da razdo refluxo 6tima, o aumento linear da taxa
de vapor deixando o refervedor. As economias de tempo em relagdo as politicas ditas
convencionais foram razoaveis principalmente em relagio a politica com razio de refluxo
constante. Robinson (1970 ) concluiu que o holdup, mesmo que pequeno, ndo pode ser
desprezado no modelo da destilagio em batelada e mostrou seu efeito numa coluna industrial
para a separa¢do de terpenos.



24

Mayur and Jackon ( 1971 ) obtiveram a politica 6tima de refluxo para uma mistura
ternaria. Além disso eles também analisaram o efeito do holdup dos pratos, numa coluna com
3 pratos para uma mistura binaria. O holdup do condensador, apesar de ser bastante comum,
ndo foi considerado. O holdup dos pratos representava cerca de 13 % da carga inicialmente
colocada no refervedor. O problema foi novamente minimizar a tempo total da batelada, tanto
para a operacdo a refluxo constante como para refluxo 6timo.O tempo considerando o holdup
foi maior cerca de 15-20% maior em relag80 ao caso onde 0 mesmo nio foi considerado.

Egly et al. ( 1979 ) também estudaram o problema de tempo-minimo, mas utilizaram
um modelo rigoroso que leva em conta reagbes quimicas na coluna, porém nenhuma
informagdo sobre a cinética da reagdo do problema foi dada.

A politica otima de refluxo para colunas de pratos ¢ de recheio para obter o tempo
minimo da destilagdo em batelada foi estudada por Hansen e Jorgensen ( 1986 ) num modelo
que desconsidera o holdup dos pratos. Para a coluna de pratos eles consideraram como
variavel de controle somente a razio de refluxo, mas para a de recheio duas variaveis de
controle foram utilizadas tais como a razdo de refluxo e a taxa de vapor deixando o refervedor,
pois as vazdes de vapor e liquido influenciam nos coeficientes de transferéncia de massa (
Treybal, 1981 ). Quando somente a razéo de refluxo ¢ a variavel de controle, a politica 6tima
levou a economia de 3-4 % para ambos os tipos de coluna. Usando as 2 variaveis de controle,
a economia chegou até 10 % para a coluna empacotada, comparando-se com a politica de
refluxo constante.

Uma fungéio lucro que leva em conta além das quantidades produzidas, o tempo de
partida, custos dos produtos e o tempo da batelada foi utilizada por Kerkhof e Vissers (1978).
A politica 6tima de refluxo, entfio, foi gerada para maximizar esta fungio objetivo que nada
mais € do que uma combinagdo entre os problemas de destilado maximo e tempo minimo. O
modelo utilizado foi simples como pode ser visto nas Tabelas 2.1 e 2.2.

a inclusiio destas consideragbes aumentem o esforgo computacional. Porém isto assegurard
uma melhor representagio do que ocorre durante a separagdo usando a destilagio em batelada.

O primeiro estudo de otimizagdo do processo de destilagio em batelada que avalia o
efeito retorno ( reciclo )dos produtos fora de especificagio ( "off - cuts" ) foi realizado por
Mayur et al. (1970 ). O modelo simplificado binario utilizado tornou possivel obter a politica
6tima de refluxo para minimizar o tempo da batelada para um modo de operagio quasi-estado
estacionario. Neste tipo de operagio o produto fora de especificacdo reciclado de uma
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batelada é considerado igual ( quantidade e composicdo ) ac off-cut produzido na destilagio
anterior. Neste processo, o corte intermediario da batelada corrente sera misturado com uma
nova carga inicial e posteriormente esta mistura sera destilada. O tempo da batelada inclui o
tempo para obtengdo do produto especificado de topo e de fundo ( obtengio do off-cut ). Foi
mostrado um exemplo que a inclusdo do reciclo do produto fora de especificagio reduziu o
tempo da batelada em 5%, comparando-se com o tempo minimo sem o reciclo.

Varios casos de separacio de misturas binarias foram analisados por Christensen e
Jorgensen ( 1987 ) avaliando a real contribui¢fo do reciclo para a separagio das mesmas. Eles
definiram uma medida do "grau de dificuldade” da separagio em colunas de pratos e com isso
tornou-se possivel mostrar quando o reciclo foi benéfico. Varios exemplos também foram
feitos para colunas empacotadas, nenhuma medida similar a anterior foi sugerida, porém o
beneficio do reciclo foi mostrado.

Farhat et al. {( 1991 ) usando um modelo simplificado para mistura multicomponente
resolveu o problema do destilado méximo usando técnicas de programagdo ndo-linear para
obter a politica 6tima de refluxo linear, isto é, a razfio de refluxo varia linearmente com o
tempo.

Na Tabela 2.3 sfio apresentados todos os trabalhos que envolveram a otimizagio deste
processo. Deve-se notar, com auxilio das Tabelas 2.1 e 2.2, que normalmente os autores
simplificaram seus modelos, desconsiderando os balangos de energia e assumindo a
volatilidade relativa constante, quando trataram da otimizag@o. O holdup também foi pouco
considerado € as misturas a serem separadas sio frequentemente binarias.

2.10. CONCLUSAO

Diferentes tipos de modelos utilizados na simulagio € otimizagdo da destilagio em
batelada levando-se ou no em conta os holdups da coluna, os balangos de energia, o calculo
rigoroso das propriedades fisicas e termodinamicas foram mostradas.

Os holdups da coluna realmente interferem no comportamento da mesma e devem ser
melhor analisados.
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O método de integraciio numérica também esta diretamente ligado a simulagiio, € um
bom método para sistemas "stiff" deve ser empregado.

Uma revisdo bem abrangente da modelagem, da simulagio e da otimiza¢iio da
destilagio em batelada foi realizada, e os dados principais foram tabelados, o que permitiu uma
visdo bem ampla dos estudos ja feitos neste revitalizado processo de separagéo.

No entanto, nio se encontra na literatura qualquer estudo relacionado & influéncia do
holdup, dos valores das constantes de equilibrio liquido-vapor e da mudanga de composigio de
carga inicial na performance da separagio, além de consideragio sobre estratégias de operagio
e separagio de diferentes misturas na mesma coluna. Devido a estes tOpicos representarem
vital importincia no processo de destilagio em batelada, principalmente por se tratar de um
processo multiproposito, eles serdo seriamente abordados neste trabalho de tese. Com relagio
4 flexibilidade destas colunas, aspecto inerente de unidades multiproposito, também nenhum
estudo € encontrado na literatura disponivel.

E, finalmente, um maior entendimento de como ocorre este tipo de separacio se faz
necessario através de analises detalhadas do processo.



Capitulo 3

MODELAGEM DO PROCESSO DE DE§TILACAO EM
BATELADA E VALIDACAO

3.1 INTRODUCAO

Neste capitulo apresenta-se o modelo dindmico realistico desenvolvido para
representar o processo da destilagio multicomponente em batelada. O modelo € expresso por
um sistema de equagdes diferenciais e algébricas e um método eficiente de integragdo numérica
foi selecionado para resolver este sistema. O fluxograma simplificado do simulador
desenvolvido € mostrado, junto com sua habilidade de reproduzir as condigdes operacionais de
colunas em batelada. O método de integrag®o numérica foi avaliado para verificar sua
capacidade de resolver este tipo de problema, e o desempenho do modelo foi validado através
do uso de dados experimentais e resultados de simulagdes apresentados na literatura.

A influéncia dos modelos termodinidmicos para a predi¢do do equilibrio de fases
liquido-vapor nos perfis de composi¢io de componentes das misturas a serem separadas foi
analisada. Os tempos computacionais gastos para realizar estes calculos sdo apresentados. As
influéncias da volatilidade relativa e dos valores do holdups dos pratos na integragdo numérica
do modelo matematico utilizado também foram avaliadas. Ainda, uma comparacio dos
métodos de integragio numérica foi realizada neste capitulo.

3.2 MODELO UTILIZADO NESTE TRABALHO

Referindo-se as Tabelas 2.1 e 2.2, onde a maioria dos modelos j& utilizados na literatura
sdo listados, pode-se observar que grande parte dos autores utilizaram modelos simplificados.
As principais simplificagbes que ocorrem sfo a consideragdo da volatilidade relativa constante,
balango de energia desprezivel e o holdup na coluna também é muitas vezes desprezado Estas
simplificagbes sdo algumas vezes fortes demais, podendo levar a uma predigio do
comportamento dindmico diferente do real. Outros modelos apresentados na literatura
requerem tempo computacional grande, devido a utilizagio de equagdes extras (densidade,
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hidraulica do prato), que podem ser desprezadas sem comprometer as predi¢des do modelo,

diminuindo com isso senstvelmente o esforgo computacional.

O modelo dindmico mais simples para a destilagio em batelada é constituido dos
balan¢os de massa e utiliza a volatilidade relativa constante para representar o equilibrio de
fases, porém analisando os modelos ja existentes, optou-se por utilizar um modelo que inclui
outras contribui¢des consideradas importantes, como os balangos de energia, os holdups da
coluna (pratos e condensador/acumulador) e o calculo rigoroso do equilibrio de fases liquido-
vapor, que ndo aumentam consideravelmente o esfor¢o computacional e proporcionam
grandes melhoras no desempenho do modelo. As suposi¢des do modelo séo:

- holdup do vapor desprezivel

- pratos adiabaticos

- holdup molar constante ( pratos e condensador/ acumulador )
- mistura perfeita nos pratos

- condensagdo total sem subresfriamento

Baseando-se na configurag@o da coluna mostrada na Figura 3.1 e no modelo do estagio
dado pela Figura 3.2, sfo apresentadas as equagdes do modelo.

e
in } Condensader
| - L

n=kP+2 r+d
! Rcumubader i
i .
InzNPe! H4 ! ﬁ! , ' — K Estdgio n
prato NP Fefiuxo ! i *
¥ ¥

n-1

porarimmeiie
-

PSR .
—

Tangues de estocagenm

Figura 3.2 - Modelo do estagic

3

nz=i

prato 2
n=2

.i (:;\) Refervedor nxt

Figura 3.1 - Configuragio da coluna de destilagio em batelada

prato |
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Deve-se notar que a contagem dos estagios ¢ feita do refervedor para o topo e que
foram consideradas diferentes pressGes nos diversos pratos da coluna.

3.2.1 EQUAGOES DO MODELO

A. REFERVEDOR (n=1)

Balango de Massa Global:

dHB
== =L, ¥, 3.1}

Balango de Massa por Componente: (i = 1, nc)

dx, . 1
By LK 5, ) 4o, ) -
Balango de Energia:
dH
0 =0, ”ﬂ(H:q ”HL,) +L2("HL2 “HL:) “HBTLB )

B. PRATOS INTERNOS (n=2, NP +1)
Balango de Massa Global:
0=V, +L,, ¥, L, (3.4)

n

Balango de Massa por Componente: (i = 1, nc)

dx .

~c}:—’L m}}l—ﬁ[n—i([(n—uxn—l,s —xn,i) +Ln+1(xn~u,s ""xn,r) —};(Kn,fxﬂi X )] G3)
Balango de Energia:

" _

j}?— ﬁ V,o(H,, —H,,) +L,.(H,  —H, ) —,(H, "HL,)] (3.6)



C. CONDENSADOR / ACUMULADOR ( N= NP +2)

Balango de Massa Global
0 =Vipn ~Lypn —D _

Balango de Massa por Componente: (i= 1, nc)

AXyp s V,
Z};n, = II:\;"S (KNP wiXwp i Xnp -{-2,7’)
Balango de Energia:

dH,
0 wVNPH(HVNM "'HLM,Q) "HD—d;Ei 0.

D.OUTRAS EQUACOES
Equilibrio:
i =K, x, i=1,nc
Restrigdes:
Yy, =Y Kx, =l i=1,nc
Yx, =1 i=1,nc

j=1, NP+1

j=1, NP+

j=1, NP+2

Relagdes Definindo as Propriedades Termodindmicas:

K, =K,(y;.%:,T.P)  i=1,nc

# PRl
H, =H,(x,.T,P) i=1,nc
Hlfj mHVJ(yan_;,})j) i= I,HC

j=1, NP+1

j=1, NP+2

j=1, NP+1
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(3.7)

(3.8)

(3.9)

(3.10)

(3.11)

(3.12)

(3.13)

(3.14)

(3.15)
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Para uma coluna com N estagios de equilibric ( incluindo o refervedor ¢ o
condensador) e uma mistura de nc componentes, 0 modelo resultante terd [3(N-1)nc + 6N -4]
equagdes diferenciais e algébricas.

O modelo aqui apresentado € bastante geral pois inclui os balangos de massa e energia,
holdup na coluna e considera o equilibrio de fases rigoroso € com varias opgdes. A principal
diferenga em relagdo a modelos de igual rigor ( Boston et al. 1980, Cuille e Reklaitis 1986, ) é
a suposicdo de holdup molar constante ao invés de holdup volumétrico constante. A hidraulica
do prato também foi desconsiderada, porém com os valores especificados da pressdo no topo e
no fundo da coluna calcula-se a queda de pressio, que € igual para todos os pratos. Estas
consideragdes diminuem o nimero de equagdes do modelo, e portanto o tempo
computacional, mantendo, porém, a confiabilidade do modelo como sera mostrado

posteriormente.

Uma das etapas importantes da modelagem matematica da coluna em batelada é o
calculo do equilibrio de fases liquido-vapor. Os modelos para o calculo do equilibrio de fases
liguido-vapor e das entalpias das correntes de liquido e vapor sdo mostradas na Tabela 3.1.

As metodologias para predigo do ELV possiveis de utilizagio sdo:

» A utilizagdo de uma equagio de estado para ambas as fases ( liquida e
vapor )

» A equagfio do virial para a fase vapor e um modelo de coeficiente de
atividade para a fase liquida.

* Uso de um modelo de coeficiente de atividade para a fase liquida e
considerar a fase vapor ideal.

o Uso do modelo ideal (ambas as fases ideais ).

A grande variedade de modelos termodindmicos que podem ser utilizados é, sem
davida, uma grande contribuigBo para a modelagem da destilagio multicomponente em
batelada, pois possibilita a escolha do melhor método de célculo do ELV que se adapte 2
mistura que serd separada, uma vez que a diversidade de misturas que pode ser tratada com a
mesma coluna € muito grande ( caracteristica multipropésito deste tipo de coluna ).
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Tabela 3.1 - Calculo do ELV e das Entalpias

Equilibrio Liquido-Vapor Entalpia
* Equagdes de Estado * Equagio de Estado
-Soave-Redlich-Kwong (SRK) -Soave-Redlich-Kwong
-Virial « Hayden-O'Connell ( Prausnitz et al., 1980) (Christansen et al., 1979)

» Tsonopoulos (Tsonopoulos, 1974)

* Calor Latente de Vaporizagio

* Modelos de Coeficiente de Atividade -Vetere ( Reid et al., 1988)
-NRTL -Watson ( Reid et al., 1988)
UNIQUAC
-UNIFAC
-ASOG
-Wilson

* Modelo Ideal
-Lei de Raoult e Lei de Dalton

3.3 INTEGRACAO NUMERICA

A grande dificuldade na simulagio das colunas de destilagio em batelada se encontra na
resolucdo do sistema de equagdes diferenciais ordinarias e algébricas por se tratar de um
sistema stiff. Para a integra¢iio numérica do sistema de equacgdes diferenciais ordinarias de 12
ordem formado utilizou-se o método semi-implicito { Villadsen e Michelsen ,1978).

Para a equacio diferencial y(1) = f(y) a formula geral do método ¢:

gog
JF=i

i~
k, =1 —a,hf)*hf(y,, + b..k) i=1,2,.,N (3.16)

N
Yo =Vn + Y Sk, 3.17)
i
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onde para N=3 ( ordem 3 } tem-se:

h = passo de integragio
a=0,43586652

b2 = 3/4

b31 =-0,63020209

b32 = .0,24233789
S1=1,0376094%6

S2 =(,83493048
S3=1

¢ o ajuste do passo de integragdo € dado por:
h,o =3h, (3.18)

ou

.25
B =!:4max(iﬂ B, (3.19)
€

onde

hy, 1 = novo passo de integragdo
&; = tolerincia especificada para cada variavel
¢; = erro entre dois passos de integragio (h/2 e h) para cada variavel do sistema.

O fator 3 da equagfio 3.18 ¢ limitante para o aumento do passo de integragio. Pela
equagdo 3.19 o fator de redugfio maxima do passo sera de J2.

3.4 AVALIAGAO DA PERFORMANCE DO METODO SEMI-IMPLICITO E DA
INFLUENCIA DO MODELO DE CALCULO DO EQUILIBRIO DE FASES

O método de integragdo numérica semi-implicito proposto por Villadsen e Michelsen
(1978) trabalha com ajuste do passo de integragfio, isto €, ¢ um método com passo variavel. A
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equagio que verifica a mudanga do passo, aumentando-¢ ou diminuindo-o, é composta por
uma variavel tolerdncia especificada como normalmente ocorre com metodos de passo
variavel. Neste método, além da variavel tolerdncia, existe outra varidvel (peso) que interfere
na mudanga de passo. O peso avaliara a importancia das variaveis que compdem o sistema de
equagdes diferenciais e quanto esta influenciara no calculo do emo entre dois passos de
integrag@o.

Quanto maior a variavel peso de uma varidvel, mais importante serd esta na mudanga
do passo de integragiio. A rotina que foi elaborada considerou que todas as varidveis do
modelo da destilagio multicomponente em batelada terdo o mesmo peso.

Na primeira etapa deste trabalho, procurou-se encontrar qual seriam os melhores
valores da tolerdncia e de peso a serem empregados para resolver o sistema de equagles
diferenciais de la. ordem formado pela modelagem da destilagio multicomponente em
batelada. Para realizar este estudo, foram utilizadas duas misturas, uma ideal { n-octano, n-
nonano, n-decano ) e outra nio ideal { acetaldeido, etanol € agua ), mais uma vez explorando o
carater multiproposito das colunas de destilagio em batelada.

Para a mistura ideal foram estudados trés casos:
- tolerdncia = le-4 e peso= 1
- tolerdncia = le-4 e peso=10
-tolerdncia=le-3 € peso= 1

¢ para a ndo ideal dois casos:
- tolerAncia = le-4 e peso=1
- tolerdncia = le-3 e peso=1

onde e = 10.

Além das mudangas no valor da tolerdncia e do peso, as simulagdes foram realizadas
usando véarios modelos termodinimicos para o caleulo do equilibrio de fases liquido-vapor. Os
dados utilizados para as simulagdes das duas misturas sfio mostrados nas Tabelas 3.2 3.3 .

Os resultados obtidos para a mistura ideal serdo os primeiros a serem analisados. A
influéncia do valor da tolerdncia (Tol.) é mostrada nas Figuras 3.3 e 3.4. Nestas Figuras sdo
apresentadas as composigdes instantdneas em fragdo molar do octano no destilado e no
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refervedor versus o tempo de batelada para os trés casos de tolerdncia e peso e para os trés
modelos para o calculo do equilibrio de fases liquido-vapor.

Tabela 3.2 - Dados para as simulagdes do Sistema n-octano/ n-nonano/ n-decano

NP =10 {P= 1,013 bar V1= 100 g-mol/h
Z =03/0,3/04 D = 10g-molh
HN= 1 g-mol XD especificado octano = 0,95
HD= 1 g-mol XD especificado nonano = 0,95
HB =111 gmol XD especificado decano = 0,95
Calculo do equilibrio de fases liquido-vapor:

e ldeal

+ Soave-Redlich-Kwong

» UNIFAC
Calculo da entalpia:

+ SRK
Outros dados retirados de Reid et al. (1988),

Tabela 3.3 - Dados para as simulagdes do Sistema acetaldeido / etanol /agua

NP = 4 | P=1013 bar Qrefervedor = 3420000 J/h
Z = 0,1216/0,2998/0,5786 D = 10 g-mol/h
HN = 0,088 g-mol XD especificado acetaldeido = 0,88
HD = 0,088 g-mol XD especificado etanol = 0,80
HB = 44,0 g-mol XD especificado 4gua = 0,99
Calculo do equilibrio de fases liquido-vapor:

¢ Ideal

s NRTL (parimetros retirados do HYSIM*)
» UNIQUAC (parametros retirados do HYSIM*)
» UNIFAC

Calculo da entalpia:
« SRK
» Calor latente de vaporizagio

Qutros dados retirados de Reid et al. (1988).
*HYSIM - simulador comercial de processos - Hyprotec - Canada
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Figura 3.4 - Comparagfio entre perfis para diferentes tolerancias, pesos e modelos
termodindmicos

Observa-se que n3o ocorreram diferengas apreciaveis entre estes perfis tanto para as
diferentes tolerincias como para os diferentes modelos termodindmicos. Este comportamento
dos perfis para os diversos modelos termodinidmicos, ¢ importante de ser comprovado e
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permite que se escolha o modelo ou 0 método que mais convier aos sistemas em estudo { em
termos de disponibilidade de par@metros ). Isto pode ser methor observado nas Figuras 3.5 ¢
3.6 para o caso tolerncia = le-04 e peso = 1.
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Figura 3.5 - Comparagio entre perfis para diferentes modelos termodindmicos
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Além de comparar os perfis de composigdo, também foi avaliada a influéncia dos
modelos termodindmicos nas temperaturas do topo € do fundo da coluna (Figura 3.7} e nos
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calores trocados no condensador e no refervedor (Figura 3.8) para tol = 1e-04 e peso = 1.
Novamente nio se observa diferengas entre os diversos modelos.
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Figura 3.7 - Comparagio entre temperaturas de topo e fundo da coluna para diferentes
modelos termodindmicos
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As quantidades produzidas também foram analisadas perante a variagdo da tolerdncia e

do peso. Na Tabela 3.4 a,b,c sdo mostradas estas quantidades para os casos estudados para a

mistura ideal.

Tabela 3.4 - Comparagio entre quantidades produzidas (g-mol)

a) Soave-Redlich-Kwong

Tol =le-4 Tol = le-4 Tol = 1e-3 | Desvio Abs. | Desvio Abs.
Produtos Peso =10 Peso = 1 Peso=1 (%) (%)
A B C B C
Produto } 32,2587 32,2790 32,3182 0,0629 0,1844
Produto 2 15,4038 15,4168 15,2941 0,0844 0,7120
Produto 3 43,5921 43,5840 435211 0,0186 0,1629
Sub-Prod.1 11,9782 11,9986 12,1444 0,1703 1,3875
Sub-Prod.2 6,7729 6,7354 6.7543 0,5537 0,2746
TOTAL 110,0057 110,0138 110,0321 0,0074 0,0240
b) Ideal
Tol = le-4 Tol = le-4 Tol = 1e-3 | Desvio Abs. | Desvio Abs.
Produtos Peso = 10 Peso = 1 Peso =1 (%) (%)
A B C B C
Produto 1 32,9340 32,9404 32,9664 0,0194 0,0984
Produto 2 19,2985 19,2366 19,3935 0,3208 0,4923
Produto 3 44,1211 44,0668 43 9809 0,1231 0,3178
Sub-Prod. 1 9,5487 9.6305 95876 0,8567 0,4074
Sub-Prod. 2 4,1031 4,1389 41024 0,8725 0,0171
TOTAL 110,0054 110,0132 110,0308 0,0071 0.0231
¢) UNIFAC
Tol=1le-4 | Tol=1e-4 | Tol=1e-3 | Desvio Abs. | Desvio Abs.
Produtos Peso = 10 Peso=1 Pesc=1 (%) (%)
A B C B C
Produto } 32,8384 32,8548 32 9005 0,0499 0,1891
Produto 2 18,8090 18,7169 18.7250 0,4897 0,4466
Produto 3 44,0561 44,0447 43,9384 0,0259 0,2672
Sub-Prod.1 9 8984 99580 99270 0,6021 0,2889
Sub-Prod 2 4.4036 4,4408 45516 0,8448 3,3609
TOTAL 110,0055 110.0152 110,0425 0,0088 0,0336
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Os desvios absolutos foram calculados em relagdo aos resultados do caso Tol = 1e-04 e
peso = 10. Pela Tabela 3.4 pode-se notar que os desvios absolutos para o caso Tol= le-4 ¢
peso = 1 ficaram abaixo de 1% , e para o outro caso (Tol.= 1e-3 e peso =1 ) os desvios foram
menores que 4%, portanto, qualquer um dos casos, a principio, apresentariam bons resultados.
Para se poder avaliar a importincia da maior ou menor tolerincia também deve-se levar em
conta o tempo computacional para realizar a simulag@o. Isto sera comentado posteriormente.

As diferencas entre as produtividades para os diversos modelos termodinidmicos para o
caso onde a tolerdncia = le - 4 e peso = 1 sfo mostradas na Tabela 3.5.

Tabela 3.5 - Produtividades em g-mol para o caso tolerncia = le -4 e peso =1

Desvio* Desvio*

Produtos Ideal UNIFAC SRK Abs. (%) Abs. (%)

SRK UNIFAC
Produto 1 32,9404 32,8548 32,2790 2,0079 0.2599
Produto 2 19,2366 18,7169 15,4168 19,8568 2,7016
Produto 3 44,0668 44,0447 43,5840 1,0956 0,0502
Sub-Prod.1 9.6305 9,9580 11,9986 24,5896 3,4007
Sub-Prod.2 41389 4.4408 6.7354 62,7341 72942
TOTAL 110,0132 110,0152 110,0138 06,0005 0,0018

* Desvio calculado em relagio aos resultados do modelo ideal.

Na Tabela 3.5, nota-se que apesar dos perfis de composi¢io estarem bastante préximos
para os trés modelos termodindmicos, os desvios nas quantidades produzidas, quando se
utilizou SRK, atingiu valores de até 62%, mostrando a grande diferenca de resultados que se
pode obter usando diferentes modelos termodindmicos. Os maiores desvios, comparando-se
com o modelo ideal, ocorreram para os cortes intermediarios (sub-produto 1 e sub-produto 2).
Ja quando se observa os valores para o modelo UNIFAC, os desvios ficaram abaixo de 10%,
mesmo para os cortes fora de especificagio

Para se averiguar se a idealidade da mistura a ser separada interfere no methor valor da
tolerdncia a ser escolhida, analisou-se também a influéncia da mesma na simulag¢io da
separagdo de uma mistura nfio ideal conforme citado anteriormente. (Tabela 3.3)

Nas Figuras 3.9 e 3.10 ¢ mostrada a influéncia da tolerincia nos perfis de composigdo
instantdnea em fragio molar do componente intermediario (etanol), no destilado e no produto
do refervedor. Novamente pode-se observar que nfio ocorreram diferengas aprecidveis entre os
perfis para os diferentes casos da tolerdncia, porém a diferenga entre os perfis para os diversos
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modelos termodindmicos torna-se evidente. Pode-se visualizar melhor este fato nas Figuras
3.11 e 3.12, onde as curvas de composigdes em fragio molar para o caso Tol = 1 e-04 ¢
peso=1 s@o mostradas.
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A influéncia dos modelos termodindmicos também pode ser observada nas Figuras 3.13

e 3.14, onde sdo mostradas as temperaturas de topo e fundo da coluna e os calores trocados

no condensador e no refervedor, respectivamente. As diferengas entre as curvas sio facilmente

observadas.



43

180.00
376.00 I ’”:’gij_;wﬁ —
N —
16000 ‘ t‘_% —se
:-\ ] .
= 32000 i
N
g moee seasn FUNDO IDEAL
333000 ] avtsast FUNDO NRETL
ST §66-60 FUNDO — UNIQUAC
S 32000 - dfetriee FUNDO — UNIFAC
g ] A+ TOPO — IDEAL
251000 - wsooex TOPO — NRTL
] st TOPD — UNIQUAC
300.0@5 *rdtx TORPO — UNIFAC
290.00
280.00:- — B ———— SESUUU— . S
Q.60 0.5 1.00 1.50 200 280G 3 00 Z 5o

tempo da batelada (h)

Figura 3.13 - ComparacHo entre as temperaturas de fundo e topo - Mistura nio ideal

3.43E+006

3.4Z2E+0Q086

‘

3 41E+006

5.0E+OGE

3 3BE+006 -

J/h )

S 3. 37E+Q06

_§3.35£+006 . Eoees O condensador — 1DEAL
= 1 a2t () condensador — NRTL
© 3.356+006 $64000 Q0 condensodor — UNIQUAC
5 345005 ] wEAEr @ condensador — UNIFAC
i ] e () refervedor constante
3.33E+008 -
3.32E+006
3,31E4+006 T S— A T T T T T Tt e T T T = .
O. (.50 .00 1.50 2.600 2.50 3.00 350
ternpo da batelada (h .

Figura 3.14 - Comparagio entre os calores trocados no condensador - Mistura néo ideal

Na Tabela 3.6 sio apresentadas as quantidades produzidas, onde as mesmas sio

comparadas para os diferentes casos da tolerdncia. As diferengas sio relativamente pequenas,

menores que 2 %.
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Tabela 3.6 - Comparagio dos resultados para a Mistura Acetaldeido/Etanol/Agua
Diferentes Tolerancias (Tol.) e Modelos Termodindmicos

Modelos Modelo Ideal Modelo NRTL
Tol=1e-4 | Tol=le-3 Desvio Tol=1le-4 | Tol=le-3 Desvio
Abs. Abs.
Produtos Peso=1 Peso=1 (%) Peso=1 Peso=1 ()

Produto 1 6,0305 6,0616 0,5157 4,3972 4.4180 0,4730
Produto 2 14,7166 14,6545 0,4220 0,0000 0,0000 -
Produto 3 20,7807 20,7459 0,1675 14,8099 14,8074 0,0169
Sub-prod.1 0,0087 0,0400 - 24,7076 24,6942 0,0542
Sub-prod.2 2,3769 2,4132 1,5272 0,0000 0,0000 -
Total 43,9134 43,9152 0,0041 43,9147 43,9196 0,0112

Modelos Modelo UNIQUAC Modele UNIFAC
Tol=le-4 § Tol=1e-3 Desvio Tol=1le-4 | Tol=1e-3 Desvio
Abs. Abs.
Peso=1 Peso=1 (%) Peso=1 Peso=1 (%)

Produto 1 5,8113 5,8247 0,2306 5,8858 5,8974 0,1971
Produto 2 13,4898 13,5008 0,0815 11,6937 11,6770 0,1428
Produto 3 22,9421 22,9436 0,0065 22,3644 22,3767 0,0282
Sub-prod. 1 1,6742 1,6582 0,9557 2,4260 2.4327 0,2762
Sub-prod.2 0,0000 0,0000 - 1,5488 1,5538 0,3228

Total - 439174 43,9273 0,0225 43 9187 43,9316 0,0294
Quantidades em g-mol

Como os perfis para os varios modelos termodindmicos foram muito diferentes, espera-
se que seja grande a influéncia dos modelos sobre a produtividade. Na Tabela 3.7 as
quantidades produzidas para a tol = le-4 s@io apresentadas para os diversos modelos
termodinidmicos utilizados ¢ como foi suposto anteriormente ocorreu uma grande discrepincia
entre os resultados. Nesta tabela os desvios absolutos relativos foram calculados em relagdo ao
modelo Ideal, sendo que os resultados deste foram considerados como simples parmentros
para comparagiio e nfo como resultados corretos. As quantidades obtidas usando UNIQUAC
¢ UNIFAC foram bem proximas, ja os resultados para o NRTL foram bem diferentes dos
outros modelos.

Outra anélise importante realizada, foi a comparagéio entre os dois métodos para o
calculo da entalpia, um usando a equacgfo-de-estado de Soave-Redlich-Kwong (SRK) e outro
usando o calor latente de vaporizagdo (DHv). Na Tabela 3.8 as producdes para os 4 modelos
termodindmicos e para os 2 métodos de calculo de entalpia sio mostrados. A maior diferenga
encontrada foi para o UNIFAC, 13%, as outras ficaram prdximas ou menores que 5%.
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Tabela 3.7 - Comparagio de Resultados para o Tol = le-4 e Peso = 1 - Mistura
Acetaldeido/Etanol/Agua - Diferentes Modelos Termodindmicos

Ideal NRTL | UNIQUAC | UNIFAC | Desvio Desvio Desvio

Abs. Abs. Abs.
Produtos A B C b (%) (%) (%)
B C D

Produto 1 | 6,0305 | 4.3972 58113 58858 | 27.0840 | 3.6349 | 2.3005
Produto 2 | 14,7166 | 00000 | 13,4898 | 11,6937 | 100,0000 | 8,3362 | 20,5407
Produto 3 | 20,7807 | 14,8090 | 220421 | 22,3644 | 287324 | 10,4010 | 7,6210
Sub-prod. 1| 00087 | 24,7076 | 16742 | 2.4260 | >100% | > 100 % | > 100 %
Sub-prod. 2 | 2,3769 | 0,0000 0,0000 1,5488 | 100,0000 | 100,0000 | 34,8395
Total 430134 | 430147 | 43,9174 | 43,0187 | 0,0030 | 00091 | 0,121

Desvios calculados em relagio a modelo ideal

Tabela 3.8 - Comparagdo entre quantidades produzidas para a Tol = le-4 e Peso = 1
Mistura Acetaldeido / Etanol/ Agua - Diferentes Métodos de Calculo de Entalpias

Modelos Modelo Ideal Modelo NRTL
SRK DHv Desvio abs. SRK DHv Desvio abs.
(%) (%)
Produto 1 6,0305 6,0255 0,0829 43972 43809 0,3707
Produto 2 | 14,7166 | 14,7223 0,0387 0,0000 0,0000 ;
Produto 3 20,7807 20,8821 0,4880 14,8099 14 8398 0,2019
Sub-prod. 1 0,0087 0,0084 3,4483 247076 24 6941 0,0546
Sub-prod. 2 2,3769 2,2750 42871 0,0000 0.0000 -
Total 43,9134 43 9133 0,0002 43,9147 43 9148 0,0002

Modelos Modelo UNIQUAC Modelo UNIFAC
SRK DHv Desvio abs. SRK DHv Desvio abs.
(%) o)

Produto 1 | 5.8113 | 5.,7978 | 072323 58858 | 5.8671 03177
Produto 2 | 13,4808 | 13,4266 | 04685 | 11,6937 | 11,3759 | 2,7177
Produto 3 | 229421 | 22,9357 | 00279 | 22,3644 | 223572 | 00322
Sub-prod. 1 | 16742 | 17574 | 49695 | 24260 | 25568 53916
Sub-prod. 2 | 0,0000 | 0,0000 ; 1,5488 1,7615 | 13,7332

Total 439174 | 439175 | 00002 | 43,9187 | 439185 | 0,0005

Quantidades em g-mol

s

Nas Figuras 3.15 a, b, ¢, d, pode-se observar como a alterag@o no calculo da éntalpia
interfere na composi¢io instantinea em fracdo molar do destilado para 2 modelos
termodindmicos, na composi¢io em frag#o molar no refervedor, na temperatura de topo € nos
calores trocados no condensador para Tol = le-4, respectivamente. Como nas quantidades
produzidas, os perfis apresentam poucas diferencas, mostrando que ambos os métodos
fornecem resultados parecidos, apesar de serem diferentes os calores trocados no condensador.
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Para finalizar a avaliagio do método semi-implicito de integracfio numérica e dos
modelos termodindmicos é também necessario analisar o tempo computacional gasto para cada
uma das situagdes aqui citadas. O computador utilizado para estas simulagdes foi um PC/AT-
386 16 MHz com co-processador aritmético. Na Tabela 3.9 estdo dispostos os tempos
computacionais para as corridas da mistura ideal. Nesta Tabela pode-se observar a economia
de tempo quando se altera a tolerincia e/ou peso das varidveis e também o quanto do tempo
total € ocupado para calcular o equilibrio de fases liquido-vapor. Nota-se que quando foi
utilizado um método de contribuigdo de grupos maior foi o tempo dispendido para o calculo
do ELV, ja com o uso da equagio-de-estado obteve-se um valor intermediério. E importante
observar como ¢ relativamente grande o tempo ocupado para a predigio do equilibrio de fases,
sendo que este ocupa no minimo em torno de 45 % do tempo computacional. Com relagio aos
valores de tolerdncia e peso, as diferengas entre os tempos computactonais permaneceram
constantes mesmo usando métodos termodindmicos diferentes e as % de tempo para o calculo
do ELV também foram praticamente iguais para as diferentes tolerancias e pesos.

Para a mistura ndo ideal os tempos computacionais tiveram comportamentos bastante
similares como pode ser visto na Tabela 3.10. Novamente o método de contribui¢do de grupos

ocupou o maior tempo computacional.
Com respeito aos valores da tolerdncia e/ou peso, quanto maior a toleréncia e menor o

peso, menor € o tempo computacional, porém a diferenga devido ao método termodinimico
Sera quase a mesma.

Tabela 3.9 - Comparagéo entre Tempos Computacionais - Mistura Ideal

Tempo Computacional (min.)
Modelo Tol=le-4 | Tol=1e-4 | Tol=le-3 | Diferenga. | Diferenca
Peso=10 | Peso=1 Peso=1 (%) (%)
Ideal 220,00 82,00 33,00 -62,73 -85,00
SRK 394,00 151,00 62,00 -61,68 -84,26
UNIFAC 560,00 211,00 79,00 -62,32 - -85,89
% de tempo para Calculo do —
ELV (SRK) 44,16 45,70 46,77
% de tempo para Calculo do
ELV (UNIFAC) 60,71 61,14 58,23

Diferengas em relagio ao caso Tol = le-4 e peso = 10.
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Tabela 3.10 - Comparagdo entre Tempos Computacionais - Mistura nfio Ideal

Tempo (min.)
Modelo Tol=1e-4 | Tol=1e-3 | Diferenca.
Peso=1 Peso=1 (%)
Ideal 68,92 23,52 -65,88
NRTIL. 143,63 50,28 -64,99
UNIQUAC 163,27 58,22 -64,34
UNIFAC 265,27 94,57 -64,35
% de tempo para Calculo do
ELV (NRTL) 52,02 53,23
% de tempo para Calculo do
ELV (UNIQUAC) 57,79 59,60
% de tempo para Calculo do
ELV (UNIFAC) 74,02 75,13

Diferengas em relag@o ao caso Tol = le-4 e peso = 1.

Além da analise da influéncia destas varidveis no tempo das corridas, também se
estudou como o método de calculo de entalpia interfere neste tempo. Na Tabela 3.11 isto é
mostrado para a mistura ndo ideal, tol. = le-4 e peso =1 . Os célculos usando a equagio-de-
estado foram os que apresentaram os menores tempos computacionais.

Tabela 3.11 - Comparagio entre Tempos Computacionais para Diferentes Métodos de
Calculo das Entalpias - Mistura nio 1deal

Tempo {(min.) Diferenca
Modelo SRK DHv (%)
Ideal 68,92 74,88 8,66
NRTL 143,63 152,45 6,14
UNIQUAC 163,27 171,87 5,27
UNIFAC 265,27 273,80 3,22

Diferengas em relagfo ao calculo da entalpia com SRK

A tolerédncia e o peso foram ajustados para a destilagdo em batelada ¢ para as
simulagdes realizadas nos proximos itens e capitulos, considerou-se a tolerdncia igual a 1e-04 ¢

opesoiguala l.
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3.5 PROGRAMA DESENVOLVIDO

Apbs escolhido 0 modelo matematico da destilagio em batelada convencional e o
método de integragio numérica, elaborou-se um programa para a simulagio do processo.
Algumas explicagdes sobre o programa devem ser dadas.

A separagio usando a destilagio em batelada pode ser dividida em etapas operacionais,
isto é, pode-se operar a coluna em diferentes condigdes operacionais ( razdo de refluxo, taxa
de destilado, taxa de vapor deixando o refervedor, calor fornecido no refervedor } durante um
certo periodo de tempo determinado por um critério de parada.

Além disso, pode-se especificar o momento para a troca dos tanques de estocagem,
isto é, uma ou mais etapas operacionais podem usar 0 mesmo tanque de estocagem, sendo que
o produto do tanque € o acumulador durante estas etapas operacionais.

As varidveis a especificar e os critérios de parada para cada etapa operacional sio
mostradas no fluxograma simplificado do programa apresentado na Figura 3.16.

Com as especificagdes e os critérios de parada propostos para a operacionalizagio da
coluna de batelada pode-se simular qualquer situagio que se enfrente durante o dia a dia de
uma coluna existente ou analisar estas especificagdes para o projeto de uma nova coluna, ou
ainda propor mudangas na politica de operagio que levem a um melhor aproveitamento de
energia.

O programa foi desenvolvido usando a linguagem de programac¢do FORTRAN e pode
ser utilizado em qualquer micro-computador da linha IBM PC/AT e compativeis.

O simulador elaborado foi denominado UNIBAT e a Unmica exigéncia em termos
computacionais é a necessidade de computadores com co-processador aritmético, sem o que, o
tempo computacional gasto durante uma simulagio seria exageradamente longo.
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3.6 VALIDACAO DO MODELO

Antes de prosseguir com o estudo da destilago em batelada, é necessario assegurar a
confiabilidade do modelo proposto e por conseguinte dos resultados a serem obtidos. Para
isso, alguns exemplos s3o resolvidos usando dados experimentais e de simulagdes apresentadas
pela literatura.

3.6.1 Exemplo 1:

» Descrigio

Domenech e Enjalbert (1974) realizaram uma série de experimentos utilizando
uma coluna de destilagdo em batelada de laboratdrio. O equipamento era constituido de uma
coluna, com pratos perfurados e um condensador total resfriado pela circulagdo de agua. A
capacidade do refervedor era de 60 litros e o aquecimento era feito através de resisténcias
elétricas com poténcia regulavel e maxima de 6 kW.

A mistura ciclohexano e tolueno foi selecionada para obtenciio dos dados
experimentais. Os dados experimentais ¢ os dados de entrada para as simulagbes sfo
apresentados na Tabela 3.12, onde xp, equivale 4 composigio inicial de ciclohexano no
refervedor ¢ xp a composigdo instantinea do destilado do mesmo componente. Sendo a
eficiéncia total { nimero de pratos tedricos/nmimero de pratos reais ) de 75%, o numero de
pratos tedricos usado para as simulagdes foi trés (3). As composi¢des iniciais foram
consideradas iguais & composigdo da carga inicial e a partida da coluna ocorreu a refluxo total
até se atingir o equilibrio. Para o calculo do equilibrio de fases liquido - vapor foram utilizados
dois modelos de coeficiente de atividade (UNIQUAC e UNIFAC) e a fase vapor foi
considerada ideal. Os parimetros do UNIQUAC foram retirados de Gmheling and Onken
(1977). As entalpias foram calculadas através da equagBo de estado Soave -Redlich - Kwong e
os dados restantes necessarios para os céalculos das propriedades termodindmicas foram
retirados de Reid et al. (1988).

s  Resultados:

Os resultados para os quatro casos de diferentes condigdes operacionais sdo
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apresentados na Tabela 3.13 quando se utiliza 0 modelo UNIQUAC e na Tabela 3 14.usando

UNIFAC.

3.12 - Tabela Dados Experimentais e Dados de Entrada para o Exemplo 1.

CASO 1 CASO 2 CASO 3 CASO 4
RR =3 RR=4 RR=6 RR=5
Xpo = 0,62 XBo = 0,55 XRo, = 0,42 XRqo = 0,30
Destilado XD Destilado XD Destilado XD Destilado XD
Acumulado Acumulado Acumulado Acumulado
(mol) (mol) (mol) {mol)
0,0 0,960 0,0 0,945 0,0 0,920 0,0 0,900
21,0 0,940 16,0 0,930 10,0 0,900 5,0 0,860
29,0 0,930 20,0 0,210 25,0 0,875 12,0 0,850
50,0 0,920 29,0 0,905 35,0 0,865 23,0 0,840
60,0 0,910 40,0 0,900 60,0 0,830 36,0 0,800
75,0 0,895 50,0 0,895 80,0 0,730 43,0 0,770
90,0 0,875 60,0 0,885 89,0 0,630 51,0 0,690
110,0 0,825 81,0 0,850 100,0 0,475 63,0 0,560
129.0 0,700 93,0 0,830 75.0 0,400
140,0 0,500 104,0 0,770 83,0 0,300
1180 0,650
123,0 0,530
131,0 0,370
Mistura : ciclohexano e tolueno
Numero de pratos - 4 (teodricos), 3 (simulagdo)
Carga térmica refervedor : 3 kW
Composicio inicial : conforme casos acima
Holdup condensador ;2,5 mol
pratos : 2,5 mol
Eficiéncia global 1 75%
Pressdo : 1,013 bar

Nas Figuras 3.17 e 3.18 os mesmos resultados sfio também apresentados.
Observa-se que existe uma boa concordancia da modelagem com os dados experimentais, ¢
que os modelo de coeficiente de atividade expressaram bem o equilibrio de fases liquido-vapor



para todos os casos, principalmente 0 UNIQUAC.

Tabela 3.13 - Resultados para o Modelo UNIQUAC

CASO 1 CASO 2 CASO 3 CASO 4
Destilado XD Destilado XD Destilado XD Destilado XD
Acumulado Acumulado Acumulado Acumulado
{mol) (mol} (mol) {mol)

0,0 0,971 0,0 0,964 0,0 0,948 0,0 0,924
21,0 0,944 10,0 0,941 10,0 0,921 5,0 0,884
29,0 0,941 20,0 0,937 25.0 0,909 12,5 0,865
50,0 0,931 29.0 0,932 39,0 0,893 23,0 0,843
60,0 0,925 40,0 0,926 60,0 0,850 36,0 0,802
75,0 0,912 50,0 0,919 80,0 0,748 43,0 0,769
90,0 0,893 60,0 0,909 89,0 0,648 51,0 0,718
110,0 0,846 81,0 0,879 100,0 0,445 63,0 0,596
129.0 0,721 93,0 0,847 75,0 0,416
140,0 0,541 104,0 0,796 83,0 0,285

118,0 0,656
1230 0,569
131,0 0,389
Tabela 3.14 - Resultados para o Modelo UNIFAC
CASO 1 CASO 2 CASO 3 CASO 4
Destilado XD Destilado Xp | Destilado XD Destilado Xn
Acumulado Acumulado Acumulado Acumulado
{mol) {mol) (mol) (mol)

0,0 0,967 0.0 0,960 0,0 0,944 0,0 0,921
21,0 0,939 10,0 0,937 10,0 0,918 5.0 0,883
29,0 0,936 20,0 0,932 25,0 0,907 12,5 0,867
50,0 0,927 29,0 0,928 39,0 0,892 23,0 0,846
60,0 0,921 40,0 0,922 60,0 0,853 36,0 0,809
75,0 0,909 50,0 0,915 80,0 0,760 43,0 0,780
90,0 0,892 60,0 0,907 89.0 0,667 51,0 0,731
110,0 0,850 81,0 0,879 100,0 0,451 63,0 0,611
129,0 0,738 93,0 0,851 75,0 0,417
140,0 0,561 104,0 0,805 83,0 0,274

1180 0,675
123,0 0,588
131,0 0,395
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3.6.2 Exemplo 2

Em Perry e Green (1984) sdo apresentados os resultados de uma simulagédo
para a separag@o da mistura benzeno, monoclorobenzeno (MCB) ¢ o-diclorobenzeno (DCB).
O exemplo tem a seguinte descrigdo.

» Descrigao

Uma carga de 45,4 kg-mol com 25 mol % de benzeno, 50 mol % de
monoclorobenzeno ¢ 25 mol% o-diclorobenzeno é para ser separada por destilagio em
batelada. O equipamento consiste de um refervedor, uma coluna contendo 10 pratos teoricos,
um condensador total, um tambor de refluxo e tanques de estocagem de destilado. Os holdups
do condensador\tambor de refluxo e dos pratos s3o 0,0056 m3 e 0,00056 m3, respectivamente.
As pressdes sdo 101,3; 107,6; 117,2; 120,7 kPa no condensador , no topo, no fundo e no
refervedor, respectivamente.

Inicialmente durante a partida o refluxo total a coluna opera com uma taxa de
vapor deixando o refervedor de 45,4 kg-mol/h. Apés atingido o estado estacionario esta
mesma taxa de vapor é aumentada para 90,0 kg-mol/h, e a razio de refluxo ¢ fixada no valor
de trés (3). A batelada se divide em trés etapas. A primeira etapa tem como objetivo separar
um produto rico em benzeno e termina quando a fragio molar do benzeno no destilado torna-
se inferior a 0,100 ou apos 2 horas do inicio da etapa. Na segunda etapa o produto desejado €
rico em MCB e este € coletado até que a fragio molar de MCB no destilado caia abaixo de
0,400 ou ap6s 2 horas. A (Gltima etapa terminara quando a fragio molar de DCB no refervedor
for maior que 0,98 ou apos 2 horas.

Assumiu-se serem validas a lei de Raoult e a Lei de Dalton para este sistema,
isto é, as fases liquida e vapor foram consideradas ideais.

Uma descrigio completa do exemplo foi realizada para demonstrar a
versatilidade do programa elaborado, isto é, as condigdes estipuladas para o exemplo podem
ser reproduzidas sem dificuldades pelo programa de simulagéo.

As Gnicas diferengas foram a consideragdo do holdups molares no condensador
¢ nos pratos constantes € iguais a 0,05859 kg-mol e 0,005859 kg-mol, respectivamente. A
metodologia empregada para a simulagio por Perry e Green {1984) foi aquela apresentada em
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Boston et al. (1980). As condi¢Bes de refluxo total foram obtidas por uma série de calculos,
prato a prato, por Perry e Green (1984) e neste trabalho através da solugiio das equagdes
diferenciais do modelo ao longo do tempo. Em ambos os casos as composigdes iniciais dos
pratos foram consideradas iguais & composig8o do refervedor (carga inicial).

Na Tabela 3.15 s3o apresentados os resultados para as condigdes de refluxo total e
ainda o desvio relativo entre as duas metodologias.

Tabela 3.15 - Condigdes a Refluxo Total

Fragdes molares no liqudo (x)

BENZENO MCB DCB
ESTAGIO A B Desvio™ A B | Devio*| A B Desvio®
(%) %) )
Condensador | 1,0000 | 1,0000 | 0,0010 | 0,0000 | 0,0000 | 0,000 | 0,0000 | 0,0000 [ 00000
1 1,0000 | 1,0000 | 00010 | 0,0000 | 00000 | 0.0000 | 0.0000 | 00000 | 0,0000

10000 | 1,0000 § 00010 0,06000 | 00000 | 0,0000 | 0,06000 | 06000 06,0000
L0000 | 1,0000 | 06,0010 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 00000 | 0,0000
1,0000 | 1,0000 | 00040 0,0000 | 0,0000 | 00000 | 00000 | 0,0000 | 00000
LOO0O | 09998 | 00150 0,0002 | 0,0002 | 98266 | 00000 | 00000 | 00000
0,9990 | 0,9991 0,0050 0,0009 | 44776 | 00000 [ 00000 | 0,06000 | 00000
09960 | 09955 0.0472 00044 | 2,5287 | 00000 | 0,0000 | 0,0000 { 00000
0,97%0 | 0,9781 0.0899 0,0209 | 0,0217 | 3,5885 (,0001 | 06,0002 0,0000
09010 { 08992 | 02009 00965 | 0,0970 § 05389 | 00025 | 0,0038 | 31,6000
10 0,6420 | 06374 | 07227 0,3150 | 03169 | 0,6708 | 0,038% | 00458 | 17,6864

Refervedor | 02480 | 0,2481 0,0484 0,5010 | 0,5012 { 0,0479 | 0,2510 { 0,2506 | 0,1434

[f- T IS e LY B R

{A) Perry e Green (1984)
(B} Modelo proposto
{*) Desvio (%) = ABS (A-BYA*100

Um sumério com os produtos de cada uma das etapas € mostrado na Tabela
3.16 . Nota-se o pequeno desvio (relativo) apresentado pelo modelo proposto.

Na Tabela 3.17, os resultados finais da 1* etapa sdio comparados. Novamente
observa-se concordincia dos resultados, mostrando que a suposigdo de holdup molar
constante ndio afetou significativamente a confiabilidade da simulag8o, € claro que isto pode ser
justificado pelo pequeno valor do holdup.
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Tabela 3.16 Sumario das Quantidades Produzidas

ETAPA 1 2 3
Modelo A B Desvio A B Desvio A B Desvio
) (%) (%)
Tempoh  0.5963 05972 01509 07944 07674 33988 00483 00501 37697
Destilado acumulado (kg-mol)

Total 15,1545 15,2056  0,3371 190635 19,0707 06,0380 1,06719 1,1390  6,2605

FragBes molares

Benzeno 0,7360 0,7333 0,3723 0.0103 06,0104 0,8738 0,0000 0.0000  0,0000
MCB 00,2640 02667 00,0379 90,9337 0,9497 0,4236 0,2872 0,2857  0,5223
DCB 00000 00000 00000 00360 00400 11,0000 07128 0,7143 02104

Quantidade no refervedor (kg-mol)
Total 30,1456 30,0772 0,2268 11,0912 110065 07637 10,0243 98675 15642

Fragdes molarcs

Benzeno  0,0063 00064 1,428 00000 00000 00000 0,0000 0,0000  0,0000
MCB 0,6172  0,6163 0,1442  0,0448  0,0462 3,0580 0,0200 0,02060  0,0000
DCB 03765 03773 02098 09352 09538 0,1434 0,9800 ¢,9800  0,0000

(A) Perry e Green (1984)
(B) Modelo proposto
(*) Desvio (%) = ABS (A-BYA*100

Tabela 3.17 Condigdes no Final da 13 Etapa

Fragdes molares no liguido (x)

BENZENO MCB DCB
ESTAGIO A B Desvio™ A B Desvio™ A B Desvio"
(%) &) (%0)
Condensador | 0,1000 | 0,0996 | 0,3800 | 0,9000 | 09004 | 00422 | 00000 { 00000 | 00000
1 00276 | 00275 | 0,398 | 0,9720 | 09725 | 0,0504 | 00000 | 0,0000 | 00000
2 00121 | 0,0120 | 0,6612 | 0,988 | 09879 | 0,006 | 0,0000 | 00000 | 00000
3 0,0088 | 0,0088 | 0,1131 | 0,9910 | 09910 | 0,0040 | 00001 | 0,0001 | 48387
4 0,0082 | 0,0082 | 0,1222 | 09910 | 09914 | 0,0424 | 0,0004 | 06,0004 | 72386
5 0,0081 | 0,0081 | 0,0000 | 09910 | 09908 | 0,0242 | 0,0011 | 00012 | 63063
6 0,0080 | 0,0080 | 0,1245 | 0,9890 | 09885 | 00526 | 00033 | 00033 | 57751
7 0,0080 | 00080 | 0,1248 | 0,9820 | 09818 | 0,0183 | 0,0097 | 00102 | 48504
8 0,0079 | 0,0080 | 0,1259 | 09640 | 09630 | 0,1079 | 00280 | 00291 | 38929
9 0,0077 | 00077 | 0,2591 | 09150 | 69130 | 02164 | 00770 | 00792 | 29091
10 00072 | 0,0072 | 0,5556 | 08030 | 08006 | 02951 | 0,1890 | 0,1921 | 16561
Refervedor | 0,0063 | 00064 | 0,7886 | 06170 | 06163 | 0,1118 | 03760 | 03773 | 03431
(A) Perry e Green (1984)
(B) Modelo proposto

{*) Desvio (%0) = ABS (A-BYA*100
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Na Figura 3.19 sio mostrados os perfis de composi¢ao instantinea do destilado
para as duas metodologias, € novamente o0 mesmo comportamento foi observado.
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Figura 3.19 - Perfis de composig8o para (a) Perry e Green (1984) e (b) modelo proposto

3.63 Probiema 3

¢ Descrigido

Neste exemplo é considerada a separagiio complexa ( retirada de Boston et al.,
1980 ), envolvendo uma mistura quaternaria ( propano, butano, penteno e hexano ), 5 etapas
operacionais ( 3 cortes principais ), com adigdo de uma segunda carga apos o término do
primeiro corte. Durante as duas primeiras etapas operacionais, ocorreu remogdo do
componente mais volatil, propano, do sistema (corte no. 1 ). Logo apds, troca-se de
acumulador de produto e introduz-se a segunda carga, contendo 40% de butano e 60% de
hexano, instantaneamente no refervedor antes do inicio da terceira etapa operacional. Esta
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etapa ¢ a de produgio de butano {corte no. 2 )} Novamente troca-se de acumulador e
prossegue-se¢ com as duas ultimas etapas operacionais, onde o pentano sera removido do
sistema, restando no refervedor o hexano ( produto de fundo ). Os objetivos sio produzir
butano a 99% de pureza e hexano a 99,98 % de pureza. Os dados para a simulagio sio
apresentados na Tabela 3.18. Os critérios de parada de cada etapa sio :

[ ]

Composigio instantdnea do butano igual a 0,2 no destilado.

» Composigio instantinea do butano igual a 0,985 no destilado.
+ Composigio acumulada do butano de 0,99 no acumulador.

» Composigio instantdnea do hexano igual 0,2 no destilado.

* Composi¢io do hexano no refervedor igual a 0,9998,

Tabela 3.18 - Dados para simulagio do Exemplo 3

Numero de estagios internos 8
Condensador 1
Refervedor 1
Total 10
Holdup condensador, mol 4,93 E-2
Holdup pratos, mol 4,93 E-3
Pressdo, bar 1,013
Carga inicial, mol 100
Composigio inicial

propano/butano/pentano/hexano 0,1/03/01/05
Carga secundaria (apos a segunda etapa ) 20
composi¢io butano / hexano 0,4/0,6

Para as duas simulagbes considerou-se a composicdo inicial dos pratos igual a
composigdo inicial de carga para a operagio a refluxo total. A simulagio usando o modelo
proposto considerou como critério de parada das etapas os tempos resultantes de simulagéo de
Boston et al. (1980 ), para se realizar a comparagio entre as composigdes ohtidas durante as
etapas operacionais.

A predigdo do equilibrio de fases foi feita utilizando-se o modelo ideal e para os
calculos das entalpias foi utilizada a equagio SRK. Ja Boston et al. (1980) consideraram os
valores das constantes de equilibrio dos componentes constantes em relagio ao pentano.
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Resultados

Os resultados da simulagdo usando o modelo proposto sfo apresentados na

Tabela 3.19 para o modelo ideal. A comparagio entre os resultados do modelo proposto e o

original apresentou boa concordincia novamente. Os pequenos desvios dos resultados do

modelo em relagdo aos resultados de Boston et al. (1980) , na composi¢io instantdnea do

destilado € devido a consideragfio da volatilidade relativa constante pelos autores. As curvas de
composi¢do acumuladas e instantdnea do destilado s3o apresentadas nas Figuras 3.20 ¢ 3.21.

Tabela 3.19. Comparagiio dos resultados da simulagfo de Boston et al. ( 1980 )-(A) e do
modelo proposto no trabatho (B).

PASSO 1 2 3 4 5
OPERAC
FINALIDA REMOCAO DE C» PROD. DE C4 REMOCAO DE C5
DE A B A B A B A B A B
Raz.ref. 5 5 20 20 25 25 15 15 25 25
Vaz.vap. 12 12 2 & 52 52 32 32 5 52
Vas.dest. 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2
tempo ( h) 407 407 181 1,81 1827 18,27 431 431 1,78 1,78
COMPOS.
DESTIL.
Propano 0,800 0,753 0,015 0,029 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
Butano 0,200 0,247 0,985 0,971 0.164 0235 0,000 0,000 | 0,000 0,000
Pentano 0,000 0,000 0,000 0,000 0,836 0,765 0,800 0,604 | 0,016 0,088
Hexano 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,200 0,39 | 0,984 0912
COMPOS.
DESTIL.
ACUMUL.
Propano 0,988 0,981 0,849 0,849 0,000 0,000 0,000 0,000 | 0,000 0,000
Butano 0,012 0,019 0,151 0,151 0,990 0,987 0,006 0,015 | 0,004 0011
Pentano 0,000 0,000 0,000 0,000 0,010 0,013 0,987 0,940 | 0,791 0,775
Hexano 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,007 0,39 | 0204 0,214
COMPOS.
REFERYV.
Propano 0,021 0,021 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 | 0,000 0,000
Butano 0,325 0,325 0,319 0,319 0,001 0,001 0,000 0,000 | 0,000 0,000
Pentano 0,109 0,109 0,113 0,113 0,133 0,133 0,023 0,023 | 0,002 0,002
Hexano 0,545 0,545 0,567 0,567 0,866 0,866 0,977 0,977 1 0,998 0,998
Obs.: C3 = propano C4 =butano  Cg = pentano
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3.7 INFLUENCIA DA VOLATILIDADE RELATIVA E DO HOLDUP DOS PRATOS

Gear ( 1971 ) definiu a stiffness de um sistema de equagdes diferenciais como sendo a
relagao absoluta entre a maior magnitude e menor magnitude dos auto valores do Jacobiano do
referido sistema como mostrado abaixo:

stiffness =|§—;~t~11~‘?%‘%— (3.20)

min

Sabe-se que quanto mais rigido for o sistema de equagdes diferenciais ordinarias de 1a.
ordem, menor deve ser o passo de integragdo, quando se utiliza um meétodo explicito de
integragio numérica, de forma a garantir a confiabilidade dos resultados ( Distefano, 1968 ).

Nesta etapa do trabalho, procurou-se analisar qual a influéncia da volatilidade relativa e
do holdup dos pratos na performance do método semi-implicito de integragio numérica, j& que
as simula¢Bes deste trabalho utilizaram este procedimento de calculo.

Distefano ( 1968 ), mostra que o valor do auto-valor maximo é:

L +K V L +K V
n ni ow ﬂ)\! ) 52 n ni » (321)
HN ) T = HN ..

e Boston et al. { 1980 ) que o valor do auto-valor minimo é€:

+K V L +K V.
Ln i on Q)\! ) 52 n E R (322)
HN ) TV me HN ).

Ent&io pode-se concluir que a rigidez dependera :

» da volatilidade relativa dos componentes da mistura, ou melhor, dos
valores de K.
s dos holdup dos pratos, do condensador / acumulador e do refervedor,

(HN).
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» das vazdes de liquido e vapor na coluna, isto é, da razo de refluxo e do
calor fornecido ao refervedor, (Ln, Vn).

Para fazer este tipo de analise foram escolhidos dois sistemas, o primeiro composto
pela mistura benzeno e 1,2-dicloroetano (A) e o segundo composto pela mistura benzeno e

1,2-dibromoetano (B). O sistema A apresenta a volatilidade relativa bem proxima de 1 (o =1)
e o sistema B possui volatilidade relativa muito superior a 1 (a))1).

Os dados para as simulagdes das misturas sdo apresentados na Tabela 3.20. Todas as
outras variaveis operacionais foram mantidas constantes para as diferentes simulagdes, com
excecdo dos holdups nos pratos e da pressdo de operagdo da coluna. Estudou-se trés casos
diferentes de holdups foram estudados para cada sistema ( 0,1 kg mol / 0,01 kg mol / 0,001kg
mol ), como pode-se observar na Tabela 3.20. O acumulo total dos pratos representa 1,00%,
0,10% e 0,01% da quantidade inicial colocada no refervedor, respectivamente, para os trés
casos de holdup anteriormente citados.

Tabela 3. 20 - Dados para as simulagdes do sistema Ae B.

No. de pratos = 10

Composicio inicial = 0,6 / 0,4

Vazio de vapor deixando o refervedor = 100 kg-mol/ h
Taxa de destilado = 20 kg-mol /h
Carga inicial = 100 kg-mol

Holdup condensador = 1 kg-mol

Holdup pratos = 0,1 /0,01/0,001 kg-mol

Modelo de atividade = NRTL (Gmheling ¢ Onken, 1977)
Fase vapor = IDEAL

Nas Figuras 3.22 e 3.23 sfio mostrados 0 mimero de passos de integragdo necessarios
para cada uma das simulagBes versus o tempo real da batelada para os dois sistemas estudados.

Durante a partida da coluna, em todos os casos, a operagdo da coluna foi a refluxo
total e as composigdes iniciais nos pratos foram consideradas iguais a composigio inicial no
refervedor. Na Figura 3.22, o ponto representado por TE € o tempo necessario para se atingir
o estado estacionario. Observa-se que quanto menor o holdup dos pratos, menor foi este
tempo. Com isso pode-se concluir que o menor holdup implica numa variagio mais rapida da



70

composi¢io nos pratos da coluna, portanto o estado estacionario a refluxo total é atingido
mais rapidamente. Quando a volatilidade relativa do sistema é elevada esta variagfio nfo pode
ser observada. Esta afirmagfo retira-se da Figura 3.23, onde esto os resultados para o sistema
B. Nesta Figura os valores de TE nfo aparecem pelo fato de que o estado estacionario €
atingido quase que instantaneamente (muito rapido). Na Figura 3.24 apresenta-se uma
expansiio da Figura 3.23 para o trecho inicial das simula¢des para o sistema B, onde entio
torna-se possivel a visualizagio de TE.

Nas Figuras 322 e 3.23, a influéncia do holdup dos pratos fica bem clara, ou seja,
guando menor o holdup, maior o no. de passos de integragiio. A maior quantidade de passos
de integragdo significa que o passo de integraciio teve que ser diminuido para assegurar a
confiabilidade dos resultados, aumentando, assim, o esfor¢o computacional. Esta analise
também foi apresentada em Luz Jr ¢ Maciel (1992).

EFETO DT HOLDUR DOS PRATOS NO NY DE PASSOS DE INTEGRADAC
SISTeMA COM VOLATILIDADE RELATIVA BAIKA

o
g .
L{‘)—
] GEEET HN = 01 Kg—mo! - 100 %
e HN = 00 Kg-—mol - 0,10 = y
=2 GOOO0 HN = 0,000 Kg-mol — 000 ¢
~r
_ P A
v -
7o ]
=
o'
(S E
o -
0 4
o
s R
oo
< TE
.
= TE
] TE
o & : : : : i ; : : , : . .
0.00 1.00 2.00 3.00 4.00 6.00 7.00

5.00
Tempo real da batelado {h)

Figura 3.22 Sistema Benzeno e 1,2-Dicloroetano - P = 1,013 bar



EFEITO DO HOLDUP DOS PRATOS NO No DE PASS0S DEOINTEGRACAQ
SISTEMA COM VOLATILIDADE RELATIVA ALTA

10000

8000

=3 = 0,1 Kg—mol — 1,00 =%

2 = 0,01 Kg-mol — 010 %
= 0,001 Kg—mo!l — 0,01 %

3

g

No. de passos

2000

T 7 3 T 1

0.00 050 1.00 1. 2.50 3.00

50 2.00
Tempo real do batelada (h)

Figura 3.23 Sistema Benzeno e 1,2-Dibromoetano - P = 0,13 bar

EFETC DO HOLDUP DOS PRATOS NO No DE PASSOS DE INTEGRACAO
SISTEMAS COM VOLATILIDADE  RELATIVA ALTA — TRECHO INICIAL

No. de possos

(]
: ?} //f//

? .
§ 7 f 25////

TE

GEEED HN = 0.1 Kg—mo! — 1,00 &

- ottt HN = 0,01 Kg—mol - 0,10 %
2 866464 HN = 0,001 Kg-mol - 0.01 %
<
=

T T T L] ¥ T T L H
000 005 0.0 015 020 025 030 035 040 045 050
Termpo real do boteloda (h)

Figura 3.24 Sistema Benzeno e 1,2-Dibromoetano - P = 0,13 bar

71



72

Na Figura 3.23, mostra-se que o efeito do holdup torna-se mais efetivo quando a
volatilidade relativa { valores de K) tem um valor elevado ( sistema B ). Neste caso o n© de
passos de integragdo para o holdup 0,001 kg-mol chega a ser 100 vezes maior que o n2 de
passos necessarios para holdup dos pratos igual a 0,1 kg-mol, e cerca de 20 vezes para o
holdup igual a 0,01 kg-mol, o mesmo n3o ocorrendo para o sistema com baixa volatilidade
relativa ( sistema A). Ver Figura 3.22.

Na Tabela 3.21 sfio mostrados os valores dos passos de integracio médios para os
varios casos de holdups dos pratos e volatilidade relativa, onde se avalia a grande influéncia

dessas duas varidveis no método de integragdo numérica.

Tabela 3.21 Passos médios de integragdo para os sistemas Ae B

Holdup (kg -mol) a =1 a)l
0,100 0,02337 0,00371
0,010 0,01598 0,00091
0,001 0.01246 0,00009

As figuras e analises aqui comentadas nunca foram apresentadas na literatura
disponivel, isto €, as influéncias da volatilidade relativa e dos holdups apesar de serem citadas
na literatura, nunca foram demostradas as suas reais interferéncias na performance dos
métodos de integragdo numeérica,

3.8 COMPARAGAO DOS METODOS DE INTEGRAGAO NUMERICA

Para avaliar a real contribui¢io da utilizagio do método semi-implicito proposto por
Villadsen e Michelben (1978), foram elaboradas mais duas versGes do programa de simulagio
da destilagio em batelada, uma utilizando o método de integragiio numérica de Euler e a outra
o método de Runge-Kutta de 4a. ordem onde os métodos semi-implicito e o de Runge-Kutta
utilizaram passo de integragio variavel e o de Euler passo fixo.

O objetivo desta avaliagdo, além da comparagio, € analisar qual dentre estes trés
métodos se adaptaria melhor para os fins de simulagdo, otimizag@o e controle.
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Os sistemas escolhidos para fazer esta andlise foram o sistema A (benzeno, 1,2-
dicloroetano), o sistema C ( benzeno ¢ tolueno ) € o sistema D ( benzeno, clorobenzeno ¢ o-
diclorobenzeno ). Os dados operacionais para a simulagio dos sistemas A e C sdo
apresentados na Tabela 3.22 e para o sistema D na Tabela 3.23. A rigidez dos sistemas dos trés
exemplos € crescente, isto é, o sistema A apresenta uma menor rigidez ( baixa volatilidade
relativa ), o sistema C intermediaria{ volatilidade maior ) e o sistema D rigidez elevada ( alta
relagfo entre os holdups dos pratos e do refervedor ).

Tabela 3.22 - Dados para a simulag¢do dos sistemas A e C.

No. de pratos = 10

e %W

Vazio de vapor deixando o refervedor = 100 kg-mol/h
Vazio de destilado =20 kg -mol / h
Carga inicial = 100 kg -mol / h

Holdup pratos e condensador = 0,1 kg -mol
Modelo de atividade =NRTL (Gmbeling e Onken, 1977)
Fase vapor ideal

Calculo das entalpias = SRK

Tabela 3.23 - Dados para a simulag@o do sistema D

No. de pratos = 10

v v

Vazio de vapor saindo do refervedor =90,8 kg -mol /h para refluxo total

Vazio de vapor saindo do refervedor = 45,4 kg -mol /h para operagio normal
Razio de refluxo = 3
Carga inicial = 45 4 kg -mol

Holdup condensador / acumulador = 0,589 kg-mol
Holdup pratos = 0,0589 kg -motl
Modelo termodindmico = Soave-Redlich-Kwong

Os resultados dos tempos computacionais para cada método de integragdo numérica
sio mostrados na Tabela 3.24. O computador utilizado para estas simulagdes foi um PC- AT
386 - SX 25MHz com co-processador, disponivel no Laboratorio de Desenvolvimento de
Processos de Separagio (LDPS) do Departamento de Processos Quimicos da
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FEQ/UNICAMP.

Em todos os casos, o método semi-implicito foi o mais rapido, mostrando o bom
desempenho deste procedimento em relagdo aos outros. Um resultado diferente do esperado
foi a maior rapidez do método de Euler quando comparado com ¢ de Runge-Kutta de 42
ordem. Isto pode ser justificado pelo fato de que o método de Runge-Kutta utiliza passo
variavel, e na rotina de calculo n3o se impds nenhum limite inferior para o passo de integrag#o,
portanto este deve ter atingido um valor muito pequeno aumentando consideravelmente o
tempo computacional.

Tabela 3.24 - Tempos computacionais (horas)

METODO DE INTEGRACAO NUMERICA
Semi-implicito | Runge-Kutta Euler Euler Euler
Passo variavel variavel 0,0002 0,0003 0,0004
Sistema
A 0,55 >15,00 4,68 3,28 2,58
C 0,75 9,63 1,88 0,83 N
D 2,14 >15,00 N N N

N - a simulag#o ndo foi completada por problemas de convergéncia

Algumas simulagtes usando Euler ndo se completaram por problemas de convergéncia
no calculo das propriedades termodindmicas, pois os passos de integragdio utilizados foram
muito grandes para estes casos. A utilizagio do método de Euler fica limitada para alguns
casos, nio sendo, portanto, um método de uso geral.

Apos esta breve analise pode-se concluir que o método semi-implicito € o melhor dos
trés aqui mostrados para se utilizar em problemas de simulagio, e otimizagio e controle,
ressaltando-se que em alguns casos o de Euler poderia ser usado, devido a sua simplicidade,
porém a rigidez do sistema formado pela modelagem da destilagio em batelada nunca deve ser
esquecida, pois esta pode fazer com que o método de integragio numérica leve a uma
representagio incorreta do comportamento dindmico deste processo.
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3.9 CONCLUSOES

O ajuste do método semi-implicito foi apresentado, sendo que os valores
recomendados para tolerincia e peso sio respectivamente, le -~ 04. E claro que conforme a
utilizagdo do método { simulagdo, controle ou otimizag#o ) estes valores podem ser adaptados
de maneira a dar uma maior agilidade ( menor tempo computacional ), sem alterar
significativamente a confiabilidade do mesmo. O método de integragio escolhido mostrou-se
rapido e seguro para resolver os problemas da destilagdo em batelada. Também nio se deve
esquecer que a modelagem e a simulag@io deste processo estfio diretamente ligadas ao modelo
termodindmico selecionado e dependendo do tipo de sistema a ser considerado numa
determinada coluna, um modelo adequado deve ser utilizado, mesmo porque, devido ao
carater multipropodsito deste processo, sistemas totalmente diferentes sfdo frequentemente
manuseados numa mesma coluna.

O modelo foi validado com exemplos que podem ser considerados clissicos na
literatura e os resultados apresentados pelo modelo mostram sua boa adaptagio para o
comportamento dindmico deste processo.

Como pode ser observado, o holdup nos pratos e a volatilidade dos componentes
exercem um grande papel no célculo rigoroso da destilagio em batelada. Quanto menor o
holdup dos pratos, maior a dificuldade na solugdo do sistema de equagdes diferenciais
ordinarias e quanto maior a volatilidade relativa, maior sera a influéncia do holdup.

O uso de métodos explicitos com passo fixo pode ser justificado para alguns casos,
onde o sistema de equac¢des diferenciais ndo seja muito rigido. Estes podem ser usados para o
controle da coluna, mas a rigidez ndo deve ser ignorada. Os métodos implicitos, por sua vez,
s#o seguros e rapidos, justificando entdo, o seu uso na simulagfo rigorosa e na otimizagio do

PTOCESS0.

O modelo ¢ o procedimento de calculo proposto neste trabalho podem ser utilizados
em microcomputadores, apresentando performance similar aos softwares comerciais, que sio
caros ¢ geralmente necessitam de uma plataforma de calculo muito maior.



Capitulo 4

ANALISE DE FLEXIBILIDADE DE COLUNAS DE
DESTILACAO EM BATELADA

4.1 INTRODUGAO

Como ja for comentado, a flexibilidade é uma caracteristica inerente dos processos em
batelada. Um estudo analisando a flexibilidade da coluna de destilagio em batelada é
apresentado neste capitulo. As principais varidveis analisadas foram a razio de refluxo e a
composi¢io da carga inicial.

Além disso, o holdup dos pratos e do condensador podem influir no desempenho de
uma separagio, podem até impedir a obtengfo de determinado produto, contribuindo ou ndo
para a flexibilidade da coluna em batelada. As influéncias destas variaveis na recuperagio dos
componentes e nos perfis de composigiio do destilado sfio analisadas, tendo por objetivo
compreender quando que o maior ou menor holdup podem contribuir ou prejudicar
determinada separagdo.

4.2 FLEXIBILIDADE

Procurar uma coluna flexivel é esperar que a coluna opere com diferentes misturas,
composi¢des iniciais de carga ¢ mantenha um bom desempenho. Para se analisar esta
caracteristica foi estudada a separa¢fio de dois sistemas com propriedades termodindmicas
diferentes. O primeiro é o sistema nfo ideal, benzeno e 1,2-dicloroetano (A), e outro é o
sistema ideal, benzeno e tolueno (C). A volatilidade relativa do sistema A é relativamente
baixa, em torno de 1,1 (Gmehling ¢ Onken,1977). Ja para o sistema C, o valor da volatilidade
relativa € de 2,25 (Gmehling e Onken, 1977). Para a predigio do equilibrio de fases liquido-
vapor para ambos sistemas, foram utilizados o modelo de coeficientes de atividade NRTL para
a fase liquida e o modelo ideal para a fase vapor.
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Varias simulagdes foram realizadas para a separagdo destes dois sistemas. Na Tabela
4.1 estdo dispostas todas as variagdes impostas: a razio de refluxo, a taxa de destilado, o
namero de pratos e a composig#o inicial da carga. Todas as combinagBes possiveis com estas
variaveis foram utilizadas para simulagdes. A mais importante variagio levando em conta a
flexibilidade da coluna é a mudanga da composig@o da carga inicial.

Tabela 4.1 - Dados para as simula¢Bes dos sistemas (A) benzeno e 1,2 dicloroetano, e (C)
benzeno e tolueno

p= 1,013 bar

HB = 100 kg-mol

HN= 1 kg-mol

HD= 1 kg-mol

Taxa de vapor deixando o refervedor para operagfo a refluxo total = 100 kg-mol/h
Calculo das entalpias = SRK

RR D (kg-mol/h) Z NP
1,0 10 02/08 5
2,0 20 0,4/0,6 10
4,0 30 0,5/0,5
10,0 40 0,6/04

0.8/072

Na Tabela 4.1 também se observa que o nimero de pratos da coluna foi limitado a 10.
Este limite foi imposto porque € importante também analisar a capacidade da coluna em
batelada de separar os dois sistemas em estudo sem que com isso seja necessarto aumentar
indefinidamente o mimero de pratos até um valor em que ambas as separagdes fossem
possiveis, isto é, deseja-se fazer a separag@o de duas misturas diferentes utilizando-se para isto
a mesma coluna sem alteragio do seu "design".

O objetivo deste estudo, além de avaliar a flexibilidade da coluna de destilagio em
batelada, é também analisar como seria 0 comportamento da coluna em batelada se esta fosse
parte constituinte de uma unidade multipropdsito.

As duas variaveis especificadas para todas as simulagdes foram a taxa de destilado e a
razdo de refluxo. Inicialmente a coluna foi conduzida ao estado estacionario operando a
refluxo total. Durante esta fase, a taxa de vapor deixando o refervedor foi considerada
constante e igual a 100 kg-mo! /h . Os dois produtos desejados sdo o produto P1, rico em
benzeno ( Xpenzeno = 0,95 ), € o produto P2 rico no segundo componente ( %30 componente =
0,99).
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Para o sistema A, a separagdo desejada ndo foi obtida para nenhuma das situacdes
propostas ( ndo produziu P1 rico em benzeno ). Ja para o sistema C a separagio nos produtos
especificados foi atingida em todos os casos propostos. Na Tabela 4.2 estdo apresentadas as
quantidades produzidas para as varias razdes de refluxo e composigdes iniciais da carga.

Observa-se que o aumento do namero de pratos melhorou sensivelmente a separagfo
para as composigdes iniciais menores de benzeno, mas o mesmo ndo ocorreu para as
composigdes iniclais mais elevadas que mantém indistintamente alta produtividade Deve-se
notar também que a elevagdo do nimero de pratos teve uma maior influéncia para os casos
onde a razéo de refluxo é iguala 1 ou 2.

Tabela 4.2 - Quantidades produzidas para o sistema C

zZ RR P1 ( kg-mol ) P2 ( kg-mo! )
NP=5 | NP=10 | NP=5 | NP=10
1,0 0,24 0,95 27.16 27.15
0,2 /0,8 2,0 0,26 1,32 40,46 41,86
4,0 0,32 4,99 56,80 58,73
10,0 5,46 17,10 71,08 74,18
1,0 0,78 2,59 16,22 16,42
0,4/ 0,6 2,0 1,87 17,00 28,35 29,23
4,0 26,24 35,07 41,62 43,77
10,0 37,58 40,55 52,71 55,72
1,0 1,30 5,00 12,12 13,29
0,5/0,5 2,0 21,28 37,18 23,00 24,27
4,0 43,57 48,18 3430 36,76
10,0 50,20 51,70 43,77 46,438
1,0 4,10 20,22 9,70 10,33
0,6/04 2,0 46,86 54,38 18,09 19,51
4,0 58,30 60,65 2732 | 2937
10,0 62,00 62,60 34,87 37,24
1,0 74,12 77,79 4,57 5,13
0,8/0,2 2,0 81,88 82,85 8,85 10,04
4,0 83,69 83,80 13,55 14,91
10,0 82,72 81,11 17,09 18,67
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Para todos 0s casos nota-se que quanto maior a razdo de refluxo maior as quantidades
produzidas tanto para P1 quanto para P2. Outro fato importante, que ndo pode deixar de ser
comentado, € que para todos os casos de razio de refluxo e composigdes iniciais da carga, a
produgdo de P2 foi praticamente a mesma para ambos os nimeros de pratos, como pode ser
visto na Tabela 4.2,

Nos casos onde Z = 0,8 / 0,2 a separagio foi completa, sem corte intermediario ("off-
cut"), para trés situagbes ( RR =4 ¢ RR = 10 com NP = 10, ¢ RR = 10 com NP =5 ). A
diferenga entre os produtos destes casos ocorreu na pureza final dos mesmos. Para os casos
onde a separagdo ndo foi total, nfio se considerou a reutilizagdo dos cortes intermediarios com
objetivo de melhorar a recuperagdo dos componentes.

Além da analise das quantidades produzidas para o sistema C, seria interessante avaliar
que informacdes podem ser retiradas dos perfis de composig@o para os casos aqui estudados.

Pela observagdo das Figuras 4.1 a e 4.1 b, pode-se verificar que o comportamento da
composigdo instantdnea do destilado ndo € consideravelmente influenciada pelo n@ de estagios
com RR = 4 e quando Z = 0,8 / 0,2, 0 mesmo ocorre para outras composigdes, para outras
composi¢des, apesar de ser grande o aumento do nimero de pratos em termos relativos ( 5
para 10 ). Para razdes de refluxo menores o mesmo comportamento foi observado. Isto pode
ser visto nas Figuras42ae42bpara RR=2,e44be 4.5 b para RR = 1. Quando se elevou
a razio de refluxo para 10 a mudanga do nimero de pratos contribuiu significativamente na
mudanga do perfil de composigiio e por consequéncia na maior recuperagio de benzeno no
produto 1, fatos que podem ser observados nas Figuras 43 a ¢ 43 b e na Tabela 42,
principalmente para o caso Z = 0,2/ 0,8.
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Nas Figuras 44 a,44 b, 45 a e 45 b, os perfis de composigio para duas diferentes
taxas de destilado ( D = 10 ou D = 60 ) e para NP = 5 e NP = 10 sfo mostrados. Novamente o
n? de estagios nic provocou uma melhor separacio. Somente para a carga inicial rica em
benzeno ( Z = 0,8 / 0,2 ) houve recuperagio apreciavel de benzeno no produto 1. Qutro fato
importante que pode ser observado nesta Figura é a similaridade entre os perfis de composigdo
para as diferentes taxas de destilado. A diferenca entre os grificos ocorrem no tempo total da
batelada.
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Outra varidvel analisada foi o calor fornecido & mistura no refervedor. As simulag3es
conduzidas neste estudo nio foram limitadas a um determinado valor de calor transferido. Nas
Figuras 4.6a e 4.6 b sio mostradas as influéncias da razfo de refluxo e da taxa de destilado
para o caso NP =5 e Z= 0,4 / 0,6 para o sistema C. Observa-se que o aumento destas duas
variveis provocam a elevagio da carga térmica no refervedor, resultando em um maior
consumo de vapor de aquecimento.Portanto, qualquer mudanga na razio de refluxo ou na taxa
de destilado deve ser condicionada ao custo e pressdo do vapor de aquecimento.
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Observando as Figuras 4.7 a, b, ¢, e d, que sdio relativas ao sistema A (baixa
volatilidade relativa ) pode-se notar que o aumento do numero de estagios, ndo propiciou a
separacdo dos 2 componentes, mesmo para o caso Z = 0,8 / 0,2 ( rica em componente mais
volatil ). Com o aumento da razdo de refluxo ( de 1 até 10 ), também ndo se venificou qualquer
separagdo. Nestas mesmas condigSes ocorreu a divisdo completa dos componentes nos dois
produtos especificados ( P1 e P2 ) em pelo menos duas situagbes de Z (0,8 /0,2 ¢ 0,6/0,4)
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como citado anteriormente. Nem mesmo a refluxo total a composigio especificada para o
produto P1 foi atingida.
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Na Figura 4.8 sdo apresentadas as influéncias da razéo de refluxo e da taxa de destilado
no calor fornecido no refervedor, para o sistema A, para NP =5e Z = 0,5/ 0,5 . Observa-se
que, inicialmente, todas as corridas apresentam o mesmo consumo de energia; este periodo é o
tempo necessario para atingir o estado estacionario. Como durante a operagdo a refluxo total
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foi utilizada a mesma taxa de vapor deixando o refervedor para todos os casos, o consumo
inicial de vapor foi 0 mesmo para todos. Este tempo € bem pequeno para o sistema C ( alta
volatilidade relativa -Figura 4.6 2 e b), ndo sendo significativo em relagio ao consumo total. Ja
para o sistema A ( Figura 4.8 ) isto ndo aconteceu. Neste caso, o tempo para atingir o estado
estacionario € maior e o custo desta energia sera mais importante no custo total do vapor de
aquecimento disponivel.
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Este estudo da flexibilidade da coluna de destilagio em batelada também foi
apresentado em Luz Jr. e Maciel (1993).

4.3 INFLLUENCIA DO HOLDUP NO DESEMPENHO DA COLUNA )

O holdup é uma variavel muito importante no processo da destilagio em batelada, sua
interferéncia ocorre tanto no método de integragio numérica, conforme mostrado no capitulo
3, como alterando os perfis de composi¢do da coluna ao longo do tempo e por consequéncia
nas quantidades produzidas.
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Como o holdup interfere nos perfis de composi¢io e na produtividade é o que sera
discutido a seguir. As influéncias do holdup nos pratos da coluna e do holdup do sistema
condensador/ acumulador serfo analisadas novamente para duas misturas. A primeira sera a
mistura n-octano/n-nonano/n-decano e a outra acetaldeido/etanol/agua. Os dados operacionais
e as variagOes impostas aos holdups ( pratos e condensador ) s3o apresentados na Tabela 4.3
para a mistura n-octano/n-nonano/n-decano e na Tabela 4.4 para acetaldeido/etanol/agua.

Tabela 4.3 - Dados operacionais para a mistura n-octano/n-nonano/n-decano

NP =10 HB =111 kg-mol
z = 0,30/0,30/0,40

xp especificado produto 1 (n-octano) = 0,95
P =1,013 bar xp especificado produto 2 (n-nonano) = 0,95
D =20 kg-mol/h xp especificado produto 3 (n-decano) = 0,95
V; = 100 kg-mol/h para operagdo a refluxo total

HN (kg-mol) HD (kg-mol) RR
0,1 1.0 2
0,5 1.5 6
1,0 2.0 10
2.0 5.0 14
3,0 10,0

Tabela 4.4 - Dados operacionais para a mistura acetaldeido/etanol/agua

NP =10 HB = 111 kg-mol
z =0,30/0,30/0,40 xpy especificado produto 1 (acetaldeido) = 0,95
P =1,013 bar xp especificado produto 2 (etanol) = 0,90

D =20 kg-mol/h

xp, especificado produto 3 (agua) = 0,95

V; = 100 kg-mol/h para operagéo a refluxo total

HN (kg-mol) HD (kg-mol) RR
0,1 1,0 6
0,5 1,5 14 ,
1,0 2,0
2,0 5.0
3.0 10,0

Observa-se nas tabelas que com o nimero de pratos especificados a porcentagem de

liquido acumulada na coluna em relag@o a carga inicial varia de 1,8% a 27,9%.




Esta porcentagem foi calculada da seguinte forma:

+ .
Holdup da coluna(%) 1D +HN NP 100% 4.1

HB

Nota-se também nas Tabelas 4.3 e 4.4 que as simulagdes foram feitas para diferentes
razdes de refluxo, justamente para avaliar se a influéncia do holdup € alterada pelas diversas
razdes de refluxo. Nas simulagbes realizadas onde o holdup dos pratos foi alterado,
considerou-se o holdup do condensador constante e igual a 1,0 Kg-mol, e nas simula¢des onde
o holdup do condensador foi modificado, o holdup dos pratos foi fixado em 0,5 Kg-mol.

4.3.1 Recuperacao dos componentes

Primeiro analisou-se as quantidades produzidas, utilizou-se para isto as recuperagdes
de cada um dos componentes nos produtos desejados para a mistura n-octano/n-nonano/n-
decano. Na Figura 4.9 a, as recuperagdes do n-octano no produto versus o holdup dos pratos
para diferentes razdes de refluxo sdo mostradas. Pode-se observar que para RR = 2 a
recuperagao ficou oscilando em torno de 10% com o aumento do holdup dos pratos. Quando a
razdo de refluxo foi aumentada para 6, 10 ¢ 14 as recuperagdes subiram sensivelmente.
Obteve-se uma recuperagio maxima para cada uma das razdes de refluxo, e quanto maior a
razio de refluxo, menor foi o holdup dos pratos para se atingir esta recuperagio maxima como
pode ser visto na Figura 4.9a, porém o fato € melhor observado para as razdes de refluxo 6 ¢
14. Na Figura 4.9 b, os mesmos resultados sdo apresentados, s6 que em fungfio do holdup total
da coluna conforme equagfo 4.1.
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Figura 4.9 - Recuperagio do n-octano para diversos holdups dos pratos
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Continuando a analisar a recuperagio do n-octano, verifica-se que quando se aumentou
0 holdup do condensador, a recuperagdo diminuiu para as maiores razdes de refluxo { RR= 6,
10 e 14 ), porém para RR =2 3 alteragio do holdup do condensador contribui para uma maior
recuperagdo deste componente. Estes fatos podem ser visualizados na Figura4.10aeb.

160.0 - 100.0 4
40.0 - 90.0 -
80.0 - §0.0 1
— .
® 700 R 700 -
— —
o . © 600 - ,
o o0 [OOO0 RR = 2 o 500 Cooao RR = 2
r abans RR = 6 < ansss RR = B
O 5004 Q0000 RR = 10 © 5004 Q000G RR = 10
o fehirink RR = 14 O defvfrint RR = 14
= 40.0 = a0.0 -
g 5
o 00 & 300
200 - [/?’//—‘\ 20.0 4 /9/,“\
16.0 A 10.0 -
0.0 4— e ey . — 0.6 e
000 200 400  B00 860 1050 1200 200 400 600 | BOD 10,00  12.00_ _14.00
Holdup do condensador {kg—mol) Holdup dc coluna (g de
@ (b)

Figura 4. 10 - Recuperagdes do n-octano para diferentes holdups do condensador

Para o outro componente da mistura ( n-nonano ) as influéncias dos holdups ( pratos e
condensador) foram bem maiores. Na Figura 4.11 a e b as recuperagSes do nonano sio
mostradas para diferentes razdes de refluxo e holdups dos pratos.
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Figura 4. 11 - Recuperagdes do n-nonano para diferentes holdups dos pratos
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Para RR = 2 ¢ RR = 6 niio se obteve produto rico em n-nonano. Para as outras razles
de refluxo ( RR = 10 e RR = 14 ) novamente uma recuperagio maxima foi obtida. O
interessante a observar nas Figuras 4.11 a e b, é que o aumento dos holdup dos pratos pode
levar 4 nfio obtengiio do produto desejado. Na Figura 4.11 b os resultados sfo apresentados
em funcfio do holdup total da coluna. Nota-se que as recuperages maximas para RR = 10 e
RR = 14 foram obtidas para o hodup da coluna menor que 10 % da carga inicial.

Na Figuras 4.12 a e b, as recuperagdes de n-nonano, quando se varia o holdup do
condensador e em fungdo do holdup total da coluna, podem ser observadas. Nota-se que o
holdup da coluna, quando se varia o holdup do condensador, as quedas nas recuperagdes

foram bem grandes, mesmo sendo os holdups da coluna menores do que os mostrados na
Figura4.11b.
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Figura 4. 12 - Recuperag¢des do n-nonano para diferentes holdups do condensador

As recuperagdes do n-decano podem ser vistas nas Figuras 413 aeb,e414aeb
versus os holdups dos pratos e do condensador, respectivamente. Nota-se que quando se
aumentou o holdup dos pratos ( Figura 4.13 a e b ) a recuperagfio do n-decano para RR =2
aumentou sensivelmente, diferentemente das outras razdes de refluxo, onde as recuperagBes
tenderam a diminuir pouco a pouco com o incremento dos holdups dos pratos. Quando se
aumentou o holdup do condensador ( Figura 4.14 a e b ), as recuperagdes do n-decano
tenderam a diminuir levemente, podendo-se até considera-las como constantes, mostrando a
pequena influéncia do holdup do condensador para este componente.
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As recuperagoes dos componentes da outra mistura estudada (acetaldeido/etanol/agua)
tiveram comportamento equivalente & mistura anterior. Na Figura 4.15 a e b-as recuperagbes
do acetaldeido para os diferentes holdup dos pratos sio mostradas. As recuperagSes foram
muito boas para as duas razdes de refluxo. Para os holdups maiores, as recuperagdes foram
melhores para RR = 6 mostrando que quando se tem uma coluna com holdups dos pratos
elevados, é melhor trabathar com uma menor razio de refluxo, visto que além da separagio ser
equivalente, o consumo de energia sera menor para as menores razdes de refluxo. Para as duas
razdes de refluxo uma recuperagdo maxima foi atingida e quanto maior a razéo de refluxo,
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menor o holdup dos pratos para obter esta recuperagio. Para esta mistura, mesmo aumentando
o holdup dos pratos, 6timas produgdes do acetaldeido foram obtidas para RR = 6 ¢ RR = 14,
porém quando o holdup do condensador foi modificado as quedas nas recuperagbes do
acetaldeido foram apreciaveis, como pode ser observado nas Figuras 4 16 aeb.
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Figura 4. 16 - Recuperagdes do acetaldeido para diferentes holdups do condensador

Para o etanol, as recuperagdes maximas foram obtidas para o holdup do prato em torno
de 1 Kg-mol e o holdup da coluna de aproximadamente 10% ( Figuras 4.17 a e b ). Ndo se
obteve produto rico em etanol para RR= 6 quando o holdup do prato foi de 3 Kg-mo! ( Figura
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4.17 a ), novamente os comportamentos das recuperagdes foram bem similares aos da mistura
n-octano / n-nonano / n-decano. Quando se considerou a mudanga do holdup do condensador,
as recuperagdes cairam rapidamente, até ndo ocorrer nenhuma recuperagdo, isto pode ser

observado nas Figuras 4.18 aeb.
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Para o terceiro componente ( 4gua ) a diminuigdo das recuperagbes foram pequenas
com o aumento do holdup do prato e do holdup do condensador, e podem ser observadas nas

Figuras 4.19a,b,ced.
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Como para o terceiro componente { n-decano ) da mistura anterior, a influéncia dos

holdups dos pratos e do condensador foi pequena na obtengo do produto rico em agua,
principalmente quando se variou o holdup do condensador.

>

Apos a venficagiio da influéncia dos holdups na recuperagio, analisar-se-a, a seguir,
como os perfis de composigdo do destilado sdo afetados pela variagdo dos "holdups".
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4.3.2 PERFIS DE COMPOSIGAO

Os perfis de composi¢io instantdnea e acumulada dos diversos produtos obtidos a
partir da separagio das duas misturas citadas também foram analisados. Q0 comportamento da
separagdo da mistura n-octano / n-nonano / n-decano sera o primeiro a ser discutido. A
influéncia do holdup da coluna nos perfis de composi¢io também foi mostrada em Stewart et
al. (1973 ) porém para uma unica condigdio operacional.

4.3.2.1 Mistura n-octano/n-nonano/n-decano

Os perfis de composigiio instantdnea em fragio molar do octano no destilado para os
diferentes holdups dos pratos, mantendo-se constante o holdup do condensador, quando RR=
2 podem ser vistos na Figura 4. 20. Pode-se observar que os perfis sdo diferentes, mas existem
uma tendéncia uniforme para a formagfio de um patamar proximo i composi¢do especificada
para o produto 1, porém para a RR= 2 este patamar ndo apareceu.
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Figura 4.20. - Composigdo instantdnea do destilado - Influéncia dos holdups dos pratos.

Na Figura 421, onde as composi¢des acumuladas em fragio molar do octano no
destilado sfio mostradas, a tendéncia anteriormente citada fica mais clara. Também deve-se
notar na Figura 4. 21, que ocorre um aumento brusco da composigio acumulada, € justamente
neste ponto que se inicia a retirada de produto rico em n-octano, isto €, termina a operagio a
refluxo total. A composigio instantinea em fragfio molar do n-nonano no destilado também,
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com o aumento do holdup dos pratos, tende a atingir o valor especificado, porém este valor
ndo foi atingido para RR= 2, ( vide Figura 4.22.).
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Quando o holdup do condensador foi modificado, mantendo o holdup dos pratos

constante, os perfis de composi¢io instantdnea para o n-octano no destilado foram bem

proximos para os holdups menores, € um pouco distantes para os maiores { Figura 4.23 ), mas

os patamares de composigio acumulada que podem ser visualizados na Figura 4.24,
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aumentaram de tamanho a partir do momento em que se atingiu o estado estacionario para os
diferentes casos. Quanto maior o holdup do condensador, maior ¢ tempo de operagio a
refluxo total, 0 mesmo ¢ valido para o maior holdup dos pratos.
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Quando se aumentou a razio de refluxo para 6 os comportamentos foram equivalentes
aos obtidos com RR = 2, como pode ser observado nas Figuras 4.25, 4.26, 427, 428,429, ¢ -
4.30. Na Figura 4.25, onde os perfis de composigio instantdnea em fragio molar do n-octano
sdo mostrados, pode-se observar que quanto menor o holdup dos pratos mais rapidamente a
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composi¢io sobe, atingindo a composigio especificada, e também mais rapido desce a
composi¢do do n-octano. Este fato pode ser melhor compreendido na Figura 4.26, onde o
perfil de composig¢io acumulada deste componente € apresentado, € pode-se notar que quanto
maior o holdup dos pratos mais proximo da composigdo especificada para o produto 1 ( 95%
molar em n-octano ) ficou a composigdo acumulada, isto é, o valor da composi¢io acumulada
n3o chegou a ultrapassar muito a composi¢io especificada como ocorreu para os holdups dos
pratos menores, isto ¢, os valores obtidos para as composi¢des acumuladas foram mais altos
para os casos onde os holdups dos pratos eram menores.
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Diferentemente do caso onde RR=2, as composi¢Ges instantineas do n-nonano para os

diferentes holdups dos pratos, praticamente atingiram o mesmo valor maximo porém ainda
abaixo da composi¢io especificada. Isto pode ser observado na Figura 4.27.
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Quando o holdup do condensador foi alterado para a razio de refluxo (RR=6) os
comportamentos dos perfis de composigdo no destilado tiveram o mesmo comportamento, isto
¢, perfis bastante proximos para os holdups menores e distantes para os maiores. (Figura 4.28).
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Ja pelo grafico da composigdo acumulada do n-octano no destilado pode-se notar que
os maijores patamares, acima da composi¢io especificada, ocorreram para os holdups do
condensador menores, mostrando que o aumento do holdup do condensador prejudicou a
separagdo ( Figura 4.29 ). Para o n-nonano aconteceu 0 mesmo como pode ser visto na Figura
4.30, quanto maior o holdup, menor o valor maximo atingido pela composigdo instantinea, ¢
os perfis para os holdups menores foram bastante proximos.
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Para RR= 10 ¢ RR= 14 os perfis de composi¢fio do n-octano foram bastente similares
aos casos RR= 6, porém a separagio foi melthor devido ao aumento da razio de refluxo como
pode-s¢ observar na Figura 4.31, e 4.32, comparando-se com a Figura 425 Os
comportamentos que se alteraram significativamente foram as composigdes do n-nonano. Nas
Figuras 4.33, e 4.34 sio mostradas as composi¢des instantdneas em fragio molar para
diferentes holdups dos pratos e holdups do condensador, respectivamente, para RR= 10.
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Observa-se que para as duas situa¢des a composigio especificada para o produto rico
em n-nonano foi atingida. Como para RR= 6, novamente quanto maior os holdups menor o
valor maximo de composi¢do obtido durante a destilagfio, e ocorre maior proximidade entre
perfis para os holdups menores. Nestes casos como a composigio especificada foi atingida, o
produto 2 foi obtido, o que pode ser comprovado com os perfis de composigio acumulada,
apresentados nas Figuras 4.35 e 4.36. Na Figura 4.35 observa-se que para os holdups dos
pratos menores, maiores foram os patamares de composi¢io acumulada. Para HN= 3 Kg-mol
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ndo se formou o patamar, portanto ndo se obteve produto rico em n-nonano. Para a variagdo
de HD o mesmo comportamento foi observado, e pode ser visto na Figura 4. 36, porém nfo se
obteve produto para HD = 5 kg-mol e HD = 10 kg-mol.
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Para RR= 14, as Figuras 4.37 e 4.38 mostram a produgdo ou nfo do produto 2. Para
HN= 3 Kg-mol e HD= 10 Kg-mol nfio se obteve o que era esperado e as maiores recuperagdes
foram para os meneres holdup dos pratos e do condensador.
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Figura 4.38 - Composi¢do acumulada do destilado - Influéncia do holdup do condensador.

4.3.2.2 Mistura Acetaldeido/etanol/agua

Para a mistura acetaldeido / etanol / 4gua quando utilizou-se RR= 6, as composigdes

instantdnea para o acetaldeido praticamente foram iguais para todos os casos de holdup dos

pratos estudados, e estas podem ser visualizadas na Figura 4.39, portanto a produgio de
produto rico em acetaldeido € quase a mesma para todos os holdups de pratos estudados.



RR = =t 1.0 wg—rmo!
.00 ¢ L
= ]
$c.00 A
8
Boso
&
T oo 4 OBsss HN = 0.1 . oo HB
~ sttt HN = 0,5 ® oo e
[~] OGO00 HN = 1.0 A=
=060 ] wRw HN = 2.0 E oge Mo
] bopsesidk HMN = 3 S
=050
—-—
4
QOAO B
"go,so L]
S o.20
2.
£0.10 4
c -
\45._
© 500 v . E _——
C.00 .50 1.00 1.80 P

Tempo da B

T 20 %
atelada {(h)

107

Figura 4.39 - Composigio instantdnea do destilado - Influéncia do holdup dos pratos.

Quando ocorreu a variagdo do holdup do condensador os perfis de composigio

instantdnea ja nZo foram iguais e os patamares formados para os holdups maiores foram os

menores, mas o comportamento foi similar ao que aconteceu para a outra mistura operando
com RR= 6, RR= 10 ou RR~= 14, e os perfis sdo mostrados na Figura 4.40,
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Figura 4 40 - Composigdo instantdnea do destilado - Influéncia do holdup do condensador.

Para o etanol a separagdo para os diversos casos de holdup dos pratos ocorreu de

maneira semelhante ao n-nonano da mistura estudada anteriormente. Na Figura 4.41, os perfis
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de composigo instantdnea para o etanol nos diferentes holdups sdo mostrados . Novamente os
perfis séo bastante proximos, porém quando se observa os perfis de composi¢do acumulada do
etanol, estes sfo um pouco diferentes, ¢ para o holdup do prato igual a 3 Kg-mol nio se
obteve o produto desejado ( Figura 4.42).
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Para os diferentes holdups do condensador, as composi¢des acumuladas do etanol sio
mostradas na Figura 4.43. E como nos casos ja mostrados, os perfis foram similares para os
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holdups menores e os patamares de composigio acumulada formadas para estes casos foram

os maiores, portanto para estes holdups € que se teve as maiores quantidades produzidas.

Comga.

Acum. Destilado (etanol)

RR & HN

0.5 Kg—mol

eoe o o

> N v

& © & o &
. .

o
U
o

2
ES
]

o
i
)

BEdns

by
(]

@

(o]

=
=
S

T 1.00 150 .00

Tempo da B

2.60 2.50 3
atelada (h)

Figura 4.43 - Composigio acumulada do destilado - Influéncia do holdup do condensador.

Quando

se modificou a razfio de refluxo para 14, os comportamentos foram

semelhantes, a pequena alteragio que aconteceu foi no perfil de composi¢io acumulada do

etanol para HN= 3Kg-mol, onde diferentemente de RR= 6 se obteve produto rico em etanol,

porém em menor quantidade comparando-se com os outros holdups. Na Figura 4.44 os perfis

de composigio acumulada do etanol quando se altera os holdups dos pratos sdo mostrados.
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Na Figura 4.45 os perfis, quando se altera o holdup do condensador, sio mostrados.
Novamente quanto menor os holdups maiores os patamares de composi¢io acumulada.

4.4 CONCLUSOES

Analisou-se o comportamento da coluna em batelada quando esta opera com diferentes
misturas ¢ diferentes cargas iniciais. Mostrou-se que a flexibilidade esta diretamente ligada ao
grau de idealidade das misturas a serem separadas.

Poderia-se aumentar o nimero de estagios para conseguir separar o sistema A, porém
isto descaracterizaria a propriedade multiproposito dos processos em batelada, isto €, ndo se
deseja mudar o "design" da coluna para a separagfo das diferentes misturas.

Através da simulag#o de alguns casos onde a alimentagdo € rica no componente mais
volatil ( sistema C ) a mudanga da razio de refluxo de 4 para 10 nfio trouxe uma melhor
qualidade do produto final (P1), mas quando a carga inicial ndo € rica, com este aumento da
razio de refluxo, pode-se obter uma boa recuperagio do componente mais volatil.
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Os holdups dos pratos e do condensador tém uma grande importancia no desempenho
da coluna de destilagdo em batelada, ndo s6 no método de integragio numérica, mas também
no comportamento da separagio. A tendéncia que normalmente se observou é que com o
aumento dos mesmos uma recuperagiio maxima foi atingida e depois as recuperagdes
diminuiram sensivelmente.

A influéncia ¢ tdo importante, que para alguns valores dos holdups dos pratos e do
condensador, a obtengio dos produtos especificados foi muito prejudicada, ou até mesmo nio
foram obtidos.

Somente numa situagio o aumento do holdup do condensador contribuiu para uma
melhor separagfo, foi para a mistura n-octano / n-nonano / n-decano para RR = 2.

Outro fato importante que foi mostrado, € que em alguns casos com holdup dos pratos
maiores, uma melhor separagiio foi obtida com valores menores da razio de refluxo, isto €,
quando se tem uma coluna com elevado holdup o aumento da razdo de refluxo pode nfio levar
a uma melhor recuperagio dos componentes de uma mistura.

Dos perfis de composi¢io apresentados pode-se concluir que quanto maior a razdo de
refluxo mais proximos estario os perfis de composi¢io com a alteragiio dos holdups dos
pratos. '

Pelo que foi mostrado, o holdup néo deve ser esquecido na modelagem e simulagdo de
colunas de destilagio multicomponente em batelada.

Para aplicagBes praticas, mostrou-se que se deve ter um programa rigoroso de
simulagio sempre disponivel para que possa ser intensivamente utilizado, pois na destilagdo em
batelada cada caso deve ser analisado separadamente.



Capitulo 5

COMPORTAMENTO DA SEPARACAO NA COLUNA
DE DESTILACAO EM BATELADA

5.1 INTRODUGAO

Na literatura disponivel nunca foi apresentado um estudo onde se mostra o©
comportamento da separacio usando uma coluna de destilagio em batelada em relagéio a
varias variaveis simultaneamente. O objetivo desta etapa do trabalho €, entdo, demonstrar
graficamente 0 que ocorre durante este processo e as influéncias de razdo de refluxo e da
composicio da carga inicial na retirada dos produtos.

Para isto, utilizar-se-a a configuragdo da coluna de destilagdo em batelada dita
convencional de duas formas diferentes. Uma considerando o calor transferido a mistura no
refervedor constante € a outra a taxa de destilado constante.

5.2 DESTILAGAO CONVENCIONAL

A configuragio da coluna em batelada chamada de convencional € aquela mostrada no
capitulo 3, onde a modelagem deste processo foi estudada. Para realizaglio deste estudo
selecionou-se a mistura ternéria ( n-octano/n-nonano/n-decano ). Todos os dois casos citados
para a destilagio em batelada convencional usaram esta mistura como exemplo. Os dados
operacionais utilizados para as simulagdes s3o apresentados na Tabela 5.1.

5.2.1 Calor Transferido a Mistura no Refervedor Constante

Primeiramente serdo apresentados os resulfados para o caso em que o calor transferido
no refervedor foi considerado constante, depois estes resultados serio comparados com o
outro caso sugerido ( taxa de destilado constante).
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Tabela 5.1- Dados operacionais para a separagfio n-octano /n-nonano /n-decano.

NP =10

Composiglo da carga inicial
Caso 1:0,30/0,30/0,40
Cas02:0,60/0,10/0,30
Caso 3:0,20/0,50/0,30

Carga inicial : 111 g-mol

Holdup - pratos : 1 g-mol
- condensador: 1 g-mol

RR: 1atels

Especificagdes dos produtos - produto 1 : 95 mol % de n-octano
- produto 2 : 95 mol % de n-nonano
- produto 3 : 95 mol % de n-decano

Calor fornecido no refervedor : 3960000 J /h

As simulagdes foram feitas para os trés casos de composicio inicial e para a razio de
refluxo variando de 1 até 15, conforme Tabela 5.1. A escolha destes trés casos de composigio
inicial ¢ justificada no sentido de se analisar a separagio quando se tem uma mistura equimolar
dos 2 primeiros componentes (caso 1 ), ou quando a carga inicial € rica no componente mais

volatil ( caso 2), e ainda quando a presenc¢a do componente intermediario € maior (caso 3).

A faixa de trabalho definida para razdo de refluxo € para garantir a separagdo para os
trés casos. As variaveis especificadas para a simulagbes foram a raziio de refluxo e o calor
fornecido no refervedor. Ambos os valores foram considerados constantes durante a
destilagdo.

O calor fornecido & mistura no refervedor foi considerado constante porque este ¢ uma
das variaveis de uso industrial mais facil, isto é , normalmente trabalha-se com uma faixa de
fornecimento (vazio) de vapor ¢ mantém-se um valor constante para este suprimento. Desta
maneira, pode-se escrever que quanto mais tempo demorar a separagdo maior serd © consumo
de energia, para estas simulagbes realizadas. Além disso, mantendo este valor constante,
poder-se-a analisar a influéncia da razio de refluxo sem interferéncia do calor trocado no

refervedor.
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A comparagdo entre os resultados se dara avaliando a composigdo instantinea do
destilado, a composigdo acumulada dos produtos, a composigio no refervedor e as
quantidades produzidas. A coluna opera inicialmente a refluxo total até atingir o estado
estacionario ou a composi¢do desejada do 12 produto especificado.

Nas Figuras 5.1 a, b e ¢ sdo mostrados os perfis de composigéo instantinea do octano
no destilado versus razdo de refluxo € tempo de duragfio da batelada, para os trés casos
anteriormente citados.

O tempo de duragdo da batelada € o tempo ap6s a obtengfo do estado estacionario a
refluxo total. Observa-se que nos trés casos a composi¢io especificada para o produto 1 ( 95
mol% de octano ) foi atingida para todas as razdes de refluxo, porém a formacio de um
patamar sO ocorreu para o caso 1 para RR > 5, para o caso 3 com RR> 7 e em todas as razdes
de refluxo para o caso 2. A formacio deste patamar garante a existéncia de produto 1, porque
se a composigdo instantinea estd igual ou acima da especificada durante algum tempo, a
retirada de produto dentro da especificagdo ocorreu. A presenga deste patamar é condigfo
necessaria e suficiente para indicar produtividade.

A importancia de se analisar a composi¢do instantidnea do destilado € que esses perfis
ndo serdo alterados se a politica de retirada de produtos for alterada, o mesmo nfo ocorrendo
com os perfis de composi¢do acumulada do destilado que esta diretamente relacionada com
essa politica.

O maior patamar apareceu no caso 2, onde a composi¢io inicial era maior e decresceu
com a diminui¢io da mesma. A maior largura do patamar nfio deve ser confundida com maior
produgiio para estes casos estudados, porque como se estd considerando o calor fornecido a
mistura no refervedor constante, quanto maior a razdo de refluxo menor é a taxa de destilado,
fazendo com que o patamar se torne maior ( a destilagio demora mais tempo ).

Em todas as figuras que surgirem ao longo deste capitulo, onde aparecerem superficies
de cor vermelha, estas regides tém composi¢io acima da especificada para os produtos 1, 2 €3,
conforme o caso. Esta nova dimensdo introduzida ( cor ) colabora sensivelmente péra um
melhor entendimento das superficies de resposta geradas, entio, além da formacgio dos
patamares para indicag@o da produgéo de determinado produto, pode-se escrever também que
o aparecimento de regides de cor vermelha garante a obtengdo dos produtos especificados.
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Figura 5.1 a - Perfil de composi¢fo instantinea do n-octano para o caso 1
Influéncia da razdo de refluxo .
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Figura 5.1 b - Perfil de composigfo instantinea do n-octano para o caso 2
Influéncia da razfio de refluxo .
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Figura 5.1 ¢ - Perfil de composigio instantinea do n-octano para o caso 3
Influéncia da razdo de refluxo .

Nas Figuras 5.2 a, b e ¢ estdo representados os perfis de composi¢do instantinea para o
n-nonano, { componente com volatilidade relativa intermediaria ). Nessas Figuras, pode-se
realmente observar o que ocorre no processo de destilagio em batelada. A composigio do
componente 2 permaneceu pequena durante a retirada do produto 1 ( rico em componente 1)
e apOs o término dessa retirada ( desaparecimento do componente 1 ), a composi¢io do n-
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nonano foi aumentando até atingir um valor maximo onde permanece por um tempo formando
um patamar.

»

Figura 5.2 a - Perfil de composigio instantinea do n-nonano para o caso 1
Influéneia da razio de refluxo

Nesses graficos todavia, fica dificil observar se estes patamares estio acima da
composigio especificada para o produto 2, para garantir a produgfo do mesmo; a existéncia da
da outra dimensfo (cor) ajuda a resolver este problema. O interessante € que em todos os trés
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casos, o aumento da razdo de refluxo fez com que o valor maximo, onde se forma o patamar,
aumente. Novamente, a largura do patamar foi maior para o caso onde a composigdo inicial era
mais rica em componente 2 { caso 3 ), menor para o caso ! e praticamente inexistente para o
caso 2 { pobre em n-nonano ). Para confirmar a retirada dos produtos desejados, analisa-se, a
seguir, os graficos de composi¢io acumulada do n-octano € do n-nonano.

Figura 5.2 b - Perfil de composigdo instantdnea do n-nonano para o caso 2
Influéncia da razéo de refluxo
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Figura 5.2 ¢ - Perfil de composigéo instantdnea do n-nonano para o caso 3
Influéncia da razio de refluxo .

Como feito anteriormente, primeiro mostra-se o perfil de composi¢io acumulada do n-
octano nas Figuras 5.3 a, b e c. para os trés casos, respectivamente. A similaridade destes
perfis com os de composi¢io instantinea é bem grande para este cémponente, apenas 0s
patamares s3o um pouco maiores € a queda da composigdo € mais brusca. As quedas bruscas
que aparecem nas Figuras 5.3 a, b e ¢ sfo devido a troca do tanque de estocagem ( término da
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retirada do produto dentro da especificagdo ), que ocasiona a rapida mudanga da composigio
acumulada.

.

Figura 5.3 a - Perfil de composi¢@o acumulada do n-octano para o caso 1
Influéncia da razio de refluxo
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Figura 5.3 b - Perfil de composigio acumulada do n-octano para o caso 2
Influéncia da raz3o de refluxo .



Figura 5.3 c - Perfil de composigio acumulada do n-octano para o caso 3
Influéncia da razéo de refluxo .

Para o componente 2 ( n-nonano ), Figuras 54 a, b e ¢, a similaridade ja ndo ¢ a
mesma, porém com estes graficos pode-se garantir que houve a retirada do produto, devido a
existéncia do patamar, que agora, sem divida, esta acima da composigéo especificada.
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Comparando-se os graficos para os trés casos, observa-se que o aparecimento do
patamar ocorreu para uma razio de refluxo mais baixa justamente para o caso com
composi¢do inicial mais rica em componente 2. No caso 1, a obteng@o do produto 2 sé foi
possivel para RR =8 ¢ para o caso 3 o patamar apareceu para RR=35. Para o caso 2 ndo
houve formag#o do patamar, portanto a separagdo do componente 2 dentro da especificagiio
desejada ndo foi possivel na faixa estudada de razdo de refluxo (1 <RR <15).

Figura 5.4 a - Perfil de composig@o acumulada do n-nonano para o caso 1
Influéncia da razéo de refluxo
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Figura 5.4 b - Perfil de composigio acumulada do n-nonano para o caso 2
Influéncia da razfio de refluxo .
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Figura 5.4 ¢ - Perfil de composigio acumulada do n-nonano para o caso 3
Influéncia da razio de refluxo

Outra varidvel importante de ser analisada € a composigiio no refervedor, para isso
também € conveniente se utilizar graficos tri-dimensionais para gerar superficies de resposta.
Os comportamentos do componente 1 { n-octano ) e do componente 3 ( n-decano ) para os
trés casos foram similares, isto €, tendéncia a queda a partir do valor da composicéo inicial
para 0 componente 1 e tendéncia ao aumento a partir do valor da composigao inicial para o
componente 3. Isso € mostrado nas Figuras 5.5 a e b para o caso 1.
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Figura 5.5 a - Perfil de composigio do n-octano no refervedor para o caso 1
Influéncia da razdo de refluxo

Figura 5.5 b - Perfil de composi¢do do n-decano no refervedor para o caso 1
Influéncia da razio de refluxo
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O componente que apresentou comporiamento mais interessante foi justamente o
componente intermediario em volatilidade. As Figuras 5.6 a, b ¢ ¢ mostram os perfis de
composi¢o no refervedor para o componente 2. Facilmente observa-se a formagso de um
patamar, principalmente no caso 1 e no caso 2 esse patamar se mantém, enquanto ocorre a
retirada do produto 1 ( rico em componente 1/ n-octano ) para os trés casos. Para o caso 2,
rico em n-octano o patamar € maior, decrescendo com a diminuigio da composicio inicial do
n-octano. No caso 3 onde a presenga do n-octano é pequena o patamar também foi bem
pequeno, demonstrando a pequena faixa de RR com produgfio de produto 1. Nio se pode
afirmar que quanto maior o patamar maior a produtividade, mas sim que quando existe o
patamar, ocorre produgfio do referido produto.

»

Figura 5.6 a - Perfil de composi¢do do n-nonano no refervedor para o caso 1
Influéncia da razdo de refluxo
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Figura 5.6 b - Perfil de composigio do n-nonano no refervedor para o caso 2
Influéncia da razdo de refluxo

Figura 5.6 ¢ - Perfil de composigio do n-nonano no refervedor para o caso 3
Influéncia da razdo de refluxo
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Até o momento foram analisados os perfis de composigio para a operagio que
considerou o calor fornecido & mistura no refervedor constante. Agora sera estudada outra
politica de operagiio de maneira a poder se comparar com a anterior.

5.2.2 Taxa de Destilado Constante

Neste caso, a taxa de destilado saindo do tambor de refluxo foi mantida constante. A
mistura selecionada foi a mesma utilizada anteriormente ( n-octano/ n-nonano/ n-decano ). Os
trés casos de composicdo da carga inicial também sido os mesmos. Todos os outros dados
operacionais apresentados na Tabela5.1 para a situac@io anterior s3o os mesmos. Especificou-
se para a taxa do destilado o valor de 20 kg-mol/ h.

Pelo fato de se usar a taxa de destilado constante ao longo da destilagio em batelada,
diferentemente da situagdo anterior (Qg constante), a batelada ter& um tempo de duragéo
similar, porém a vazio de vapor ( calor trocado no refervedor) sera diferente para todas as
simula¢des ( razdo de refluxo e composigfo de carga inicial ). Se o mesmo refervedor (design)
fosse utilizado, para possibilitar a maior transferéncia de calor, seria necessario aumentar a
vazio de vapor de aquecimento, mas se o design do refervedor nio permitir o aumento
necessario, a mudanca da pressio de saturagdo do vapor sera requerida de forma a aumentar a
diferenga de temperatura, que levard a uma maior transferéncia de calor. Nestas simulagdes,
quanto maior a razio de refluxo, maior devera ser o consumo horario de vapor de
aquecimento.

Novamente serdo analisados os perfis de composi¢do instantdnea e acumulada no
destilado e de composigdio no refervedor para os trés casos de composi¢io da carga inicial ( 1-
0,30/0,30 /0,40, 2- 0,60/0,10 /0,30 ¢ 3- 0,2/ 0,5/ 0,3 ), e a cor vermelha representara
regides com composi¢o acima da especificada para o produto desejado.

Inicialmente se avalia a composigéo instantdnea do destilado para a octano, mostrada
nas Figuras 5.7 a, b e ¢ para os trés casos. Pode-se observar a formagdo de um patamar de
composi¢io nas trés figuras. Quanto maior a presenga do octano na carga inicial mais largo foi
este patamar. Como a taxa de destilado é constante pode-se afirmar que quanto maior for o
patamar maior a obtengio do produto desejado. Para o caso 1 ( Figura 5.7 a ) nota-se que esta
largura € quase a mesma para RR = 8, ja para o caso 2 ( Figura 5.7 b ) isso ocorre para RR>5,
e para o caso 3 ( Figura 5.7 c) pobre em octano, para RR>=12. Pode-se sugerir, entdo, que
estas razdes de refluxo sejam as razdes de refluxo otimas pratica para obten¢io do produto
rico em n-octano, para cada um dos casos, isto €, a partir destas razdes de refluxo a
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recuperagdo dos componentes praticamente torna-se quase constante. Quanto mais rica a carga
inicial em octano mais largo foi o patamar e com uma menor razio de refluxo esta largura
tornou-se constante, isto €, a partir desta razdo de refluxo a obten¢fio do produto especificado
{(produtividade) fica praticamente a mesma, sem grandes diferencas.

Fig. 5.7 a - Perfil de composigdo instantinea do n-octano para o caso 1 - D constante
Influéncia da razéo de refluxo
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Fig. 5.7 b - Perfil de composi¢fo instantdnea do n-octano para o caso 2 - D constarite
Influéncia da razéo de refluxo
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Fig. 5.7 ¢ - Perfil de composigfio instantinea do n-octano para o caso 3 - D constarite
Influéncia da razéo de refluxo

Isto sem duvida fica bem claro nas Figuras 5.8 a , b e ¢ onde a composi¢do do octano
acumulada do destilado é apresentada. Nestas figuras também torna-se possivel observar que a
producéio ocorre para RR >3, para RR > 1 e para RR =5 para os trés casos, respectivamente.
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Fig. 5.8 a - Perfil de composigiio acumulada do n-octano para o caso 1 - D constante
Influéncia da razfio de refluxo
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Fig. 5.8 b - Perfil de composi¢do acumulada do n-octano para o caso 2 - D constante
Influéncia da razdo de refluxo
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Fig. 5.8 ¢ - Perfil de composigio acumulada do n-octano para o caso 3 - D constante
Influéncia da razfio de refluxo ,

Os perfis mais interessantes que foram obtidos, foram os de composi¢io instantinea e
acumulada do nonano no destilado. A tendéncia observada foi similar aos mesmos perfis para a
situagi3o anterior { Qg constante ), porém a visualizagio ficou bem melhor e a influéneia da
razio de refluxo tornou-se muito mais clara na obtencgio do produto especificado rico em n-
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nonano. Nas Figuras 5.9 a, b e ¢ estdo apresentados os perfis de composigio instantanea do n-
nonano no destilado para os trés casos, respectivamente.

Fig. 5.9 a - Perfil de composigdo instantinea do n-nonano para o caso 1 - D constante
Influéncia da razio de refluxo

Nas Figuras 5.9 a e 5.9 ¢ (caso 1 e caso 3 ), pode-se observar a formagio do patamar
de composi¢do instantdnea, analogamente ao octano, quanto maior a composi¢io da carga
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inicial, maior o patamar. A existéncia do mesmo garante a produgdo, ¢ diferentemente de
quando Qp € constante, a maior largura indica uma maior produtividade. Para o caso 2
(composi¢iio inicial rica em n-octano), nio se formou o patamar, pelo menos acima da
composigio especificada, alids esta composigio ndo foi atingida. No caso 1 ( Figura59a)o
aparecimento do patamar ocorreu para RR =8 e no caso 3 (Fig. 5.9 ¢ ) para RR=5.

Fig. 5.9 b - Perfil de composi¢io instantinea do n-nonano para o caso 2 - D constante
Influéncia da razio de refluxo
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Fig. 5.9 ¢ - Perfil de composi¢io instantanea do n-nonano para o caso 3 - D constante
Influéncia da raziio de refluxo

Nas Figuras 5.10 a, b e ¢ onde a composi¢do acumulada do nonano € mostrada, a faixa
(inicio) de obtencdo do produto especificado fica muito mais clara que nos grificos anteriores,
porque os patamares que indicam a produgdo se destacam, sobressaindo-se as regides onde
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nio se obtem o produto desejado. Na Figura 5.10 a (caso 1) comprova-se a producgio para
RR =8, na Figura 5.10 b (caso 2) & ndo existéncia do produto e na Figura 5.10 ¢ (céso 3)a
produgio para RR=35. Novamente a maior largura do patamar representa a maior
recuperagdo do nonano ( formagio do produto desejado ), isto €, maior tempo durante o qual
a composigao ficou acima da composi¢8o especificada.

Fig. 5.10 a - Perfil de composi¢io acumulada do n-nonano para o caso 1 - D constante
Influéncia da razio de refluxo
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Fig. 5.10 b - Perfil de composi¢io acumulada do n-nonano para o caso 2 - D constante
Influéncia da razdo de refluxo
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Fig. 5.10 ¢ - Perfil de composi¢@o acumulada do n-nonano para o caso 3 - D constante
Influéncia da razio de refluxo
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Para finalizar este estudo, analisa-se os perfis das composigbes dos 3 componentes no
refervedor. Nas Figuras 5.11 a e b mostra-se o perfil de composigio do octano e do decano no
refervedor. O comportamento foi bastante similar aos perfis para Qg constante.

Fig. 5.11 a - Perfil de composi¢go do n-octano no refervedor para o caso 1 - D constante
Influéncia da razio de refluxo
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Fig. 5.11 b - Perfil de composi¢do do n-decano no refervedor para o caso 1 - D constante
Influéncia da razio de refluxo

J4 o comportamento da composigdo do nonano no refervedor foi um pouco diferente.
Na operagdo a Qg constante um pequeno patamar se formou durante a retirada do produto
rico em octano. Quando a taxa de destilado foi considerada constante ocorreu a elevacio
continua da composi¢#o até um valor maximo que depois decai rapidamente, como pode ser
observado nas Figuras 5.12a,bec.
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Fig. 5.12 a - Perfil de composi¢do do n-nonano no refervedor para o caso 1 - D constante
Influéncia da razdo de refluxo

Fig. 5.12 b - Perfil de composigo do n-nonano no refervedor para o caso 2 - D constante
Influéncia da razdo de refluxo
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Flg 5.12 ¢ - Perfil de composigdo do n-nonano no refervedor para o caso 3 - D constante
Influéncia da razdo de refluxo
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A comparagdo entre dois tipos de operagiio usando perfis de composigdo ndo foi a
Unica realizada neste estudo, também foram comparadas as recuperagdes dos componentes
para cada razdo de refluxo e composigio da carga inicial. Nas Tabelas 52 a, b e ¢ sfo
apresentadas as recupera¢des dos componentes nos produtos desejados para os trés casos de
composicio da carga inicial e os dois tipos de operagio ( taxa de destilado constante - Dconst.
e calor fornecido & mistura no refervedor constante - Qconst. ).

Apos o estudo dos perfis, a anélise da obtengfo do produto fica bem facilitada. Pode-se
notar na Tabela 5.2 os valores maximos da recuperagdo obtida para cada um dos produtos.
Observa-se também que apods certo valor da razio de refluxo, a obtengfio de determinados
produtos nZo foi muito influenciada, isto €, a produgo ndo aumentou consideravelmente apos
certos valores da razfio de refluxo. Estes valores confirmam a analise da largura do patamar
feita anteriormente e sdo as razdes de refluxo oOtimas praticas para cada um dos casos
estudados.

Tabela 5.2 - Recuperagéo dos componentes nos produtos usando os dois modos de operagéo.

a) Caso 1 ( z = 0,30/0,30/0,40)

D const. Q const.
CASO 1 CASO 1
RR R1 Rr2 R3 R R2 R3
i (%) (%) ) (%) (%)
1.0 5,322 0,000 38,707 5,342 0,000 39,057
2,0 9,726 0,000 59,829 9,824 0,000 59,937
3.0 30,062 0,000 72,080 29,664 0,000 71,957
4.0 61,678 0,000 79,759 61,733 0,000 79,449
5,0 76,081 0,000 84,777 76,036 0,000 84,621
6,0 82,840 0,000 88,017 82,954 0,000 87,950
7,0 86,573 0,000 90,216 86,623 0,000 90,196
8.0 88,972 20,273 91,735 88,979 20,271 91,745
9.0 90,604 36,206 92,888 90,574 36,547 92,824
10,0 91,658 44,999 93,603 91,721 44,845 93,652
11,0 92,524 50,606 94,174 92.601 50,688 94,202
12,0 93,203 55,015 94,617 93,260 54,646 94,652
13,0 93717 58,092 95,008 93,727 57,795 94,986
14,0 94,176 60,527 95,254 94,204 60,422 95,238
15,0 94,503 62,178 95,506 94,519 62,120 95,499




b) Caso 2 ( z = 0,60/0,10/0,30)

D const. - Q const,
CASO 2 CASO2
RR Rl R2 R3 R1 R2 R3
(%) (%) %) %) %) o)
1,0 64,500 0,000 60,656 65,053 0,000 60,988
2,0 94,053 0,000 74,771 94,003 0,000 75216
3,0 97,456 0,000 82,240 97,477 0,600 82,222
4,0 98,511 0,000 86,208 98,512 0,000 86,257
5,0 98,985 0,000 89.015 98,976 0,000 88,843
6,0 99,204 0,000 90,706 99219 0,000 90,621
7,0 99,343 0,000 91,776 99,349 0,000 91,748
8,0 99,433 0,000 92,652 99433 0,000 92.662
9,0 99,481 0,000 93,249 99,476 0,000 93 286
10,0 99,502 0,000 93 759 99,500 0,000 93,781
11,0 99,524 0,000 94,107 99,519 0,000 94,138
12,0 99,544 0,000 94,439 99,538 0,000 94,383
13.0 99,549 0,000 94,590 99,557 0,000 94.640
14.0 99,554 0,000 94,782 99,559 0,000 94,837
15.0 99,569 0,000 94,940 99,573 0,000 95.005
¢) Caso 3 ( z = 0,20/0,50/0,30)
D const Q const.
CASO3 CASO3
RR Rl R2 R3 Rl R2 3
(o) () &), () %) %)
1,0 3,298 0,000 34,561 3,191 0,600 35,034
2,0 4,232 0,000 55717 4,193 0,000 55,988
3.0 6,044 0,000 70,215 5,972 0,000 70,401
4,0 9,527 0,000 79,174 9,040 0,000 79,145
50 15,210 36,287 84,323 15,107 35,836 84,152
6,0 26,386 49,672 87,530 26,058 49,376 87,477
7,0 40,712 57,231 89,396 40,853 57,158 89,385
8,0 52,945 63,145 90,819 52,965 63,160 ] 90,839
9,0 61,676 67,256 91,721 61,619 67,003 91,640
10,0 67,426 70,266 92,354 67,596 70,474 92 416
11,0 71,739 73,040 92,889 71,698 72.766 93313
12,0 74,846 74,605 93,254 74,994 74,390 93,298
13,0 77,332 75,806 93,553 77,243 75,634 93,604
14,0 79,154 76,979 93,809 79,236 76,842 93,866
15,0 80,629 77,872 94,033 80,684 77,821 94,020
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Além da produtividade, também se analisou o consumo total de energia, a fim de
averiguar se ocorre alguma diferenca apreciavel entre os dois tipos de operagdo. Nio se
encontrou nenhuma diferenga consideravel entre as duas operagdes em relagdo a este consumo.
Nas Tabelas 5.3 a, b e ¢ s#io mostrados os consumos de energia total (Qtotal) para cada
simulagio e para os 2 tipos de operagBo. Nestas Tabelas também sfo apresentados os
consumos de vapor médio horario no refervedor (Qp) para taxa de destilado constante. Nio se
deve esquecer que quando a taxa de destilado foi considerada constante (Dconst.), se o
refervedor fosse o mesmo, talvez a pressfio do vapor de aquecimento devesse ser alterada,
além das necessarias mudangas de vazfio para garantir a tranferéncia de calor requerida.

Para a escolba do melhor tipo de operagdo, deve-se levar em conta, além das
quantidades produzidas, o consumo de energia durante o processo, pois dele dependera a
escolha do tipo de operagdo a ser utilizado. Industrialmente fica muito mais facil operar a
coluna mantendo o calor fornecido ao reboiler constante. Qutro fato que nfo deve ficar de fora
desta analise, € que quanto maior for o calor fornecido no refervedor e maior a razio de
refluxo, maiores serdo as vazdes de liquido e vapor que passam na coluna, assim se a mesma
ndo tiver sido dimensionada para suportar tais mudangas, poderdo ocorrer problemas de
inundamento ou de choro nos pratos da coluna, se a coluna for de pratos ou de molhamento
do recheio, se esta for de recheio.

Tabela 5.3 - Consumo de energia nas simulagBes

a) casol (0,30/0,30/0,40}

Q const D const

CASO 1 CASO 1
RR tempo Qn Qtotal tempo Qn Qtotal

LY (kI kI (b (kJ/h) &J)

1.00 1,85 396000000 732996000 4,75 1568263,16 744925000
2,00 2,43 3960000,00 960696000 4,26 226273130 96350549,00
3,00 2,95 396000000 11693880,00 3,98 2949279 62 11749930,00
4,00 3,48 3960000,00 13776840,00 3,81 362973398 13822027,00
5,00 4,03 3960000,00 15954840,00 3,68 4307118,81 15841583,00
6,00 4,55 3960000,00 1803384000 3,60 4985744 59 17958652,00
7,00 5,12 3960000,00 § 2029500000 3,56 5667838,54 *| 20149166,00
8,00 5,68 3960000,00 | 22488840,00 3,53 6331055,57 22400173,00
9,00 6,26 3960000,00 | 2477772000 3,50 7036049,66 2465431800
16,00 6,83 396000000 | 27038880,00 3,48 F717670,79 2684205900
11,00 7,40 3960000,00 | 29315880,00 3,48 8407840,33 29225653,00
12,00 7,98 3960000,00 31588920,00 3,45 9087648,12 31352386,00
13,00 8,58 3960000,00 33980760,00 3,43 978042522 33742467.00
14,00 9,16 3960000.00 36257760,00 3.45 1046922422 | 3613976200
15,00 9,76 3960000,00 38637720,00 3.43 11148530,06 | 3819486400




b) caso 2 (0,60/0,10/0,30)
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Q const D const

CASO?2 CASO2
RR tempo Qr Qiotal tempo Qr Qtotal

(h) (KJ/h) (K () (KJ/h) {L9))
1,00 1,60 3960000,00 6343920,00 4,49 1419807,53 6373516,00
2,00 2,23 3960000,00 8830600,00 4,23 209178521 885243500
3,00 2,39 3960000,60 11436480,00 411 2776538,.84 11403245 00
4,00 3,54 3960000,00 1402236000 4,05 3468898.54 14052508,00
5,60 4,21 3960000,00 1668348000 4,00 4160836,58 16651668.00
6,00 4,88 3960000,00 19324800,00 3,95 485163259 1917365200
7,00 5,55 3960000 00 21997800,00 3,95 5551097 42 21937937.00
8,00 6,23 3960000,00 24658920,00 3,93 6245515,91 2453863200
9,00 6,90 3960000,00 27335880,00 3,93 694541650 27281596,00
16,00 7.58 3960000,00 30016800,00 3,90 7637111,99 29800011,00
11,00 8,26 3960000,00 | 32713560,00 3,90 8335862,60 | 32518200,00
12,00 8,95 3960000,00 35422200,00 3,90 9036503,97 3525140200
13,00 9.63 3960000,00 38115000,00 3,90 9732651,88 3796707500
14,00 10,31 396000060 4081572000 3,90 1043333897 | 40690022,00
15,00 10,99 3960000,00 43516446.00 3,90 11133103,05 | 4343023500
¢) caso 3 (0,20/0,50/0,30)

Q const D const

CASO 3 CASO3
RR fempo Qr Qtotal {fempo Qr Qiotal

) (KI/h) KJ) (h) K (KY)

1,00 2,12 3960000,00 838332000 5,19 1626510,50 8443216,00
2,00 2,82 3960000,00 11159280,00 4,81 2322528,40 1116439400
3,00 3,45 3960000,00 13665960,00 4,56 3010412.19 13730490,00
4.00 4,10 3960000,00 16251840,00 4,40 369272114 1624797300
5,00 4,78 3960000,00 18909000,00 4,33 4375173,02 18940124,00
6,060 5.46 3960000,00 2160972000 425 5053323,14 21486730,00
7,00 6,16 3960000,00 2438172000 4,23 5735423,27 24255105,00
8,00 6,83 3960000,00 27030960,00 4,20 6416344,20 269355062.00
9,00 7.56 3960000,00 29921760,00 4,20 7101506,78 2984763300
10,00 8,26 3960000,00 32689800,060 4.17 7781552 57 3248798200
11,00 8,95 396000000 35457840,00 4,18 B467808,19 3536156700
12,00 9,66 396000000 38241720,00 4,18 915474767 3823938100
13.00 10,38 3960000,00 41088960.00 4,15 9829145,95 | 4081061400
14,00 11,08 3960000,00 43872840,00 4,15 10515353,65 | 43649233,00
15,00 11,80 3960000,00 46747800.00 4,15 1120202723 | 4648841300
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5.3 CONCLUSOES

Duas estratégias de operagdo da coluna de destilagdio em batelada foram utilizadas para
a separacio de uma mistura ternaria com diferentes composi¢es da carga inicial.

O comportamento das composi¢des instantaneas do destilado e no refervedor, e as
composigdes acumuladas do destilado para os trés componentes foram comparadas utilizando
para isto graficos tri-dimensionais que possibilita a visualizaciio completa do que acontece no
topo e no fundo da coluna, € também como se modificam estes comportamentos quando se
altera a composigio de carga inicial.

O uso dos graficos tri-dimensionais, contribuiu para o melhor entendimento do que
ocorre com as mudangas da razio de refluxo e da composi¢io da carga inicial. Quando se
considerou a taxa de destilado constante, a utilizagio dos gréaficos tri-dimensionais ainda
possibilitou analisar qual seria a melhor razéio de refluxo a ser empregada para a separagio da
mistura desejada.

A existéncia dos patamares de composi¢iio instantinea nos graficos comprova a
obten¢do dos produtos especificados, no caso D constante quanto maior for este patamar,
maior sera a quantidade produzida ( recuperagio do componente desejado ).

Quando foram comparadas as quantidades produzidas para as diversas situagdes
propostas, os resultados obtidos para as duas estratégias de operagiio foram bem préximos,
inclusive, os consumos de energia durante a operagiio. As principais diferengas que ocorrem
entre as duas estratégias foram no fluxo de calor no refervedor e no tempo total da destilagio
em batelada. Portanto, conforme a capacidade do refervedor de uma unidade existente, pode-
se operar usando o calor transferido no refervedor constante ou a taxa de destilado constante,
de maneira a obter o methor desempenho da separagéo.



Capitulo 6

DESTILACAO EM BATELADA INVERTIDA

6.1 INTRODUGAO

Uma outra configura¢do para a destilagio em batelada, dita invertida, diferente da
estudada até o momento, foi também modelada de forma detalhada. Uma versdo do simulador
para esta configuragiio foi elaborada. Os resultados foram comparados com os obtidos
anteriormente com a destilagio em batelada dita convencional para a mistura terniria n-
octano/n-nonano/n-decano.

6.2 O PROCESSO

O processo estudado nos capitulos anteriores foi o apresentado na Figura 3.1, onde se
tem uma coluna de retificagio sobre o refervedor. Na destilagio em batelada invertida, a
coluna trabalhara no modo "stripping”( esgotamento ). Diferentemente da destilagdo
convencional, a alimenta¢fo da carga inicial ocorre no tambor de refluxo e a retirada dos
produtos no fundo, junto ao refervedor. O holdup no refervedor deve ser 0 menor possivel
Um esquema desta configurag@io € mostrado na Figura 6.1

A utilizagdo deste processo pode ser recomendada para separar produtos que sejam
altamente sensiveis 4 temperatura, pois os produtos mais leves ficaram pouco tempo em
contato com altas temperaturas diminuindo consideravelmente a degradag@o térmica. Nesta
configuragdo, 0s componentes menos voliteis ( mais pesados) serfio os primeiros a serem
retirados, portanto se o produto desejado € o rico em componente pesado, o uso de destilagio
em batelada invertida podera levar a uma maior recuperagéo deste componente.

A destilagio invertida é pouco referenciada na literatura. Abrams et al. (1987)
simplesmente sugere o seu emprego para os ¢asos acima citados.
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Figura 6.1 Configuragio da coluna para a destilagfo em batelada invertida.

6.3 MODELO UTILIZADO

A modelagem matematica da destilagdo invertida ¢ analoga a da convencional utilizada
anteriormente. E constituida das equagBes dos balangos de massa, balangos de energia e
relagiio de equilibrio. O sistema resultante também € composto de equagdes diferenciais
ordinarias de la. ordem e de equagdes algébricas. Como foi exposto no capitulo 2, véarios
modelos foram apresentados na Iiteratura para a destilagdio convencional, j4 para a invertida
ndo foram encontrados muitos trabalhos.

As equacdes do modelo sdo apresentados a seguir, usando como referéncia a
configuragdo mostrada na Figura 6.1 e no esquema do prato ideal da Figura 3.2.
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6.3.1 Equacdes

As mesmas suposigdes feitas para 0 modelo da destilagio em batelada convencional sio
também aplicadas a invertida com exce¢io dos holdups no refervedor e
condensador/acumulador. O holdup molar nos pratos continua sendo considerado constante,
porém o holdup molar no refervedor serd constante devido a diferente configuragio da
destilag3o invertida.

Podem-se citar dois modelos ( Salomone, 1992. e Chiotti e Iribarren , 1991)
apresentados na literatura, porém ambos sdo modelos simplificados, e consideram a
volatilidade relativa constante. Um modelo € aplicado a sistemas binanos { Chiotti e Iribarren,
1991) e o outro para sistemas multicomponentes.

A. REFERVEDOR (n=1)

Balango de Massa Global:
%—B =L, ¥, -B =0 ©.1)

Balanc¢o de Massa por Componente: (i = 1, nc)

dx, . 1

d;g %}{E[“K(Kl,sxu _xi,i) +L2(x2yi X )] (62)
Balango de Energia:

0 =0, Hi(#y, ~H,) +1,(H,, ~H,) BT -

di

B. PRATOS INTERNOS (n=2, NP +1)
Balango de Massa Global:

0 ml{s—l +Ln-ﬁ -I/n _Ln (64)



Balango de Massa por Componente: (i= 1, nc)

dx

i 1
—d-;_, ?j\mf [Vn -1 (Kn -1 xn -1 _xn,i ) +Ln+l. (xn i mxn,i ) ——V; (Kn,i xn,z‘ _xn,i )]

Balango de Energia:

dH
7 =F}§[K4(HVH _HL.) +Ln+I{HL,,u *HL,.) _KI(HV,, _HL,.)]

C. CONDENSADOR / ACUMULADOR ( n= NP +2)

Balango de Massa Global

dHD
— =y ~Lp e

dt

Balango de Massa por Componente: (i = 1, nc)

dx v,

NP+2i .7 NPH

dr HD (KNP-H,ixNP Hi _xNP-f-Z,z‘)

Balango de Energia:

daH,
0 mVNI’ﬂ(HVWﬂ "HLma) ""HD—';;A -

D.OUTRAS EQUAGOES
Equilibrio:
Yy =K,x, i=1,nc j=1, NP+1

Restrigdes:

. =) K,x; =1 i=1,nc j=1,NP+1
Dp E Faad
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Exﬁ =1 i=1,nc j=1,NP+2 6.12)

RelagGes Definindo as Propriedades Termodinimicas:

K, =K{y,.x,,T.P)  i=1,nc j=1,NP+1 (6.13)

H, =H, (x,.7.P) i=1,nc j=1,NP+2 (6.14)

H, =H,(y,.T.P) i=1,nc i=1, NP+l (6.15)
6.4 SIMULACOES

Para a simulagio da destilagdo invertida, os mesmos modelos termodinimicos
apresentados na Tabela 3.2 podem ser utilizados e o método de integragio numérica utilizado
foi o proposto por Villadsen e Michelsen ( 1978).

O estudo da destilag@o invertida neste trabatho, serd feito para se comparar com o
estudo da destilagdo convencional realizado no capitulo anterior. O objetivo € verificar se,
operando a coluna com esta diferente configuragiio, € possivel obter uma melhor performance
para a separag@o de uma determinada mistura.

A mistura selecionada é a mesma utilizada no capitulo 5 ( n-octano / n-nonano / n-
decano ) e os casos de composi¢do da carga inicial também sfo os mesmos. Na Tabela 6.1 sfo
mostrados os dados operacionais para as simulagbes.

Observa-se também na Tabela 6.1 que foi escolhida a operagiio que considera o calor
fornecido no refervedor constante. A partida da coluna para todas as simulagBes ocorreu a
refluxo total. Nesta configuragdo, o refluxo total é feito no refervedor, isto,€, nio se retira
produto durante este periodo.

Os resultados das simulagSes novamente serfio analisados usando graficos tri-
dimensionais ( composicio no condensador, composi¢io instantdnea e acumulada no fundo e
dados de produtividade).
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Tabela 6.1 - Dados Operacionais Para as Simulagdes

Mistura n-octano / n-nonano / n-decano.

Composigio da carga inicial :
e Caso1:0,30/0,30/0,40
» Cas02:0,60/0,10/0,30
» (Caso3:0,20/0,50/0,30

Razdo de refluxo: 1 até 15

Vazio de vapor deixando o refervedor: 100 kg-mol/h durante a operagdo a refluxo total.

Calor fornecido no refervedor :3960000 KJ / h.

Especificag@o dos produtos:
s  Produto 1 : 95 molar % de n-octano
» Produto 2 : 95 molar % de n-nonano

s  Produto 3 : 95 molar % de n-decano

Nzo se deve esquecer que devido & coluna operar de modo "stripping” o primeiro
produto a ser retirado serd o rico em componente mais pesado ( menos volatil ), depois o rico
em componente com volatilidade relativa intermediéria € por fim restara no acumulador do
condensador o produto rico em componente mais volatil. Entre os produtos dentro de
especificagfio ocorre a retirada de produtos intermediarios fora de especificagio ( "off-cuts" ).

Nas Figuras que serdo mostradas a seguir, a superficic em vermelho representa as
composigdes que se encontram acima da composigio especificada.

Inicialmente analisa-se a composigio instantdnea do n-decano no refervedor para cada
um dos casos de composigic da carga inicial ( Figuras 6.2 a, b e ¢ ) e observa-se a similaridade
com a composigo instantdnea do n-octano ( Figuras 5.1 a, b e ¢ ). Nas Figuras 6.2 b e ¢ nota-
se que mesmo sendo igual a porcentagem de n-decano na carga imicial, os perfis de
composico instantinea foram um pouco diferentes. O patamar ficou mais plano e um pouco
maior para o caso 2 (0,6 /0,1/0,3 ), onde a presenca do componente intermediario ¢ menor.
Analogamente & destilagio convencional, o patamar foi mais largo para a composigio da carga
inicial mais rica em n-decano ( Figura 6.2 a ). Para os casos aqui estudados também vale o
comentario feito anteriormente para a operagio com o calor fornecido no refervedor
constante, a existéncia do patamar confirma a obtengio do produto, porém a maior largura do
patamar ndo corresponde a uma maior produg@o.
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Figura 6.2 a - Perfil de composigéo instantdnea do n-decano no refervedor para o caso 1
Influéncia da razdo de refluxo ( retorno de produto de fundo) -
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Figura 6.2 b - Perfil de composi¢&o instantinea do n-decano no refervedor para o caso 2
Influéncia da razdo de refluxo ( retorno de produto de fundo)
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Figura 6.2 ¢ - Perfil de composig#io instantinea do n-decano no refervedor para o caso 3
Influéncia da razdo de refluxo ( retorno de produto de fundo)

Novamente para configurar a obten¢io dos produtos especificados utilizar-se-8o os
graficos de composi¢io acumulada. Nas Figuras 6.3 a, b e ¢ sfo mostrados o0s perfis de
composigdo acumulada do decano no produto de fundo. Para os trés casos apareceu um
patamar acima da composicio especificada, confirmada pela cor vermelha.
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Figura 6.3 a - Perfil de composigdo acumulada do n-decano no produto de fundo para o caso 1
Influéncia da razdo de refluxo ( retorno de produto de fundo) :

O patamar mais largo ocorreu para a composi¢ao inicial mais rica em decano - caso 1
(Figura 6.3 a). Os patamares para os outros dois casos ( 2 € 3 ) foram bem similares, porém
houve diferengas que podem ser bem vistas. No caso 2 ( Figura 6.3 b ), onde a composigdo ¢
rica em n-octano, outro patamar foi formado com composigéo do decano em torno de 0,3,
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diferente do caso 3 ( Figura) onde a composi¢io do decano chegou préoximo de O para razdes
de refluxo maiores. Estes diferentes comportamentos sdo justificados justamente pela menor
ou maior presenca do componente intermediario, isto €, no caso 2 onde a quantidade de n-
nonano € pequena, o n-decano esta mais presente nos produtos finais e intermediarios.

Figura 6.3 b - Perfil de composi¢io acumulada do n-decano no produto de fundo para o caso 2
Influéncia da razio de refluxo ( retorno de produto de fundo)
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Nas Figuras 6.3 a, b e ¢ se observa que a composigio especificada foi atingida para
todas as sitnulagdes para RR =3, portanto existira produto rico em decano quando RR =3,

Figura 6.3 ¢ - Perfil de composi¢@o acumulada do n-decano no produto de fundo para o'caso 3
Influéncia da razdo de refluxo ( retorno de produto de fundo)

A composi¢io acumulada do n-nonano mostrada nas Figuras 6.4 a, b e ¢ para os casos
1, 2 e 3 comprova a obten¢dc do produto rico em n-nonano. A formagdo de patamares para

estes trés casos ocorreu em diversos niveis de composi¢do. A composi¢io ficou acima da
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desejada para RR =11 para o caso 1, para RR =7 para o caso 3 e ndo atingiu a composigio
especificada para o caso 2. Novamente a boa recuperagio do n-nonano s6 ocorreu para as RR
maiores e quando a composigio inicial € elevada para 0 mesmo. Como era esperado quanto
maior a composigio inicial em termos do n-nonano menor a razdo de refluxo para obtengdo de
produtos dentro de especifica¢io

Figura 6.4 a - Perfil de composi¢do acumulada do n-nonano no produto de fundo para o caso 1
Influéncia da razdo de refluxo ( retorno de produto de fundo)
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Figura 6.4 b -Perfil de composigio acumulada do n-nonano no produto de fundo para o caso 2
Influéncia da raz8o de refluxo ( retorno de produto de fundo)
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Figura 6.4 ¢ - Perfil de composigdo acumulada do n-nonano no produto de fundo para o caso 3
Influéncia da razio de refluxo ( retorno de produto de fundo) .

Para finalizar a analise usando graficos, mostra-se o comportamento da composigdo no
tambor de refluxo para o caso 2. Na Figura 6.5 a, observa-se que a éomposig:ﬁo do decano
declina até zerar , depois a composigdo do n-nonano diminui (Figura 6.5 b) e desde o inicio da
operagiio da coluna a composigdo do octano se eleva até atingir a especificada ( Figura 6.5 ¢ ).



Figura 6.5 a - Perfil de composigio do n-decano no tambor de refluxo para o caso 2
Influéncia da razdo de refluxo ( retorno de produto de fundo)

Figura 6.5 b - Perfil de composi¢io do n-nonano no tambor de refluxo para ¢ caso 2
Influéncia da razio de refluxo ( retorno de produto de fundo)
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Figura 6.5 ¢ - Perfil de composigio do n-octano no tambor de refluxo para o caso 2
Influéncia da razdo de refluxo ( retorno de produto de fundo)

Além da analise dos perfis de composigdo, a produg@o e o consumo de energia também
foram comparados com os resultados obtidos para a destilagio convencional. Nas Tabelas
6.2 a, b e ¢ sio mostradas as recuperacdes do n-nonano { R2 ) e do n-decano ( R3 ) para as
duas configuragdes para operagio com calor transferido no refervedor constante.



Tabela 6.2 - Recuperagdes dos componentes mais pesados

a)caso 1

b) Caso 2

Invertida Convencional

RR R2 R3 R2 R3

(%) (%) (%) (%)
1,0 0,000 0,166 0,000 39,057
2,0 0,000 0,230 0,000 59,937
3,0 0,000 0,324 0,000 71,997
4.0 0,000 0,447 0,000 79,449
5,0 0,000 39,916 0,000 84,621
6,0 0,000 62,609 0,000 87,950
7,0 0,000 72,969 0,000 60,196
8.0 0,000 79,096 20,271 91,745
9.0 0,000 83,012 36,547 92,824
10,0 0,000 85,699 44,845 03,652
11,0 24,567 87,685 50,688 94,202
12,0 34,878 89,223 54,646 94,652
13,0 35,181 90,420 57,795 94,986
14,0 41,701 91,345 60,422 95,238
15,0 43,422 92,114 62,120 95,499

Invertida Convencional

RR R2 R3 R2 R3

(%) (%) (%) (%)
1,0 0,000 0,221 0,000 60,988
2,0 0,000 0,329 0,000 75,216
3,0 0,000 0,519 0,000 82,222
4.0 0,000 0,407 0,000 86,257
5.0 0,000 1,004 0,000 88 843
6,0 0,000 59,711 0,000 90,621
7,0 0,000 73,976 0,000 01,748
80 0,000 79,101 0,000 92,662
9.0 0,000 83,049 0,000 93,286
10,0 0,000 85,827 0,000 93,781
11,0 0,000 87,713 0,000 94138
12,0 0,000 89,171 0,000 94,383
13,0 0,000 90,282 0,000 94,640
14,0 0,000 91,240 0,000 94,837
15,0 0,000 91,939 0,000 95,005
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¢) caso 3
Invertida Convencional
Caso 3 |

RR R2 R3 R2 R3

(%) (%) (%) (%)
RR R2 R3 R2 R3
1,0 0,000 0,222 0,000 35,034
2.0 0,000 0,112 0,000 55,988
3.0 0,000 0,229 0,000 70,401
4.0 0,000 0,178 0,000 79,145
5,0 0,000 0,331 35,836 84,152
6,0 7,992 0,501 49376 87,477
7,0 30,148 0,683 57,158 89,385
R0 39,079 20,997 63,160 90,839
9.0 43.602 40,634 67,003 91,640
10,0 47,176 52,095 70,474 92 416
11,0 50,236 59,919 72,766 93,313
12,0 52,789 65,393 74,390 93,298
13,0 54,997 69,512 75,634 93,604
14,0 56,875 72,735 76,842 93,866
15,0 58,524 75,246 77,821 94,020
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Primeiramente analisa-se a recuperag&o do n-nonano. Para a configuracfio invertida s6 -

L

. .

respectivamente, porém isto ocorreu para RR =8 e RR =5 para a configuragdo convencional.
Para todas as razbes de refluxo a recuperagiio foi maior quando se utilizou a coluna de
retificagdo.

As recuperagles para o n-decano seguiram o mesmo comportamento, porém, oS
valores para a destilagfio invertida ficaram bem mais proximos aos obtidos pela convencional.
Para baixas razdes de refluxo as recuperagdes do n-decano foram bem pequenas, tendo um
desempenho bem aquém da destilagdo convencional. Para as razGes de refluxo mais altas as
recuperagdes do n-decano foram bem similares as da outra configuraciio para pelo menos dois
casos de composigio da carga inicial ( caso 1 e caso 2 ). Para o caso onde a composigio da
carga inicial era rica em n-nonano { caso 3 ), o mesmo nfio aconteceu, a recuperagio do n-
decano ficou bem menor em relagio & destilagio convencional. Portanto, a presenga do n-
nonano interfere no melhor desempenho da destilagio invertida para obtengio de produto rico
em n-decano.
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Também se analisou a diferenga de consumo de energia entre as duas configuragdes.
Pelo fato de na destilago invertida se retirar primeiro o componente mais pesado, espera-se
que o consumo de energia seja menor para a obtengfio do produto especificado rico em n-
decano (P3).

Nas Tabelas 6.3 a, b e ¢ os consumos totais de energia ( Qtotal ) no refervedor para as
duas configuragdes sfio apresentados, como também o consumo de energia e o tempo para a
produgio de P3 ( Q para P3, tempo para P3 ) usando a destilagdo invertida. O consumo de
energia da destilagio invertida foi maior em quase todas as simulagdes propostas. A produgio
méaxima de P3 usando a destilagfio invertida foi para o caso 1 € 43,061 Kg-mol ( RR = 15).
Comparando-se a energia para se obter esta produgio com o consumo para se ter a mesma
producgdo utiizando a destilagdo convencional { RR = 9 ) a energia gasta foi maior cerca de
10 % para a destilagdo invertida. Usando a configuragfio invertida, o consumo de energia s6 foi
menor em relagdo a outra configuragdo com produgio equivalente de P3 para as simulagbes
usando 5 <RR <9 para o caso 1.

Tabela 6.3 a - Consumo de energia total e producio de P3 para as duas configuragtes - Caso 1

Convencional Invertida
RR | Prod. | tempo Qtotal Prod. | tempo | tempo Qtotal Q para P3
P3 total P3 total [paraP3
kg-mol| hora kJ kg-mol| hora | hora kJ kJ

1 18,207 { 1,85 | 7329960,00 { 0,078 | 1,20 0,20 | 4763880,00 | 775764,00
2 128,003 2,43 | 9606960,00 |1 0,107 | 2,17 { 0,20 | 8613000,00 | 781308,00
3 133,638 2,95 |[11693880,00{ 0,152 | 3,15 0,20 {12485880,00| 791208,00
4 {37,091} 348 |13776840,00] 0,209 | 4,13 0,20 |16354800,00]| 806652,00
5 139,518] 4,03 |15954840,00]18,656| 5,09 1,15 120144520,00 | 4544100,00
6 {41,068 4,55 |18033840,0029,268| 6,07 1,99 |24025320,00| 7871688,00
7 1421191 512 |20295000,00]34,107 ] 7,03 2,63 |27850680,00] 10421532 00
8 |42,851] 5,68 |22488840,00}36,979; 7,97 3,21 131561200,00]12726252.,00
9 |43,359] 6,26 |24777720,00}38811| B95 3,76 13545784000 | 14883660,00
10 | 43,768 6,83 |27038880,00]40,062| 992 | 4,28 |39267360,00]16953552.00
11 |144,016] 7,40 |29315880,00]40,988 1087 | 4,79 143033120,00| 18979884,00
12 144,230] 798 (31588920,00(41,711} 11,87 | 5,30 |47009160,00 |20982456,00
13 144,379| 8,58 133980760,00|42,274| 1278 | 580 |50624640,00]|22959684,00
14 144,484 9,16 |36257760,00{42,702| 13,68 | 6,29 |54160920,00|24904836,00
15 144,622 9,76 {38637720,00{43,061| 1476 | 6,78 |58433760,00]26843652,00
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Tabela 6.3 b - Consumo de energia total e produgio de P3 para as duas configuragdes - Caso 2

Convencional Invertida
RR | Prod. | tempo Qtotal Prod. | tempo | tempo Qtotal Q para P3
P3 total P3 total |paraP3
kg-mol | hora kJ kg-mol | hora | hora kJ kJ
1 21,374 1,60 | 6343920,00 | 0,077 | 1,13 0,17 | 4458960,00 | 688248,00
2 126,364 223 | 8850600,00 | 0,115 | 2,10 | 0,18 | 8316000,00 | 69458400
3 |28.817] 2,89 [11436480,00] 0,182 | 3,06 | 0,18 [12101760,00] 707256,00
4 [30,212] 3,54 [14022360,00f 0,142 | 399 | 0,18 |15816240,00] 708444,00
5 [31,112] 421 [16683480,00] 0352 | 489 | 0,19 [19384200,00] 756360,00
6 |31,744] 488 [19324800,00]20931] 5,85 | 1,46 [23150160,00] 5767344,00
7 |132,130f 5,55 ]21997800,00]25,931| 6,81 1,99 |126975520,00| 7875648,00
8 132,465| 623 [24658920,00]27,733] 7,71 | 2,44 [30535560,00] 965804400
9 [32.686] 690 [27335880,00[29,113] 8,68 | 2.85 [34353000,00]11278476,00
10 132,867] 7,58 |30016800,00{30,097| 9,37 | 3,25 |37105200,00 | 12850200,00
11 [32,991] 826 [32713560,00{30,752] 10,20 | 3,62 140403880,00]14354208,00
12 }33,065] 8,95 [35422200,00131,262! 11,49 [ 4,00 {45488520,00}15841584,00
13 133,163 ] 9,63 [38115000,00]31,648| 12,45 | 4,37 ]49309920,00}17304012,00
14 133,235] 10,31 {40815720,00|31,994] 13,37 | 4,74 }52945200,00 | 18775548,00
15 133,298 10,99 143516440,00132,233 ] 14,30 | 5,10 |56616120,00|20209464,00

Tabela 6.3 ¢ - Consumo de enérgia total e produgo de P3 para as duas configuragdes - Caso 3

Convencional Invertida
RR | Prod. | tempo Qtotal Prod. | tempo | tempo Qtotal Q para P3
P3 total P3 total |paraP3
kg-mol | hora kJ kg-mol| hora | hora k¥ kJ
1 12,265 2,12 | 8383320,00 | 0,078 | 1733 0,34 | 5250960,00 | 133966800
2 119,593 2,82 111159280,00] 0,039 | 230 0,34 | 9119880,00 | 1339668,00
3 [24,660( 345 |13665960,001 0,080 | 3,28 0,34 |12972960,00| 1346004,00
4 |27.731] 4,10 |16251840,00] 0,063 | 425 0,34 |16849800,00| 1346400,00
5 129460] 4,778 |18909000,00] 0,116 | 523 0,34 |}20698520,001 1359864,00
6 130,650 5,46 12160972000 0,175 | 6,20 0,35 |24567840,00| 1378872,00
7 131,303] 6,16 [24381720,00| 0,239 | 7,18 | 0,35 |28416960,00]| 1404216,00
8 131,840 6,83 [27030960,00f 7,361 { 816 0,94 |32305680,00] 3716856,00
9 132,092 7,56 [29921760,00] 14,246 9,13 1,65 [36138960,00{ 6519348,00
10 132,391} 8,26 {32689800,00;18,2621{ 10,10 | 2,20 |39996000,00| 8718336,00
11 |32,7071 8,95 }35457840,00{21,007| 11,07 | 2,70 ]43821360,00]10676556,00
12 132,698 ] 9,66 [38241720,00]122,926] 12,03 | 3,15 [47654640,00|12455784,00
13 {32,805] 10,38 {41088960,00] 24,370} 13,00 | 3,57 |51464160,00|14139972,00
14 132,902] 11,08 |43872840,00]25,502 | 1397 | 3,98 |55325160,00|15764760,00
15 132940 11,80 |46747800,00] 26,381 | 14,95 | 4,38 |59202000,0017326584,00
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Fazendo a mesma analise para o caso 2, nota-se que o calor total € maior para a
destilagio invertida, porém a energia gasta para produzir P3 ( RR = 15 ), comparando-se com
a destilagdo convencional { RR = 7 ) para a mesma produgdo, foi menor cerca de 10 %. Para o
caso 2 quando se tem produgdes equivalentes de P3 entre os dois esquemas o consumo de
energia foi sempre menor para a configuragio invertida.

Para o caso 3 o desempenho da destilagio invertida foi ruim, isto é, desempenho bem
pior em relacdo a destilagdo em batelada convencional.

6.5 CONCLUSOES

A modelagem detalhada e a simulagio da destilagio em batelada invertida
multicomponente contribuiram para mostrar o desempenho deste diferente tipo de
configuragio. Mesmo sendo as quantidades produzidas e consumo de energia fotal para o
esquema invertido, em geral, piores que o convencional, em alguns casos o consumo de
energia para obtengio de produto rico no componente mais pesado {n-decano) foi menor para
produgdes equivalentes. Portanto, se o produto desejado fosse o rico em n-decano talvez
devido ao menor gasto de energia fosse interessante operar a coluna de forma invertida e obter
assim o produto desejado.

Observou-se também que a quantidade de produto intermedidrio na carga inicial
também interferiu no melhor desempenho da coluna invertida. No caso onde a presenca deste
componente € apreciavel, a separagiio foi bem pior em todos as situages propostas. Quando a
presenga deste componente foi pequena a obtengio de produto rico em n-decano foi
equivalente 2 destilagio em batelada convencional.

A utilizagio de graficos tri-dimensionais ajudou na compreenséic do que ocorre na
separagio ao longo do tempo real de batelada, da mesma forma que foi feito para destilagdo
convencional no capitulo S.

Notou-se também que as taxas de retorno de produte a coluna que favoreceram a
separagio foram bem maiores que as utilizadas na destilagio convencional, isto €, quando se
tinha pequenas taxas de retorno as quantidades produzidas ficaram bem aquém das obtidas
pela destilagio convencional.
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Pelo fato de que alguns casos o consumo de energia foi menor para obtengio do
produto rico em n-decano, talvez a operagdo alternada entre destilagio convencional e
destilagdo invertida possa levar a um menor consumo total de energia, menor do que se
utilizasse uma configuragio somente. Isto deve ser alvo de um estudo posterior para
comprovagao.



Capitulo 7

CONCLUSOES E SUGESTOES

7.1 CONCLUSOES

Neste trabatho de tese, o comportamento da separagdo utilizando a destilagio em
batelada, através do uso de um modelo detalhado e realistico foi estudado. O modelo é
composto por um sistema misto de equagdes diferenciais e algébricas e pode ser considerado
suficientemente detalhado, pois incluiu as equagbes de balango de massa e energia, equilibrio
de fases liquido-vapor rigoroso ¢ os holdups da coluna ( dos pratos e do condensador ). Este
modelo foi representativo e ndo se mostrou necessario a inclusdo de equagdes da hidraulica
dos pratos e equagdes para a densidade da fase liquida, que aumentariam consideravelmente o
esforgo computacional. O modelo foi validado comparando-o com simulagBes e dados
experimentais apresentados na literatura que podem ser chamados de classicos e obteve-se
com ele bons resultados, o que possibilitou a sua utilizagdo em estudos de simulago.

O equilibrio de fases liquido-vapor foi considerado como parte importante da
modelagem e varios métodos para o calculo do equilibrio de fases rigoroso podem ser
utilizados de acordo com as varias misturas que venham a ser separadas em colunas de
destilagio em batelada. A disponibilidade de varios métodos para o célculo do equilibrio é
bastante valida, pois pode-se escolher entre estes métodos o que melhor se adapte a mistura
que sera separada, seja em termos da natureza do sistema ou da disponibilidade de pardmetros.

Nesta pesquisa, um método de integragio numérica confiavel com passo variavel
aplicado a sistemas "stiff", comuns & modelagem da destilagdo em batelada, foi empregado ¢
ajustado para integrar as equag¢des do modelo. Um simulador para a destilacéio em batelada,
UNIBAT, foi desenvolvido, com varias opgdes de estratégias de operagdo para ser usado em
micro-computadores. A presente versdo possibilita a operagio em varias etapas com taxa de
destilagdo constante, com calor fornecido no reboiler constante e ainda com taxa de vapor
deixando o refervedor constante. Os dados operacionais sfo fornecidos pelo usuario.
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Apds o ajuste do método semi-implicito de integragdo numérica, a influéncia do
método de calculo do equilibrio de fases liquido-vapor no esforgo computacional ( tempo
computacional ) foi avaliada, tanto para misturas ideais como para ndo ideais. Mostrou-se que
grande parte do tempo computacional € empregado no calculo de propriedades
termodinidmicas, porém este esforgo € compensado pela melhor representatividade obtida pelo
modelo.

A real contribui¢iio do método de integragiio escolhido para a simulagio da destilagdo
em batelada, foi avaliada comparando seu desempenho com o de outros métodos explicitos
tradicionais ( Euler ¢ Runge-Kutta de 4a. ordem ). Os tempos computacionais para os
exemplos propostos foram sempre menores para o método semi-implicito.

As volatilidades do componentes da mistura e os holdups da coluna ( pratos,
condensador e refervedor ) exercem grande influéncia no método de integragdo e estio
diretamente ligados a rigidez ( stiffness ) do sistema de equagdes diferenciais formados. Estes
fatos apesar de comentados nunca foram mostrados na literatura disponivel. Duas misturas
com diferentes caracteristicas termodinidmicas foram utilizadas para demonstrar as influéncias
destas varidveis no método de integragio. Quanto maiores forem as volatilidades dos
~componentes ¢ a razdo holdup do refervedor - holdup dos pratos, menor é o passo de
integrag&o para resolver o sistema e maior ¢ o esforgo computacional, e isto foi demonstrado
graficamente. A influéncia do holdup dos pratos ¢ mais acentuada para sistemas com elevada
volatilidade relativa.

Duas misturas diferentes foram empregadas para analisar a flexibilidade, caracteristica
inerente da coluna em batelada. Além da utilizac8o das duas misturas, promoveu-se a
modifica¢do de uma varijvel diretamente ligada a flexibilidade da coluna, a composigio da
carga inicial. Qutras varidveis foram alteradas durante o estudo ( n® de pratos, razdo de
refluxo ). Mostrou-se que a flexibilidade esta diretamente ligada ao grau de idealidade das
misturas a serem separadas. Procurou-se ndo mudar o "design" da coluna para ndo
descaracterizar o carater multiproposito deste processo.

Foi mostrado ainda, como os holdups dos pratos € do condensador interferem nas
recupera¢des dos produtos e nos perfis de composig¢iio do destilado. A tendéncia € que com o
aumento dos holdups da coluna as recuperagdes diminuam, principalmente as do componente
intermediario que em alguns casos levou até a ndo obtengdo do produto rico neste
componente. Em uma tUnica situagdo, razio de refluxo pequena ( RR = 2 ), o aumento do
holdup do condensador contribuiu para uma melhor recuperagio dos componentes, os perfis
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de composigdo do destilado também foram analisados. Eles foram bastante proximos para os
holdups menores tanto dos pratos como os do condensador. '

O boldup da coluna é uma das variaveis que nfo se pode deixar de considerar na
modelagem e simulagdo de colunas de destilagio multicomponente em batelada, pois ele
interfere tanto no método de integragiio numérica como no comportamento da separagio.

Graficos tri-dimensionais foram empregados para gerar superficies de resposta, e
também para melhor visualizar como se transcorre a separagio de uma mistura ternaria quando
uma coluna em batelada € operada utilizando duas estratégias diferenies. Os resultados sdo em
termos de quantidades produzidas e consumo total de energia. Os valores obtidos a partir das
simulagbes foram bem proximos para as duas estratégias. Os graficos tri-dimensionais
relacionam as composigdes instantdneas e acumuladas do destilado com a razdo de refluxo e
tempo real da batelada. Alguns comportamentos bem caracteristicos puderam ser observados
naqueles graficos. Foi possivel determinar com auxilio deles a razio de refluxo minima para
obtengfio de cada um dos produtos especificados, bem como a raz3o de refluxo para obtengiio
da recuperagio maxima.

Também se empregou graficos tr-dimensionais para comparar os resultados
anteriormente obtidos para a separac@o de mistura ternéria, s que neste caso utilizando uma
outra configuracio diferente da convencional, ou seja a coluna operando no modo
esgotamento ( destilagio em batelada invertida ). Neste processo 0s componentes mais
pesados ( menos volateis ) sio retirados primeiro. Os resultados obtidos pela destilagdo em
batelada invertida foram piores em todas as situa¢Oes propostas, levando-se em conta as
recuperagdes dos trés componentes da mistura, comparando-se com os obtidos pela destilagio
convencional. Se a obten¢fio do produto rico em componente menos volatil fossem a Gnica
desejada, em algumas situagBes a utilizagio da destilagfio invertida levou a um menor consumo
de energia e a uma produgdo mais rapida deste produto. Uma coluna em batelada que operasse
tanto no modo retificagio como no modo esgotamento, alternando-o0s, possivelmente traria
beneficios em termos de quantidades produzidas e de consumo de energia e deve ser alvo de
alguns estudos. |

Para aplicagbes praticas, um programa robusto e versatil de simulagiio deve estar
sempre disponivel para ser intensivamente usado, pois na destilagio em batelada cada caso
deve ser analisado separadamente, mesmo que a mistura a ser separada seja a mesma.
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7.2 SUGESTOES

Neste trabalho de tese, a preocupagic foi analisar as influéncias de importantes
variaveis do processo no desempenho da separagiio usando uma coluna de destilagio em
batelada. '

Como sugestles para trabathos futuros propde-se;

* Um estudo de otimizagio deste processo desde que ja se sabe qual é o comportamento da
coluna em batelada, para se determinar a melhor politica de operacéo.

» Uma avaliagdio do comportamento da separagio quando se recicla os produtos
intermediarios fora de especificagdo, para avaliar a contribuigdo do reciclo para misturas
ditas ideais e principalmente para misturas ndo ideais.

» A otimizagio do processo considerando o reciclo dos cortes intermediarios para misturas
ideais e ndo ideais.

» O estudo do comportamento da separagio quando se atinge um estado quast-estaciondrio
com a repeti¢io do reciclo dos cortes fora de especificagdo.

¢ Uma adaptagfio do simulador desenvolvido que considere a opgio do holdup volumétrico
constante, ao invés de holdup molar constante, para misturas que variem
consideravelmente a densidade da fase liquida.

s Um estudo de otimizagdo que avalie a influéncia do holdup da coluna ( dos pratos e do
condensador ) para obten¢io do tempo minimo de operagio, bem como da maior
produtividade ( destilado maximo ) e do lucro maximo, ou outra fungdo objetivo de
interesse.

 Otimizar a destilagio em batelada, utilizando uma coluna em batelada que possa operar no
modo retificagio ou esgotamento, aliernando-os, de modo a satisfazer uma fingdo
objetivo.



REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS

ABRAMS, H. J, MILADI, M. M. ¢ ATTARWALA, F. T. Preferable alternatives to
conventional batch distillation. Distillation 87, Brighton 7-9 September, 1987.

AL-TUWAIN, M. S. e LUYBEN, W. L Multicomponent batch distillation. 3. shortcut
design of batch distillation columns. Ind, Eng. Chem. Res_, v. 30, p. 507-516, 1991.

BERNOT, C., DOHERTY, M. F. ¢ MALONE, M. F. Feasibility and separation
sequencing in multicomponent batch distillation. Chemical Engineering Science, v.
46, No. 5/6, p. 1311-1326, 1991.

BERNOT, C, DOHERTY, M. F. e MALONE, M. F. Patterns of composition change in
multicomponent batch distillation Chemical Engineering Science, v. 45, No. 5, p.
1207-1221, 1990.

BOSTON, J. F, BRITT, H. I, JIRAPONGPHAN, S. e SHAH, V. B. An advanced
system for the simulation of batch distillation operations. Chemical Process Design,
p. 203-237, 1980.

CHIOTTI, O. J. e IRIBARREN, O. Asimplified models for binary batch distillation
Comput. & Chem. Engng.,v. 15, No. 1, p. 1-5, 1991

CHRISTENSEN, F. M. e JORGENSEN, S. B. Optimal control of binary batch
distillation with recycled waste cut. The Chemical Engineering Journal, v. 34, p.
57-64, 1987.

CHRISTIANSEN, L.J. MICHELSEN, ML. , FREDESLUND, A. Naphtali-Sandholm
distillation calculations for NGL mixtures near the critical region. Comput. ¢ Chem.
Engng. v.3, p. 535-542, 1979.

CONVERSE, A O. e GROSS, G. D. Optimal distillate-rate policy in batch distillation.
I&EC Fundamentals, v. 2, No. 3, p. 217-221, 1963.




10.

1L

12.

13.

14,

15.

16.

17.

18.

19.

180

CONVERSE, A O. ¢ HUBER, C. I. Effect of holdup on batch distillation optimization.
I&EC Fundamentals, v. 4, No. 4, p. 475-477, 1965.

COWARD, I The time optimal problem in binary batch distillation. Chemical
Engineering Science, v. 22, p. 503-516, 1967.

COWARD, 1. The time-optimal problem in binary batch distillation - A Further Note.
Chemical Engineering Science, v. 22, p. 1881-1884, 1967.

CUILLE, P. E. e REKLAITIS, G. V. Dynamic simulation of multicomponent batch
rectification with chemical reactions. Comput. & Chem. Engng., v. 10, No. 4, p.
389-398, 1986.

DISTEFANO, G. P. Mathematical modelling and numerical integration of
mutticomponent batch distillation equations. A.LCh.E. Journal, v. 14, No. 1, p. 190-
199, 1986.

DIWEKAR, U. M, MALIK, R. K. ¢e MADHAVAN, K. P. Optimal reflux rate policy
determination for multicomponent batch distillation columns. Comput. & Chem.
Engng.,v. 11, No. 6, p. 629-637, 1987

DIWEKAR, U. M., MADHAVAN, K. P. ¢ SWANEY, R E. Optimization of
multicomponent batch distillation columns. Ind. Eng. Chem. Res,, v. 28, p. 1011-
1017, 1989.

DIWEKAR, UM. , MADHAVAN, K P. Multicomponent batch distillation column
design. Ind. Eng. Chem. Res. v.30, p. 713 - 721, 1991 a.

DIWEKAR, UM, MADHAVAN, K. P. Batch-Dist: a comprehensive package for
simulation, design, optimization and optimal control of multicomponent, multifraction
batch distillation columns.Comput. Chem. Engng. v.15, n.12, p.833-842, 1991 b.

DOMENECH, S. ¢ ENJALBERT, M. Modele mathematique d'une colonne de
rectification discontinue - 1 etablissement du modele. Chemical Engineering
Science, v. 29, p. 1519-1528, 1974,



20.

21

22,

23.

24,

25.

26.

27.

28,

26.

181

DOMENECH, S. ¢ ENJALBERT, M. Modele mathematique d'une colonne de
rectification discontinue - II. exploitation numerique. Chemical Engineering
Science, v. 29, p. 1529-1535, 1974, '

DOMENECH, S. ¢ ENJALBERT, M. Program for simulating batch rectification as a
unit operation - short note. Comput. & Chem. Engng., v. 5, No. 3, p. 181-184,
1981.

EGLY, H, RURY, V. e SEID, B. Optimum design and operation of batch rectification
accompained by chemical reaction. Comput. & Chem, Engng., v. 3, p. 169-174,
1979.

FARHAT, S, PIBOULEAU, L., DOMENECH, S. e CZERNICKI, M. Optimal control
of batch distillation via nonlinear programming. Chem. Eng. Process,, v. 29, p. 33-
38, 1991.

GALINDEZ, H. e FREDESLUND, A. simulation of multicomponent batch distillation
processes. Comput. Chem. Engng., v. 12, No. 4, p. 281-288, 1988.

GEAR, C.W. Numerical initial value problems in ordinary differential equation.
New Jersey: Pretice-Hall, 1971.

GMEHLING, J,ONKEN, U. Vapor liquid equilibrium data collection. DECHEMA
Chemistry data series.

GONZALEZ-VELASCO, J. R, GUTIERREZ-ORTIZ, M. A, CASTRESANA-
PELAYO, J. M., e GoONZALEZ-MARCOS, J. A. Improvements in batch distillation
startup. Ind. Eng. Chem. Res., v. 26, p. 745-750, 1987.

GONZALEZ-VELASCO, J. R, GUTIERREZ-ORTIZ, M. A, CASTRESANA-
PELAYO, J. M, e GONZALEZ-MARCOS, J. A. Modeling of batch distiliation by
the pulse-response method. Int. Chem. Engng , v.30, No. 3, p. 568-574, 1990.

HANSEN, T. T. e JORGENSEN, S. B. Optimal control of binary batch distillation in
tray or packed columns. The Chemical Engineering Science, v. 33, p. 151-155,
1986.



30.

31

32.

33.

34,

35.

36.

37.

38.

39.

40.

182

HITCH, D. M. ¢ ROUSSEAU, R. W. Simulation of continuous-contact separation
processes: multicomponent batch distillation. Ind. Eng. Chem. Res,, v. 27 p. 1466-
1473, 1988. '

HUCKABA, C. E. ¢ DANLY, D. E. Calculation procedures for binary batch
rectification. A.LCh.E. Journal, v. 6, No. 2, p. 335-342, 1960.

KERKHOF, L. H. J. e VISSERS, H. J. M. On the profit of optimum control in batch
distillation. Chemical Engineering Science , v. 33, p. 961-970, 1978,

LUYBEN, W. L. Some practical aspects of optimal batch distillation design. Ind. Eng.
Chem. Process Des. Develop., v. 10, No. 1, p. 54-59, 1971.

LUYBEN, W. L. Multicomponent batch distillation. 1. Ternary systems with slop
recycle. Ind. Eng. Chem, Res., v. 27, p. 642-647, 1988.

LUZ JR, LF1L., MACIEL, MR.W. Modelagem, politica e otimizacio de colunas de
destilaciio em batelada. 9°Congresso Brasileiro de Engenharia Quimica, Salvador,
Brasil, set. 1992,

LUZ JR, LFL., MACIEL, MRW. Flexibility analysis of batch distillation for
multipurpose uses. CHISA 93, set. 1993, L

MAYUR, DN, MAY, R. A, JACKSON, R. The time-optimal problem in binary batch
distiilation with a recycled waste-cut. The Chemical Eng. Journal, v 1, p.15-21,
1970.

MAYUR, D. N, JACKSON, R. Time optimal problems in batch distillation for
multicomponent mixtures an for columns with holdup. The Chemical Eng. Journal,
v. 2, p.150-163, 1971.

MURTY, B. S. N., GANGIAH, K. e HUSAIN, A. Perfomance of various methods in
computing optimal control policies The Chemical Engineering Journal, v. 19, p.
201-208, 1980.

PERRY, R H,, GREEN, D. Perry s chemical engineers band boock. 6 ed. Singapura:
McGraw, 1984,



41.

42,

43.

44,

45.

46.

47,

43.

49.

50.

51.

183

PRAUSNITZ,JM. et al. Computer calculations for multicomponent vapor-liquid
and liquid-liquid equilibria. 1 ed. New Jersey: Prentice-Hall. 1980.

QUINTERO-MARMOL, E. e LUYBEN, W. L. Multicomponent batch distillation. 2.
comparison of alternative slop handling and operating strategies. Ind. Eng. Chem.
Res., v. 29, p. 1915-1921, 1990.

REID, R.C., PRAUSNITZ, JM_POLING, B.E. The properties of gases and liquids. 4
ed. Singapura: Mc Graw-Hill, 1988.

REUTER, E., WOZNY, G. ¢ JEROMIN, L. Modelling of multicomponent batch
distillation processes with chemical reaction and their control systems. Comput. &
Chem. Engng., v. 13, No. 4/5, p. 499-510, 1989,

ROBINSON, E. R. The optimal control of an industrial batch distillation column
Chemical Engineering Science, v. 25, p 921-928, 1970.

ROBINSON, E. R. The Optimisation of batch distillation operations Chemical
Engineering Science, v. 24, p. 1661-1668, 1969.

SADOMOTO, H. ¢e MIYAHARA, K. Calculation procedure for mulicomponent batch
distillation. Int. Chem. Engng., v. 23, No. 1, p. 56-64. 1983.

SALAMONE, H. E. Destilacion batch multicomponente Programas de simulagio
dindmica simplificada. Congresso Latino-Americano de Engenharia Quimica,
Buenos Aires, Argentina, 1992.

STEWART, R. R, WEISMAN, E., GOODWIN, B. M, e SPEIGHT, C. E. Effect of
design parameters in multicomponent batch distillation. Ind. Eng. Chem. Process
Des. Develop., v. 12, No. 2, p. 130-136, 1973.

TREYBAL, R E. Mass-transfer operations 3 ed. Singapura: Mc - Graw - Hill, 1981,

TSONOPOULOS, C. An empirical correlation of second virial coefficients. AICHE
Journal, v.20,n.2, p. 263 - 272, 1974,



184

52. VILLADSEN,J. MICHELSEN, M.L. Solution of differential equations models by
pelynomial aproximations. New Jersey. Prentice-Hall, 1978.

53. WU, W., CHIOU, T. Determination of feasible reflux ratios and minmimun number of
plates required in multicomponent batch distillation. Ind. Eng. Chem. Res, v.28,
p.1862 - 1867, 1989.



Abstract

Modelling and Simulation of Multicomponent Batch Distillation

A realistic dynamic model of batch columns was developed, which has included
material and energy balances equations, liquid holdups of the column and also considered the
rigorous calculation of thermodynamic properties. The model generates a system of differential
and algebraic equations, which is frequently stiff. A reliable and robust numerical integration
technique was employed and adjusted for batch distillation problems, and futhermore it was
compared with others integration methods. The model has been validated using experimental
data and simulations presented in the literature. It has been representative and versatile.

The flexibility of a baich column was analysed using two mixtures with different
thermodynamic characteristics , and moreover the initial charge composition and the reflux
ratio have been changed. There is a direct relation between the flexibility and the ideality
degree of the mixtures to be distilated. The initial charge composition has also a large
influence on batch columns performance with a fixed design.

The influences of plate holdup and component volatilities on the integration method has
been evaluated. The method performance is more affected by plate holdup at great component
volatilities. Besides the influence in the numerical integration method, plate and condenser
holdups interfere on the behaviour of batch distillation. Large holdups can bring a lower
recovery or even cause no production of desired products. In some cases, behaviours were
different from this.

Three-dimensions graphics were employed to represent instantaneous and acumulated
distillate compositions as a function of batch time for different reflux ratios generating
response surfaces for a given separation. The visualization of these graphics has contributed
for a better understanding of separation for different initial charge compositions. Two
operating strategies were compared and equivalent results (production and energy total
consumption) were obtained.

Other configuration of batch distillation, inverted batch distillation, was rigorous
modelled and simulated using the same integration technique. The results were compared with
those obtained for the convetional scheme. The inverted distillation, in general, is not better
than the conventional one, but, in some cases the obtaintion of the product that is rich in the
heavier component was better (lower batch time and energy consumption), taking into account
that it was the only desired product. Perhaps the aiternated operation, between these two
configurations, bring a better performance of a given separation.

Keywords: Batch distillation, stiff systems, flexibility, holdups, ideal and non-ideal mixtures,
response surface.



