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RESUMO

Na separacéio de sistemas liquido-liquido misciveis, o processo mais utilizado € a
destilacdo e, sendo assim, seu estudo se torna bastante necessario. O projeto de uma coluna
de destilagdo requer o conhecimento do comportamento hidrodindmico do sistema
destilante. Um dos parmetros hidrodindmicos mais importantes ¢ o “hold-up” (do gas ou do
liquido), que ¢ diretamente relacionado com a area interfacial e tempo de contato entre as
duas fases da dispersdo. O “hold-up” de gas ou de liquido ¢ facilmente determinado pela
medida da altura de liquido retido. No presente trabalho, a altura de liquido retido foi
medida em pratos perfurados sem vertedor em uma coluna de 5,5cm de didmetro interno.
Foram utilizados dois sistemas submetidos a destilagdo ¢ em refluxo total, o sistema
homogéneo etanol-butanol e o heterogéneo agua-butanol, que sfo classificados segundo
Zuiderweg e Harmens (1958) como sistemas neutro € negativo respectivamente.

Varios experimentos foram realizados variando-se a drea livre de escoamento do
prato (10 a 21%), as vazdes e as composi¢Oes das fases vapor e liquida. Os efeitos dessas
varidveis sobre os regimes de escoamento, a altura de liquido retido, a altura da dispersdo, o
“hold-up” liquido e a faixa de operagdo da coluna foram estudados.

Foram observados trés tipos de regimes de escoamento sobre o prato : “Froth”,
“Spray” e transi¢fo entre estes dois tipos de regimes. Observou-se que os regimes do tipo
“Spray” e transicdo foram favorecidos por altos valores de area livre e baixos valores de
velocidade de vapor.

Verificou-se que a altura de liquido retido, para ambos os sistemas estudados, era
fortemente influenciada pela velocidade de vapor e area livre de escoamento do prato, mas
néo sofreu influéncia significativa da composicdo. Verificou-se que a altura da dispersdo
apresentou um comportamento semelhante ao da altura de liquido retido. Verificou-se
também, que o “hold-up” liquido, para o sistema etanol-butanol, sofreu influéncia do tipo de
dispersdo sobre o prato, mas para o agua-butanol, pouca influéncia deste pardmetro foi

observada.
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Sdo propostas equacdes empiricas para a altura de liquido retido baseadas em dados
experimentais dos sistemas etanol-butanol e agua-butanol em fungio das vazdes e
propriedades fisicas (viscosidade, massa especifica e tens@o superficial) das fases vapor e
liquida e parémetros geoméﬁ‘icos dos pratos (didmetro dos orificios e area livre de

escoamento). As correlagbes representam bem os resultados experimentais.
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NOMENCLATURA

a = pardmetro da equacdo D.38 [pup]

a, b == coeficientes de mistura da equagiio D.28
Area = 4rea da secdo transversal da coluna [sz]

B = segundo coeficiente virial [cm3/gmok]

B, = constante da equagfo D.19

¢; = constante do componente da equagio D.39

D = didmetro da coluna [cm]

d = didmetro dos orificios do prato [cm]

d,; = didmetro da molécula i [A]

F,, = forca de atrito devido as paredes da coluna

Fr = nimero adimensional de Froude

g = aceleracfo da gravidade [cm]sz]

H = altura da dispersdo [cm]

h = altura de liquido retido [cm]

h,,, = variacdo do fluido manométrico no interior do tubo
IR = indice de refracdo de mistura

k = constante de Boltzmann

L. = vazio molar de liquido [mol/s]

" = vazdo de liquido por unidade de area [kg/m’h]

L, = vazdo massica de liquido [kg/h]

vi

M = espago livre enire o topo da dispersdo de um prato e o prato imediatamente superior

[cm]



n = constante da equagdo D.3

n; = nimero de grupos atbmicos para 0 componente i

[P} = parachor do componente i

P = presséio [atm]

P,, P,= pressd@o no ponto 1 sobre o prato e no ponto 2 sobre a dispersdo
P, = pressdo critica da mistura gasosa [atm]

PMg, PM; = peso molecular da mistura gasosa e liquida [g/mol]
PM;, PM,, PM, = peso molecular do componente i, 1 e 2 [g/mol]

q = constante da equagéo D.12 que depende do tipo e tamanho do componente orgénico
Q;, Q, = vazdo volumétrica do liquido [ml/s] e do vapor [cm3/s]

R = constante geral dos gases [82,057 atm cm’/mol K]

Reg, Re; = nimero de Reynolds do gas e do liquido

I, = raio do tubo manométrico

R, = espagamento entre os pratos [cm]

S = indice de estabilizagio

t = espessura do prato {cm]

T, T°c = temperatura de equilibrio em [K] e [°C]

T, = temperatura normal de ebuli¢io [K]

T, = temperatura critica da mistura gasosa [K ]

T,; = temperatura no ponto de ebuli¢do do componente i [K]

T,, T, = temperatura reduzida da mistura gasosa e do componente i
T, = constantes da equagdo D.19

T =k T/E

V = vazdo molar do vapor [mol/s]

Vil
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V., V, = volumes molares da 4gua e do componente orgénico puros -[cm3/ gmol]
V. = volume molar critico da mistura gasosa [cm’/gmol]
V¢ = volume molar da mistura gasosa [cm®/gmol]

Vi, Vi1, Vi = volumes molares da mistura, do componente 1 € do componente 2 no estado

liquido [cm’/ gmol]
Vi, Vp,, Ve = volume da fase leve, da fase pesada e total respectivamente [ml]

V.,; = volume molar no ponto de ebuli¢do do componente i [cm3/ gmol]

pi
vg = velocidade superficial do vapor [cm/s]

Vg = velocidade do vapor através dos orificios [cm/s]

VG.max> VG,min = velocidades maxima e minima do vapor [cm/s]
vy = velocidade superficial do liquido [cm/s]

w = fator acéntrico de Pitzer da mistura gasosa

w; = coeficiente de correlacdo i

X, Xj, Xp Xp» Xe = fracfio molar do componente mais volatil, do componente 1, da 4gua, do

butanol e do etanol na fase liguida
X0 Xqp = fragdo molar da dgua na fase leve, na fase pesada

Xp» Xp» Xper = fragdo molar do componente mais volatil da mistura liquida sobre o prato, do

refluxo, e do refervedor
X, = frac@o molar do componente orginico puro no seio da mistura liquida
y, v, = fragio molar do componente mais volatil e do componente 1 na fase vapor
y* = fra¢c@o molar do componente mais volatil na fase vapor em equilibrio com o liquido
Z = fator de compressibilidade

7. = compressibilidade critica da mistura gasosa
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Letras gregas

o = “hold-up” de liquido

B = fator de aeragéo

£ = “hold-up” do gas

E = energia caracteristica [k T/T *]

¢ = area livre de escoamento do prato

® = parAmetro de viscosidade de mistura da equagio D.40
d = pardmetro polar da equagdo 1).36 dispersio

iy, L = viscosidade da mistura liquida [cp] e gasosa [pp]
Ly 1, M2, Mp; = viscosidade do componente 1, 2 e componente 1 no estado liquido [cp]
7; = grupo adimensional i

p,. = massa especifica do ar (20°C) [kg/m’]

Pg» PL = massa especifica da mistura gasosa e liquida [g/cms]

PLi>» Pr2s PuLi Pry» PL,~ Massa especifica do componente 1, 2, componente i, butanol e etanol

no estado liquido [g/cm3]
Prpi = 1/v,, massa especifica do componente i no ponto de ebuligdo [gmoi/cmS]

P Pp, Pr = massa especifica molar da mistura da fase leve, da fase pesada e das duas

misturas liquidas respectivamente [moi/cm3]

G, O,, Op, O, Oj, O, = tensdo superficial da mistura liquida, da 4gua, do butanol, do etanol, do

componente 1 e do componente orginicojdina/cm ]

T = razd0 entre a area dos furos ocupada pela drenagem do liquido e a 4rea total dos furos do

prato



Cas Gy G G & = coeficientes de resisténcia, respectivamente, do gas, do liquido, da camada
liquida sobre o prato, devido a camada de dispersdo sobre o prato € da tensfo

superficial do liquido
Q, = integral de colisdo para a viscosidade

W, i, = fraglo volumétrica da dgua e do componente orgdnico na camada superficial da

mistura liquida

W,, W, = fragdes volumétricas respectivamente da dgua e do componente organico no seio do

liquido
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1- INTRODUCAO

A coluna de destilacdo de pratos ¢ um dos equipamentos mais utilizados nas
inddstrias para a separacdo de misturas liquidas. A grande maioria das colunas utiliza pratos
com vertedor, pois foram eles os mais estudados. Porém, pratos sem vertedor apresentam
muitos aspectos desejaveis; possuem maior produgdo com menor queda de pressdo quando
comparados com pratos com vertedores, sdo de facil constru¢do e sdo mais apropriados na
operagdo com deposi¢des devido a propriedade autolimpante e pela maior facilidade de
limpeza dos orificios. Assim sendo, o conhecimento do seu desempenho ¢ de fundamental
importancia.

A pesquisa sobre colunas de pratos é geralmente dividida em dois enfoques devido a
sua complexidade, o estudo do comportamento hidrodindmico da dispersdo sobre o prato ¢ o
estudo das transferéncias de massa e calor.

No que diz respeito 4 pesquisa da hidrodindmica, a sua importincia se deve ao fato de
que esta afeta o mecanismo de transferéncia de massa e portanto, a eficiéncia do prato, além
de fornecer dados fundamentais para o projeto da coluna como por exemplo, queda de
pressdo, espacamento entre os pratos e quantidade de liquido retido sobre o prato, para o
estudo da dindmica da coluna. No entanto, estas pesquisas s@o geralmente conduzidas em
prototipos experimentais onde se opera com gases e liquidos inertes, sem a ocorréncia de
transferéncia de massa e/ou calor. Porém, sabe-se também que a presenca destes fendmenos
influenciam fortemente a hidrodindmica do prato e, considerando-se estas condi¢des de
operagdo, sdo poucas as informacdes disponiveis na literatura.

Além de poucas, também sfo contraditorias as informagdes existentes, tanto no que
diz respeito ao comportamento hidrodindmico como o de transferéncia de massa, quando se
tratam de operacdes em condigbes de destilagdo trifdsica, isto €, em operagdes com
formacdo de uma segunda fase liquida resultando em equilibrio liquido-liquido-vapor
(ELLV).

Na ultima década, a literatura tem apresentado diversos estudos, na sua maioria de

ambito tedrico, sobre a destilacio trifasica, quer sobre a determinagéio e desenvolvimento de
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meétodos de predicdo de dados termodindmicos de ELLV, bem como métodos matematicos
para a simulacfo de colunas operando com sistemas heterogéneos, uma vez que a aplicagio
de métodos de calculo para ELV nem sempre consegue representar 0 seu comportamento.
Porém, estes estudos necessitam serem complementados com trabalhos de ambito
experimental para o total conhecimento do projeto de colunas com destilago trifasica.

Desta forma, o presente trabalho tem como objetivo estudar o comportamento
hidrodindmico de uma coluna utilizando pratos perfurados sem vertedor, operando com dois
sistemas destilantes : o etanol-butanol e o 4gua-butanol. O primeiro € um sistema
homogéneo e classificado por Zuiderweg e Harmens (1958) como sistema neutro, enquanto
que o segundo, um sistema heterogéneo e negativo.

Neste trabalho, os seguintes aspectos serdio abordados para ambos os sistemas :

(a) estudar os tipos de dispersdes que se formam sobre o prato perfurado sem vertedor;

(b) determinar os principais pardmetros operacionais da coluna, tais como, altura da
dispersdo, altura de liquido retido, “hold-up” do liquido e limites de operacdo;

(¢) analisar a influéncia das condicdes operacionais sobre estes pardmetros; |

(d) propor correlagdes que permitem predizer a altura de liquido retido e a altura da
dispersdo sobre o prato.

Desta forma, apresentaremos a seguir, uma revisfio dos principais trabalhos existentes

na literatura.
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2.1 - INTRODUCAO

Lockett (1986) cita trés razdes para o estudo dos regimes de escoamento :
- 0 comportamento hidrodindmico do prato depende do regime;
- alguns regimes devem ser evitados, principalmente devido a baixas taxas de transferéncia
de massa ¢ calor;
- existemn algumas evidéncias que a eficiéncia do prato pode ser otimizada projetando o
prato para operar em um regime apropriado.
Assim sendo, a seguir serd feita uma descricio das condigdes operacionais que

provocam a ocorréncia destes regimes, bem como as suas caracteristicas.

2.2 - REGIMES DE ESCOAMENTO

A figura 2.1 apresenta as curvas de queda de pressdo em pratos sem vertedor em
funcfio da velocidade de gas, a vérias vazdes de liquido, obtida por Zelinski e Kafarov

(1961) com base em dados experimentais realizados com o sistema agua-ar.

w

AP (kgfim’)

E L i '] K i
1a" 03 05 1 2 3 5 10

Vg (nV/s)

Figura 2.1 : Regimes de escoamento Representacio utilizando vg vs AP © v, (kg/m2 h}

(1) 0,0; (2) 1650; (3) 3580; (4) 11200; (5) 21100 [Zelinski e Kafarov(1961)1.
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Rylek e Standért (1964), através da analise desta figura 2.1, definiram diferentes tipos
de dispersdes. A regifio AB representa a nfo existéncia de liquido retido sobre o prato. Este
regime ocorre a baixas velocidades de gés, em que este passa livremente através de alguns
orificios do prato, enquanto que o liquido escoa através de outros orificios sem a ocorréncia
de sua retengdo. Os escoamentos das fases liquida e gasosa podem ocorrer nos mesmos
orificios, se estes forem suficientemente grandes. O liquido entra em contato com o gas
somente na sua superficie. Este regime tem pouca importincia para a destilagdo devido aos
reduzidos valores de rea interfacial e de tempo de contato entre as duas fases da disperséo,
provocando uma baixa taxa de transferéncia de massa e calor.

A uma certa velocidade de gas, a for¢a de atrito do gés, que € contréria 4 drenagem de
liquido, cresce a um valor tal, provocando o inicio de retencio de liquido sobre o prato. Esta
retencdo ¢ acompanhada por um repentino aumento da queda de pressdo sobre o prato,
regidio BC da figura 2.1, e a partir disto ocorre a formagio de uma dispersdo denominada por
varios autores por Borbulhamento, regido CD, caracterizada pela livre ascensio das bolhas
através da fase liquida. O ponto D significa o fim deste regime, chamado de Ponto de
Aeracdo, que possui uma estrutura celular. A regido DE representa o regime de Espuma
Moével, muitos autores denominam por “Froth”, caracterizado por uma intensa turbuléncia
da dispersdo gas-liquido. A regido EF representa uma dispersio com ocorréncia de
oscilagdes. O ponto E € chamado de Ponto de Formacgfio de Onda. Este regime ¢
acompanhado pelo aumento da queda de pressdo total do prato. As oscilacBes da disperséo
gas-liquido sobre o prato podem ser melhor observadas a uma baixa vazfo de liquido,
quando ocorre pouca retenciio de liquido, e a forga de atrito do gés se torna suficiente em
superar a inércia do liquido sobre o prato. Em velocidades mais altas de gis pode ocorrer
uma intensa projecio do liquido presente sobre o prato na forma de goticulas.

Miiller e Prince (1969), com base em estudos experimentais realizados em pratos
perfurados com vertedor, construiram um grafico de velocidade superficial do gas (vg)
versus “hold-up” do gés (g), figura 2.2, para identificar os regimes de escoamento. Quatro
regimes sdo identificados ¢ comumente chamados por Borbulhamento, Espuma Celular,

“Froth” e “Spray”, respectivamente regides 1,2,3 e 4 da figura 2.2.
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v, (m/s)
g

@ 81 02 83 84 HBS 06 L7 03 4y LD

€

Figura 2.2 : Regimes de escoamento. Representacdo utilizando € vs vy [Miiller e Prince

(1969)].

Cervenka e Kolar (1972), em pratos perfurados sem vertedor com o sistema agua-ar,
também verificaram diferentes regimes de escoamento observados pela variagio da altura de
liquido (N/m®) em fungdo da velocidade do gas, figura 2.3.

Estes autores identificaram sete tipos de regimes.(I) Escoamentos separados de
liquido e gas através dos prato. (lI) Regime de Pulsacfio Uniforme onde ocorria um
revezamento de escoamento do gés e do liquido através dos orificios. Neste regime, 0
liquido retido era relativamente pequeno e praticamente ndo se alterava com o aumento da
velocidade do gas. O regime de Borbulhamento (III) apresentava uma razoavel quantidade
de liquido retido. O gés atravessava a quantidade de liquido na forma de bolhas individuais.
(IV) Regime chamado de Espuma Homogénea por estes autores mas comumente chamado
de Espuma Celular, por apresentar uma estrutura celular. (V) Regime de Circulagdo,
denominado por Rylek e Standart (1964) por Espuma Moével. Em seguida, (VI) regime

caracterizado pela formagdo de ondas e finalmente, (VII) Regime de Fluidizacio da fase
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liquida pela a¢fio do gas. A quantidade de liquido presente sobre o prato era projetado na

forma de gotas de varios tamanhos.

1000 F

100 I

Liguido Retido (N/m 2)

18 F

VG (K}){S)

Figura 2.3 : Regimes de escoamento. Representacio utilizando vg vs Altura de liquido :

v (kg/m’ 8) < (1) 0.4; (2) 0,7; (3) 1,2; (4) 2,0; (5) 4,0 [Cervenka e Kolar (1973)].

Gimenes (1986) e Reinehr (1987) em seus estudos com pratos perfurados sem
vertedor, operando em condi¢des destilantes, isto é, com a ocorréncia de transferéncia de
massa e calor entre as fases liquida e vapor, observaram a ocorréncia dos seguintes regimes
de escoamento: (I) retengdo minima, em que o liquido comecava a ficar retido sobre o prato,
(II) “Spray”, era observado uma grande quantidade de gotas, sem a formagio de espuma,
(ITI) dispersdes do tipo Espuma Celular, (IV) dispersdes do tipo “Froth”, apresentavam
bolhas menores de vapor separadas por uma quantidade maior de liguido e nfo por um fino
filme como era o caso da Espuma Celular. (V) dispersdes mistas entre as descritas em (II) e
(1V), caracterizadas por uma intensa agitagfo, onde a massa da dispersio era arremessada
como jatos, porém sem ser enquadrada como tipicamente “Spray” ou “Froth”, (VI)
dispersdes mistas enire as descritas em (III) ¢ (IV), onde a regido inferior da dispersdo era
do tipo “Froth” ¢ a superior do tipo Espuma Celular e (VII) dispersées do tipo “Froth” que

apresentavam goticulas na parte superior assemelhando-se ao “Spray”™.
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Através da andlise dos trabalhos citados anteriormente, encontramos quatro principais
regimes de escoamento sobre o prato : Borbulhamento, Espuma Celular, “Froth” e “Spray”.
A figura 2.4 mostra modelos de escoamento para cada tipo de regime, que serfo descritos

com detalhes a seguir.

- A 240 8 el
o0 o o 3 & o O r R e e T e
co »5%0 %o - ‘o Do,
O < o GO’OGC‘Q"‘:G . F W 4
o < fe} . =] Vo + o w2 Fy PR
o] OO o 0 & 0 o 050&9000 ..‘-‘“....‘ ‘¢‘."
6 0 D 0 0 0 4 jﬁ { 2 80,05 oo voto0] (88 s rove L 2SR,
Borbulhamento Espuma Celular “Froth” “Spray”

Figura 2.4 : Regimes de Escoamento.

2.2.1 - Borbulhamento

Através da figura 2.1, regiio BC, observa-se um repentino aumento da queda de
pressdo total sobre o prato, causado pelo inicio da reteng¢fio de liquido sobre o prato. O
regime de Borbulhamento inicia-se em velocidades de gas préximas ao ponto de retengio de
liquido sobre o prato. Neste regime existe uma razoavel quantidade de liquido sobre o prato.
Pozin, Mukhlenov e Tarat (1957) afirmam que em baixas velocidades de gas, que n#o
excedam a velocidade na qual o gas forma bolhas de livre flutuacdo na camada liquida,
obtém-se uma tipica dispersdo de borbulhamento, caracterizada por bolhas que sofrem a
influéncia da forca de empuxo devido a diferenga de densidade entre as fases liquida e
gasosa. Um regime de Borbulhamento tipico ¢ caracterizado pelo fato de existir uma camada
de espuma sobre a camada de liquido ¢ acima desta, outra de goticulas : estas duas ultimas

contém apenas uma pequena fragéo do total de liquido retido.



Capitulo 2 : Revisgo da Literatura S 10

Lockett (1986} comenta que o regime de Borbulhamento ocorre em baixas vazdes de
gas, em que o tamanho das bolhas em formacgfio depende do didmetro dos orificios e da
tensdo superficial. A fregii€ncia de borbulhamento € proporcional a vazdo de gas. Os efeitos
da viscosidade do liquido e da vazdo de gas no tamanho das bolhas neste regime sdo
desprezaveis. Aumentando ainda mais a vazdo de gas, um regime de transicio pode ocorrer
no qual a tens@o superficial, inércia e viscosidade do liquido podem ser importantes. Deste
modo, o tamanho das bolhas se torna uma delicada funcio da vazdo de gis e do didmetro
dos orificios.

A quantidade de liquido retido, figura 2.3, aumenta com o aumento da velocidade de
gas, a uma alimentagdo constante de liquido. Com o aumento da vazdo de alimentagdo de
liquido, este valor também aumenta. Através da figura 2.2 observa-se que o “hold-up” de
gas aumenta regularmente com o aumento da velocidade do gds, regido 1. Miiller e Prince
(1969) comentam que o aumento da vazéio de gas através da dispersdo € acompanhado por
um decréscimo da proporgdo de orificios ocupados pela drenagem de liquido e um aumento
da freqiiéncia de formagio de bolhas de gis. A medida que aumenta a velocidade de gas, a
camada de espuma aumenta e a de liquido diminui.

O regime de Borbulhamento tem fim quando a camada de liquido presente sobre o

prato desaparece, cedendo lugar a uma espuma de estrutura celular.

2.2.2 - Espuma Celular

O limite do regime de Borbulhamento, segundo Miller e Prince (1969), é a
velocidade em que o “hold-up” do gés alcanga o valor aproximado de 0,4, em que as bolhas
comecgam a possuir a forma de poliedros. Através da figura 2.2, regifo 2, observa-se que o
regime de Espuma Celular apresenta os valores mais elevados de “hold-up” de gas, proximo
de 0,9. Este regime marca a transi¢do entre os regimes de Borbulhamento € o “Froth” e
muitas vezes € denominado por Ponto de Aeracdo. A Espuma Celular ocasiona baixas taxas
de transferéncia de massa ¢ conseqlientemente, sua importancia nos processos de separacfo

¢ reduzida.
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Segundo Rylek e Standart (1964), a partir do Ponto de Aeragfo, o aumento da vazio
de gis provoca o rompimento das bolhas tornado-as menores e ocasionando sucessivas
colisdes das bolhas entre si. Surge um novo regime caracterizado por uma forte turbuléncia

da dispersdo denominado por Espuma Mével ou por “Froth” .

2.2.3 - “Froth”

Este regime ¢ limitado pelo regime de Borbulhamento a baixas velocidades de gis e
pelo “Spray” a altas velocidades. Pela figura 2.1, este regime corresponde a regido DE e
observa-se um suave aumento da queda de pressdo total sobre o prato com o aumento da
vazdo de gas, para uma alimentacdo constante de liquido. Cervenka e Kolar (1972), através
da figura 2.3 observam que para o regime “Froth”, o liquido retido aumenta levemente com
o aumento da velocidade de gés até um valor méximo e entdo decresce suavemente, ¢ pela
figura 2.2, regifio 3, em altas velocidades de gas, o “hold-up” do gis decresce causado pela
quebra da estrutura celular.

Zelinskii e Kafarov (1961) citam que a porgfio da area dos orificios ocupada pelo
liquido mantém-se aproximadamente constante, ¢ 0 aumento da velocidade de gas somente
ocasiona um aumento da freqii€ncia de formac¢fo de bolhas, de suas velocidades ou em seus
tamanhos.

Este regime difere do Espuma Celular na forma estrutural, devido a presenca de
correntes de pequenas bolhas, correntes de gis e membranas de liquido. Lockett (1986)
comenta que a circulag@o do liquido neste regime € provocada pelas bolhas que se formam
nos orificios do prato e particularmente pelas bolhas de maior tamanho em ascensfo através
da enorme quantidade de pequenas bolhas. O regime “Froth” em baixas velocidades de gés é
caracterizado por uma faixa de tamanhos das bolhas cujas caracteristicas sfio dificeis de
predizer. Com o aumento da velocidade de gas ocorre a formagdo de jatos de gas. Em baixas
alturas da dispersdo, os jatos de gas podem penetrar o “Froth” e a freqgiiéncia desta
ocorréncia aumenta até a transicdo para o regime “Spray”’, em que todos os orificios

possuem jatos. Em qualquer momento, a propor¢do dos orificios em que o borbulhamento €
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presente € a propor¢io apresentando jatos de gas € incerto. Este regime possui altas taxas de
transferéncia de calor ¢ massa devido a preseng¢a da intensa turbuléncia da dispersio,
provocando um melhor contato entre as fases liquida e gasosa. Aumentando a velocidade do
gas, aumenta a turbuléncia da dispersdo, causando a formagdo de correntes de gas que
passam por véarias se¢des sobre o prato, resultando no surgimento de movimentos
oscilatorios desta disperséo.

Miiller e Prince (1969) comentam que o regime “Froth” normalmente ocorre depois
da quebra da estrutura celular da dispersdo, localizada no ponto B da figura 2.2, mas ¢
possivel observar a transi¢do diretamente do regime de Borbulhamento para o “Froth” sem a
formagdo da Espuma Celular. Isto é normalmente associado com a quantidade de liquido
presente sobre o prato, podendo ocorrer uma maior turbuléncia e inibindo a formacio de

espuma. O comportamento da dispersdo segue entfio a curva 5 desta figura.

2.2.4 - “Spray”

Rylek ¢ Standart (1964) declaram que a partir de determinada vazio de gas,
mantendo a de liquido constante, a altura da dispers@o aumenta rapidamente, comecando a
mudar sua estrutura para uma disperséo composta de gotas, membranas de liquido e jatos de
gas, geralmente denominada por “Spray”. Cervenka e Kolar (1972) denominam este regime
por Fluidizado ¢ citam, baseados em dados experimentais, que este regime ¢ favorecido por
baixas vazdes de liquido e altas de gas, e ¢ acompanhado por um repentino decréscimo da
queda de pressfio total sobre o prato e, pela figura 2.2 na regifio 4, verifica-se um ligeiro
aumento do “hold-up” do gas.

Ao contrario dos regimes anteriormente descritos, o regime “Spray” apresenta o gés
como a fase continua e o liquido a fase dispersa.

Gimenes (1986) e Reinehr (1987) comentam com base em resultados experimentais,
que o regime “Spray” ocorre somente nas condigdes em que existe pouco liquido retido,
préximo ao ponto de retengdo de liquido sobre o prato e que, este regime € favorecido por

pratos com maiores areas livres de escoamento. O mesmo comportamento foi observado por



Capitulo 2 : Revisfio da Literatura e 13

Ravagnani (1989), em experimentos realizados em uma coluna de pratos perfurados sem

vertedor, com diversos sistemas submetidos & destilacio.

2.3 - ALTURA DE LIQUIDO RETIDO SOBRE O PRATO

O projeto de uma coluna de destilagio requer o conhecimento dos pardmetros
hidrodindmicos ¢ de transferéncia de massa. Um dos mais importantes pardmetros
hidrodindmicos ¢ o “hold-up” de gids ou liquido que é diretamente relacionado aos
parimetros de transferéncia de massa, area interfacial e tempo de contato entre as duas fases
na dispersdo. O “hold-up” de géas ou liquido ¢ facilmente determinado pela medida da altura
de liquido retido sobre o prato. A grande maioria dos estudos sobre altura de liquido retido

sfo realizados em simuladores dgua-ar em temperatura ambiente.

2.3.1 - Métodos de Medicio

A altura de liquido retido pode ser obtida subtraindo-se a queda de presso do prato
seco da queda total. Segundo Lockett (1986), esta aproximacd@o ¢ normalmente usada em
pratos industriais mas carece em precisdo por nfo considerar a queda de pressdo residual,
isto €, a press#o necessaria para superar a tensdo superficial no momento em que as bolhas
sdo formadas nos orificios. Portahto, um método alternativo ¢ a determinacio da altura de
liquido retido através de uma medida de queda de pressdo no prato com o auxilio de um

mandmetro, como mostra a figura 2.5.
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Figura 2.5 : Medida da altura de liquido retido através de mandmetro [Lockett (1986)].

A altura de liquido retido (h) € relacionada a uma leitura de mandmetro (h,,) através
de um balan¢o de quantidade de momentum vertical entre o ponto (1), sobre o prato € o
ponto (2), acima da dispersdio, acrescida de uma correcdo da elevagfio da capilaridade,

obtendo-se :

Vg Po(Voo—Vg) _ 20

h=h,+
pL & PL g T, (2.1)

Takahashi e Tanaka (1971} estudando uma coluna de prato perfurado sem vertedor de
um unico estagio, com oS sistemas dgua-ar, solu¢do de glicerina-ar e solucio de metanol-ar,
operando a frio, utilizaram o seguinte método para medir a altura de liquido retido,
esquematizado na figura 2.6 : o liquido proveniente do tanque (10) alimentava a coluna a
uma vazio constante ajustada através da valvula (20). Esse liquido passava pelo distribuidor
(4) e cafa sobre a dispersdo formada no prato e por fim, escoava através dos orificios dos
pratos, sendo drenado pelo fundo da coluna. Enquanto isso, o gas era injetado pelo fundo da
coluna, passava pelo distribuidor (3), pelo prato perfurado, pela dispersdo e saia pelo topo.
Era interrompida a circulagdo de liquido fechando-se totalmente a valvula de saida (20) e

simultineamente, fechavam-se as saidas do estagio (16). A altura de liquido retido era entéo
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medida através de uma escala milimétrica (18) na parte externa da coluna. Detalhes sobre o

aprisionamento do liquido nfo sdo fornecidos pelos autores.
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1 - coluna;

2 - prato perfurado sem vertedor;
3 - distribuidor de gas;

4 - distribuidor de liquido;

5 - saida de liquido;

6 - entrada de gas;

7 - entrada de liquido;

8 - escala milimétrica;

9 - tanque contendo liquido;

10 - tanque de alimentagfo do liquido;

11 e 12 - medidor de orificio;

13 e 14 - bomba;

15, 16, 17, 18, 19 e 20 - valvula

Figura 2.6 : Equipamento experimental [ Takahashi e Tanaka (1971)1.

Outros autores utilizaram métodos semelhantes, Standart e Rylek (1964),

pesquisando os sistemas agua-ar, querosene-ar e glicerina-ar em pratos “turbogrid” sem

vertedor, mediram experimentalmente a altura de liquido retido através de uma repentina

interrupcio do fluxo de liquido na se¢fio hidraulica e simultaneamente fechando-se o fluxo
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de gas, entdo o liquido podia ser drenado diretamente para o recipiente sob o prato. A
quantidade de liquido presente no recipiente era entdo pesada. |

Cervenka e Kolar (1972) também utilizaram um método semelhante, destacando que
esta quantidade de liquido coletada sempre incluia o liquido residual, isto €, o liquido
presente na secdo hidraulica mas que nfo pertencia 4 mistura gas-liquido sobre o prato e
portanto, deveria ser subtraido. Estes autores assumiram que o liquido residual no espaco
acima do prato era desprezavel. No espago abaixo do prato, o liquido residual era formado
pelo liquido que gotejava dos orificios caindo na forma de gotas ou escoando pelas paredes
e pelo liquido presente no fundo da coluna e a sua quantidade era determinada
experimentalmente. O prato era removido e em seu lugar, a alimentagio de liquido era
realizada. Parte da coluna abaixo da posicfio do prato era molhada pelo liquido e o gas era
injetado. Esta quantidade de liquido era medida e considerada como o liquido residual.

Miiller e Prince (1969) também estudando uma coluna de prato perfurado de um
tinico estagio, operando com o sistema agua-ar a 25°C, determinaram a altura de liquido
retido através de duas maneiras. Despejava-se um volume conhecido de liquido na coluna e
media-se a altura da dispersdo formada. Tendo o volume de liquido despejado e a area da
secdo transversal da coluna era obtida a altura de liquido retido. Para a dispersdo do tipo
Espuma Celular, a altura de liquido retido era obtida através da queda de pressdo sobre o

prato com o auxilio de um mandmetro.

2.3.2 - Correlacdes

Takahashi e Tanaka (1971) apresentam a seguinte equacio tedrica para o liquido

retido sobre um prato perfurado sem vertedor.

1 g YGo 2 fﬂ; 3 2
(3 &) oo ng (iGJ pG+Cg +(1 En T G——J [*—*) pL 2.2)
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Essa correlagfo leva em consideragfio as caracteristicas geométricas do prato, razdes
de fluxo de gas e liquido, propriedades fisicas de ambos os fluidos e queda de pressdo do gas
através da dispersio formada sobre o prato. Alguns coeficientes s@o determinados
experimentalmente (fator de aeragfo: B, coeficientes de resisténcia: Cy, &, &, &, Gp) para os
sistemas agua-ar, solugdo de glicerina-ar e solu¢do de metanol-ar em uma coluna com
didmetro igual a 15cm. Vérios pratos sdo utilizados variando em espessura de 0,080 a
0,620cm, didmetro dos furos de 0,300 a 1,002cm e drea livre de 0,0504 a 0,508.

Os coeficientes de resisténcia s@o expressos pelas seguintes equacles para pratos

perfurados sem vertedor:

Coeficiente de resisténcia do gas , {;:

gd=1,14{ [1m¢ (1—1)]2+0,4 [},25-—4; (1-—1)]}

(2.3)
Coeficiente de resisténcia do liquido, ; :
488 (d*-087) (0-28,7) p, "
PP LK ) (0=287)
(mj (2.4)
T

Coeficiente de resisténcia da camada liquida sobre o prato, §;;

&=10 (2.5)

Coeficiente de resisténcia devido a tensdo superficial, & :

£, =034 (2.6)
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Coeficiente de resisténcia devido a camada de dispersdo sobre o prato, {, :
& =111 (2.7)

O fator de aeragfio, B, da equagdio 2.1 ¢ uma medida que mostra a magnitude da
energia que transfere do gas para a fase liquida. O fator de aeragfio ¢ correlacionado pelas

seguintes equagoes:

Para 0,05<¢ <0,20:

125 2
B=087 ( t” ) U ) 310“9( o |
= 3 - i"l" + bl
v, L LVLH?‘(I) .tlmlefSJ (2.8)
e para 0,20 < ¢ < 0,50
{ é)i/s 3 v W
e 3)17 I A ~2/9 ~1/50_§_136_1O-6 G
B LVLmztyisJ G Hp vLusti/sJ (2.9)

A razo entre a rea dos furos ocupada pela drenagem do liquido e a drea total dos

furos do prato, 1, € obtida pela seguinte equacdo :

ofh PL): 0

ot (2.10)

Mahendru ¢ Hackl (1979) apresentam a seguinte equag@o para o calculo da altura de

liguido retido em pratos perfurados sem vertedor :
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0,75

- 0,065(L" J EG GG / par )i

or, %7 (T/d)°42 @.11)

onde : n=0,3162 (‘1’)_”4

h [m]; L' [kg/m’h}; v [m/s]; pg e pr. [kg/m’];
Pur (20°C) [ke/m’); t e d [mm].

E uma equagdio empirica obtida a partir de andlise dimensional de varidveis que
influenciam a altura de liquido retido e a dispersdo sobre o prato. Esta equacio foi obtida
através de dados experimentais de uma coluna de pratos perfurados sem vertedor de area
livre de 19 a 33% e didmetro da coluna de 31cm, utilizando o sistema dgua-ar. Os autores
declaram que a aplicabilidade desta equacgio € limitada apenas para sistemas pouco ou nio
espumantes, caracteristica do sistema 4gua-ar.

Cruz (1983) com base em experimentos realizados utilizando pratos perfurados sem

vertedor, propde a seguinte equacéo para a altura de liquido retido:

02 (Lo)g’g vg* p®* (up/ 5)0’2

h=101
g p. ¢° DM (@/T)08 (2.12)

onde : h [m]; L, [kg/h]; ve [mvs]; pg e py [kg/m’];
w[kg/ms]; o [N/m]:D [m]; t e d [mm]; g [m/s”].

Os dados experimentais foram obtidos em condi¢Bes néo destilantes para os sistemas
dgua-ar ¢ solugdo aquosa de etanol-ar. Foram utilizados pratos com area livre de 6,4 a 20% ¢

didmetro de coluna de 9,8 e 18cm.
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Esta equagfio aplica-se a sistemas espumantes ou ndo, uma vez que a solu¢io aquosa
de etanol-ar é um sistema consideravelmente espumante enquanto que o dgua-ar apresenta

um comportamento inverso, isto €, pouco espumante.

2.4 - ALTURA DA DISPERSAQO

A formagdo da dispersdo sobre o prato ocorre devido a interagdo entre o gis
ascendente ¢ o liquido descendente. Segundo Rylek e Standart (1964), o comportamento da
dispersdo sofre influéncia das velocidades do gis e do liquido, das propriedades fisico-
quimicas das fases e dos pardmetros geométricos do prato.

O conhecimento da altura da dispersdo tem importdncia no célculo do espagamento
entre os pratos que ¢ determinado segundo Rylek e Standart (64) através da seguinte

equacdo :
R,=H+M (2.13)
onde : M = 8 - 10 cm para pratos sem vertedor.

Rylek e Standart (1964) comentam ainda que o espacamento geralmente utilizado
varia entre 30 - 60 cm em colunas industriais.

Para a predigiio da altura da dispersdo, algumas equacdes sfo apresentadas na
literatura em condi¢Oes destilantes : Gimenes (1986), Reinehr (1987) ¢ Ravagnani (1989) :

Gimenes (1986) operando uma coluna de 9,9 cm de didmetro com pratos perfurados
sem vertedor, utilizando o sistema etanol-dgua, propde a seguinte equaco para a predi¢io

da altura da dispersdo, baseada em seus resultados experimentais :
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H=011291104

275 (EJLW [Eg)o,éw ( s J3,523 (2.14)
v PL HLVG

Os experimentos foram realizados em uma faixa de area livre de escoamento do prato
de 8,3 a 28,5%.

Remehr (1987) para analisar o efeito do diimetro da coluna no comportamento
hidrodindmico, utilizou o mesmo sistema etanol-dgua estudado por Gimenes (1986), mas
operando em uma coluna de 5,5 cm de didmetro, em uma faixa de area livre de 9,89 a

39,57%, prop0e a seguinte equacio para o calculo da altura da dispersio.

{
0,223 0,059 0,616
(Agi\ LY (vgdpy o 2,589 (2.15)
Lv ZJ v ¢
G Hg HL Vg

Ravagnani (1989) estudou o efeito da tensfio superficial no comportamento
hidrodinamico. Utilizando uma coluna com as mesmas caracteristicas de Reinehr {1987),
realizou experimentos com sistemas etanol-butanol ¢ &agua-dimetilformamida,
respectivamente sistemas neutro ¢ negativo, segundo a classificacdo de Zuiderweg ¢

Harmens (1958), e propde as seguintes correlagdes para predic@o da altura da dispersfo :
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Para sistema etanol-butanol :

4,88 2.16
(y_é (oD v o P 10

H=14910"13 ¢
(06 D3 )" (9)5,34 (2.17)
L &) e

2.5 - “HOLD-UP” DO LIQUIDO

O “hold-up” liquido, ¢, relaciona a altura da dispersdo, H, com a de liquido retido, h,

da seguinte forma :

h
“=1 (2.18)

O “hold-up” do gas, €, é dado por :

e=l-a="p (2.19)
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Mahendru e Hackl (1979) e Cruz (1983) apresentam as seguintes equagdes para o
calculo do “hold-up” do gas obtidas através de experimentos realizados em pratos
perfurados sem vertedor :

Mahendru e Hackl (1979), para sistema dgua-ar :

-0,2
[ve2 on |
&=1-0,0946 [—Y—G—E‘?’—j
ghpL (2.20)
Cruz (1983), para sistemas agua-ar e solucfo aquosa de etanol-ar:

b2 )00
£=0,72 (—Q—J ¢*%

gh (2.21)

2.6 - PRINCIPAIS VARIAVEIS QUE INFLUENCIAM O COMPORTAMENTO
HIDRODINAMICO DE PRATOS SEM VERTEDOR

As variaveis mais importantes, encontradas na literatura, que apresentam influéncia

sobre a hidrodindmica dos pratos perfurados sem vertedor sdo : parAmetros geométricos,

velocidades do liquido e do gas e propriedades fisicas do liquido.

2.6.1 - Parametros Geométricos

Os pardmetros geométricos dos pratos que podem influenciar em seus desempenhos

sdo : didmetro dos orificios, espessura e area livre.
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Molokanov (1964) comenta que o didmetro dos orificios dos pratos perfurados sem
vertedor estd, geralmente, na faixa entre 0,5 a 1,0 cm. Mahendru e Hackl (1979) verificam,
com base em resultados experimentais, que ao aumentar o didmetro dos orificios, para um
valor constante de espessura do prato, a faixa de operacdo da coluna diminui. Por outro lado,
pratos com orificios de didmetro maior operam por um periodo maior nos casos de sistemas
impuros. Cruz (1983) também baseada em resultados experimentais, observa que utilizando-
se o mesmo didmetro e area livre, as alturas de liquido, da dispersdo, o “hold-up” do gés e a
queda de pressdo serdo maiores quanto menor for o didmetro dos orificios, mantendo
constantes as vazdes de gas e liquido.

Hoppe e Mittdstrass (1967) e Kreis ¢ Raab (1979) comentam que a variacfo do
didmetro dos orificios aparentemente ndo provoca alteragtes na eficiéncia do prato. Esta
observacdo € contraria ao resultado esperado, pois era de se supor que a drea interfacial
produzida, utilizando um prato de orificios de didmetro menor, serta maior que aqueles
utilizando orificios de didmetro maior. Este fato pode ser explicado pela existéncia de algum
fendmeno na dispersdo gas-liquido que anula o efeito do didmetro dos orificios na eficiéncia
do prato.

Quanto a espessura do prato, Hoppe e Mittdstrass (1967} € Mahendru e Hackl (1979),
afirmam que esta espessura deve ser tdo reduzida quanto possivel, levando em consideragio
a resisténcia do prato, pois com o aumento da espessura, aumenta o limite minimo de
operacdo da velocidade do gas.

Com relago a 4rea livre de escoamento do prato, Van den Berg (1955) cita que para
pratos sem vertedor, a area livre varia de 0,1 a 0,4. Cruz (1983) verifica que com 0 aumento
da a area livre, as alturas de liquido retido, da dispersdo e queda de pressio sobre o prato
diminuem para vazdes de gas e liquido constantes. Outro fato observado € que as oscilagdes
da dispersdo ocorrem de forma mais violenta com o aumento da area livre devido a elevagio
do limite maximo de operacéo.

Os estudos realizados pela Shell Develop. Co. (1955) resultam que com o aumento da
drea livre do prato, a capacidade do prato aumenta, no entanto, a queda de pressdo e a
eficiéncia decrescem. Portanto, a area livre deve ser selecionada através de um balango

econdmico entre a capacidade ¢ a eficiéncia do prato.
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Outro pardmetro geométrico importante no comportamento hidrodindmico da
dispersdo € o didmetro da coluna. Cruz (1983) comenta que, diminuindo o didmetro da

coluna, a capacidade do prato em operar com altas vazdes de gas e liquido também diminui.
2.6.2 - Velocidade das Fases Liquida e Gasosa
Takahashi e Tanaka (1971) mostram a influéncia das velocidades do liquido e do gas

para pratos perfurados sem vertedor com o sistema agua-ar através da figura 2.7.
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Figura 2.7 : Influéncia das velocidades de liquido e gas sobre a altura de liquido retido.

[Takahashi e Tanaka(1971)]

A altura de liquido retido aumenta consideravelmente com o aumento da velocidade
do gas, mas se esta for constante, a altura de liquido aumentard com o aumento da
velocidade de liquido. Este comportamento também € verificado por Cruz (1983), nio

somente para a altura de liquido mas também para a altura da dispersdo e queda de pressio
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sobre o prato. Verifica ainda que o “hold-up” do gas aumenta com o aumento da vazio de
gas, no entanto, esta variagdo € muito pequena. |

Gardner e Mclean (1969) apresentam a influéncia das velocidades do gas e do liquido
no “hold-up” do gis em pratos perfurados com vertedor, figura 2.8. Até a velocidade de
aproximadamente v = 1,5, 0 “hold-up” do gis aumenta rapidamente até o valor de € = 0,5,
segundo os autores, o aumento da velocidade do gas provoca um aumento do tamanho das
bolhas formadas. Em seguida, o “hold-up” mantém-se constante com © aumento da
velocidade do géas, em harmonia com os dois processos opostos, a quebra e 0 aumento da
velocidade de ascens@o das bolhas. Em um valor de v; = 3,5, o “hold-up” comeca a
aumentar novamente, correspondendo ao aumento da velocidade de ascensfio das bolhas.

Nesta faixa, a altura da dispersdo aumenta rapidamente com a velocidade do gas.
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Figura 2.8 : Efeito das taxas de {fluxo do gas e do liquido sobre o “hold-up” do gas.
[Gardner ¢ Mslean (1969)].

2.6.3 - Propriedades Fisicas da Fase Liquida

Gardner ¢ Mclean (1969) concluem através de estudos com os sistemas Agua-ar,
tetracloreto de carbono-ar e decalin (decahidronaftaleno)-ar que em condigBes similares de
vazbes de gas ¢ liquido, as propriedades da dispersdo nfo sdo idénticas e sdo, portanto,

dependentes das propriedades dos sistemas.
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Takahashi e Tanaka (1971) mostram através da figura 2.9, que as massas de liquido
retido sobre o prato para os sistemas solugfio de glicerina-ar e solucéio de metanol-ar diferem
com a viscosidade e a tensfo superficial do liquido. A altura de liquido retido, para éarea livre
de escoamento e velocidade do gés constantes, aumenta com o aumento da viscosidade e

tensdo superficial do liquido.
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Figura 2.9 : Influéncia das propriedades fisicas do liquido sobre a altura de liquido retido.

[Takahashi e Tanaka (1971)]

Zuiderweg e Harmens (1958) e Bainbridge e Sawistowski (1964} apresentam estudos
sobre o efeito da tensfo superficial no desempenho de colunas de destilagdo. A tensfo
superficial do refluxo varia conforme desce pela coluna. Isto ¢ causado pela variagdo da
composicdo do refluxo e pelo aumento da temperatura. Estes autores concluem que esta
variacdo de tensdo superficial do refluxo pode causar uma maior ou menor estabilidade na
formagéio das bolhas da dispersdo. Zuiderweg ¢ Harmens (1958) classificam trés tipos de
sistemas destilantes. Positivos, sistemas que apresentam estabilidade na formacgio das
bolhas, em que o refluxo apresenta um crescimento em tensdo superficial; neutros, sistemas
em que 0s componentes ndo apresentam diferenca na tensdo superficial; negativos, sistemas
que apresentam instabilidade na formacgdo das bolhas, em que o refluxo decresce em tensdo

superficial.
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Segundo Zuiderweg ¢ Harmens (1958), em sistemas em que o vapor € disperso no
liquido, o tempo de residéncia das bolhas formadas pode aumentar consideravelmente pelo
reforco de seus pontos fracos. Estes pontos fracos sdo localizados nas adjacéncias das
bolhas, mostrados na figura 2.10. Ocorre uma saturagfo preferencial do componente mais
pesado nas adjacéncias das bolhas devido a transferéncia de massa, aumentando a tensdo
superficial nestes locais, uma vez que, em sistemas positivos, 0 componente mais volatil tem
a menor tensdo superficial. Este gradiente de tensfo superficial que se forma na superficie
da bolha, causa um deslocamento de liquido da regifo de menor tensfio superficial para a de

maior, refor¢ando os pontos fracos e impedindo a coalescéncia das bolhas.

Figura 2.10 : Efeito da tensdo superficial na estabilizagdo das bolhas na dispersdo.

[Zuiderweg e Harmens {(1958)].

Zuiderweg ¢ Harmens (1958) complementam dizendo que em sistemas em que nfo
ocorrem gradientes de tens@o superficial, a estabilizagfo das bolhas nfo ocorre, produzindo
bothas com tempo de residéncia menor em relagdo aos sistemas positivos. Em sistema
negativos, o componente mais volatil ¢ aquele de maior tensfo superficial, provocando uma
diminuicdo da tensdo superficial nas adjacéncias das bolhas e conseqiientemente, um fluxo
de liquido dos pontos fracos, de menor tensdo superficial, para a regifio de maior tensio
superficial, portanto, os sistemas negativos favorecem o surgimento do regime “Spray”. Em
sisternas negativos e neutros, a eficiéncia do prato observada por estes autores é menor em

comparacio aos sistemas positivos.
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Bainbridge e Sawistowski (1969) investigando o comportamento dos sistemas
negativos e positivos em dispersdes do tipo “Spray” , verificam que o sistema mais negativo
estudado, fornece a maior eficiéncia do prato, enquanto que o mais positivo, fornece a
menor eficiéncia. Os efeitos. do gradiente de tensdo superficial na formagZo da 4rea
interfacial no regime “Spray” s&o inversos aos observados por Zuiderweg ¢ Harmens (1958)
em regimes espumantes. Em sistemas positivos, a tensd@o superficial serd maior no pescogo
da gota, figura 2.11(a), provocando um escoamento de liquido para o pescogo, dificultando a
quebra da gota. No caso de sistemas negativos 2.11(b), a situago ¢ inversa e o gradiente de
tensdo superficial que se forma na gota provoca um fluxo de liquido do pescogo para o seu
redor, acelerando a quebra da gota. Portanto, a area interfacial em sistemas negativos é

maior que em sistemas positivos.

Figura 2.11 : Efeito da tenséo superficial na formacgfo de goticulas no Regime “Spray” em

sistemas positivos (a) e negativos (b) [Bainbridge ¢ Sawistowski {1969)].

Zuiderweg ¢ Harmens (1958) ¢ Hart ¢ Haselden (1969) verificam a influéncia da
composicdo na altura da dispersdo. Zuiderweg ¢ Harmens (1958) indicam que a altura
maxima ocorre na composi¢io em que ocorre a maxima forca motriz (y-y*) para todos o0s
tipos de sistemas destilantes. A altura é menor quanto maior for o grau de pureza da mistura
liquida. No entanto, Hart ¢ Haselden (1969) verificam que a mixima altura ocorre na

composi¢io em que € méximo o indice de estabilizagdo, dado por :
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mgf G-v")
(2.22)

Segundo Hart e Haselden (1969), os sistemas que apresentam azeotropia, a altura da
dispersdo apresenta dois maximos com a concentragio, um antes ¢ o outro depois da

azeotropia.

2.7 - DESTILACAO TRIFASICA

E possivel formar uma segunda fase liquida em opera¢des de destilagio, como por
exemplo a destilagdo de azeo6tropos heterogéneos.

Herron, Kruelskie e Fair (1988) comentam que existem muitas especulacbes a
respeito do processo de destilagdo sobre condigdes trifisicas, e um temor de um
comportamento ndo desejado da hidrodindmica ou da transferéncia de massa tem
influenciado muitos processos de engenharia a evitar o envolvimento de trés fases.

Goodliffe (1934) realizou experimentos em uma coluna de destilagdo fracionada de
6leo cru, contendo vinte e dois pratos de campénula de 126 cm de didmetro. O autor
calculou uma eficiéncia global do prato de 18,5% e concluiu que esta baixa eficiéncia era
parcialmente causada pelo efeito da dgua em cada prato, prejudicando o contato entre as
fases vapor e liquida de hidrocarbonetos. No entanto, de forma contraditoria a esses
resultados, Schoenborn e colaboradores (1941) realizando experimentos com compostos
orgénicos como a fase imiscivel em dgua em uma coluna de pratos com vertedor com quinze
pratos de 20,3 cm de didmetro, determinaram a eficiéncia da coluna e observaram que os
experimentos resultaram em boa mistura das fases sobre os pratos e concluiram que a
presenca da fase aquosa ndo causou nenhum efeito adverso no desempenho da coluna.
Ressalva-se que nenhum estudo hidrodindmico foi realizado pelos autores.

Schenewerk (1975) investigou liquidos imisciveis em destilagGes trifasicas em uma

coluna de 7,62 cm de didmetro equipada com dez pratos. A destilaglo trifasica foi observada
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mas nenthum comentario foi feito sobre o comportamento da coluna ou pela baixa eficiéncia
do prato (30%) obtida. |

Problemas na capacidade de formar espumas sZo sempre associados com a formacéo
da segunda fase liquida. Ross e Nishioka (1975) com base em resultados experimentais,
concluiram que a capacidade de formar espumas aumenta com a aproximacio da regifio de
duas fases liquidas, mas na regido de duas fases liquidas, uma das fases liquida prejudica a
outra. Neste trabalho, porém, a vazio do vapor utilizada era baixa, provocando pouca
agitacio da dispersdo.

Herron, Kruelskie e Fair (1988) apresentaram resultados experimentais de queda de
pressdo sobre o prato, altura de liquido retido e altura da dispersdio, realizados em um
simulador de trés estigios com pratos com vertedor, usando o ar como a fase gasosa ¢ dgua
mais um 6leo leve como o sistema de liquidos imisciveis.

Os autores correlacionaram os dados experimentais de queda de pressdo pelo modelo
de Bennett e colaboradores (1983) obtendo um erro absoluto médio de 7,1%. Um resultado
melhor foi obtido utilizando o modelo de Fair (1963) que forneceu um erro absoluto médio
de 4,9%. Para a altura de liquido retido, tanto 0 modelo de Bennett e colaboradores (1983)
quanto de Fair (1963) forneceram bons resultados em comparacgdo aos dados experimentais,
com um erro absoluto médio de aproximadamente 40%. O modelo utilizado pelos autores
para predizer a altura de dispersdo (método de AIChE - 1958) ndo resultou em boa predigéo
quando comparado aos resultados experimentais. Este modelo nfio leva em conta as
propriedades e vazio da fase liquida, variaveis significativas para este trabalho. Os autores
concluiram que a agitacdio provocada pelo gas produzia uma mistura sobre o prato que
possuia um comportamento de um liquido homogéneo seguindo correlagdes gerais para
queda de pressdo, altura de liquido retido e altura da dispersdo, e nenhum problema na na

capacidade de formar espuma foi observado.
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3.1- INTRODUCAO

Pelo exposto no capitulo anterior, informac¢tes sobre a hidrodindmica de pratos
perfurados sem vertedor operados em condig¢Oes destilantes sdo disponiveis para regimes de
escoamento e altura da dispersdo. Porém ainda sdo poucas as informagdes sobre a altura de
liquido retido e “hold-up”liquido.

O presente capitulo tem por objetivo apresentar o equipamento de destilacio que
permite determinar esses pardmetros hidrodindmicos, bem como o procedimento

experimental. InformagGes acerca dos sistemas destilantes também serdo apresentadas.

3.2 - EQUIPAMENTO

A coleta de dados foi realizada em uma coluna de destilagio construida em escala de
laboratorio, formada por : coluna, condensador ¢ refervedor. A figura 3.1 apresenta o

esquema do equipamento experimental utilizado.

3.2.1 - Refervedor

O refervedor € feito de latdo e possui 45cm de altura e 24cm de didmetro e se
posiciona na base da coluna, como mostra a figura 3.1.

Através da figura 3.1 observa-se que o refervedor possui trés valvulas. A valvula (7)
permitia a alimentag@o da mistura a ser destilada no refervedor. A valvula (8) tem conectado
um tubo de vidro (12) que servia para indicar a pressdo no interior do refervedor, pela
variaco do nivel de liquido. E por fim, a valvula (9) permitia a coleta e a drenagem da
mistura liquida do refervedor.

O interior do refervedor possui resisténcias elétricas ¢ que, através da variacdo da
poténcia, era possivel variar a taxa de vaporizagio da mistura, desde o ponto de minima até

o de méaxima operacfo. A variacio da poté€ncia era feita através de um painel de controle (1).
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1 - Painel de controle; 11 - Seringa:
2 - Refervedor; 12 - Tubo de vidro;
3 - Prato perfurado; 13 - Haste;
4 - Condensador; 14 - Placas circulares;
5 - TermOmetro; 15 - Flange.

6,7, 8,9, 10 - Valvulas;

Figura 3.1 : Hlustraco do equipamento experimental.

3.2.2 - Coluna

A coluna foi montada sobre o refervedor utilizando tubos de vidro pirex de 5,5cm de
didmetro interno ¢ 14cm de altura. A coluna sendo de vidro permitia a visualizacdo das
dispersdes formadas sobre o prato. Os tubos de vidro foram intercalados com pratos e
flanges (15) feitos de latdo conectados entre si. As hastes utilizadas para conectar os pratos

sdo também de latfio. Anéis de borracha com 7,2¢m e 5,2¢m de didmetros externo ¢ interno
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respectivamente e 0,21cm de espessura foram colocados entre os pratos e os tubos de vidro
para garantir a vedacio da coluna.

A figura 3.2 (a,b) mostram respectivamente uma ilustragio do prato perfurado e da
flange. |

O prato perfurado (3) da figura 3.1 possui 9cm de didmetro e 0,21cm de espessura.
Os orificios s@o circulares posicionados em arranjo triangular. Sdo 19 orificios ndo
chanfrados com espagamento de 0,975cm entre seus centros. A tabela 3.1 apresenta os

pardmetros geométricos dos pratos utilizados.

A flange possui 9cm de didmetro externo e 5,2cm de interno e 0,21cm de espessura.

Os seis orificios localizados na flange, tem por objetivo unir os pratos.

|
| {OOOOO\! | .
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Figura 3.2 : Ilustracdo: (a) do prato perfurado; (b) da flange.

Tabela 3.1 : Dimensdes dos pratos perfurados utilizados.

Prato d ¢
(cm) (%)
1 0,40 9,52
2 0,50 14,88
3 0,55 18,00
4 0,60 21,42
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A coluna possui também um mecanismo, desenvolvido neste tranbalho, que permitia
coletar dados de altura de liquido retido através de um aprisionaincnto instantdneo da
mistura liquida sobre o prato. Este mecanismo ¢ composto por duas placas circulares (14) de
latdo de S5cm de didmetro presas a uma haste (13) com molas. Estas placas tém um didmetro
levemente maior que a regifio perfurada do prato. Uma das placas foi posicionada abaixo do
prato onde se encontra fixada a seringa (11) e a outra acima, e através de um movimento
ascendente repentino da haste, o liquido presente sobre o prato era aprisionado. Borrachas

circulares foram colocadas sobre as placas circulares para garantir a vedagfo do mecanismo.

3.2.3 - Condensador

O condensador ¢ posicionado no topo da coluna, como mostra a figura 3.1, e ¢ feito
de latdo com 15c¢m de didmetro e 60cm de altura.

E utilizada a 4gua & temperatura ambiente como fluido refrigerante, e sua vazdo era
controlada manualmente através da valvula (10} de modo que o vapor passasse ao estado
liquido préximo ao de liquido saturado. Este controle era feito pela leitura da temperatura

indicada pelo term6metro colocado no tubo de refluxo.

3.2.4 - Sistemas Destilantes

Os sistemas destilantes utilizados no presente trabalho foram o etanol-butanol e o
agua-butanol. A tabela 3.2 mostra alguns valores das propriedades fisico-quimicas dos

componentes puros, na temperatura de 20°C, temperatura de ebuli¢io e massa molecular.
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Tabela 3.2 : Propriedades fisicas dos componentes puros a temperatura de 20°C.

Componente PM G i p Ty
(dina/cm) (cp) (g/em’) (C)
agua 18,05 58,9 1,00 0,998 100,0
etanol 46,069 22,7 1,20 0,789 78.4
butanol 74,123 25,4 2,99 0,810 117,0

Os sistemas tém caracteristicas muito diferentes. O sistema etanol-butanol ¢ uma
solugfio quase ideal e portanto ndio apresenta azedtropo. E classificado como sistema neutro
segundo Zuiderweg ¢ Harmens (1958). J4 o sistema agua-butanol é uma solugdo fortemente
nao ideal e € classificado como sistema negativo. Apresenta a formagfo de um azeétropo a
uma pressio de latm, fra¢do molar em dgua igual a 0,752 e temperatura de ebuli¢do igual a
92,9°C.

Um azedtropo apresenta um ponto de maximo ou de minimo na temperatura de
ebulicdo. A ocorréncia do ponto de maxima (ou de minima) na temperatura versus
composicio ¢ causada pelo desvio negativo (ou positivo), da lei de Raoult para solugdes
ideais.

Uma mistura em que a pressfo total ¢ maior do que a calculada para a idealidade, ¢é
dita como tendo um desvio positivo da lei de Raoult, e aquela em que a presséo total for
menor, apresenta um desvio negativo.

A miscibilidade parcial do liquido pode ocorrer se os desvios positivos da lei de
Raoult forem suficientemente elevados, como é o caso do sistema dgua-butanol. A figura 3.3
mostra o equilibrio lquido-vapor para o sistema dgua-butanol a um pressio de latm.

Neste caso ocorre a formagio de um azedtropo de ponto de minimo na temperatura
em que a fase vapor estd em equilibrio com duas fases liquidas, e portanto, chamado de

azedtropo heterogéneo.
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Figura 3.3 : Curva de equilibrio liquido-vapor do sistema 4dgua-butanol a pressio de latm.

3.3 PROCEDIMENTO EXPERIMENTAL

Os experimentos foram realizados em refluxo total, para os pratos relacionados na
tabela 3.1. Para cada tipo de prato foi variada a composi¢do molar do componente mais
volatil da carga inicial do refervedor, de 15 a 90% para o sistema etanol-butanol e de 20 a
40% (faixa de composicio no refervedor que causava a formagdo de duas fases liquidas
sobre o prato) para o agua-butanol, e para cada composi¢do inicial foi variada a taxa de
vaporizacdo da mistura, desde o ponto de minima (inicio da retengdo de liquido sobre o
prato) até o de maxima (inundac#o da coluna) operacéio.

Para cada experimento realizado, foram feitas as seguintes medidas :

» composi¢do do liquido sobre o prato;
« altura da dispersio;

- altura de liquido retido;
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. tipo de dispersdo;
- vazio do refluxo;

. composic¢do do refluxo (destilado).

O refervedor era alimentado com a mistura liquida de composi¢do desejada e abria-se
a valvula (10) da figura 3.1 para permitir a circulagdo do liquido refrigerante pelo
condensador. Ligavam-se as resisténcias elétricas para obter a taxa de vaporizagdo desejada
e era iniciada a produgdo de vapor no interior do refervedor. O vapor subia pela coluna e era
condensado no condensador e retornava a coluna no estado liquido através do refluxo.
Iniciava-se a retencdo de liquido e em seguida era formada a dispersfo sobre o prato. A
coleta de dados era realizada quando a coluna alcan¢ava o regime permanente, isto €,
quando a composi¢io e a altura da dispersdo no prato (3) ndo mais variavam. Amostras de
liguido sobre 0 prato eram retiradas, com o auxilio da seringa (11) da figura 3.1, fixada na
borracha de vedacdo, em intervalos de Smin até alcancar o regime permanente. No caso do
sistema Agua-butanol, a amostra liquida passava por uma centrifuga para permitir uma
rdpida separacio das duas fases, e para entdo serem medidas as suas composi¢des.
Alcancada a estabilizacdo, iniciava-se a coleta dos dados. Era medida a altura da disperséo
formada sobre o prato, através de um escala milimétrica colada na parede externa do tubo de
vidro, e era anotado o tipo de regime apresentado. A composicdo do liquido sobre o prato foi
medida anteriormente. Em seguida o mecanismo para a medida da altura de liquido era
acionado e, simultaneamente eram desligadas as resisténcia elétricas. Com o liquido ja
enclausurado sobre o prato, fazia-se a medida da altura do liquido retido. Esta medida era
realizada de maneiras diferentes para os dois sistemas:

- Sistema etanol-butano! : a altura de liquido era medida diretamente utilizando a
mesma escala milimétrica onde se lia a altura da dispersio;

- Sistema agua-butanol : como este sistema apresentava a formacfio de duas fases
liquidas, o liquido era todo coletado em um frasco lavador de gases com o auxilio de um
aspirador ¢ media-se o volume de cada fase liquida apés ocorrida a separacdo das mesmas.
A altura de liquido retido pode ser calculada conhecendo-se os volumes de cada fase liquida

¢ a area da segfio transversal da coluna.
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Devido ao procedimento da medida da altura de liquido provocar uma
desestabiliza¢do da coluna, para a medida da vazéo do refluxo, as mesmas resisténcias eram
ligadas para obtermos as mesmas condigdes de operagdo. Alcancado novamente o regime
permanente, a valvula (6) da figura 3.1 era totalmente aberta para permitir a descarga do
liquido acumulado nas tubulagdes do refluxo e, logo em seguida, a vazdo de liquido era
determinada pela coleta do liquido condensado que escoava em um intervalo de 10

segundos.
3.3.1 - Medida da Composicio da Fase Liquida

A composicio da fase liquida foi medida através de um refratdmetro ABBE Carl
Zeiss modelo n® 32G110d. Inicialmente foram determinadas as curvas de calibragfo (indice
de refracfio versus composi¢do molar) para ambos os sistemas, etanol-butanol e agua-
butanol, a uma temperatura de 20°C, mantida constante através de um banho termostético.
3.3.1.1 - Sistema Etanol-Butanol
A figura 3.3 representa a curva de calibrag@o para o sistema etanol-butanol.

A seguinte equacio € ajustada para a curva de calibragdo :

x =—545,9+818,0 IR -3058 IR’ (3.3)

onde : x = fra¢do molar do componente mais volatil;

IR = indice de refracdo;

Erro médio : 0,85% Erro maximo : 2,66%
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- Sistema etanol-butanol
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Figura 3.3 : Curva de calibragfo do sistema etanol-butanol.

3.3.1.2 - Sistema Agua-Butanol

A figura 3.4 (a,b) mostra as curvas de calibragio do sistema agua-butanol. Observa-se
que a calibragdo foi realizada nas duas faixas (a) e (b) de concentragio em que os
componentes sdo mutuamente soliiveis.

As seguintes equacdes foram ajustadas para as curvas de calibragfo :

- Parax,:0,0-0,51 :

IR = 1,3997-0,005800 x, —0,0227611 x,* (3.4)

Erro médio : 0,004 % Erro méximo : §,007%
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Foi ajustada uma equagdo de IR em fungfio de x,, € ndo o contririo, pois aquela
resultou em erros menores em comparagdo aos experimentais. A composi¢do era
determinada pela raiz positiva da equagio 3.4.

- Parax, :0,98-1,00:

x, =—142,998+217,754 IR - 823166 IR* (3.5
Erro médio : 0,074% Erro maximo : 0,099%
1.4000 1500 N
. Sisterna agua-butanol e Sisterma : dgua-butanol
X,:0,0-051 X, 0,98~ 1,00
13986 0996 -
1.3960 - 0992
= ] <
13946 2 0988
13520 0984
13900 T T v T 7 T T ¥ 0.980 T i T T T i T
0.00 610 020 0.30 {40 0.50 13320 1.3340 1.3360 13380 1.3400 1.3420
X IR
(a) (b)

Figura 3.4 : Curva de calibragfio do sistema dgua-butanol :
(a) x,:0,0-0,51;(b) x,: 0,98 - 1,00.

Para calcular a fragdo molar em 4gua da mistura sobre o prato, composto de duas

fases liquidas, € utilizada a seguinte relagéo :

o Vi pr PV opp (3.6)
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l ffggml_a—xal)

onde : E“’pa Py

Py Pa Py

1 f_@“.i-(i“xap)

Xa1» Xgp = {Tagdo molar da fase leve e pesada respectivamente;
Vi, V, = volume da fase leve e pesada respectivamente [ml];
Pas Pos P1» Pp» P7 = massa especifica molar da 4gua, do butanol, da mistura da fase

leve, da mistura da fase pesada e das duas misturas liquidas respectivamente [moi/cnf].
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4.1 - INTRODUCAO

Os dados experimentais obtidos para o equipamento e procedimento experimental
descritos no capitulo anterior estdo apresentados no Apéndice A, para os dois sistemas
destilantes.

Neste capitulo s@io apresentadas as analises destes resultados experimentais, e para
tal, o calculo de diversas variaveis foi necessario. Nos Apéndices B, C, D ¢ E estdo descritas
todas as informac¢des necessérias para o calculo dos seguintes dados, para ambos os sistemas
destilantes :

Apéndice B : Célculo da Fragdo Molar do Vapor
Apéndice C : Calculo da Temperatura de Equilibrio
Apéndice D : Calculo das Propriedades Fisicas
para todos 0s componentes puros (etanol, dgua e butanol) e de suas misturas (etanol-butanol
e agua-butanol)
massa especifica do liquido e do vapor;
tensdo superficial do liquido;
viscosidade do liquido e do vapor.

Apéndice E : Célculo das Velocidades Superficiais de Liquido € Vapor.

De posse destes dados, um estudo sobre os regimes de escoamento observados neste
trabalho, a altura de liquido retido, a altura da dispersdo, o “hold-up” liquido ¢ a faixa de

operagdo serfo abordados a seguir.

4.2 - REGIMES DE ESCOAMENTO

Os regimes de escoamento encontrados na coluna de destilagio dependem
principalmente das vazdes de vapor e de liquido, da arca livre de escoamento e das

propriedades fisicas do sistema destilante utilizado, conforme descrito anteriormente.
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Observa-se nd entanto, que apesar de ser classificado como pertencente ao mesmo
tipo de dispersdo como por exemplo, o “Froth”, que € o tipo mais comum encontrado nas
operacdes a pressdo atmosférica, as caracteristicas desta dispersdo podem ser diferentes
dependendo do sistema. Durante a realizagdo dos experimentos, verificou-se que as
dispersdes encontradas nos ensaios com o binério etanol-butanol tem uma fase liquida
transparente, como sdo 0s componentes puros.

J& a fase liquida da dispersdo apresentada pelo sistema agua-butanol era homogénea,
porém, de coloragdo branca similar a4 emulsio formada quando 6leo € colocado em contato
com agua quente com agitagdo. Em nenhuma ocasido, mesmo a baixas vazdes de vapor, foi
verificada a formacfo de duas fases liquidas. Esta turbidez impedia uma boa visualiza¢io
das caracteristicas das bolhas, embora permitisse distinguir diferentes tipos de regimes de
escoamento, conforme descreveremos a seguir.

Foram observados tr€s tipos de dispersdo em todos os experimentos realizados:

a) “Spray”: dispersdo onde o vapor arrastava a pequena quantidade de liquido
presente sobre o prato, sem a formacgdo de bolhas de vapor no seio da fase liquida. A
formagdo deste tipo de dispersdo foi observada nos pratos de dreas livres mais elevadas, nos
casos onde havia pouco liquido refido e, ao contrario do “Spray” descrito na revisdo da
literatura, ocorreu préoximo ao limite inferior de operacgdo, isto é, proximo ao ponto de
retengdo de liquido. A ocorréncia deste regime estd de acordo com o descrito em Ravagnani
(1989). Devido a essa baixa velocidade, o vapor ndo tem a mesma poténcia em arremessar o
liquido na forma goticulas, € o que ocorreu foi uma discreta proje¢iio do lignido na forma de
gotas ¢ jatos de modo que em alguns casos, o volume de liquido na dispersio, supera a de
vapor.

b) “Froth™ dispersio que apresentava a formacgdo de bolhas de vapor que se
chocavam entre si provocando um regime de muita turbuléncia.

¢) Transi¢@io “Froth”-"Spray”: dispersdes que tinham um comportamento misto entre
os dois anteriormente descritos. Apresentavam agitacdo da massa liquida com formacio de
bolhas de vapor ¢ essa massa era projetada pelo vapor. Assim como o “Spray”, este tipo de
dispersdo ocorre a baixas vazdes de vapor. A medida que as vazdes de vapor e de liquido

aumentavam, aumentava o liquido retido, favorecendo a formacg#o de bolhas.
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As tabelas 4.2.1 e 4.2.2 mostram a ocorréncia dos tipos de regimes de escoamento em
termos de faixa de velocidade do vapor, para cada drea livre do prato utilizado e para os dois

sistemas destilantes estudados.

Tabela 4.2.1 : Faixa de velocidade dos tipos de regime para o sistema etanol-butanol.

Faixa de velocidade do vapor (crn/s)  Sistema etanol-butanol
Area livre do prato (%) “Spray” Transiclo “Froth”
9,52 - - 10,73 - 38,61
14,88 - - 21,89 - 52,37
18,00 28,71 29.4-32,14 29,94 - 64,11
21,42 32,61-51,14 36,35 - 52,14 41,4 - 65,84

Tabela 4.2.2 : Faixa de velocidade dos tipos de regime para o sistema dgua-butanol.

Faixa de velocidade do vapor (cmy/s)  Sistema dgua-butanol
Area livre do prato (%) “Spray” Transi¢éo “Froth”
9,52 - - 18,9 - 53,7
14,88 30,5-34,9 38,5 - 46,7 34,2 - 68,3
18,00 46,0 - 49,3 56,8 - 57,1 57,1 - 80,7
21,42 57,1-62,0 70,4 - 72,7 68,8 - 88,7

O tipo de sistema destilante também pode favorecer o surgimento do regime “Spray”.
Zuiderweg e Harmens (1958) afirmam que os sistemas negativos favorecem a formacio de
gotas. Observando-se as tabelas 4.2.1 e 4.2.2, verifica-se que a dispersdo “Spray” foi
formada a partir do prato de 14,88% de 4rea livre para o sistema dgua-butanol (negativo),
enquanto que para o etanol-butanol (neutro) sua formaciio apenas ocorreu a partir do prato
de 18,00%, resultado que concorda com a afirmacéo feita pelos autores.

O regime de Transig¢do ocorreu nas mesmas condi¢des do regime “Spray” em relacio
a drea livre e ao tipo de sistema destilante. A tnica diferenca foi que a transi¢do surgiu em

velocidades de vapor pouco mais elevadas.
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O regime “Froth” foi o mais freqiiente em todos os tipos de pratos para ambos os
sistemas. Nos pratos de menor drea livre, foi observado um dominio total deste regime. A
turbuléncia do “Froth” observada variava de acordo com a velocidade do vapor, quanto
maior essa velocidade, maior era a turbuléncia da dispersdo, quebrando e tornando menores
as dimensdes das bolhas. N&o fol possivel observar se houve maior distribui¢io de tamanho
de bolhas conforme descrito na revis@o da literatura.

Observou-se que, quanto menor a area livre, maiores eram as bolhas do “Froth” e, a
medida que a concentragdo em etanol aumentava, esse tamanho também aumentava. O caso
da diminui¢&o do tamanho das bolhas com o aumento da 4rea livre, se deve ao aumento da
faixa de velocidade do vapor, que conforme indicamos no paragrafo anterior, ocorre a
quebra das bolhas.

Ja para o sistema agua-butanol, ndo foi possivel verificar visualmente a variacio do
tamanho das bolhas no “Froth” em diferentes condi¢bes, conforme mencionado
anteriormente. A mistura por ser um sistema negativo ndo oferece estabilidade na formacio
das bolhas, e portanto, observamos um “Froth” composto de massa liquida agitada por jatos

de vapor com discreta formagdo de bolhas.
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4.3 - ALTURA DE LiQUIDO RETIDO SOBRE O PRATO

A altura de liguido retido, h, ¢ um pardmetro fundamental para o projeto de uma
coluna de pratos perfurados sem vertedor.

Como descrito no capitulo anterior, a altura de liquido retido foi obtida através de um
mecanismo que aprisionava o liquido sobre o prato, para entfio ser medida a sua altura.

O estudo da influéncia da velocidade do vapor, da area livre do prato ¢ da

composi¢do do liquido sobre a altura de liquido retido sera feito a seguir.

4.3.1 - Influéncia da Velocidade do Vapor

As figuras 4.3.1 (a, b, ¢, d) € 4.3.2 (a, b, ¢, d) mostram a influéncia da velocidade do
vapor na altura de liquido retido respectivamente para os sistemas etanol-butanol e 4dgua-
butanol, tendo como pardmetro a composi¢fio inicial no refervedor, para diferentes éreas
livres. Os dados experimentais utilizados para a construgfio dos graficos encontram-se no
Apéndice A.

Ressalva-se aqui, que a literatura apresenta estudos em que a influéncia da velocidade
superficial do vapor sobre a altura de liquido retido, tem como parimetro a velocidade
superficial do liquido. Existem diversos fatores que impedem o uso desta variavel como
pardmetro : neste trabalho os ensaios foram realizados a refluxo total e ,portanto, a
velocidade do liquido estd diretamente relacionada com a do vapor, pela igualdade das
vazdes molares no interior da coluna; o limite de operacio do prato; operagdo em refluxo
parcial ndo foi possivel ser realizada para pratos com area livre menor que 18% que, devido
ao pequeno didmetro da coluna, este operava a baixas vazdes volumétricas do liquido que
saia do condensador, impossibilitando a divisdo deste liquido por meios manuais.

Pelo exposto, em condigOes de destilagdo, a varidvel velocidade superficial de liquido
ndo € um pardmetro facilmente manipulavel, como ocorre com os ensaios descritos na

revisdo bibliogréfica.



Capitulg 4 ; Resultados e Andlise . 50

& &
X o (%) $:9,52% . Xt (70) $:14,88%
i & _
SR & B
A 50
4 A 4.
@ %0
— Loyl A
E g
=] K=
2 p
&
D T 1 ¥ T 0 H | | T
10 30 40 26 40 @0
v {enmy/s) v, {env's)
(a) (b)
1 [
x_ (%) $: 18,00% x_ (%) $:2142%
OB o 1
i N30 P VAN
) 90 - &5 90
E & A@ desprezmdos A T | @A@ desprezados A
= * = .
2 N p
%@
0 T T T T 0 E i
1] 80 30 35 3] 0
ve(cmys) v {cny's)
(c) (d)

Figura 4.3.1 : Influéncia da velocidade superficial do vapor na altura de liquido retido para o
sistema etanol-butanol. ¢ (%): (a) 9,52; (b) 14,88; (c) 18,00; (d) 21,42 (pontos negros

desprezados devido ao efeito do aciimulo de liquido no mecanismo de medi¢#o).
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Figura 4.3.2 : Influéncia da velocidade superficial do vapor na altura de liquido retido para o

sistema dgua-butanol. ¢ (%) : (a) 9,52; (b) 14,88; (c) 18.,00; (d) 21,42 (pontos negros

desprezados devido ao efeito do actimulo de liquido no mecanismo de medigio).
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Analisando-se as figuras 4.3.1 e 4.3.2, verifica-se que a altura de liquido retido
aumenta com o aumento da velocidade do vapor. Este comportamento € observado em todas
as areas livres utilizadas para ambos os sistemas. Com o aumento da velocidade superficial
do vapor, aumenta também a velocidade nos orificios do prato, fazendo com que se torne
maior a resisténcia a drenagem do liquido, aumentando a quantidade de liquido retido. Para
ambos 0s sistemas observa-se que alguns pontos, a alta velocidade do gas, foram
desprezados, todos com valores de liquido retido maiores que o predito pelas retas. Isto se
deve a precisdo da medida de altura de liquido retido que foi prejudicada principalmente
devido a dois fatores :

a) as medidas foram feitas com a inclusdo da quantidade de liquido que escoava
através da parede do estagio € que ndo pertencia & dispersdo;

b) foi observada a ocorréncia de acumulo de liguido nas placas circulares do
mecanismo de medigio (“4” da figura 3.1), e tal acGmulo também pode ter sido incluido, ou
parte dele, na medida da altura de liquido retido. A freqiiéncia deste fato aumentava a
medida que se aumentava a area livre do prato, onde as taxas de vapor eram maiores.

Analisando o sistema etanol-butanol, verifica-se que a altura de liquido possui um
comportamento linear com a velocidade superficial do vapor, para todas as composicdes
iniciais no refervedor e todas as areas livres. Nestes graficos, ndo foi observada a variagio
de comportamento entre os regimes “Froth”, “Spray” ou de Transico.

Comparando-se 0s graficos de ambos o0s sistemas, podemos observar que o
comportamento, em termos gerais, ¢ semelhante. A diferenga entre eles é que o sistema
contendo 4gua necessita de uma taxa de vapor mais elevada para entrar em operagio, isto €,
a faixa de operagiio ¢ deslocada para a direita, para velocidades mais altas de vapor. Outra
diferenca observada € que o sistema etanol-butanol alcanca valores de altura de liquido mais
elevados que o dgua-butanol. No capitulo (2), da reviséo da literatura, Zuiderweg ¢ Harmens
(1958) explicam que essas diferencas de comportamento ocorrem devido aos efeitos das
propriedades fisicas, principalmente ao gradiente de tensdo superficial do liquido sobre a
dispersdo, que estd relacionado com a capacidade de formar espuma devido a estabilidade
ou nfo das bolhas na dispersdo. O sistema 4gua-butanol ¢ classificado como negativo, ¢

portanto, possui menor capacidade de formar espuma em relagfio ao etanol-butanol que ¢
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identificado como neutro. Com estas informagdes, era de se esperar que 0 sistema agua-

butanol atingisse valores menores de altura de liquido pela nfo estabilidade das bolhas na

dispersdo, favorecendo a drenagem do liquido através dos orificios do prato.

4.3.2 - Influéncia da Area Livre de Escoamento

A érea livre do prato foi variada de 9,52 a 21,42%, através do aumento do didmetro

dos orificios, mantendo-se 0 mesmo nimero e arranjo dos furos.
As figuras 4.3.3 (a, b, ¢) € 4.3.4 ( a, b) mostram a influéncia da area livre do prato

sobre a altura de liquido retido, respectivamente para os sistemas etanol-butanol e dgua-

butanol, tendo como pardmetro a velocidade superficial do vapor para uma mesma

composicio inicial no refervedor.
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Figura 4.3.3 : Influéncia da 4rea livre do prato na altura de liquido retido para o sistema

etanol-butanol. x..¢ (%) : (a) 15; (b) 50; (c) 90.
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Figura 4.3.4 : Influéncia da drea livre de escoamento do prato na altura de liquido retido para

o sistema agua-butanol. x..r (%) : {(a) 20; (b) 40.
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Verifica-se através destas figuras que a altura de liquido ¢ fortemente influenciada
pela area livre, decrescendo a medida que esta cresce, para toda composicdo inicial no
refervedor e para ambos os sistemas destilantes estudados. Assim como a velocidade do
vapor, a area livre tem influéncia sobre a velocidade de vapor nos orificios do prato. O
aumento da area livre, mantendo constante a velocidade superficial do vapor, ocasiona uma
queda na velocidade do vapor nos orificios, facilitando o escoamento de liquido através
destes e, conseqlientemente, diminuindo a quantidade de liquido sobre o prato, isto &,
diminuindo a altura de liquido retido.

Observa-se que nestes graficos, foram tragadas retas, apesar deste comportamento
ndo poder ser garantido. No entanto, isto foi feito apenas para facilitar a visualizagio, pois a
forte influéncia da velocidade superficial do vapor sobre a altura de liquido retido requisitou
a existéncia de muitas faixas desta velocidade. Sabe-se também que esta variavel ndo deve
ser o Onico pardmetro a ser considerado. O efeito da velocidade superficial do liquido
também deve ser mcluido. No entanto, como ja mencionado anteriormente, ¢sta variavel nfo

pode ser utilizada como pardmetro neste trabalho.

4.3.3 - Influéncia da Composicio do Liquido da Dispersio

Em nossos experimentos, foi variada a composi¢io inicial no refervedor para cada
tipo de prato utilizado e para ambos os sistemas estudados com o proposito de variar as
propriedades fisicas do liquido que forma a dispersdo sobre o prato.

Nas tabelas 4.3.1 e 4.3.2, estdo indicadas as concentragdes médias do liquido da
dispersdo resultante de todos os ensaios de uma dada composi¢do inicial do refervedor, bem
como os valores das principais propriedades fisicas para ambos os sistemas.

Através das figuras 4.3.1 (a, b, ¢, d) € 4.3.2 (a, b, ¢, d) j& apresentadas, também pode
ser observada a influéncia da composic¢éo inicial no refervedor, ou melhor da composigio do
liquido da dispersao, sobre a altura de liquido retido.

Observa-se através da andalise destes graficos que quanto menor a concentragdo inicial

do componente mais volatil no refervedor, maior ¢ a altura de liquido retido. Esta influéncia
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seria causada por dois fatores: propriedades fisicas e velocidade superficial da mistura

liquida.

Tabela 4.3.1 :Propriedades médias do liquido da dispersio para sistema etanol-butanol

Xetanol Xeanot MEdia | T média equilibrio | p média dispersdo |o média dispersdo
refervedor (%)| dispersio (%) °C) (cp) (dina/cm)
15 56 89,1 0,51 18.4
30 75 83,9 0,50 18,6
50 87 80,9 0,49 18,6
70 54 79,4 0,48 18,5
90 98 78,6 0,47 18,5

Tabela 4.3.2 : Propriedades médias do liquido da dispersdo para sistema agua-butanol

Xjpua Xseua Média dispersfio| p meédia dispersdo | o média dispersdo
refervedor (%) (%) (cp) (dina/cm)
20 63 0,40 20,6
30 68 0,40 21,2
40 70 0,37 21,5

No caso do sistema ctanol-butanol, o gradiente de tensfo superficial é praticamente
nulo e a propria tens@io superficial da mistura varia muito pouco, como mostra a tabela 4.3.1.
Através deste resultado podemos supor que a influéncia das propriedades fisicas estd ligada
a viscosidade da mistura liquida. A medida que a concentragdo em etanol da mistura
aumenta, diminuem a viscosidade e a velocidade do liquido, causando um decréscimo na
altura de liquido retido, a uma velocidade de vapor constante. Uma mistura de maior
viscosidade sobre o prato causa um maior atrito de escoamento através dos orificios,
dificultando a drenagem afravés destes, em relagio a um fluido de viscosidade menor, e
portanto, causando um aumento da quantidade de liquido retido sobre o prato.

Nos experimentos realizados com o sistema agua-butanol, a concentragdo molar
inicial em 4gua no refervedor foi variada de 20 a 40%, provocando uma variacio na
concentragdo do liquido sobre o prato de pouco mais de 10%, conseqiiéncia do formato da

curva de equilibrio apresentado por este sistema, causando uma pequena variagio de suas
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propriedades fisicas, como mostra a tabela 4.3.2 para a viscosidade média do liquido sobre o
prato, a variacdo da tensdo superficial média foi ainda menor. Portanto, 0 aumento da altura
de liquido retido com a diminui¢do da concentrag@o de 4gua, observada na figura 4.3.2 (a, b,
¢, d) a uma mesma velocidade de vapor, deve-se quase que exclusivamente ao aumento da
velocidade de liquido causado pela diminuigdo da concentragdo em agua, visto a pequena

variagio das propriedades fisicas da mistura.

4.4 - ALTURA DA DISPERSAO

Assim como a altura de liquido retido, a altura da dispersdo foi medida em todos os
experimentos realizados variando-se a vazio de vapor, a composic¢do inicial no refervedor e
a area livre de escoamento do prato, operando em refluxo total e em regime permanente. Sua
medida foi dificultada nos casos de vazdes altas de vapor, devido a ocorréncia de uma forte
turbuléncia da dispersdo, dificultando a leitura na escala milimétrica fixada na parede da
coluna.

Para uma melhor analise da altura da dispersdo, foram construidos graficos para os
sistemas estudados, etanol-butanol e dgua-butanol, para cada éarea livre de escoamento,
mostrando a variagio dessa altura através da influéncia da velocidade de vapor, tendo como
par@metro a composicfo inicial no refervedor, respectivamente figuras 4.4.1 (a, b) e 4.4.2
{(a,b).

Observando estas figuras, verifica-se um comportamento semelhante com o obtido
para a altura de liquido retido. Assim como a altura de liquido, a altura da dispersdo aumenta
com o aumento da velocidade de vapor nos orificios do prato, e isto € obtido através de duas
maneiras : aumentando a velocidade superficial do vapor e ou diminuindo a drea livre de
escoamento do prato. Este resultado mostra que a altura da dispersdo estd intimamente

ligada com a de liquido retido.



Capitulo 4 : Resultados e Analise . 58

" 16
x (%) $:9,52% X_(%) C $:21,42%
& 15
1o 30
E AN 56
El v N
3 -
e+ ST
4 _J
o I § . 0 T T T ] |
10 2 % m e a0 s 70
ve{emys) vo(cmys)
(a) (b)

Figura 4.4.1 : Influéncia da velocidade superficial do vapor na altura da dispersfo para o sistema

etanol-butanol. ¢ (%): (2) 9,52; (b) 21,42.
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Figura 4.4.2 : Influéncia da velocidade superficial do vapor na altura da dispersfio para o sistema

agua-butanol. ¢ (%): (a) 9,52; (b) 21,42.
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Com relagio a influéncia da concentragdo em etanol sobre a altura da dispersdo, para
o sistema etanol-butanol, um fato curioso é observado através dos | graficos 4.4.1 (a, b),
aumentando a concentrag@o inicial em etanol no refervedor de 15 para 30%, ocorre um
aumento da altura da dispcrséo, para uma mesma velocidade superficial do vapor, e em
seguida essa altura decresce com o aumento da concentragdo. Este maximo na altura da
dispersdo com a concentragdo, ¢ encontrado em todos os sistemas destilantes, independente
do tipo de sistema conforme indicam Zuiderweg ¢ Harmens (1958) e Hart e Haselden
(1969). A altura € menor quanto maior for o grau de pureza da mistura liquida.

Para o caso do sistema agua-butanol, o comportamento da altura da dispersdo com a
concentracdo inicial em dgua no refervedor ¢ semelhante ao da altura de liquido, diminui
com o aumento dessa concentracdo. Isto ocorre devido a queda da velocidade da mistura
liquida, como ja comentado no item 4.3.1, além de estarem se aproximando do azeo6tropo
que ocorre a uma concentracdo de 75% e se comporta como uma substincia pura. Segundo
Hart ¢ Haselden (1969) os sistemas que apresentam azeotropia, a altura da dispersdo

apresenta dois maximos com a concentracéio; um antes € um depois da azeotropia.

4.5 - “HOLD-UP” DE LIQUIDO

No presente trabalho, o “hold-up” liquido foi definido como sendo a relagdo entre as alturas

de liquido retido e da dispersdo :
h
o= “I'_"I“ (4 l)
onde : o = “hold-up” liquido;

h = altura de liquido retido sobre o prato [cm];

H = altura da disperséo [cm].
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superficial do vapor no “hold-up”

refervedor respectivamente para o sistema etanol-butanol ¢ 4gua-butanol.

038

o8

As figuras 4.5.1 (a, b, ¢, d) € 4.5.2 (a, b, ¢, d) mostram a influéncia da velocidade

liquido para diferentes composi¢des iniciais no
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Figura 4.5.1 : Influéncia da velocidade superficial do vapor no “hold-up” de liquido para o sistema
etanol-butanol. ¢ (%): (a) 9,52; (b)14,88; (c) 18,00; (d) 21,42 (pontos negros desprezados devido

ao efeito do actimulo de liquido no mecanismo de medigic).
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Figura 4.5.2 : Influéncia da velocidade superficial do vapor no “hold-up” de liquido para o sistema

agua-butanol. & (%): (a) 9,52; (b)14,88; (c) 18,00; (d) 21,42 (pontos negros desprezados devido

ao efeito do acimulo de liquido no mecanismo de medigZ0).

Para o sistema etanol-butanol observa-se que na maioria dos casos, o “hold-up”

liquido tem valores mais elevados proximos ao limite inferior de operagdio, devido a
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ocorréncia de dispefsées do tipo “Spray” e Transi¢co, ou até mesmo um “Froth” pouco
desenvolvido. Para o prato de 9,52% de area livre, isso nfo ocorreu, com excecdo da curva
de 15% de composigiio inicial de etanol no refervedor, uma vez que a operagio teve inicio
com a formacio de um “Froth” ja bem desenvolvido. Este resultado confirma as diferencas
enfre as caracteristicas do “Spray” observado em nossos experimentos ¢ do descrito na
revisdo da literatura, em que a quantidade de liquido na dispersfo ¢ bastante reduzida em
relagfio a de vapor.

Aumentando a velocidade de vapor, o “hold-up” liquido chega a um valor minimo,
isto ¢, num ponto de maxima porosidade da dispersdo, ¢ a partir deste ponto verifica-se um
leve crescimento do “hold-up” liquido com a velocidade do vapor. E essa pequena variagio
se torna cada vez menor com o aumento da area livre de escoamento ou até mesmo
inexistente, como ¢ o caso do prato de 18,00% (ignorando os pontos que sofreram
influéncia do acimulo de liguido no sistema de medi¢io).

Observando-se os graficos do sistema dgua-butanol, figura 4.5.2, nfio é possivel
distinguir os diferentes tipos de dispersdo formados e nem tdo pouco € observada uma
significativa variagdo do “hold-up” com a velocidade superficial do vapor. Mais uma vez,
isto pode ser explicado pela ndo estabilidade deste sistema em formar bolhas, acarretando
pouquissima influéncia da velocidade do vapor na dimensfo das bolhas, j4 reduzidas em
relagfo a sistemas positivos e neutros, causando pouca influéncia no “hold-up” liquido.

De um modo geral, € observado que o “hold-up” liquido decresce com o aumento da
concentracdo inicial em etanol no refervedor, para uma velocidade de vapor constante. Essa
variagdo foi causada pelo efeito das propriedades fisicas e velocidade da mistura liquida, no
caso do sistema etanol-butanol, ¢ para o caso do sistema agua-butanol, principalmente pelo
efeito da velocidade de liquido.

Como ja foi citado, o aumento do “hold-up” liquido no limite superior de operacdo
observado nos pratos de 18,00 e 21,42% de area livre, pode ter sido causado pelo problema
de acamulo de liquide no sistema de medig@o, uma vez que este fato mascarou a medida de
altura de liquido retido. Portanto, nestas situacdes, o “hold-up” liquido tem seus valores

elevados.
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4.6 - FAIXA DE OPERACAO

O limite minimo de operagfo € o ponto onde se tem inicio a retengio de liguido sobre
o prato, pela a¢do das vazdes minimas de operagdo do vapor ¢ do liquido. O limite méaximo
de operacdo € determinado pela maxima vazio, antes da ocorréncia da inundagdo da coluna.
A faixa de operac¢fio de uma coluna consiste desde o limite minimo até o de maxima
operagio. As figuras 4.6.1 e 4.6.2 mostram a maxima ¢ a minima velocidade de vapor que
foram possiveis operar, em funcfio da area livre de escoamento do prato, para os dois
sistemas destilantes estudados. Em ambos os sistemas ¢ observado que um aumento na éarea
livre do prato ocasiona um aumento das velocidades limites do vapor, mantendo
praticamente a mesma extensdo da faixa. Como ja foi comentado em itens anteriores,
aumentando a drea livre, dificulta a reteng@o de liquido sobre o prato devido a uma maior
facilidade de drenagem do liquido através dos orificios e, portanto, a coluna necessita de
uma taxa de vapor mais elevada para entrar em operagéo.

Comparando-se os dois sistemas, o sistema 4gua-butanol opera em uma faixa mais
elevada de velocidade de vapor. Essa necessidade de maiores vazdes pode estar ligada a
instabilidade deste sistema na formagio da disperséo liquido-vapor, favorecendo a drenagem

da mistura liquida.

100
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Sistema etanol-butanol
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Figura 4.6.1 : Faixa de operac¢fo da coluna em funcfo da 4rea livre de escoamento do prato,

para o sistemna 4gua-butanol.
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Figura 4.6.2 : Faixa de operacgio da coluna em funcio da area livre de escoamento do prato,

para o sistema etanol-butanol.
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5.1 - INTRODUCAO

Neste capitulo sdo apresentadas correlacdes empiricas para o calculo das alturas de
liquido retido ¢ da dispersdo, obtidas através de andlise dimensional com base nos dados
experimentais obtidos no presente trabalho, para os sistemas etanol-butanol e agua-butanol.
Assim, poderemos prever o comportamento da altura de liquido retido e da dispersdo em
pratos perfurados sem vertedor, em fungdo dos par@metros que as influenciam, as vazdes e
propriedades fisicas das fases liquida e vapor e os parmetros geométricos dos pratos

utilizados.

5.2 - ALTURA DE LiQUIDO RETIDO

Na literatura existem correlagbes para prever a altura de liquido retido em pratos
perfurados sem vertedor, tais como, as propostas por : Takahashi e Tanaka (1971),
Mahendru e Hackl (1979) e Cruz (1983), respectivamente as equacdes 2.2, 2.11 e 2.12. No
entanto, ¢ importante destacar que estas correlagdes foram obtidas através de modelos
hidraulicos & temperatura ambiente.

Nao ¢ possivel calcular a altura de liquido retido através da equagio obtida por
Takahashi e Tanaka (1971) para os sistemas estudados neste trabalho, em condigdes
destilantes, uma vez que néo ¢ possivel predizer 1, razfo entre a area dos furos ocupada pela
drenagem do liquido e a 4rea total dos furos do prato. Os valores de t calculados pelo
modelo proposto por estes autores, equagio 2.10, pertencem a faixa de zero a um, no
entanto, para o0s sistemas estudados no presente trabalho, ultrapassam a unidade.

Mahendru e Hackl (1979) obtiveram uma correlagio empirica, equagio 2.11, para o
calculo da altura de liquido. Esta equac@o ¢ uma fungfio da vazio de liquido, velocidade do
gas, das densidades das fases e dos pardmetros geométricos do prato (espessura, didmetro
dos orificios e area livre de escoamento). Os autores declaram que a equacdo 2.11 ¢ limitada

a sistemas pouco ou nf#o espumantes. Esta equacdo foi aplicada aos nossos resultados
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experimentais, uma vez que os sistemas aqui estudados sfo classificados como neutro
(etanol-butanol) e negativo (dgua-butanol) e ndo favorecem a formagfo de espuma. A
utilizacdo desta equacio para predizer a altura de liquido retido fornece um erro médio de
aproximadamente 60% em relagdo aos valores obtidos experimentalmente.

Cruz (1983) propde a equagido 2.12 para o célculo da altura de liquido em funcéo da
vazdo de liquido, velocidade do gas, propriedades fisicas do liquido (densidade, viscosidade
e tensdo superficial), massa especifica do gis, geometria do prato (didmetro dos orificios,
espessura e area livre de escoamento do prato) e didmetro da coluna. Esta equacgdo ¢ obtida
com base em dados experimentais realizados com os sistemas agua-ar e solucio aquosa de
etanol-ar e, portanto, valida para sistemas espumantes ou nfo. A aplicagfio desta equagio aos
resultados experimentais do presente trabalho com os sistemas etanol-butanol e Agua-
butanol resulta em um erro médio de 35%. Esta equacgio fornece um melhor resultado em
comparacgfo ao obtido pela equaciio 2.11, pois aquela, diferente desta, considera a influéncia
da tensfio superficial e viscosidade do liquido, e ¢ valida tamb&m para sistemas espumantes.

No presente trabalho, a altura de liquido retido ¢ considerada uma fungdo das

seguintes varigveis :

vg : velocidade superficial do vapor [em/s];
v, : velocidade superficial do liquido [em/s];
pg - massa especifica do vapor [g/cm3 1;

P : massa especifica do liquido [g/cm3];

g : viscosidade do vapor {p];

;. : viscosidade do liquido [p];

: tensdo superficial do liquido [dina/cm];

: 4area livre de escoamento do prato;

: didmetro dos orificios do prato [cm];

m e e q

- aceleracdo da gravidade [cm/s’].
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As correlagbes empiricas sfo obtidas através da técnica da analise dimensional. Esta
técnica utiliza grupos adimensionais formados pelas varidveis que influenciam o pardmetro
a ser correlacionado. Para a obtengfo dos grupos adimensionais, € utilizado o Teorema Pi de

Buchingham. Os grupos adimensionais obtidos sdo:

X_@_'EQ_'g_vaGd_plde. o .dg‘d) 5.0)
VL,I‘LL’d, I'LL E] p’l ’}’lLVGjVGZ’ .

Através de um rearranjo entre esses grupos, obtemos :

&
Il
=Rl

(5.2

Grupo adimensional que possui o pardmetro a ser correlacionado, no caso, a altura de

liquido retido.

Ty =9 (5.3)
Este grupo representa a area livre de escoamento do prato, isto €, a razfo entre a drea

total dos orificios e a érea da segfo transversal da coluna. No capitulo anterior € verificada

uma forte influéncia deste pardmetro na altura de liquido retido.

v Fr (5.4)

Este grupo representa o inverso do nimero de Froude, que relaciona as forgas

inerciais € as gravitacionais.
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g = 0 Vo (5.5)

Este grupo adimensional representa a influéncia das propriedades fisicas do liquido.

Foi utilizado por varios autores: Cruz (1983), Gimenes (1986) e Reinehr (1987).

_Yed ps _
Ty = p,G —ReG (5.6)

Este ¢ o grupo adimensional que representa a relacdo entre as forgas inerciais ¢ as
viscosas ( de atrito ) envolvidas no escoamento do vapor, denominado de namero de

Reynolds.

vidpy
T 67

Este ¢ o grupo que representa o nimero de Reynolds para a fase liquida.

A correlagio empirica genérica pode ser escrita da seguinte forma:

h w, gdw’r s My dp TW’rdep1w6
Bewen[84] o[ jradee]" ntn 59

Para o calculo dos coeficientes da correlagdo ¢ utilizado o método de otimizacdo dos

minimos quadrados, apresentado no Apéndice F.
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5.2.1 - Sistema Etanol-Butaneol

Aplicando-se o método dos minimos quadrados aos dados experimentais obtidos para

o sistema etanol-butanol, os seguintes valores de coeficientes de correlacdo sdo obtidos :

Wy = 2,697.10° ; Wy =-2,126 ; w; =-0,01337 ;
wy = -1,977 ; ws = -0,03730 ; wg = -0,6612.

Substituindo-se esses valores na equagfo (5.8) temos :

‘]w0,03730 !’ '|-0,6612

—}}-::2,697.103 ¢—2,126 [4]9’01337 [ o :lr;,g-,r-; {MJ LXL_“E_BLJ (5.9)

d Vg Ry Vg Hg Hy

Através da analise destes coeficientes, verifica-se que 0s grupos que representam a
area livre de escoamento do prato, as propriedades fisicas do liquido e o nimero de
Reynolds da fase liquida sdo aqueles que exercem maior influéncia na altura de liquido
retido. Os grupos que exercem pouca influéncia sdo os ®; e 75, 0 inverso do nimero de
Froude e o niimero de Reynolds da fase vapor respectivamente.

A aplicacdo da equacdo 5.9 aos resultados experimentais do sistema etanol-butanol
fornece um erro médio de 9,3%. A exclusdo do grupo 7, desta equacio ndo altera o erro
médio, mas com a exclusdo do grupo ms, o erro médio aumenta para 25,6%. Portanto,

através destas observacdes, a equacdo 5.9 pode ser escrita da seguinte forma :

1,977 —0,03730 —0,6612
3:2 6971{}3 é—2,126 f G _i [_VG d pG’l |—VL d pL”!
d 7 I.P«L VGJ { Hg J t Hr J (5.9a) -
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A figura 5.1 mostra a comparacdo entre os valores de h/d obtidos experimentalmente
e os calculados através da equagfio 5.9a. Observa-se que mais de 95% dos valores calculados

estdo contidos na faixa de erro de 20% quando comparados aos valores experimentais.

Sistema : etanol-butanol +20%
% -20%
12— A
- Q¢
% g £ °g
) & <
<&
= o5
o &
4 .. ° .
0 ! | ! | I
0 ” ial 12 16
c.
Figura 5.1

5.2.2 - Sistema Agua-Butanol

Através do mesmo procedimento para a obtengdo de uma correlagio empirica
realizada para o sistema etanol-butanol, com o propésito de prever tal pardmetro, os

seguintes coeficientes de correlagéo sfo obtidos para o dgua-butanol.

wy = 1,062.10" ; w; =-0,7756 ; w; = -0,9138 ;
wy = -2,860 ; ws =-5,213 ; w =1,847.
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Substituindo-se estes coeficientes na equagdo 5.8 temos :

-0,9138 2,860 5,213 1,847

h 1062106 ¢-077%6 d o | |_VG d pg T vy d prl

a0 Level e ] (510)
Vg Hi Vg Ha 258 :

A aplicacdo desta equacgio 5.10 nos dados experimentais obtidos para o sistema agua-
butanol, fornece um erro meédio de 18,6%. A eliminagdo de qualquer grupo adimensional da
equacdo 5.10 causa um aumento do erro médio para 69,5% no minimo.

Através da figura 5.2 ¢ feita a comparacio entre h/d obtidos experimentalmente e os

calculados pela equacdo 5.10. Verifica-se que 72% dos pontos estio localizados em uma

faixa de erro de 25%.

Sistema : agua-butanol +25%

. -25%

h/d exp.

Figura 5.2
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5.2.3 - Sistemas Etanol-Butanol ¢ Agua-Butanol

Aplicando-se o método dos minimos quadrados aos dados experimentais obtidos para
os sistemas etanol-butanol e dgua-butanol, os seguintes valores de coeficientes de correlagéo

sdo fornecidos :

W = 37,}4 T Wy = '3,260 y Wiy 0,6659 .
w, = -1,894 ; ws =-0,05392 ; w, = 0,7875.
Através do conhecimento dos valores dos coeficientes e da equacdo 5.8, a seguinte

equaco valida para ambos os sistemas destilantes € obtida :

0,6659 1,804 -0,05392 0,7875
g_ 4,250[8 d} r o 1 I—dequi I_depL_l
=714 ? L%L VGJ { Hg J { Hy, J G-11)

d Vg

A eliminac8o de qualquer grupo causaria um aumento do erro médio de 13 para pelo
menos 28% pela aplicacdo da equagio 5.11 aos dados experimentais.

A figura 5.3 mostra a comparagio entre os dados experimentais de ambos os sistemas
destilantes ¢ os obtidos pela aplicagdo da equacdo 5.11. Verifica-se que 80% dos pontos

apresentam um erro dentro da faixa de 20%.
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Sistemas : +20%
etanol-butanol
Agua-butanol -20%
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) 8 12 16
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Figura 5.3

5.3 - ALTURA DA DISPERSAQ

Aplicamos duas equagdes, propostas na literatura, para prever a altura da dispersdo
em pratos perfurados sem vertedor : Cruz (1983) para sistemas espumantes ou nfo e
Ravagnani (1989).

Cruz (83) propds correlagdes para predizer a altura de liquido, equacdo 2.12, ¢ o
“hold-up™ de gés, equagio 2.21, e através da equacdo 2.19 obtém-se a altura da dispersdo e,
aplicando-se a todos os dados experimentais obtidos no presente trabalho, resulta em um
erro médio de 60% em comparagdo aos valores de altura da dispersdo medidos
experimentalmente.

Ravagnani (1989) propde a equacio 2.16 para a predi¢do da altura da dispers@o para
o sistema etanol-butanol. A parte experimental foi realizada em uma coluna com pratos
perfurados sem vertedor. A aplicagiio desta equacio aos dados experimentais obtidos para o
sistema etanol-butanol, no presente trabalho, resulta em um erro médio de 31% em

comparagdio aos medidos experimentalmente, enquanto que a autora obteve erro médio
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proximo de 20%. Esta diferenca se deve & correlagio proposta ser vélida até a area livre de
40%. Desta forma, neste item, apenas os dados de agua-butanol serfio correlacionados, uma
vez que a correlagdo proposta por Ravagnani (1989), equagiio 2.17 para sistemas negativos,
¢ valida apenas para area livre de 10%.

As correlagbes empiricas para a predi¢io da altura de liquido retido sdo obtidas
através do mesmo procedimento realizado para a altura de liquido retido. Foram utilizados
0s mesmos grupos adimensionais obtidos para a obtengfo da correlagfo da altura de liquido
retido, uma vez que as variaveis que influenciam a altura de liquido sdo as mesmas que
influenciam a da dispersdo. Portanto, a correlagdo empirica genérica pode ser escrita da

seguintie forma:

W

H W, gdW}l_ (o1 _!wardep—IWSf‘depL—l
EZWI@ [ 2} g.P«LVGJ l. Hg GJ { Hy J (5.12)

Novamente utilizamos o método de otimizagdo dos minimos quadrados para o
calculo dos coeficientes da correlagdo. Para o sistema dgua-butanol, os seguintes valores de

coeficientes sdo obtidos:

wy = 1,170.10™ ; w, = 0,4293 ; w, = -1,936 ;
Wy = -1,455 ; ws = -5,004 ; ws = 1,067.

A equagdio 5.12 passa a ser escrita da seguinte forma para o sistema agua-butanol:

'11,067

-1,936 1,455 —5,004
Em11701014¢0’4293 [_g.f_‘_} [ o ] v d pg | lvidpy
da 7 2 }.F-LL VGJ l. Hg J L Ky, J (5.13)

Yag
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A eliminacdo de qualquer grupo adimensional provoca um aumento consideravel no
erro médio de 20 para 70%, no minimo, quando comparados os valores calculados aos

gxperimentais.

Para a obtenc¢dio de uma equagio valida para ambos os sistemas (etanol-butanol e

agua-butanol), os seguintes valores de coeficientes sdo calculados:

wy = 7,450 ; w, = -3,033 ; w; = 0,3697 ;
wy = -1,359 ; ws =-0,0019 ; w, = 0,71456.

A equagdo 5.12 passa a ser escrita da seguinte forma :

H lgd
— 27,450 ¢ [5—5

10367 1 s L9 i'VG d po 0019 [-VL d oy P14
d Vg J L

F‘LVGJ L Mg J {. He J (5.14)

Verifica-se que a eliminacdo do grupo adimensional nts nédo altera o erro médio obtido
em compara¢do aos valores experimentais medidos, permanecendo igual a 15%. A equagfo

5.14 pode, entdo, ser escrita da seguinte maneira:

00,3697 [‘

0,7146
H I_g d T—i,359i‘ s
74 ~-3,033 | & %
q 450 ¢ LVGE} L

d
ol B Revennd (5.142)

A eliminacio de qualquer outro grupo adimensional provoca um aumento

consideravel no erro médio para 67%, quando comparado aos valores experimentais obtidos.
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5.4 - VELOCIDADES LIMITES DO VAPOR

Para o sistema etanol-butanoi, Ravagnani (1989) propde as seguintes equagdes para

as velocidades maxima e minima de vapor :

IV g e )= 4,363+0393 x-0,102 %% +0,00508 x° (5.15)

(Vg i )= 5.0- 0,191 x—0,0562 x> +0,00508 x° (5.16)
onde :x=1,0/¢ com 0,0989<¢ <0,3957.
A utilizag@o destas equacdes aos resultados obtidos no presente trabalho resulta em
erros médios de 21,7% para o limite maximo e de 24,8% para o limite minimo.
A seguir sdo propostas equagdes para predizer as velocidades limites do vapor para o

sistema agua-butanol em fungdo da area livre de escoamento. Estas equagtes séo :

Vo ma = 2492 ¢+34,64 (5.17)

Vomin = 3,285 0-14,29 (5.18)

A utilizag@o destas equagles para a predigio das velocidades limites resulta em erros

médios de 2,5% para o limite maximo e de 7% para o limite minimo.
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1.1 CONCLUSOES E SUGESTOES

O presente trabalho estudou o comportamento hidrodindmico de uma coluna de
pratos perfurados sem vertedor, em termos de regimes de escoamento, alturas de liquido
retido e da dispersdo, “hold-up” liquido e limites de operagio da coluna. Dois sistemas
foram utilizados, o etanol-butanol (homogéneo) e o dgua-butanol (heterogéneo).

O sistema é4gua-butanol, mesmo a baixas vazbes de vapor, nfo apresentou a
formacdo de duas fases liquidas, e sim, uma dispersio homogénea de coloraco branca.
Herron, Kruelskie e Fair (1988) concluem em estudos realizados com o sistema ar-4gua-
6leo, que a agitagfo provocada pelo gas produz uma mistura sobre o prato que possui um
comportamento de um liquido homogéneo, € nenhum problema na espumabilidade foi
observado. Os resultados experimentais observados no presente trabalho tendem a
concordar com estes autores.

Com relagfio aos regimes de escoamento, foi observado que o regime “Froth”
esteve presente em todas as areas livres de escoamento em uma larga faixa de velocidade
do vapor. Os regimes do tipo “Spray” e transi¢do ocorreram somente nas maiores areas
livres a baixos valores de velocidades do vapor. Estes regimes foram favorecidos para os
experimentos com o sistema agua-butanol, devido a estabilidade de formagio de goticulas
em sistemas negativos.

Foi observado que tanto a altura de liquido retido quanto a da dispersdo
apresentaram forte influéncia da velocidade do vapor e da 4rea livre de escoamento do
prato. No entanto, a influéncia da composi¢io da mistura liquida, isto ¢, das propriedades
fisicas sobre estas varidveis, ndo foi tdo significativa.

Os regimes “Spray”, Transi¢cdo ou até mesmo um “Froth” pouco desenvolvido
apresentaram, para o sistema etanol-butanol, valores mais elevados de “hold-up” liquido.
Quanto ao sistema agua-butanol, ndo foi apresentada uma variacfo significativa do “hold-
up” liquido com a velocidade do vapor, nfio permitindo a distingdo dos diferentes tipos de
regimes que ocorreram. Isto € explicado pela nédo estabilidade deste sistema em formar

bolhas, causando pouca influénceia da velocidade do vapor na dimenséo das bolhas.
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O aumento da area livre de escoamento ocasionou um aumento das velocidades
limites de operacdo do vapor, mantendo a mesma extensdo da faixa. O sistema negativo,
agua-butanol, precisou de vazdes de vapor mais elevadas, em relagfo ao neutro etanol-
butnaol, para entrar em operacédo.

O presente trabalho propde equagdes empiricas para predizer o comportamento da
altura de liquido retido, equagdes 5.9a, 5.10 e 5.11, e altura da dispersdo, equagdes 5.13 e
5.14a, em funcfo das vazdes e propriedades fisicas das fases vapor € liquida e pardmetros

geométricos dos pratos. As equacdes correlacionaram bem os dados experimentais.

6.2 - SUGESTOES

Apresentamos as seguintes sugestdes, para trabalhos futuros que poderiam
complementar este estudo, com o objetivo de um maior esclarecimento sobre destilagio

em pratos perfurados sem vertedor.

- aumentar a faixa de 4rea livre para uma melhor avaliagdo desta variavel nos
parimetros hidrodindmicos, podendo ampliar a faixa de aplicabilidade das correlagdes;

- aumentar o didmetro da coluna, variavel esta nfo estudada no presente trabalho.
Isto permitiria maiores vazOes de liquido ¢ a possibilidade de se operar em refluxo
parcial;

- estudar sistemas multi-componentes, como por exemplo o sistema etanol-agua-
oleo fusel, presente nas colunas de destilagdo de alcool produzido pela fermentagio de
cana-de-agticar;

- estudar a eficiéncia de sistemas bindrios trifasicos para um melhor esclarecimento

do seu comportamento.
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A.1-SISTEMA ETANOL-BUTANOL

Os asteriscos (*) presentes no valor da altura de liquido retido indicam forte

influéncia do actimulo de liquido sobre as placas circulares, j& comentado no Capitulo 4.

=9,52%
Xoat X, X, Tipo de h H o Q
(%) Dispersdo | (cm) | (cm) (cm’/s)

0,5933 0,8936 “froth” 1,2 2,1 0,571 0,53
0,5857 0,9057 “froth” 1.5 2.9 0,517 0,63
15 0,5523 0,8875 “froth” 2,7 54 0,500 0,93
0,5419 0,8774 “froth” 3,1 6,3 0,492 1,17
0,5366 0,8774 “froth” 3,3 7,1 0,465 1,23
0,5445 0,8896 “froth” 43 8.9 0,483 1,57
0,7693 0,9512 “froth” 1,2 3,5 0,343 0,60
0,7671 0,9512 “froth” 1,7 4,9 0,347 | 0,70
30 0,7426 0,9473 “froth” 2.9 6,9 0,420 1,03
0,7381 0,9453 “froth” 3.4 8,1 0.420 1,30
0,7381 0,9473 “froth” 3,5 8,7 0,402 1,40
0,7381 0,9473 “froth” 4,7 10,9 | 0,431 1,70
0,8895 0,9801 “froth” 1,7 4,7 0,36 0,70
0,8814 0,9763 “froth” 2,0 54 0,37 0,80
50 0,8733 0,9705 “froth” 3,0 7,6 0,39 1,12
0,8712 0,9686 “froth” 3.4 8,4 0,40 1,46
0,8671 0,9705 “froth” 3.6 3.9 0,40 1,43
0,8692 0,9724 “froth™ 3.3 11,8 0,45 1,80
0,9472 0,9744 “froth” 1,6 5,1 0,31 0,68
0,9453 0,9820 “froth” 2,2 6,1 0,36 0,87
70 0,9433 0,9820 “froth” 2,9 7,4 0,39 1,18
0,9453 0,9839 “froth” 32 7,7 0,42 1,36
0,9414 0,9839 “froth” 3,6 8,2 0,44 1,53
0,9453 0,9858 “froth” 4,2 9,9 0,42 1,87
0,9801 0,9647 “froth” 1,6 4,7 0,34 0,73
0,9820 0,9647 “froth” 2,0 5,6 0,36 0,87
90 0,9801 0,9705 “froth” 2,8 7,1 0,39 1,20
0,9801 0,9801 “froth” 3,3 8,2 0,40 1,50
0,9820 0,9839 “froth” 3,5 8,7 0,40 1,62
0,9820 00,9858 “froth” 5.1 11,1 0,46 1,87
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o= 14,88%
Kpef X, X, Tipo de h H o Q%
(%) Disperséo (cm) {cm) (cm’/s)
0,5445 0,8464 “froth” 1,1 2,2 0,50 1,13
0,5260 0,8464 “froth” 1.4 3,2 0,44 1,37
15 0,5471 0,8671 “froth” 1,7 4,1 0,41 1,50
0,5393 0,8464 “froth” 2,2 5,1 0,43 1,72
0,5207 0,8422 “froth” 2,9 6,2 0,47 2,00
0,7381 0,9276 “froth” 1,2 3.6 0,33 1,20
0,7426 0,9296 “froth” 1,7 4.9 0,35 1,48
30 0,7426 0,9296 “froth” 2,0 5,8 0,34 1,67
0,7404 0,9276 “froth” 2,6 6,9 0,38 1,93
0,7381 0,9335 “froth” 3,2 8,3 0,39 2,15
0,8650 0,9628 “froth” 1,1 2,6 0,42 1,07
0,8712 0,9667 “froth” 1,8 5.2 0,35 1,53
50 0,8712 0,9667 “froth” 1,9 5,7 0,33 1,63
0,8671 0,9667 “froth” 2,6 7,2 0,36 2,00
0,8671 0,9667 “froth” 2,8 1,7 0,36 2,13
0,8620 0,9667 “froth™ 3,3 8,9 0,37 2,33
0,9414 0,9820 “froth” 1,1 2,6 0,42 1,17
0,9374 0,9839 “froth” 1,7 4.6 0,37 1,67
70 0,9414 (0,9839 “froth” 1,9 5.3 0,35 1,70
0,9335 0,9839 “froth” 2.4 6,6 0,36 2,03
0,9335 0,9820 “froth” 2,7 7,5 0,36 2,30
0,9315 0,9839 “froth” 3,3 8,8 0,38 2,53
0,9763 0,9724 “froth” 1,1 2,2 0,50 1,08
0,9801 0,9705 “froth” 1,6 4.4 0,36 1,63
90 0,9820 0,9782 “froth” 1,8 5,3 0,34 1,68
0,9820 0,9820 “froth” 2.4 6,7 0,36 2,00
0,9782 0,9838 “froth” 2,8 7.8 0,36 2,22
0,9801 0,9858 “froth” 3,2 8,5 0,38 2,53




Apéndice A : Dados Experimentais

89

¢ = 18,00%
Xeef X, X, Tipo de h H a Q%
(%) Dispersfio (cm) (cm) (cm’/s)
0,5704 (,8858 “spray” 1,0 2,0 0,50 1,43
0,5653 0,8858 transiclo 1,2 3,1 0,39 1,60
15 0,5653 0,8858 “froth” 1,5 3,7 0,41 1,72
0,5933 0,8896 “froth” 1.7 4,5 0,38 2,10
0,5575 0,8896 “froth” 2,1* 5,8 0,36 2,53
0,7359 0,9057 “froth” 1,0 2,6 0,38 1,47
0,7449 (0,8997 “froth” 1.1 3,2 0,34 1,50
30 0,7381 0,9117 “froth” 1,6 4,7 0,34 2,00
0,7404 0,9077 “froth” 1,8 5,7 0,32 2,27
0,7449 0,9217 “froth” 2,7 7,1 0,38 2,73
0,8712 0,9512 “froth” 1,0 3,0 0,38 1.47
0,8712 0,9512 “froth” 1,2 3,9 0,34 1,67
50 0,8732 09512 “froth™ 1,6 4,9 0,34 2,18
0,8712 0,8550 “froth” 1.9 5,9 0,32 2,33
0,8773 0,9667 “froth” 3, 1% 7.5 0,38 2,80
0,9414 0,9686 “froth” 0,9 2.4 0,38 1,53
0,9414 0,9705 “froth” 1,1 3,2 0,34 1,63
70 0,9414 0,9724 “froth” 1.6 4.4 0,36 2,07
0,9414 0,9744 “froth” 1.8 5.4 0,33 2,52
0,9414 0,9839 “froth” 2,9*% 7,6 0,38 2,90
0,9820 0,9858 “froth™ 1,1 3,2 0,34 1,63
0,9801 0,9858 “froth” 1,4 3.9 0,36 2,02
S0 0,9801 0,9858 “froth” 1,8 5,1 0,35 2,60
0,9820 0,9896 “froth” 2,8% 6,5 0,43 3,03
0,9820 0,9896 “froth” 3.6% 7,8 0,46 3,10
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b=21,42
Xref X, X Tipo de h H o Q%
(%) Disperséo {cm) {cm) (cm’/s)
0,5832 0,7824 “spray” 1.0 L8 0,56 1,72
15 0,5907 0,7649 “spray”’ 1,1 2.2 0,50 1,92
0,5882 0,8041 “spray” 1,2 2,6 0,46 2,03
0,5755 0,8275 “froth” 2,1* 4,0 0,53 2,47
0,7605 0,8875 “spray” 1,1 1,9 0,59 1,67
30 0,7582 0,8896 transicdo 1,1 2,8 0,39 1,83
0,7605 0,9077 “froth” 1,3 3.4 0,38 2,07
0,7650 0,9077 “froth” 1,6 3,9 0,41 2,22
0,8835 0,9335 “spray” 0,9 1,7 0,53 1,77
0,8875 0,9453 transi¢io 1,1 2,5 0,44 1,93
0,8875 0,9462 “froth” 1,2 3,3 0.36 2,17
50 0,8835 0,9492 “froth” 1,3 3,9 0,33 2,37
0,8773 0,9511 “froth” 1,9 4,8 0,40 2,667
0,8773 0,9667 “froth” 2.3 5.9 0,39 3,03
0,8692 0,9686 “froth” 3,3*% 5.9 0,56 3,20
(,9335 0,9628 “spray”’ 0,9 1,8 0,50 1,87
0,9394 0,9531 “spray” 1,1 2,2 0,50 2,10
70 0,9394 0,9628 “froth” 1,2 3.3 0,36 2,30
0,9374 0,9628 “froth” 1.3 4,0 0,33 2,42
0,9374 0,9667 “froth” 1.8 5,3 0,34 2,733
0,9782 0,9667 “spray”’ 1,1 2,0 0,55 2,33
0,9801 0,9705 “spray” 1,2 2,5 0,48 2,50
90 0,9801 0,9705 transicdo 1,2 3.0 0,40 2,57
0,9763 0,9705 “froth™ 1,6 4,2 0,38 2,85
0,9724 0,9744 “froth” 2,7% 5,8 0,47 2,93
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$=9,52%
Xref Xp X Tipo de h H o di
(%) Dispersio (cm) (cm) (cm™/s)
0,6500 0,8125 “froth” 0,93 3,0 0,31 0,50
0,6489 0,7815 “froth” 1,56 4.4 0,35 0,60
20 0,6484 0,7363 “froth™ 2,19 5,5 0,40 0,78
0,6381 0,7684 “froth” 2,40 6,6 0,36 1,07
{,6357 0,7769 “froth” 3,16 7.8 0,40 1,18
0,6368 0,7162 “froth” 3,64 9,0 0,40 1,77
0,7200 0,8757 “froth” 1,30 3,5 0,37 0,53
0,7144 0,8389 “froth” 1,62 4,5 0,36 0,72
30 0,7056 0,7774 “froth” 2,07 5,5 0,38 0,87
0,7003 0,8899 “froth” 2,21 6,0 0,37 0,90
0,6961 0,7473 “froth” 2,95 7,9 0,37 1,60
0,7087 0,9059 “froth™ 1,18 3.5 0,34 0,58
0,7255 0,8350 “froth” 1,72 4.8 0,36 0,73
40 0,7128 0,8065 “froth” 1,94 5.7 0,34 0,83
0,7059 0,8956 “froth” 2,23 6.4 0,35 0,98
0,7204 0,7189 “froth” 2,90 7,9 0,37 1,72
é =14,88%
Xpof X, X, Tipo de h H o Q}
(%) Dispersdo {cm) (cm) (cm’/s)
(0,6449 0,8142 “spray” 0,73 2,0 0,36 0,65
0,6664 (,8099 “froth™ 1,08 3,6 0,30 0,64
20 0,6378 0,7622 “froth” 1,72 4.8 0,36 0,63
0,6379 0,8077 “froth” 1,98 5,8 0,34 0,66
0,6091 0,7450 “froth” 2,74 7.4 0,37 0,63
0,6899 0.7985 “spray” 0,74 2,0 0,37 1,08
0,6799 0,8050 transigdo 1,16 3,6 0,32 1.40
30 0,6631 0,8255 “froth” 1,66 4,6 0,36 1,67
0,6798 0,7474 “froth” 177 5.4 0,33 2,00
0,6521 0,7434 “froth” 2,74 6,6 0,41 2,08
0,7318 0,8181 transicédo 0,75 2,5 0,30 1,17
0,7009 0,7995 “froth” 1,16 3,7 0,31 1,50
40 0,7232 0,7708 “froth” 1,55 4,7 0,33 1,72
0,7237 0,7977 “froth” 1,58 5,6 0,28 1,85
0,7099 0,7569 “froth™ 2,57 6,8 0,38 2,07
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¢ = 18,00%
Xref X, X, Tipo de h H o Q%
(%) Dispersio {cm) (cm) {cm’/s)
0,5844 0,7204 “spray” 0,46 2,1 0,22 1,47
20 0,5720 0,7556 transicéo 0,77 2.9 0,26 1,80
0,6205 0,7471 “froth” 1,24* 4.6 0,27 1,95
0,5926 0,7625 “froth” 2,36* 6,9 0,34 2,17
0,6619 0,7878 “spray” 0,42 1,9 0,22 1,50
0,7099 0,7678 transi¢do 0,74 2,7 0,27 1,77
30 0,6769 0,7756 “froth” 1,00 3,8 0,26 1,97
0,6709 0,7449 “froth” 1,83* 5,4 0,34 2,18
0,6814 0,7603 “froth” 2,36* 6,7 0,35 2,43
0,6994 0,8340 “spray”’ 0,40 1,9 0,21 1,45
0,7034 0,8087 transicdo 0,62 2,7 0,23 1,73
40 0,6803 0,7528 “froth” 0,79 3,6 0,22 1,94
0,7013 0,7535 “froth” 1,87% 6,0 0,31 2,25
0,7018 0,7575 “froth” 2,29% 7,0 0,33 2,35
¢ =21,42%
Kot Xp X Tipo de h H o Q%
(%) Dispersfio (cm) (cm) (cm’/s)
0,6699 0,7861 “spray” 0,73 2,3 0,32 1,82
0,6161 0,7640 “froth” 1,27 3,5 0,36 2,10
20 0,2369 0,7576 “froth” 2,17% 5,0 0.43 2,20
0,6304 0,7617 “froth” 2,22% 5,8 0,38 2,32
0,6101 0,7514 “froth” 2,83% 7,3 0,39 2,40
0,6955 0,7970 “spray” 0,55 2,1 0,26 1,77
0,6724 0,7687 transicio 1,43 3,7 0,39 2,17
30 0,6622 0,7553 “froth” 1,55 4,2 0,37 2,33
0,6694 0,7491 “froth” 2,19% 6,0 0,36 2,52
0,6727 0,7432 “froth” 3,10% 7.1 0,44 2,58
0,7039 0,7663 “spray” 0,57 2,1 0,27 1,85
0,6798 0,7567 transicio | 0,98 3,3 0,30 2,20
40 0,6938 0,7489 “froth” 2,10% 5,1 0,41 2,53
0,6720 0,7450 “froth” 2,86* 6,7 0,43 2,73
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FRACAO MOLAR DO VAPOR

A fracdo molar do vapor ¢ obtida ajustando-se uma equagdo aos dados de equilibrio,

apresentados em Gmehling e Onken (1977). Os dados foram obtidos a pressdo de 1 atm.

B.1 - Sistema Etanol-Butanol

A figura (B.1) mostra a curva de equilibrio para o sistema etanol-butanol. A fracfo

molar é referente ao etanol.

10

4 Sistema etanol-butanol
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Figura B.1 : Curva xy do sistema etanol-butanol [Gmehling e Onken (1977)].

O polinémio resultante do ajuste da curva é dado por :

y =0,005292+3,626 x-6,384 x*+5821 x*~2,071 x* (B.1)

Erro médio = (,611% Erro maximo = 1,58%.
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B.2 - Sistema Agua-Butanol

Para o sistema agua-butanol, a fragdio molar do vapor é obtida em funcio da
temperatura de equilibrio. A figura (B.2) mostra a curva yT para os sistema agua-butanol. A

fracdo molar € referente & dgua.

Sistema agua-butanol

08

06

04 .-

02 —

00

i ' |
% 100 110 120
TCO

Figura B.2 : Curva yT do sistema agua-butanol [Gmehling ¢ Onken (1977)].
Os polindmios resultantes dos ajustes s@o :
-Parax:0,0-0976eT:118,0-92,9°C:

y =-1,553 +0,06779 T - 0,0004635 T* (B.2)

Erro médio : 1,26% Erro maximo : 2,65%.
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-Parax:0,976-1,0e T, :92,9 - 100,0 °C:
y=-7,129+0,1313 T —0,0005006 T 2

Erro médio : 0,37% Erro maximo : 1,10%.

(B.3)
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TEMPERATURA DE EQUILIBRIO

A temperatura de equilibrio foi obtida através do ajuste dos dados da curva de

equilibrio apresentados em Gmehling ¢ Onken (1977).

C.1 - Sistema Etanol-Butanol

A figura C.1 mostra a curva Tx para o sistema etanol-butanol. A fragdo molar &

referente ao etanol.

120
Sistemna etanol-butanol
110 -
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Figura C.1 : Curva Tx do sistema etanol-butanol [Gmehling ¢ Onken (1977)].

A equagdo da temperatura de equilibrio é uma fungfio da composicio da fase liquida

dada por :

T, =117,481-75,7095 x+55,4066 x> -~19,0372 x° (C.1)

Erro médio = 0,10% Erro maximo = 0,21%.
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C.2 - Sistema Agua-Butanol

A figura C.2 mostra a curva Tx para o sistema agua-butanol. A fracdo molar ¢

referente a agua.

120 —
T Sistema dgua-butanol
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Figura C.2 : Curva Tx do sistema etanol-butanol [Gmehling ¢ Onken (1977)].

O ajuste desta curva resulta em :

-Parax:0,0-0,976:

T, =1173-1324 x+271,9 x*~2493 x* +8543 x* (C.2)

Erro médio = 0,26% Erro maximo = 0,77%.
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-Parax:0,976-1,0:

T, = 19614,7-39812,4 x+20297,7 x° (C.3)

Erro médio = 0,00% Erro maximo = 0,00%.
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PROPRIEDADES FISICAS
D.1 - Massa Especifica dos Componentes Puros no Estado Liquido

Wilhoit e Zwolinski (1973) apresentam dados de massa especifica para o butanol na

faixa de 70 a 120°C. A seguinte equagfo polinomial ¢é ajustada aos dados :
P, =0,837197-9,46286-107 (T) D.1)

onde : p,, = massa especifica do butanol no estado liquido [g/em’];
T = temperatura de equilibrio [K].

Erro médio : 0,06% Erro méaximo : 0,09%.
A determinacdo da temperatura de equilibrio dos sistemas estudados ¢ apresentada no
Apéndice C.

Yong (1958) apresentou dados de massa especifica para o etanol na faixa de 78,3 a |

130°C. Os dados sfo ajustados em uma equagdo polinomial dada por :
pr, =0.763756+0,985293-107* (T)—0,576627-107 (T*) (D.2)

onde : p; = massa especifica do etanol puro no estado liquido [g/cmS].

Erro médio : 0,05%; Erro méaximo : 0,12%.

Para a predigdo da massa especifica da agua, Reid e colaboradores (1977) sugerem o

método de Grain, dado por :

pr, = PM; PLp; E’_Z(T/Tpi):f (D.3)



Apéndice D ; Calculo Propriedades Fisi . 103

onde : pr; = massa especiﬁca do componente i puro no estado liquido [g/em’];
Prpi = 1/V,, massa especifica do componente i no ponto de eﬁuligﬁo [gmol/cm’;
T = temperatura de equilibrio [K];
T,i = temperatura no ponto de ebuli¢do do componente i [K];
PM,; = peso molecular do componente i {g/mol};
V,i = volume molar no ponto de ebuligio do componente i [cm3/ gmol];

n = constante.
A tabela D.1 indica os valores da constante n sugeridos por Fishtine (1966).

Tabela D.1 : Valores da constante n [Reid e colaboradores (1977)].

Componentes n
alcoois e dgua 0,25
hidrocarbonetos € éteres 0,29
outros componentes organicos 0,31
ouiros componentes inorgénicos 0,33

Para estimar o volume molar da d4gua no ponto de ebuligdo, V,,, utilizamos o método
de Schoroeder, sugerido por Reid e colaboradores (1977). Este método consiste em contar o
nimero de atomos de carbono, hidrogénio, oxigénio € nitrogénio, contar as duplas liga¢des e
multiplicar esta somatoéria por 7. Este método obtém resultados com um erro de 3 a 4%.

Pelo método de Schoroeder obtemos :

Via =21 em® / gmol

Valores para a dgua :
PM, = 18,015 g/mol;
Prpa = /vy, = 4,762,107 g/em’;
Toa=373,2K.
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D.2 - Peso Molecular da Mistura Liquida

O célculo do peso molecular da mistura € feito multiplicando-se o peso molecular de

cada componente pela sua fragio molar na mistura.

onde : PM;, PM,;, PM, = peso molecular da mistura, do componente 1 e 2;

x; = fracdo molar do componente 1.

D.3 - Massa Especifica da Mistura Liquida

Considerando que a mistura liquida possui um comportamento ideal, temos que:

V=% Vi, +(-x%) Vv, (D.5)

ou

PM  x, PM, (1-x)PM,
= + (D.6)
P pLI pLg

onde Vi, V1, Vo = volumes molares da mistura, do componente | e 2 no estado liquido
[cmS/gmol];
PL. PLi» P12 = massa especifica da mistura , do componente 1 € 2 no estado liquido

[g/cm3].
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D.4 - Tensao Superficial dos Componentes Puros
Jasper (1972) e Vargaﬁik' (1975) apresentam dados experimentais de tensfo

superficial para os componentes etanol e butanol na faixa de 60 a 150°C. Os dados sdo

ajustados por polindomios obtendo-se :

o, =27,2536-0,093155 (T)

(D.7)
onde : oy, = tensdo superficial do butanol puro [dina/cm];
Erro médio : 0,74% Erro maximo : 1,44%.
e
-3 2
o, =23,7190-0,066571 (T)—0,158835-107 (T?) D.8)

onde : &, = tensdo superficial do etanol puro [dina/cm].

Erro médio : 0,26%; Erro maximo : 0,45%.

Para estimar a tensdio superficial da agua foi utilizada a correlagdo de Macleod-

Sugden, apresentada por Reid e colaboradores :

(P, oy, V'
o, ©9)

onde : o; = tensdo superficial do componente i [dina/cm};
[P], = parachor do componente i;
p; = massa especifica do componente i puro no estado liquido [g/em’];

PM; = peso molecular do componente 1.
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O parametro independente da temperatura [P], parachor, é estimado através da

estrutura da molécula. Para a agua, este pardmetro € igual a 51,0.

D.5 - Tensdo Superficial da Mistura Liquida
D.5.1 - Sistema Etanol-Butanol

Reid e colaboradores (1977) sugerem a correlagdo de Macleod e Sugden modificada

como regra de mistura :

i

025 . PL I_PMl 005 PM, 0,25-!
o L Xy Oy J
pL] pLz

“PM, e (D.10)

onde : ¢ = tens#o superficial da mistura [dina/cm];
D.5.2 - Sistema Agua-Butanol

Reid ¢ colaboradores (1977) sugerem o método de Tamura ¢ colaboradores (1955)
para estimar a tensdo superficial de misturas orginico-aquosas binarias, através da seguinte

equagdo :

o =y," 0,y 5 (D.11)

onde : o,, 0, = tensdo superficial da agua e do componente orgénico puros [dina/cm];
s) o -~ L - A
W, , W, - fracdo volumétrica da 4gua e do componente orginico na camada

superficial da mistura liquida.
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Para obter os valores das fra¢Oes volumétricas da dgua e do componente orginico na
camada superficial, y,° e v, , € assumido que as fases superficial e central estio em

equilibrio.

AN

¢

log B+o (D.12)

onde : q = constante que depende do tipo e tamanho do componente orgénico.

Para 4lcoois, q = n” de atomos de carbono;

y,!

o

B=log D.13)

2/3
9 1% Yo 2/3
=044 — |/ —
©= 0, T( a G, V, ] (D.14)

W, W, 580 fragdes volumétricas respectivamente da dgua e do componente orgénico

no seio do liquido, expressados por :

Xa Va Xo Vo

Ya= Xy Va+X, Vo ¢ Vo = X, Vo +X, Vo (D.15)

onde : x,, X, = fragGes molares da 4gua e do componente orginico puros no seio da mistura
liquida;
V,, V, = volumes molares da dgua ¢ do componente organico puros [cm’/ gmol};

T = temperatura de equilibrio [K].

Para o calculo de v, ¢ v, € utilizado 0 método de Schoroeder, apresentado por Reid e

colaboradores. Afravés deste método, temos :
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v, =21 cm’/ gmol;

Vo= 105 cm’/ gmol para o butanol.
como :
Yo o =1  ou  w'=1-y, (D.16)

substituindo na equagéo D.13, temos que :

q
Gr0) ¥2°)
105 = T (D.17)

Para o sistema agua-butanol, a equacfo D.17 resulta em :

4
(%) + 10070 y,o_10Bro) - g (D.18)

A resolugdo desta equac@io ¢ realizada através do método de Newton-Raphson
utilizando derivada parcial. Esta resolugfio fornece o valor de y,” e, através da equagdo D.16
obtemos vy, . Através da substituiciio destes valores na equagdo D.11 obtemos a tensdo
superficial da mistura aquosa.

A listagem do programa Newton para o célculo da tensfio superficial da mistura

liquida 4gua-butanol ¢ apresentada no item D.11.

D.6 - Viscosidade dos Componentes Puros no Estado Ligquido

E utilizada a correlagiio proposta por Van Velzen e colaboradores (1972) sugerida por

Reid e colaboradores (1977), dada por :
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log(uy, )=B,(1/T-1/T,) (D.19)

onde : T : temperatura de equilibrio [K];
Ly : viscosidade do liquido puro no estado liquido [cp];

B, ¢ T, : constantes.

Os valores das constantes B, e T, para cada componente s&o apresentados na seguinte

tabela.

Tabela ID.2 : constantes B e T, para cada componente [Reid e colaboradores (1977)].

Componente B, T,
agua 658,25 283,16
etanol 686,64 300,88
butanol 984,54 341,12

D.7 - Viscosidade da Mistara Liquida

O calculo da viscosidade da mistura liquida € feita segundo :

ne, )=x, Infa,, (-, Infy,,) D.20)

onde : Wy, M1, Wo = viscosidade da mistura, do componente 1 e 2 no estado liquido [cp].
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D.8 - Massa Especifica da Mistura Gasosa

A massa especifica da fase gasosa € obtida através da seguinte relagéo :

PM
Pg = g

Vg

onde : pg = massa especiﬁca da mistura gasosa [g/cmB];
PM,; = massa molecular da mistura {g/mol};

vg = volume molar da mistura gasosa [cm3/ gmol].

A massa da mistura gasosa € obtida através da relacdo :

PMg =y, PM,+(1-v,) PM,

onde : v, = fracdo molar do componente | no estado gasoso.

(D.21)

(D.22)

A determina¢io da fragdo molar dos componentes estudados apresenta-se no

Apéndice B.

O volume molar da mistura ¢ obtido através da equagfo virial truncada no segundo

membro.

sendo :

(D.23)

(D.24)
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onde : Z = fator de compressibilidade;
R = constante geral dos gases [82,057 atm cm’/mol KJl;
P = pressdo [atm];

B = segundo coeficiente virial [cm3/ gmol].

Para o cdlculo do segundo coeficiente virial, B, € utilizada a correlagio de

Tsonopoulos (1975) para misturas polares, dada por :

BP
il 2 :f(ﬂ) tw £0 4 £
R T,

@ 0330 01385 00121 0,000607
R T o

0331 0423 0,008
T2 T} T,

£® =0,0637 +

(@ _ 2 b
Tt T

:
onde : T, = temperatura critica da mistura gasosa [k];
V. = volume molar critico da mistura gasosa {cm3/ gmol];
P, = pressdo critica da mistura gasosa {atm];
Z. = compressibilidade critica da mistura gasosa ;
w = fator acéntrico de Pitzer da mistura gasosa ;
T, = temperatura reduzida da mistura gasosa ;

a, b = coeficientes de mistura.

(D.25)

(D.26)

(D.27)

(D.28)
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A tabela D.3 indica os valores destas propriedades para os componentes estudados

neste trabalho.

Tabela D.3 : propriedades dos componentes puros [Reid e colaboradores (1977)].

Componente Te Ve P, W a b
[K] | [em’gmol] | [atm]
dgua 647,3 56,0 217,6 | 0,344 | 0,0279 | 0,0229
etanol 5162 167,0 63,0 | 0,635 | 0,0878 | 0,0572
butanol 562,9 274,0 43,6 0,590 | 0,0878 | 0,0367

Regras de mistura utilizadas :

T.=y, Ty+y, T

1/3 1/3
(V! + Ve

VC:L 5

- Ly+Z,

\2/3

(D.29)

(D.30)

(D.31)

(D.32)

(D.33)

(D.34)
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D.9 - Viscosidade dos Componentes Puros no Estado Gasoso

Em casos em que ocorre atragio ou repulsio entre as moléculas pelo efeito das forgas

intermoleculares, a teoria de Chapman e Enkog (1939) ¢ normalmente utilizada :

JPM; T

Mei =26.69° =0~ [up] (D.35)

mj =%y

onde : d,; = didmetro da molécula [A];

Q, = integral de colisdo para a viscosidade.

Brokaw (1969) em estudos sobre o potencial de Stockmayer, sugere a seguinte

relagdo para estimar Q, .

02 &
Q, = Q, (Lennard — Jones) + = (D.36)

onde: T'=kT/E

S = parAmetro polar.

Neufeld e colaboradores (1972) propuseram uma equagdo empirica para o calculo do

termo de Lennard-Jones da equagio (D36) :

A C E
Q,(Lennard — Jones) = T8 + exp (DT* )+ exp (FT*) (D.37)

onde: A=1,16145;B=0,14874; C = (0,52487;
D=0,77320; E=2,16178; F = 2, 43787.
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A tabela D.4 mostra os pardmetros necessarios para o calculo da viscosidade do gis

dos componentes puros dgua e etanol, d_,, E/k e d.

Tabela D.4 : ParBmetros dos componentes [Reid e colaboradores (1977)]

Componentes d, E/k )
A )
dgua 2,52 775 1,0
etanol 4,31 431 0,3

A utilizacdo deste método apresenta um erro entre 0,5 a 1,5%.
N&o € mostrado valores dos parAmetros d,,, E/’k e & para o butanol, neste caso, Reid e
colaboradores (1977) sugerem o método de Reichengerg (1975) para o célculo da

viscosidade :

a T

i

Hg = [1+0,036 T (T” _1)]/6 (D.38)

onde : T,; = temperatura reduzida do componente i;
a = pardmetro [up].

Para compostos orginicos :

) PMiUZ T{;i

* z n; ¢ (D.39)

onde : n; = nimero de grupos atdmicos para o componente 1.

A contribui¢do de cada grupo atbmico para ¢, para o caso do butanol, estd na tabela

D.5.
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Tabela D.5 : Contribui¢do dos grupo atémico para ¢; [Reid e colaboradores (1977)].

Grupo Contribuicéo, ¢;
CH; 9,04
CH, (sem anel) 6,47
OH (alcool) 7,96

D.10 - Viscosidade da Mistura Gasosa

Para estimar a viscosidade da mistura gasosa, ¢ utilizado a aproximacfio de Wilke

(1950) para @, e P,; da seguinte equacgio :

Y1 Hai (1"”}’1) Hear
= +
Ho Y1 +(1_Y1) D), (1"’"3’1)”*“3’: D, (D.40)

onde : ug = viscosidade da mistura gasosa [up];

@ = pardmetro de viscosidade de mistura.

2
[“(PLG; Ing2)" (M, / PM1)0’25}
Dy =
. [s (+Pm, /PMZ)]O’S 4D
n PM
Ou =% oy, P (D.42)

D.11 - Programa Newton

O programa Newton determina a tensfo superficial da mistura liquida dgua-butanol e

foi desenvolvido em linguagem Turbo Pascal.
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{$N+}
{$E+)}
{§F+}
PROGRAM NEWTON;

{Este programa encontra a raiz de uma funcéo
conhecida através do método de Newton-
Raphson, subrotina retirada de Presse
colaboradores (1988). Calcula a tensdo
superficial da mistura agua-butanol pelo
método de Tamura e colaboradores (1955).}

uses crt, printer;

const
x1=0;
x2=1;
xacc = 0.000001;
type
Registro =record xh20  :real;
tetah20 :real;
tetabut :real;
t : real;
end;

arquivodedados = file of real;
arquivo = file of registro;

var
nomeger, nomeaux, arqdados : string[13];
{exto : text;
reg : registro;
regis : Arquivo;
dados : text;

c3,raiz,c2,tsm,tetah2o tetabut,xh20,t : real;
{Subrotina que realiza calculos iniciais}

function cc(xh2o tetah2o0,tetabut,t :
real):real;
const

q=4;

vbut = 91.36;

vh20 = 18.0;
var

fih2o, fibut, beta, w, ¢, ¢2 : real;
begin

fih2o = xh20*vh2o0/(xh20*vh20+(1-
xh20)*vbut);

fibut = (1-xh2o)*vbut/(xh20*vh2o+(1-
xh20)*vbut);

fih2o = exp(q*In(fih20));

beta := (In(fih20/fibut))/2.302585;

w o= 0.44 1 *q*((tetabut*(20.467933)/q)-
(tetah20* (6.868285))/t;

¢ = betatw;

cc = exp(c*In(10));
end;

{Subrotina que retorna com o valor da fungio
e da derivada primeira desta fungio}

Procedure funcd(x,c3:real; var f,df : real);
begin

o= x*x*x*x+e2¥x-c2;

df = 4¥x*x*x+c2;
end;

{Subrotina que retorna com o valor da raiz no
intervalo x, - x, determinado}

Function rinewt(x1, x2, xacc : real): real;
label 99;
const
jmax = 100;
var
dfdx,.frin : real;
j : integer;
begin
rin = 0.5%(x1+x2);
forj =1 to jmax do
begin

{Célculo da func¢io e sua derivada primeira}

funcd(rtn,c3,f,df);

dx = f/df}

rin = rin~dx;

if ((x1-rtn)*(rtn-x2) < 0.0) then

begin
writeln('pausa na function");
writeln('fora do intervalo'),
readln

end;

if (abs(dx) < xacc) then goto 99

end;
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writeln('pausa na function');
writeln(‘ultrapassou o numero maximo de
interacoes');
99 : rtnewt :=rtn
end;

{Converséo do arquivo de dados}

Procedure converte;
var
XX : string;
X : real;
errTo : integer;
begin
while not eof(dados) do
begin
readln (dados,xx);
val(xx,Xx,erro);
reg.xh2o =x;
readln (dados,xx);
val(xx,x,erro);
reg.tetahZo = x;
readln (dados,xx);
val{xx,x,erro);
reg.tetabut ;= x;
readln (dados,xx);
val{xx,x,erro);
reg.t ==X,
write(regis,reg);
end;
end;

{Inicio do programa principal}

begin

clrscr;

writeln; writeln;

writeln(’ ':20,'DIGITE OS NOMES DOS
ARQUIVOSY;

writeln, writeln;

write(' ':5,Nome do arquivo de dados =');

readln (arqdados);

writeln;

write(' ':3,NOME DO ARQUIVO TIPO
REGISTRO ="},

readIn(nomeger);

writeln;

write(' .5, NOME DO ARQUIVO A SER
CRIADO =",

readin(nomeaux);

writeln;

assign(regis,nomeger);

assign(texto,nomeaux);

assign (dados,arqdados);

reset(dados);

rewrite(regis);

rewrite{texto);

{Conversio do arquivo de dados}

converte;
close(dados);
reset (regis);
writeln; writeln;

{Inicializagdo das variaveis}

writeln(texto, ' xh20 ', tetah20',' tetabut’,'
t ', tsm')
writeln(texto);
repeat
begin
read (regis,reg);
c2 =
ce(reg.xh2o,.reg tetah2o0,reg.tetabut,reg.t);

{Célculo da raiz para o intervalo x; - x,}
raiz = rtnewt(x1,x2,xacc);

{Célculo da tensédo superficial da mistura
agua-butanol }

tsm = (raiz¥exp(0.25*In(reg.tetah20))+
(1-raiz)*exp(0.25*In(reg.tetabut)));
tsm = exp(4*In(tsm));

{Impressdo dos resultados}

writeln(texto, reg.xh20:4:3,
reg.tetah20:5:3," ',
reg.tetabut:5:3, ' reg.t:4:1,) 'tsm:5:3)
end;
until eof(regis);
close (regis);

*
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close (texto);
end.



APENDICE E

CALCULO DAS VELOCIDADES SUPERFICIAIS
DO LIQUIDO E DO VAPOR
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VELOCIDADES SUPERFICIAIS DO LiQUIDO E DO VAPOR
E.1 - Velocidade Superficial do Liquido

Para calcular a velocidade superficial do liguido no interior da coluna basta dividir a

vazio volumétrica medida pela drea da se¢fio transversal da coluna :

QL
YL = Kea (E.1)

onde : v; = velocidade superficial do liquido [em/s];
Q. = vazio volumétrica do liquido [ml/s];

H - ~ 2
Area = area da secdo transversal da coluna {em™].

E.2 - Velocidade Superficial do Vapor

Para calcular a velocidade superficial do vapor é necessaria a vazio volumétrica do

vapor :

Q="7 (E2)

onde : QQ, = vazdo volumétrica do vapor [cmS/s];
V = vazdo molar do vapor [mol/s];
R = constante geral dos gases [82,057 atm em’/mol K1
P = pressdo [atm];

T = temperatura de equilibrio [K].

Como a coluna operava em refluxo total, a vazdo molar do liquido ¢ igual a do vapor

¢ pode ser calculada da seguinte forma :
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o _Qyp
V=L="y, B )

onde : I. = vazdo molar de liquido [ml/s};
pp = massa especifica da mistura liquida [¢/em’];

PM,; = peso molecular da mistura liquida.
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A determinacdo dos coeficientes de correlagfio, w; a w,, da equacio genérica 5.8, €
feita através do ajuste dos dados experimentais utilizando o método de otimizacio dos

minimos quadrados. A fungfo objetivo a ser minimizada € dada por :

afh b )
*= Z(gexp ~Hca}c} (F 1)

=

A equagiio H.1 pode ser escrita da seguinte forma, linearizando as equagdes :

ml (n ) 1°
o Eing, .l >

A equagio genérica 5.8 pode ser escrita da seguinte forma :

h d
l_n(gjzln(wi}rwz In(p)+w, 1{%;;]+w4 k(HLGVG}+
vg d pg v dp
Vs h{ Hg ]+W6 h{ H1 J (F.3)

Substituindo esta equacdo na F.2, obtemos a seguinte fungfio objetivo a ser

minimizada.

mf (4 d
Q= < ll{gcxp]-—ln(wt)_wz 1n(¢)_W3 h{%{J—W4 h{}LLGV(})_
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v d pg vy d pp -
i I‘{ 2%} }_WG h{ Uy H (F4)

O ponto de minimo de uma fungfo ¢é obtido através da derivada primeira da funcdo

objetivo a ser minimizada ser nula, em relagfio a uma dada varidvel. Assim, obtemos o

seguinte conjunto de equagdes lineares :

Ain Wl)”o‘*é“{ m) dJ F5)

=0 g‘“@l) m@’)l - i“{%p} ln(‘*’)l (F.6)
oo 8iufs, ) i) SEEREL @)
2SIl )l HZHH die H @9
8?:/"5 =0 :Z;{i{gcm) "’G d po Z{ n( exp VG d pg E} 9
=0 g{“’%ﬂj f‘ VL : pL ZH exp VL : pLH} (F.10)
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Substitui-se a equacdo F.3 em cada uma das equagdes F.5 a F.10 obtendo um sistema
de equagdes lineares. A resolugdo deste sistema de equacdes ¢ feita através do Método de
Decomposi¢do LU por um programa desenvolvido em linguagem Turbo Pascal,

denominado de DECOMLU, apresentado a seguir.
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{$N-+}
{$SE+}
PROGRAM DECOMLU;

{Programa para resolver um sistema de
equaghes lineaes pelo Método de
Decomposigio LU, subrotina retirada de Press
e colaboradores (1988), calculando os
parimetros de uma correlagio empirica e
determinando os coeficientes de correlago. }

uses crt,printer;

const
np=10;
2=980;
type
Registro = record h :real;
vg : real;
vi :real;
rog : real;
rol : real;
mig : real;
mil real;
ts :real;
a s real;
d : real;
end;

arquivodedados = file of real;
arquivo = file of registro;
ginpbynp = array [1..np,1..np] of double;
glnarray = array [1..n] of double;
glindx = array [1..n] of integer;

var
i,j :integer;
$X, 8Y, SXy, sx2, sy2, cc, erroimp : double;
erroma, errome, erroparc, erel, aux : double;
t1, 12, 13, t4, t5, t6, ecalc, aux2, erroaux :

double;
b : glnarray;
m : glnpbynp;
ndx : glindx;
nomeger, nomeaux, arqdados  : string[13];
texto : text;
reg : Tegistro;
regis : arquivo;
dados : text;

da,GR1,GR2,GR3,GR4,GR5,GR6 :real;

{Subrotina para formagdo da matriz LU}

Procedure LU(var a:glnpbynp; n,np:integer;
var indx: glindx; var da: real);

const

tiny = 1.0e-20;
var

k,j,imax,i: integer;

sum,dum,big: real;

vv: glnarray;

begin
da:=1.0;
fori=1tondo
begin
big :=0.0;

forj:=1tondo

if (abs(ali,j}) > big) then
big = abs(a[i,j]);

if (big = 0.0) then

begin
writeln ("pausa em LU - matriz
singular');
readln
end;
vv[i] = 1.0/big
end;
forj:=1tondo
begin
fori:=1toj-1do
begin
sum := ali,j};
fork:=1toi-1do
begin
sum := sum-a[i.k]*a[k,j]
end;
afi,j] = sum
end;
big = 0.0;
fori=jtondo
begin
sum := a[Lj];
fork=1toj-1do
begin
sum := sum-afi,k]*a[k,j]
end;
afi,)] = sum;

dum = vv[i]*abs{sum);
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if (dum >= big) then

begin
big := dum;
imax ;=1
end
end;
if (j < imax) then
begin
fork :=1tondo
begin

dum = a[imaxk];
afimax,k] == a[j.k};

af}.k] .= dum
end;
da := -da;
vv[imax] = vv[j]
end;

indx[j] = imax;
if (alj,i] = 0.0) then

afj,j] = tiny;
if (j<>n) then
begin

dum = 1.0/alj3];
fori:=j+1 tondo
begin
afi,j] = a[i,j]*dum
end
end
end;
end;

{Subrotina de decomposigio LU para a
resolugio do sistema}

Procedure lull(a: ginpbynp; n,np: integer;
indx: glindx;
var b: glnarray);

var
3,ip,ii,i : integer;
sum : real;
begin
=0
fori=1tondo
begin
ip = indx[i};
sum := b[ip];
bfip] == blil;

if (if <= 0) then

begin
forj:=utoi-1do
begin
sum := sum-afi,j}*b[j]
end
end
else if (sum <> 0.0) then
begin
1n:=1i
end;
b[i] := sum
end;
fori:=ndownto 1 do
begin
sum := bfi};
if (i<n) then
begin
forj=i+ltondo
begin
sum = sum-a[i,j |*bfj]
end
end;
b[i] = sum/af1,i]
end
end;

{Subrotina para conversfo do arquivo de
dados}

Procedure converte;
var
XX : string;
X : real,
erro : integer;
begin
while not eof{dados) do
begin
readln (dados,xx);
val(xx,x,erro);
reg.h = x;
readln (dados,xx),
val(xx,x,erro);
reg.vg = X;
readin (dados,xx);
val(xx,X,erro);
reg.vl == x;
readln (dados,xx);
val(xx,x,erro);
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reg.rog == Xx;
readln {dados,xx};
val(xx,X,erro);
reg.rol :==x;
readin (dados,xx);
val(xx,x,erro);
reg.mig = X;
readln (dados,xx);
val{xx,X,erro);
reg.mil :=x;
readln (dados,xx);
val(xx,x,erro);
reg.ds =X,
readln (dados,xx);
val(xx,x,erro);
reg.a = X;
readIn (dados,xx);
val(xx,X,e170);
reg.d == x;
write(regis,reg);
end;
end;

{Inicio do programa principal}

begin
clrser;
writeln; writeln;

{ Abertura dos arquivos}

writeln(’ :20,'DIGITE OS NOMES DOS
ARQUIVOSY;

writeln; writeln;

write(' :5,'Nome do arquivo de dados =");

readin (arqdados);

writeln;

write(' -5, NOME DO ARQUIVO TIPO
REGISTRO =");

readIn(nomeger);

writeln;

write(' 5, NOME DO ARQUIVO A SER
CRIADO =");

readln(nomeaux);

writeln;

assign(regis,nomeger);

assign(texto,nomeaux);

assign (dados,arqdados);

reset{(dados);
rewrite(regis);
rewrite(texto);

{Converséo do arquivo de dados)

converte;
close(dados);
reset (regis);

{Inicializa¢do das varidveis}

sx = (J;

sy ={;

sxy = 0;

sx2 = 0;

sy2 =0

cc =10

erroma = -9999;

errome = 9999,

erroparc := 0;

erroimp = 0;

erel := 0;

foriz=1tondo

begin
forj:=1to(n+1)do

m{LJ} =0;

bfl] = 0;

end;

{Célculos iniciais - Formacg#o da matriz}

m[1,1] =filesize(regis),
repeat
begin
read(regis,reg);
arl :=reg.h;
gr2 = In(reg.a);
gr3 = In(g*reg.d/(sqr(reg.vg)));
gr4 = In{reg.ts/(reg.mil*reg.vg));
gry = In(reg.vg*reg.d*reg.rog/reg.mig);
gr6 = In(reg.vl*reg.d*reg rol/reg.mil);
m[1,2] =mf1,2] + gr2;
mf1,3] =m[1,3] + gr3;
m[1,4] = m[1,4] + gr4;
mi1,5] =m[l,5] + gr5;
mf1,6] := mf1,6] + gré;
b[1] = bf1] + In{gr1);
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m{2,2] :=m[2,2] + g2 * gr12;
m[2,3] == m[2,3] + gr2 * gr3;
m[2,4] = m[2.4] + g2 * gr4;
m[2,5] :=m]|2,5] + gr2 * gr5;
m[2,6] = m[2,6] + gr2 * gr6;
b[2] :=b[2] + gr2 * In(grl);
m{3,3] =m[3,3] +gt3 * gr3;
m[3,4] = m[3,4] + g3 * gr4;
m{3,5] =m{3,5] + g3 * gr5;
m|3,6] =m[3,6] + gr3 * gr6;
b[3] = b[3] + gr3 * in(grl);
mi4,4] == m[4,4] + grd * gr4;
mf4,5] = ml[4,5] + grd * gr5;
m[4,6] == m[4,6] + grd * gr6;
b[4] := b[4] + grd4*In(erl);
m[5,5] = m[5,5] + gr5 * gr5;
mf5,6] :=m[5,6] + gr5 * gro;
b[5] = b[5] + gr5*In{grl);
m[6,6] := m[6,6] + gr6 * gr6,
b[6] = b[6] + gré * In(grl);

end;

until eof(regis);

close(regis);

fori:=1tondo

begin
forj==itondo

m[j,i] = mlLj};
end;

{Resolugdo da matriz}

lu(m,n,np,indx,da);
hull(m,n,np,indx,b);

{Impressdo dos coeficientes}

clrser;
writeln(’ ":20,  PARAMETROS DA
CORRELACAQOY;

writeln;

writeln(' ':25,"W[1] =", EXP(b[1]));
writeln;

writeln(' ':25,"W[2] =", (b[2]):7:5);
writeln;

writeln(' :25,'W[3] =", (b[3]):7:5);
writeln;

writeln(' 125, W[4] ="', (b[4]):7:5);
writeln;

writeln(' :25,'W[5] =", (b[5]):7:5);
writeln; '
writeln(' 125, W[6] =", (b[6]):7:5);

{Impressfo no arquivo tipo texto}
writeln(texto,'experim', 'ecalc',' ','errp %', ',
'"TT T2 T3 T4 T5 Te6'),
writeln(texto);

{Calculos estatisticos}

reset(regis);
repeat
begin
read(regis,reg);
tl = exp(b[1]);
2 = exp(b[2] * In(reg.a));
t3 = exp(b[3] * In(g*reg.d/(sqr(reg.ve))));
t4 = exp(b[4] *
In(reg.ts/(reg.mil*reg.vg)));
t5 = exp(b[5] *
In(reg.vg*reg.d*reg.rog/reg.mig));
t6 == exp(b{6] *
In(reg.vi*reg.d*reg.rol/reg.mil));
Ecalc = (11 ¥12 ¥ 13 * t4 * {5 * 16);
SX = sx + reg.h;
sy = sy + ecalc;
sXy := sxy -+ reg.h * ecalc;
sx2 = sx2 + sqr(reg.h);
sy2 := sy2 + sqr(ecalc);
erroaux := ((ecalc - reg.h)/reg.h);
if erroaux > erroma then
erroma ;= erroaux
else
if erroaux < errome then
errome = erroaux;
erroparc = erroparc -+ abs((ecalc -
reg.h)/reg.h);
erroimp = 100 * (ecalc - reg.h)/reg.h;
writeln(texto, reg.h:7:5," ', ecalc:7:5," ',
erroimp:6:2,' ', t1,! "2,
"3:6:4, 4, 1S, Lt6:6:4);
end;
until eof(regis);

{Calculo do coeficiente de correlagiio}
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aux] = sxy - ((sx * sy)/filesize(regis));

aux? = (sx2 - (sqr(sx)/filesize(regis))) *
{sy2 - (sqr(sy)/filesize(regis)));

cc = aux1 / sgri(aux2);

{Calculo do erro relativo}

erel := (100 * erroparc)/filesize(regis);
close(regis);
close(texto);

{Impressio dos resultados estatisticos}

writeln; writeln;

writeln(’ ':20,'"COEFICIENTE DE
CORRELACAO =",CC:7:5);

writeln(' :20,/ERRO RELATIVO MEDIO
(%) =" EREL:0:4);

writeln(' ':20,'MAIOR ERRO (%) =",
100*ERROMA:9:4);

writeln(' :20,'MENOR ERRO (%) =",
100*ERROME:9:4);

repeat until keypressed;
end.



