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RESUMO 

Este trabalho descreve a modelagem e otimização efetuada em um 
processo de síntese de resinas fenólicas novolacas em batelada. 
Basicamente, a fmalidade da otimização é a diminuição da concentração 
do tcmol no et1uente, visto ser este um dos maiores problemas do 
processo, pois a atual concentração encontrada na indústria compreende
se entre 20.000 e 50.000 ppm, o qual é um valor muito alto se se levar 
em consideração a toxidade do feno L O permitido segundo legislações de 
diversos países está entre 1 e 0,0 1 ppm, conforme a classificação do 
emissário receptor. A otimização será, portanto, considerada na etapa de 
separação. 

O efluente é basicamente constituído de feno! e água, resultante da 
reação de condensação entre o fenol, o formol e a água de diluição do 
formol, sendo este retirado do reator, através de destilação com auxilio 
de um solvente. Verificou-se que na indústria (Resana S.A. Ind. 
Quimicas), na coluna de destilação que está acoplada ao reator, o refluxo 
da mesma retoma ao reator. Se o refluxo retomar ao topo da coluna, a 
concentração do fenol diminuirá, pois a troca de massa será bem mais 
efetiva. Este, portanto, é também um ponto a ser explorado na 
modelagem. Convém salientar que esta modelagem é bastante complexa, 
uma vez que envolve destilação complexa em batelada e com reação 
quumca. 

Como se trata de uma destilação com características próximas à 
azeotrópica, há a necessidade de se escolher o melhor solvente par:1 o 
processo. Alguns solventes foram estudados através de análises 
termodinãmic:J., econômica e toxidade dos sistemas água-solvente-t(mol. 
A indústria hoje usa o tolueno como solvente. 

Para caracterizar o processo, duas modelagens toram feitas, a 
primeira não considera a reação química do processo e a segu...11da a 
considera estequiometricamente. Para solucionar o sistema de equações, 
foi usado o método de Euler para a primeira modelagem e o método de 
Runge Kutta de 4ª ordem para a segunda modelagem. Utiliza-se o 
m<:toao UNIFAC para a predição do coeficiente de atividade nos cálculos 
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CAPÍTULO I - INTRODUÇÃO 

1.1 - OBJETIVOS DESTE TRABALHO 

O principal objetivo deste projeto de tese é a otimização de um 
processo de fabricação de resinas fenólicas em batelada, especificadamente na 
etapa de destilação da água, ou seja, na desidratação da resina. 

O principal problema encontrado no processo atual (Resana S.A. Ind 
Químicas) é a alta concentração de fenol no efluente aquoso. Devido à alta 
toxidade do fenol, o efluente não pode ser simplesmente lançado no 
emissário, e sim deve sofrer tratamentos adequados para eliminar ou reduzir o 
fenol da corrente aquosa até valores aceitáveis pela legislação brasileira. 

Em uma planta de resinas, geralmente o tratamento biológico de 
efluentes é o mais utilizado, contudo, a máxima concentração de fenol que a 
estação de tratamento resiste é da ordem de 2% em massa (20.000 ppm) e o 
efluente geralmente possui de 2 a 5% (20.000 a 50.000 ppm). O tratamento 
deve reduzir a quantidade de fenol até valores bem baixos, valores estes que 
dependem da classificação do emissário, pois mesmo em pequenas 
concentrações o efluente pode causar danos em potencial ao ecosistema, além 
de problemas legais com órgãos públicos que atuam na proteção ao meio 
ambiente. 

O objetivo principal desta tese é realizar a diminuição dessa 
concentração de fenol durante a sintese da resina, visto que o efluente é 
resultante da etapa de destilação. Basicamente, há 2 tipos básicos de 
processo para a sintese de resinas fenólicas novolacas: o por fusão e o por 
solvente, sendo preferível o segundo, pois o tempo de batelada e a 
concentração de feno! no efluente são menores. Esse processo é caracterizado 
pela adição do formol no reator sob uma vazão controlada e pela utilização de 
um solvente orgânico para auxilio da retirada da água no reator, em oposição 
ao primeiro onde as matérias pnmas são carregadas logo no início da 
operação em batelada. 



do equilíbrio liquido-vapor e para o cálculo do equilíbrio liquido-liquido 
e a equação do Virial para predizer o comportamento da fase vapor no 
cálculo do equilíbrio liquido-vapor. 

Nas simulações foram analisadas o comportamento do destilado 
( efluente) em relação à variações no processo, verificando-se que a 
performance foi altamente animadora quando comparada à normalmente 
encontrada na indústria. Além disso, o ciclohexano foi considerado um 
dos melhores solventes para a separação da mistura água-fenol. 



O processo por solvente envolve uma etapa de destilação complexa 
em batelada. O retomo do solvente orgânico (linha de refluxo) como utilizado 
na indústria é o reator, como ilustrado na figura I.l. 

entrado 
de águo 

decontador 

água de 

resfriamento 

retorno de 

condensado 

,----- sai da 
de 

a~gua 

saída de 
água 
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f lu ido 
térmico 

fluído 
ter mico 

Figura 1.1 - Reator típico tipo batelada para a síntese de resinas 



Se o refluxo retornar ao topo da coluna ao invés do reator, obter-se-á 
urna razão de refluxo interna maior e, consequentemente, a troca de massa 
será bem mais efetiva obtendo-se um produto de topo mais puro, ou seja, 
uma concentração menor de fenol no efluente aquoso. Esta conf:tgu.ração é a 
que será., então, utilizada neste trabalho. 

Para se analisar o processo proposto, no capítulo II há urna revisão 
critica da literatura sobre o processo e no capítulo III há um estudo sobre a 
escolha do melhor solvente para a destilação, onde se analisa o sistema água -
fenol. 

A modelagem matemática do processo, a metodologia empregada e as 
simulações estão descritas nos capítulos IV - Modelagem da coluna de 
destilação complexa em batelada e V- Modelagem da coluna de destilação 
complexa considerando-se aspectos da reação. 

As conclusões relativas ao projeto estão descritas no capítulo VI e no 
VII encontram-se as referências bibliográficas. 



CAPÍTULO H- REVISÃO CRÍTICA DA LITERATURA 

H.l - INTRODUÇÃO 

O objetivo deste capítulo é o de apresentar o que é encontrado na 
literatura a respeíto do tema do projeto e as ferramentas a serem utilizadas 
para se conseguir chegar ao objetivo final (minírn.lzação de poluente). 

Resínas fenólicas novolacas possuem, tradicionalmente, dois típos 
básicos de processo de síntese, sendo que em ambos os casos a concentração 
de fenol no efluente é alta. Neste capítulo, serão descritos os processos de 
síntese, o problema do efluente fenólico e alguns métodos de tratamento do 
e fluente. 

Em relação aos cálculos do equilíbrio de fases, neste capítulo serão 
descritas as equações termodínâmicas e para a modelagem do sistema partiu
se de dois típos de colunas tradicionais, trabalhando, simultaneamente, com 
destilação em batelada e destilação azeotrópica. O termo "destilação 
azeotrópica" tem sido normalmente referenciado na literatura para identificar 
processos onde a separação se dá com a adição de um terceiro componente 
(característico) e este proporciona a formação de um azeótropo temário. No 
caso das misturas ternárias estudadas neste trabalho, como será visto em 
capítulos posteriores, não há a formação de azeótropos ternários. Sendo 
assim, embora o processo de purificação apresente semelhanças com a 
destílação azeotrópica, não será usado este termo neste projeto. 



11.2- RESINAS FENÓLICAS NOVOLACAS 

II.2.1 - DEFINIÇÃO 

O termo resinas fenólicas é empregado para se referir a uma grande 
variedade de produtos que resultam da reação de fenóis com aldeídos. 

Vários derivados fenólicos são utilizados na preparação dessas resinas, 
entretanto, o fenol, propriamente dito, é o maís empregado. 

Dentre os aldeídos, embora sejam utilizados o acetaldeído, 
benzaldeído ou ainda o furfuraldeído, na realidade, o formo! é empregado 
quase que 100% como fonte de aldeído na síntese de resinas fenólicas. 

O produto da reação entre o fenol e formol pode ser fluido, sólido, 
solúvel em vários solventes, inclusive a água, e isto depende das matérías 
prímas e processos empregados para a síntese. As características fisicas das 
resinas fenólicas são obtidas sempre em função de uma determinada 
aplicação e, por ser um dos polímeros mais baratos, é considerado dentre os 
de maior importância (Altoé e Benites, 1985). 

11.2.2- REAÇÕES ENTRE FENOL E FORMOL SOB 
CONDIÇÕES ÁCIDAS 

A reação entre fenol e formol em um intervalo de pH fortemente ácido 
ocorre via substituição eletrofilica. Os catalisadores mais frequentemente 
utilizados são os ácidos oxálico, sulfúrico e para-tolueno sulfõnico. Na 
prímeira etapa, ocorre a formação de um ion carbônio tipo hidroxímetileno, a 
partir do metileno glicol (figura 1). Este carbocátion atua como agente 
hidroxialquilação. 



H+ 
HO-CHz-OH 

(+) 

HO-CH2 + H20 

Figura U.l - Formação do íon carbônio 

A adição subsequente do íon carbônio hidroximetileno ao fenol é 
relativamente lenta, e determina a velocidade da reação (figura II.2). 

(+) 

OH 

o lento 

(

+) 
OH 

OH 

CH20H 

rápido 

Figura 11.2 - Adição do íon carbônio ao fenol 

Deve-se salientar que, analogamente ao processo em meio alcalino, a 
meta substituição também não é observada em meio ácido. Entretanto, o 
grupo metilol é um intermediário transitório sob condições ácidas. Nestas 
condições , originam-se os ions carbônio benzilicos (figura II.3), que por sua 
vez reagem rapidamente com o fenol, gerando o dihidroxidifenilmetano, 
como pode ser visto na sequência da figura II.3. 



OH OH 
©r~ ©rCHeJH CH2' 

+H+ + H2o 

OH 

@ 
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r§rcH2~ - ©rCH2@ +H-

Figura 11.3- Formação dos íons rnrbônios benulicos e :reação 
com ofenol 

Desta fonna, a estrutura polimérica vai sendo construída, sendo 
caracterizada pela presença de núcleos fenólicos unidos entre si por pontes 
metilênicas, sem a presença de grupos metilol livres. Sob condições ácidas, a 
substituição do rnetilol e a formação da ponte metilênica ocorrem 
preferencialmente na posição "para" em relação à hidroxila fenólica. A flgU!'3. 
II.4 a seguir, ilustra urna estrutura de novolaca típica. 

Figura 11.4 - Estrutura típica de uma resina fenólica tipo novolaca 



11.2.3- NOVO LACAS 

Novolacas são resinas resultantes da reação do fenol com o tormol, 
caracterizadas por em sua síntese possuírem uma relação molar de 
formol/fenol entre 0.5 e 0.9, utilizar catalisador ácido e necessitar da adição de 
um agente de cura (Knopp e Pilato, 1985). 

Geralmente essas resinas são processadas em reatores do tipo 
batelada, que devem possuir sistemas de aquecimento e refrigeração, uma 
coluna de destilação e um tanque de decantação acoplados a eles. 
Basicamente, há dois processos de síntese das novolacas: por fusão e por 
solvente, sendo o segundo processo mais rápido e o formol é adicionado sob 
uma vazão controlada no reator ao invés de ser carregado logo no início da 
operação. Em termos da concentração de feno! no efluente, o primeiro possui 
uma concentração média em torno de 50.000 ppm enquanto o segundo 
possui uma concentração média de 20.000 ppm. 

Os processos para a síntese das resinas estão descritos abaixo: 

H.2.J.a - Sequência operacional do processo por fusão 

Carrega-se no reator, fenol e formaldeido em presença de catalisador 
ácido. O tempo de reação depende da concentração do catalisador, da razão 
molar fenol/formol e da temperatura. O refluxo é utilizado durante o tempo 
de reação, fazendo-se análises de formo! livre na linha de refluxo, para saber 
até onde deve ser feita a condensação do polímero. Ao chegar às 
especificações, neutraliza-se o catalisador e desidrata-se a resina através de 
destilação, acompanhando análises de ponto de fusão, cura (análise 
normalmente feita em um prato de ferro com aproximadamente 20 em. 
colocado num aquecedor elétrico, onde uma pequena quantidade medida de 
resina é colocada e dai verifica-se o tempo de enrijecimento) e "flow" (0.5 g 
de uma resina sólida é prensada para formar uma pastilha, que é colocada 
numa placa de vidro inclinada, num ângulo de 630 , a 1250C, num fomo. 
Quando a resina se funde, escoa pela placa. A extensão deste escoamento está 
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relacionada à viscosidade, à temperatura elevada e à reatividade da resina. Esta 
distância de escoamento é medida e expressa em milímetros). Qua..'ldo a 
resina chegar às especificações, ela é descarregada em bandejas, onde após 
resfriadas são britadas, moídas e adicionado o agente de cura 
(hexametilenotetramina). 

II.2.3.b - Sequência operacional do processo por solvente 

O processo por solvente é realizado na segumte sequência: 

-carregamento do fenol no reator 
-carregamento do solvente no vaso de separação 
- carga de parte do formo I no reator 
- carga do catalisador ácido 
-aquecimento sob refluxo (llOOC- 1150C), por tempo determmado 
- adição do formol, com vazão regulada conforme análise de formol 

livre coletada na fase aquosa. 
- após o carregamento de todo o formol, é realizada a destilação do 

solvente, sendo este acondicionado em local adequado 
- neutralização do catalisador 
- destilação do excesso de fenol até as especificações de ponto de 
"flow" e cura. Quando a resina chegar nas especificações ela é 

descarregada em bandejas, onde após resfriada e britada, é moída e é 
adicionado o hexametilenotetramina. 

1 Normalmente a planta típica da unidade de produção de resmas 
I fenólicas é como está ilustrado na Figura II.5 . 

• 



1 -reservatório de fenol 
2 - reservatório de forrnol 
3 - balança de dosagem 
4 - condensador 
5 - reator de síntese 
6 - tanque de condensado 
7 - tanque de vácuo 
8 - tanque de resína 
9- bandeja 
10 -moinho 
11 e 12 - sistemas de resfrla.mento 

Figura U.5 - Planta típica de produção de resinas fenólicas 



H.3- EFLUENTES FENÓLICOS 

II.3.1 - DEFINIÇ . .\0 

Os eí1uentes íenólicos são particularmente nocivos por seu odor e 
efeitos sobre a tàuna aquática e seres humanos. Os efluentes são produzidos 
em vários tipos de plantas químicas relacionadas na tabela II.l (Portilla et al, 
1989). 

Tabela H.l- Concentração de fenol em diversos efluentes 

INDÚSTRIA Concentração (ppm) 

Co queria 1.000 a 2.000 
Fábricas de benzeno 50 
Refmarias 2.000 a 23.000 
Fábricas de resinas 50.000 

Os fenóis são considerados tóxicos para algumas formas de vida 
aquáticas em concentrações superiores a 50 ppb. A ingestão de 1 grama de 
'"'-'v'- pode ser :l:àtal em seres humanos (Portilla et al, 1989). Algumas das 

m<:m:am características dos fenóis e seus derivados são as seguintes: 

são muito tóxicos, principahuente por sua ação sobre o sistema 
nervoso. 

• apresentam uma demanda de oxigênio elevada (teoricamente mg 
02ímg fenol), e assim consomem o oxigênio das águas receptoras (Portilla et 

1989). 
• dão à água sabor e odor desagradáveis. Normalmente não se detecta 

sabor em concentrações inferiores a 1 ppm, porém em alguns casos é possível 



notar para concentrações de 0.1 a 0.01 ppm (Portilla et al, 1989). O cloro 
utilizado em águas potáveis se combina com os fenóis, dando lugar a 
compostos não degradáveis e ainda mais tóxicos (Portilla et al, 1989). Por esta 
razão nos Estados Unidos o limite de fenóis em águas potáveis é 1 ppb. 

Segundo a legislação de diferentes países, as concentrações de fenóis 
nos et1uentes podem estar compreendidas entre 1 e 0.01 ppm, em função do 
tipo de corrente receptora do eí1uente (Portilla et al, 1989). 

II.3.2- MÉTODOS DE TRATAMENTO 

Podem-se distinguir dois tipos de sistemas de depuração: 

a- Métodos não destrutivos: são os que permitem a recuperação do fenol e 
sua reutilização. Esses métodos são utilizados quando a concentração de 
±enol é elevada. 

b - Métodos destrutivos: é quando se faz a oxidação do fenol. Utilizam-se 
esses métodos quando a concentração do íenol é baixa. 

processos relativos a estes métodos. 

Tabela II.2- Métodos de tratamento de efluentes fenólicos 

! Métodos não destrutiyos 

I 
Métodos destrutivos 

I 
i 

Extração com solventes 
Adsorção com resinas 
Processos com membranas 
Ultra e hiper flltração 

Incineração 
Oxidação quimica 
Tratamento biolótúco 

~ 
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11.4- TEAAfODINA.,_\fiCA DO EQUILIBRIO DE FASES 

H.4.1 - CONDIÇÃO DE EQUILÍBRIO DE F ASES 

O critério geral do equilíbrio de fases afirma que a condição de 
equilíbrio entre várias fàses, nas mesmas condições de temperatura e pressão 
está satisfeita quando o potencial quimico da cada espécie química presente 
no sistema é o mesmo em todas as fases, ou seja: 

U ·a = u·b = u·n I I ... I (11.1) 

onde é um componente qualquer e "n" representa as diferentes 
fases presentes no sistema. 

Uma outra forma do critério geral de equilíbrio, igualmente útil, é 
como está representado na equação II.2, onde fiD é a fugacidade do 

=J·b f·D I ··· I (11.2) 

1 Segu_ndo a equação II.2, esse critério estabelece que para haver 
~ equilibrio entre fases múltiplas nas mesmas condições de temperatura e 
1 pressão, a fugacidade de cada componente deve ser igual em todas as íàses, e 

a equação II.2 é de maior utilidade pois a fugacidade pode ser relacionada a 
variáveis mais fucilmente medidas (Smith e Van Hess, 1975; Prausnitz 
1967). 
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H.4.2- EQUILÍBRIO LÍQUIDO-V APOR 

O problema fundamental do equilíbrio liquido-vapor (EL 'v) trata de 
um sistema multicomponente, com "N" espécies químicas não reatantes, 
cujas variáveis da regra das fases são T, P, N-1 frações molares na fuse líquida 
e N-1 frações molares na fase vapor. Existem assim 2N variáveis. A aplicação 
das regras das fases dá F = N, e isto significa que, num estado de equilíbrio, 
apenas N, entre 2N variáveis, são independentes. Uma vez especificadas as N 
variáveis da regra das fases, as N variáveis restantes podem ser, em princípio, 
determinadas pela resolução do sistema de N equações de equilíbrio da forma 
da equação II.3 (Smith e Van Hess, 1975): 

(II.J) 

A equação II.3 ainda é pouco prática pois as fugacidades não estão 
relacionadas às var:iávei'> experimentais fãceis de serem medidas como x, y, T 
e P onde x é a fração molar da fase liquida, y é a fração molar da fase vapor, 

é a temperatura absoluta e P é a pressão total do sistema. A relação desejada 
entre fugacidade e as variáveis acessíveis experimentalmente é facilitada por 

funções que são <pi (coeficiente de fugacidade do componente 
e 'Yi (coeficiente de atividade do componente "i"). O coeficiente de 

fugacidade, que relaciona a fugacidade do componente i da fase vapor /iv 
com a fração molar Yi e a pressão total P, é definido por: 

(II.4) 

O coeficiente de atividade (yi) relaciona a fugacidade do componente i 
na fase líquida fil com a fração molar Xi e uma fugacidade de um estado 
padrão f i o, e é defmido por: 



'li'- j·l * I (X'* f·O\ 11- ~ 1 ·1 IJ 

A partir das equações (II.3), (II.4) e (II.5), 
líquido-vapor para o componente i toma-se: 

""*""*f·O- ""*P*m· d "'"I I -.'I TI 

(H.5) 

a equação do equilíbrio 

(11.6) 

A equação IL6 é a chave para o cálculo do equilíbrio líquido-vapor 
multicomponente, quando se utiliza a abordagem de cálculo gama-fi. 

II.4.J- EQUILÍBRIO LÍQUIDO-LÍQUIDO 

A partir da equação H.2 e estendendo o mesmo raciocínio do caso do 
equilíbrio líquido-vapor, considera-se uma mistura líquida com N 
componentes contendo Z1 moles do componente 1, Z2 moles do 
componente 2 ....... e Z N moles do componente N. O componente 1 é um 
solvente, os componentes 2, 3 ... N-1 são solutos, e o componente N é o outro 
solvente. O programa para o cálculo do equilíbrio líquido-líquido, confonne 
descrito em IV.2, serve para encontrar se as duas fases coexistem a uma dada 
temperatura e composições globais, e se sim, quais as composições nas duas 
fases líquidas denotadas por " e '. Assim, Z 1', Z2' ... Zd e Z (, Z{ ... ZN", são 
as quantidades molares de cada componente, respectivamente, nas tàses ' e ". 

• Assim, as equações que detenninam este caso podem ser expressas por 
(Fredenslund et al, 1977): 

• 
• 
• 



'' '' f f X i *1i =X i *'Yi 

x(=Z(!Eizt 

(H.7) 

(H.8) 

(II.9) 

(11.10) 

11.4.4- MÉTODOS DE CÁLCULO DO EQUILÍBRIO LÍQUIDO
VAPOR 

A constante de equilíbrio Kj, definida pela equação II.ll, relaciona as 
frações molares da fase líquida e vapor: 

Ki = Yi/Xi (H. H) 

Para se calcular a constante de equilíbrio há duas abordagens que 
podem ser utilizadas na modelagem da coluna de destilação, como mostradas 
a segurr. 

H.4.4.a - Abordagem equações PVT 

A abordagem das equações de estado Pvr (Pressão-Volume
Temperatura) utiliza a mesma relação PVf para representar simultaneamente 
as fases líquida e vapor. Os coeficientes de fugacidade são obtidos através de 
relações PVf que representem bem as fases liquida e vapor, como por 
exemplo as equações cúbicas (Soave-Redlich-Kwong e Peng-Robínson). Esta 
metodologia é mais frequentemente utilizada para sistemas que não se 
desviam grandemente do comportamento ideal. Esta não será a abordagem 



utilizada neste trabalho, pois o sistema estudado é altamente não ideal. 

II.4.4.b - Abordagem gama-fi 

Essa abordagem utiliza modelos separados para as fuses liquida (via 
coeficiente de atividade) e vapor (relações PVI). Podem ser utilizados os 
modelos de Wilson, UNIFAC, UNIQUAC, NR1L, etc para o cálculo da fase 
liquida e relações PVT como as equações do Virial e SRK para a predição da 
fase vapor. Este procedimento de cálculo é adequado para sistemas altamente 
não ideais. Esta será a abordagem utilizada neste trabalho. 

11.4.5- EQUAÇÕES UTILIZADAS 

A equação para a fugacidade do componente puro i no estado padrão é 
definido por Prausnitz et al (1977): 

(11.12) 

A equação do equilibrio de fuses fica definida por: 

(11.13) 

As equações e modelos necessários para os cálculos estão descritos 
abaixo: 



H.4.5.a - Pressão de Saturação 

Foi utilizada a equação de Antoine (equação II.14) conforme descrita 
no Dechema (Gmehling e Onken, 1977), bem como os parâmetros 
necessários para o seu cálculo: 

(H.l4) 

H.4.5.b -Volume Molar 

A equação de Rackett modificada (equação II.l5) (Reid et al, 1987) foi 
utilizada para o cálculo do volume molar a partir das constantes críticas 

"'H ·I- R*T ·fP · * z .[1+(1-T .'1*1).2857) " I - CJ Cl :ra,l :rV (11.15) 

Zra,i = 0.29056- 0.8775 * OOJ 

U.4.5.c- Correlações para a obtenção do coeficiente de atividade 

- Método UNIFAC 

Utiliza-se o método UNIF AC, equações e constantes, coníorme 
descrito por Fredenslund et al, (1977). Basicamente consiste em: 



(11.16) 

onde: 

Yi - coeficiente de atividade da molécula i 
'Yir - coeficiente de atividade residual da molécula i 
Yic - coeficiente de atividade combinatorial da molécula i 

Fica o coeficiente de atividade residual defmido por: 

(11.17) 

k = 1 ,2, ... n (n =número de grupos na mistura) 

onde: 
'tk - coeficiente de atividade residual do grupo k na solução 
'tki- coeficiente de atividade residual do grupo k em uma solução de 
referência contendo somente moléculas do tipo i 
v ki - número de grupos k na molécula i 

para o cálculo de hrtk e lm::kj 

(11.18) 

m.n = 1,2, ... n (todos os grupos) 

onde: 
Xm - fração de grupo 

(11.19) 



grupo 

por: 

j=l,2, ... n (todos os grupos) 

®m - fração da área superficial do grupo 

(II.lO) 

n=l,2, ... n (todos os grupos) 

Qm - parâmetro do método UNIF AC representando superficie de 

O parâmetro Y mn é dado por: 

amn - parâmetro de interação de grupos 
T - temperatura em Kelvin 

(11.21) 

O coeficiente de atividade combinatorial do componente i :fica definido 

li= z/2 "' (ri- qj)- (ri- 1) 

tF«H"'Xi I(E.i qj "' xj) 

ÔFri"'Xj/(E.irj'"Xj) 

z:=lO 

j=l,2, .... n (número de componentes) 

rF:Ei vlq"Rk 
qr:Ei vlq"Qk 

k=1,2 ... ,n (número de grupos na molécula i) 

(II.ll) 



onde: 
IPi ~ fração da área superficial molecular 
Õi - fração do volume molecular 
~"i- volume de Van der Walls 
qj - área superficial de V an der W alls 

- Modelo NRTL (Nc:m RandomTwo Liquids) 

O modelo NRTL (Reid et al, 1987) utilizando os parâmetros do 
Dechema (Gmehling e Onken, 1977) a.ji e Aji, é defmido por: 

Aji = gji-gjj 
gjj = 
'tji = 

'tii = 'tjj =o 
Gii = G]j= 1 

Il.4.5.d- Cálculo dos Coeficientes de Fugacidade 

(H.23) 

A equação do Vir:ial utilizada para o cálculo dos coeflcientes de 
fugacidade do componente i na mistura fica como definida abai-xo (Smith e 
Van Hess, 1975): 



l;ji = l;ij = 2*Bji- Bij- Bü 

Ei>isat = exp<Bü*Pisat/R*1) 

(11.24) 

Os segundos coeficientes do virial são calculados a partir da 
correlação de Pitzer, extendidas para misturas (Prausnitz, 1969): 

Blj = R*TcijP cij "'(Boij+ mij"' B1u) 

Boij = 0.083 - 0.422/ T rij 1.6 

Buj = 0.139 - 0.172/ T rij 4.2 

IDij = (CDj + mj)/2 

Tctj = (Td .. Tcj)0.5 

V dj = [(V dl/3 +v cjl/3 )/2]3 

Zcij = <Zci + Zcj)/2 

Pcij = Zcij"' R,.Tcij I V cij 

Mesmo sabendo-se que a melhor correlação é a de Rayden O' 
Connell, verficada em simulações termodimâmicas dos mesmos sistemas 
envolvidos e nas mesmas condições do processo observa-se que o 
desempenho dos métodos são muito parecidos. 



H.5- MODELAGEM DE COLUNAS DE DESTILAÇÃO EM 
BATELADA 

Frequentemente a destilação em batelada é utilizada para a separação 
de pequenas quantidades de material. A energia consumida na batelada é 
normalmente superior à operação continua, mas pm-a pequenos volumes o 
custo de energia em relação à pureza adquirida e o custo fixo acabam 
tornando esta operação vantajosa em comparação à outra (Luyben, 1990). 

A principal vantagem da destilação em batelada é sua flexibilidade, 
sendo que poucas mudanças são necessárias de uma mistura para a outra se o 
projeto for adequado, ou seja, ela é capaz de separar uma mistura contendo 
qualquer número de componentes em seus componentes puros desde que 
não ocorram azeótropos. Para se encontrar um resultado similm· com u..-n 
sistema de destilação continuo seriam necessárias (N c-1) colunas para um 
sistema com Nc componentes. 

Por outro lado, quando a capacidade da planta aumenta chega-se a um 
po11to em que o equipamento em batelada torna-se muito mais caro devido ao 
tamanho e trabalhos manuais adicionais, sendo muito mais econômico, neste 
caso, usar o sistema de destilação continua. 

regra geral para se usar o sistema em batelada ou continuo, 
Pv.rPtn que para uma planta, em geral, com capacidade para mais do que 
10.000 toníano é preferível utilizar-se a contínua. A batelada requer 
consideravelmente mais trabalho e atenção do que colunas contínuas; é 
'"'"''"-"''" necessário ligar, desligar, drenar e limpar a coluna entre as cargas e 

pode resultar em um substancial gasto de tempo. Por isto, somente é 
usada quando um produto é para ser manufaturado em espaços de tempo 
isolados, ou como no caso deste trabalho, em que o reator de produção de 
resinas opera no modo batelada e daí, então, a coluna de separação segue o 
mesmo procedimento. 

mistura na destilação em batelada é carregada em um destilador, 
é aquecida de maneira a vaporizá-la progressivamente; o vapor é 



condensado e coletado em uma série de frações. A operação da destilação em 
batelada envolve a carga do pote com o material a ser separado e o 
fracionamento, até que a quantidade desejada tiver sido destilada. A 
composição do topo varia durante a operação e usualmente um número de 
cortes são feitos. Alguns dos cortes são os produtos desejados ou podem ser 
reciclados. A fração residual da base pode ou não ser recuperada como um 
produto. 

Normalmente, há duas maneiras de operação da unidade em batelada: 
operação mantendo a especificação de topo constante (razão de refluxo 
variável) e a operação a refluxo constante (especificação de topo variável). 
(Galindez e Fredenslund, 1988). 

Há uma terceira maneira de operação da coluna que combina os outros 
dois modos anteriores que seria a política de razão de refluxo ótima (Earhat et 
al, 1989; Diwekar et al, 1987). A razão de refluxo ótima pode usualmente ser 
definida pela solução de um dos seguintes problemas de otimização: 

- Problema de máximo destilado: quantidades de destilado sob uma 
concentração especificada em um período de tempo determinado (Converse e 
Gross, 1963) 

- Problema de tempo mínimo: mmmuzação do período de destilação 
necessário para produzir uma certa quantidade de material sob uma 
concentração especificada (Diwekar et al, 1987) 

A literatura publicada para a otimização de colunas de destilação em 
batelada é concentrada na política de razão de refuxo ótima. Há alguns artigos 
publicados para um ótimo "design" de operação de colunas em batelada 
utilizando uma pré definida política entre refluxo constante e variável ( 
Houtman e Hussain, 1956; Rob:inson e Goldman, 1969 ). Recentemente 
foram feitos alguns estudos sobre a otimização de colunas em batelada 
operando a refluxo constante e variável, formulando o problema utilizando 
uma função objetivo (Diwekar e Goldman, 1989 ). 

modelagem e simulação de um processo em batelada torna-se mais 



dificil para sistemas envolvendo mais de três componentes, pois o número de 
equações aumenta enormemente quando aumentados os número de pratos e 
o número de componentes o que resulta em aumento de memória e o 
aumento do tempo computacional (Diwekar et a1,1987; Diwekar e Madhavan, 
1991 ). Além disso, as equações são no estado dinâmico, por natureza. 

As equações resultantes são "still'', devido às diferenças nas 
volatilidades dos componentes e às diferenças no "holdup" entre os estágios 
internos e o reboiler e o condensador. O ''holdup" dos estágios internos são 
tipicamente menores que o do reboiler e condensador, sendo que a resposta 
dos estágios internos é mais rápida que a dos outros. 



11.6- MODELAGEM DE COLUNAS DE DESTILAÇ . .\.0 
AZEOTRÓPICA 

Colunas azeotrópicas estão em operação há muito anos, mas somente 
recentemente os modelos matemáticos estão suficientemente precisos para 
caracterizar os perfm de temperatura e concentração. Esses perfm são 
extremamente sensíveis às pequenas diferenças de concentração entre o 
solvente, o produto de fundo e a taxa de vapor (Prokopakis et ai, 1981; 
Magnussen et al, 1979). Todavia, estas variáveis devem ser cuidadosamente 
ajustadas para prevenir uma corrente de vapor que não possa ser condensada 
na forrna de duas fases líquidas e com isso é dificil detectar condições de 
operação para obter uma alta pureza no produto de topo da coluna 
(Prokopakis e Seider, 1983). 

A separação dos componentes de uma mistura azeotrópica é 
impossível de ser realizada por destilação convencional, a não ser que se 
empregue algum meio especial para quebrar o azeótropo. O procedimento 
mais prático é através da destilação azeotrópica e consiste em acrescentar um 
outro componente à mistura que vai ser separada. Duas características 
importantes deste componente adicionado é que seu ponto de ebulição deve 
estar entre os componentes a serem separados e forrnar imiscibilidade parcial 
com um dos componentes. Nestas condições, o componente acrescentado 
forrna um azeótropo com um ou mais dos componentes a serem separados 
(Prokopakis e Seider, 1983). 

A místura azeotrópica pode ebulir a uma temperatura maior ou menor 
do que seus componentes, dependendo da natureza molecular do sistema, 
sendo que azeótropos de ponto de ebulição mínimo são os mais comuns. 

Outro aspecto a ser considerado nos azeótropos é que existem 
azeótropos homogêneos e heterogêneos. Os homogêneos quando 
condensados, apresentam apenas uma fase liquida o que faz sua separação ser 
muito mais dificil e os heterogêneos quando condensados, suas fases liquidas 
se separam (elas são imisdveis numa faixa de composição). 



li. 7- CONCLUSÃO 

Após se analisar a literatura sobre o tema de tese proposto chega-se 
às seguintes conclusões: 

- Os processos de fubricação de resinas fenólicas novolacas possuem um 
grande incoveniente: o seu efluente fenólico. O processo por solvente supera 
o por fusão em relação ao tempo de batelada e à concentração de fenol no 
efluente. 

- Se se fizer a modlficação da posição do retomo do solvente, ou seja, que ele 
retome pelo topo da coluna, o processo se caracterizará como uma destilação 
complexa em batelada, mas será bem mais efetiva. 

- Na obtenção do segundo coeficiente do Virial no cálculo do Equilibrio 
liquido Vapor, o método mais adequado é o de Rayden O'Connell, entretanto 
é utilizado o método de Ptizer, pois em simulações realizadas com ambos 
métoso verifica-se a consistência do método de Ptizer para as condições desse 
processo 

1 - Uma modelagem em que se utiliza um processo de destilação complexa, no 
1 modo da operação em batelada e, ainda, levando em conta aspectos da reação 
• quimica, nunca foi citado na literatura disponível. 

• 
• 
• 
• 



CAPITULO IH- ESCOLHA DE SOLVENTES PARA A 
DESTILAÇÃO ENVOLVENDO ÁGUA
FENOL 

HI.l - INTRODUÇÃO 

O sistema termodinâmico água-fenol segundo Schreinemakers 
(1900) possui azeótropo na fração molar 0.981. A fim de se conhecer 
melhor o comportamento deste sistema realizou-se o estudo 
termodinâmico através de programas do tipo ponto de bolha. Com os 
resultados, pode-se verificar qual o melhor modelo para representar o 
sistema (em relação aos dados experimentais disponíveis ). 
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A flgura III.l representa o sistema termodinâmico água - fi:mol. 
Como o processo em estudo refere-se à destilação, é importante notar 
que nas regiões 1 e 2 existem as fases líquida e vapor, verillcando-se 
assim que o sistema água - fenol nas condições de processo se 
enquadram no caso do equilíbrio liquido-vapor, e ainda é um sistema não 
ideal com azeótropo. 

Após o estudo do comportamento do sistema, realiza-se o estudo 
da sensibilidade do azeótropo em função da pressão, pois se se conseguir 
uma alta sensibilidade, ou seja, o deslocamento expressivo do azeótropo, 
não se necessitaria da introdução de um terceiro componente para a 
separação. Como os resultados não foram satisfatórios, a outra opção é 
encontrar um solvente que seja capaz de deslocar o azeótropo do 
sistema. Para isso, realizou-se um estudo visando selecionar o melhor 
solvente para o processo segundo alguns parâmetros que serão 
discutidos abaixo. 



111.2- PROGRAMA DE PONTO DE BOLHA À PRESSÃO 
CONSTANTE 

Basicamente, o programa de ponto de bolha à pressão constante se 
inicia com valores dados de P ,Xl,X2, ... xn e com os demais parâmetros 
necessários para as resolucões das equações. Deseja-se calcular a 
temperatura e as frações molares dos componentes na fase vapor. 

A primeira etapa é a do cálculo de todas as grandezas que 
dependem somente da temperatura e das informações dadas. São elas: 

1. Todos os Bij dados por II.4.5.d 
2. Todos os Pi3at por II.4.5.a 
3. Todos os <pj_sat por H.4.5.d 
4. Todos os YiPor U.4.5.c 
5. Todos os Vil por II.4.5.b 

Dispõe-se agora de toda a informação necessária para o cálculo dos 
valores iniciais de Yi. mediante a equação III.l (Smith e Van Hess, 1975) 

Todas as grandezas no segundo membro desta equação ou já foram 
calculadas ou foram especificadas inicialmente. 

Cada Yi é determinado por um cálculo independente: a condição 
:Eyi=l não foi imposta aos valores. No final do cálculo, os resultados 
devem satisfazer a esta condição, mas é pouco provável que as primeiras 
estimativas de Yi estejam de acordo com ela. De qualquer maneira, a 
soma Eyi 1 é a grandeza chave deste esquema, e a etapa seguinte é a de 
somar os valores calculados para os Yi· 

Dispõe-se agora de um conjunto de Yi de onde se podem calcular 



<pi. A partir da interação inicial, este cálculo é imediato. Antes porém, os 
Yi calculados são normalizados, sendo cada valor dividido pela sorna 
l:yi= 1. Com isto fica garantido que o conjunto dos yj, usado no cálculo 

dos <pi tenha a soma unitária. 

Uma vez calculado o primeiro conjunto de <pj, completa-se o ciclo 
interno do diagrama de blocos mediante o novo cálculo dos Yi· Em 
virtude de a temperatura ser a mesma que no cálculo anterior, os Yi, os 
Pisat, e os 'Pisat ficam imutáveis. 

Novamente, se calcula l:yi: em virtude dessa ser uma segunda 
iteração, a nova soma l:yi= 1 é comparada com a soma encontrada na 
primeira iteração. Caso tenha havido mudança, os <pi são calculados e 
começa outra iteração. Este processo se repete até que a modificação na 
soma Iyi=l de uma iteração para a seguinte seja menor que uma 
tolerância pré-estabelecida. Quando esta condição se realiza, a etapa 
seguinte é a de se verificar se Iyi=l. Se for, o cálculo está terminado: os 
valores de Yi são os valores de equilíbrio na fase vapor, e a temperatura 
admitida é a temperatura de equilíbrio. 

Quando l:yi7ol, o valor hipotético de T deve ser ajustado; se Iy? 1, 
a temperatura hipotética é muito elevada; se Iyi<l, a temperatura 
hipotética é muito baixa. Todo o processo iterativo é reiniciado com urna 
nova temperatura. Na primeira iteração, os .:Pi não precisam ser igualados 
à unidade; os valores calculados pela última vez serão melhores. O 
processo todo se repete até que Iyi=l, difrra da unidade por tolerância 
pré-estabelecida (Srnith e Van Hess, 1975). No diagrama de blocos da 
fJgUra III.2 verifica-se toda sistemática descrita acima. 
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Figura 111.2- Diagrama de blocos para o programa de 
ponto de bolha a pressão constante 



III.3- COMPARAÇÃO ENTRE O MÉTODO UNIFAC E 
O MODELO NRTL 

Através de simulações desenvolvidas com au.xilio do programa de 
ponto de bolha descreve-se o sistema água- fenol, utilizando a equação 
do Virial para a predição da fase vapor e o modelo NRTL e o método 
UNIFAC para o cálculo da fase líquida. Os resultados encontrados estão 
ilustrados nos diagramas de equilíbrio T vs XI , Yl e Yl vs Xl bem 
como os dados experimentais ( Schreinemakers, 1900 ) mostrados nas 
f:!guras III.3 a III.6. 

1.00 . ., 

0.80 

0.60 

0.40 

/ 
.....- I 1/ I 

I 1/ 
• 1/ 

v 

-- UNIFAC 
• • • • • EXPERIMENTAIS 

0.20 v, 
0.00 

0.00 
J 

0.20 0.40 0.60 0.80 1.00 

x1 
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Analisando-se as figuras mostradas acima, verifica-se que ambos, 
o modelo NRTL e o método UNIFAC representam mais ou menos 
adequadamente os dados do equilíbrio liquido - vapor do sistema água -
fenoL, embora os dados de equilíbrio encontrados na literatura sejam de 
1900 e podem conter erros; por isso, as discordâncias com os modelos 
em alguns trechos. O modelo NRTL foi escolhido para os cálculos do 
sistema água - fenol deste trabalho uma vez que no ponto de azeotropia 
houve uma melhor concordância com os dados experimentais que o 
método UNIF AC, porém para sistemas temários foi utilizado este 
método, pois não foram encontrados dados experimentais destes 
sistemas (parâmetros binários) para utilizar o modelo NRTL. 



IH .4- VARIAÇÃO DO AZEÓTROPO COM A PRESSÃO 
NO SISTEMA ÁGUA- FENO L 

A verificação da influência da variação da pressão no deslocamento 
do azeótropo do sistema é importante como uma primeira tentativa de se 
evitar a necessidade de adição de um terceiro componente ao sistema 
para deslocar o azeótropo. Através do programa de ponto de bolha à 
pressão constante, efetuaram-se várias simulações para localizar os 
azeótropos do sistema numa determinada faixa de pressão. O modelo 
NRTL e o método UNIFAC foram utilizados para a predição da fase 
liquida; a equação do Virial foi usada para a predição da fase vapor. Em 
ambos os casos, os resultados dessas simulações estão ilustrados na 
figura IH. 7. 
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V erilica-se, em primeiro lugar, que não se conseguiu, a níveis 
econômicos, deslocar o azeótropo a um nível desejado ( ou seja, fazer 
desaparecer o azeótropo ), além do que há o problema da carga da resina, 
que se encontra no reator, subir e obstruir a coluna por espumação; isto 
faz com que seja necessário partir para a procura de um solvente 
adequado para ser adicionado à mistura binária inicial para se proceder 
com a separação. Outro ponto que pode ser verificado na flgllfa é a 
diíerença na concentração do azeótropo com o tipo de modelo usado 
para o cálculo do coeficiente de atividade. 



111.5- ANÁLISE DE VÁRIOS SOLVENTES 

Após a análise termodinâmica do sistema água-feno! constata-se 
a necessidade da adição de um terceiro componente para a separação do 

sistema. 

Isto pode se dar através da destilação azeotrópica ou extrativa. 
Considerando-se que a coluna o:5tá acopJ.ada ao rç:ator do polirnoriz:a.yílo o 
o que vai para o efluente é a água, a qual é um produto de topo, estudou
se solventes adequados para o princípio da destilação azeotrópica e não 
extrativa. Como se sabe, há diferenças em termos de propriedades fisicas 
entre os solventes para os dois diferentes processos de separação. além 
disso, como já comentado anteriormente, se evitará de usar o termo 
"destilação azeotrópica", uma vez que todos os solventes testados não 
formam azeótropo temário. Os testes com os solventes mencionados 
foram realizados com base em suas utilizações pela indústria hoje. 

Além da semelhança estrutural com o componente mais pesado, 
o solvente mais apropriado deverá satisfazer a outros critérios (Van 
Winkle, 1967): 

- não deve ser tóxico, inflamável ou corrosivo 

- não deve reagir com qualquer dos componentes que estão sendo 
separados 

- deve ser estável 

- seu. custo deve ser baixo 

- deve ter baixa viscosidade, pois a eficiência de pratos são geralmente 
matores 

- o ponto de congelamento deve ser muito baixo, pois se este o for, o 
processo pode não operar no inverno se for localizado ao ar livre e em 
paisesdebaixatemperatura 



- deve ter habilidade para alterar o equilíbrio entre os componentes a 
serem separados 

Afim de se começar a testar o melhor solvente para o sistema 
água - fenol, partiu-se de alguns solventes com estruturas moleculares 
similares ao fenol, que é o componete menos volátil. Os solventes pré
selecionados estão descritos na tabela III.l, bem como o critério para a 
pré- seleção. 

Tabela Ul.l - Solventes testados e critérios utilizados 

Solventes Critérios da pré-seleção 
toluol, xilol e similaridade das cadeias 
benzeno carbônicas com o fenol 
ciclohexano e similaridade das cadeias 
ciclopentano carbônicas não aromáticas com o 

fenol 
heptano e similares ao ciclohexano e o 
hexano ciclopentano 

Mesmo tratando-se de sistemas não ideais, utilizou-se o cálculo 
do equilíbrio liquido-vapor ao invés do equilíbrio liquido-liquido-vapor 
uma vez que se tentará encontrar a mínima concentração de solvente que 
desloque o azeótropo e não leve à fonnação de duas fases liquidas. 

O que evidencia a formação de duas fases liquidas de um sistema 
binário no diagrama de equilíbrio Xl vs Yl é a curva de equilíbrio formar 
um patamar numa determinada faixa de concentração ( composição do 
vapor constante para uma variação da composição da fase líquida). 

Para se conseguir visualizar a influência do solvente no 
comportamento do sistema água - fenol de uma maneira bem simples, 
utilizam-se diagramas do tipo Xl vs Yl à pressão constante, omitindo-se o 
solvente e fazendo a somatória de X e Y ficar igual à unidade. A 
concentração do solvente fica indicada sobre a curva de equilíbrio. 



solvente e fazendo a somatória de X e Y ficar igual à unidade. A 
concentração do solvente fica indicada sobre a curva de equilíbrio. 

As equações III.2 e III.3 representam as normalizações de x e y 
sendo que: 

Xl _fração molar da água na fase liquida 
Yl - fração molar da água na fase vapor 
X3 - fração molar do fenol na fase líquida 
Y3 - fração molar do fenol na fase vapor 
X 1- fração molar da água na fase líquida normalizada 
YI- fração molar da água na fase vapor normalizada 

(HI.2) 

(UI.J) 

Os resultados das simulações de todos os solventes envolvidos 
estão ilustrados nas III.8 a III.l4. 
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HI.6 - ESCOLIL\. DO SOLVENTE 

A partir da análise dos sistemas defmidos nas fJgUras III.8 a 
III.l4, verificou-se que quanto maior a adição do solvente maior a 
tendência de se formar duas fases liquidas (formação de patamar na linha 
de equilíbrio à mistura binária inicial ), portanto a quantidade de solvente 
a ser adicionada deve ser cuidadosamente estabelecida, pois além do 
agravante da possibilidade de formação de duas fases líquidas na coluna 
de destilação com temperaturas mais altas do que o decantador, há o 
problema de que quanto maior for a quantidade de solvente no processo, 
maior será o tempo da batelada, pois o solvente, após a retirada da água, 
deverá ser retirado da coluna e do reator, através da aplicação de vácuo. É 
importante salientar, todavia, que a separação de fases líquidas é 
garantida no decantador, devido à mais baixa temperatura. 

Dentre os parâmetros citados em III.5, foram verificados a 
toxidade e o custo dos solventes, visto serem estes ítens também 
importantes na problemática da escolha do solvente. 

A partir de pesquisa efetuada no mercado nacional, mostrada na 
tabela III.2, envolvendo cotações de produto a granel e pagamento a 
vista, e sem levar em consideração a tributação devida, pode-se ter uma 

do preço de cada um dos solventes que estão sendo testados. 

Tabela IH.2- Preço dos solventes 

SOLVENTES PREÇO (US$/kg) 
Tolueno 0.66 
Xileno 0.65 
Heptano 0.57 

Hexano 0.42 
Benzeno 0.85 
Ciclohexano o ..,.., 

, I I 

Ciclopentano não encontrado 



Para detenninar o custo do solvente no sistema, há a necessidade 
de se adotar uma base de cálculo, ou seja, definir uma quantidade de 
solução, expressa em moles, para a partir da concentração ótima do 
solvente expressa em fração molar, poder relacionar o custo do solvente 
no sistema. 

Através do produto entre a base de cálculo, a fração molar e a 
massa molecular do solvente, obtém.-:le a quantidade de :lolvente 
expressa em kilog:rama. 

Com os dados da tabela III.2, através de uma simples conversão é 
encontrado o custo do solvente. Os custos encontrados através dessa 
metodologia estão mostrados na tabela III.3. 

Tabela HI.J - Análise econômica dos solventes 
Base de cálculo- :1000 Kmol de solução 

Solvente Fração molar Custo (IJSS) 
Benzeno 0.001 65.38 
Tolueno 0.001 60.00 
Xileno 0.001 69.15 
Heptano .................. ............... 

Hexano .................. ... ............ 

Ciclohexano 0.0005 32.10 
Ciclopentano 0.0005 -----

Verifica-se pela tabela III.3 que o heptano e hexano não possuem 
as concentrações indicadas, isso se deve ao fato de ambos formarem duas 
fases liquidas nas condições de equilibrio com o sistema água-feno!., o 
que será desconsiderado neste trabalho, pois a coluna será calculada 
através de dados do equilíbrio liquido - vapor. Isto devido à 
complexidade inerente do problema em termos de modelagem e, depois, 
convergência, pois trata-se de uma modelagem dinâmica, com termos de 
reação química e ainda a presença do solvente e do tanque de 



decantação. Não há custo de ciclopentano, pois não foi encontrado esse 
produto no mercado para que se efetuasse a sua cotação. 

A toxídade dos solventes está representada na tabela III.4, 
realizada a partir de consulta a Dangerous Properties of Industrial 
Materiais (1965), utilizando como parâmetro de toxídade a medida TL V 
que significa "threshold limit values", que indica a toxídade em valores 
numéricos. As unidades podem ser expressas em partes de contaminante 
por partes de ar (ppm) para gases e vapores; miligramas de contaminante 
por metro cúbico de ar (mg!m3) para sólidos e misturas. Esses valores 
fornecem um índice semi-quantitativo de concentração que um 
trabalhador pode suportar em sua jornada de trabalho. Os índices de 
TL V são publicados anualmente pela American Conference of 
Governamental Industrial Hygienist (ACGIH). 

Tabela 111.4 - Toxidade dos solventes 

Produto TLV(ppm) TL V solvente I 
TlVfenol 

Fenol 5 1 
Xileno 200 40 
Tolueno 200 40 
Ciclohexano 400 80 
Ciclopentano não encontrado 
Heptano 500 100 

~o 500 100 
eno 25 5 



IU.7- CONCLUSÃO 

lmalisando os sistemas termodinâmicos estudados verifica-se que 
entre todos os solventes, o que melhor se enquadra é o ciclohexano. 

Estudando o comportamento do xileno e do tolueno, verifica-se 
que quanto à toxidade e ao custo ambos possuem praticamente as 
mesmas características, sendo o custo do xileno um pouco menor, 
todavia pode haver variações de mercado que invertam essa posição. 

Quanto ao benzeno, o mesmo teve um desempenho bom no 
deslocamento do azeótropo, porém quando comparados o seu custo e 
principalmente toxidade, o mesmo não se toma viável. 

ciclohexano e o ciclopentano foram escolhidos porque suas 
cadeias são similares as do xileno e tolueno, embora sejam compostos 
sem o núcleo benzênico. São bem menos tóxicos e de bom preço. 

Quanto ao compostos de cadeia aberta, o hexano e o heptano, com 
a mínima adição destes ao sistema água-fenol, houve a l:ormação de duas 
fases líquidas, o que não é adequado à proposta da modelagem deste 
trabalho considera o equilíbrio líquido-vapor na coluna de destilação 
( se caso liquidas o sistema teria que ser calculado 
com algoritmo liquido-liquido-vapor, num futuro trabalho) 



CAPÍTULO IV- MODELAGEM DA COLUNA DE 
DESTILAÇÃO COMPLEXA EM BATELADA 

IV.l - INTRODUÇÃO 

Hoje com o avanço dos métodos numencos e recursos 
computacionais relativamente acessíveis, a modelagem de um processo é uma 
importante ferramenta para a Engenharia Química. 

Uma das fases do processo de síntese de resinas fenólicas novolacas 
por solvente, se enquadra como uma destilação complexa em batelada e ainda 
há a adição de uma corrente de reagente no reator, fazendo com que o 
processo seja uma semi-batelada durante um certo período de tempo, além da 
reação quimica do processo. 

Para a fabricação de resinas utiliza-se reatores em batelada e estes 
devem ter previsto em seu projeto multi-funcionalidade, ou seja, produzir 
diferentes processos industriais. Se por um lado a multi-funcionalidade é um 
grande atributo nesse tipo de reator, por outro é uma desvantagem, pois não 
são feitos projetos específicos para alguns processos, como o da síntese de 
resinas fenólicas novolacas por solvente, o que resulta em processo que, em 
algumas etapas, é dificil otimizar. 

Atualmente, na indústria, para o processo de resinas fenólicas 
novo lacas por solvente, na fase de destilação da água, o retomo do refluxo da 
coluna é lançado diretamente no reator. Afim de solucionar este problema de 
modelagem, considerando o retomo do refluxo para o topo da coluna, para 
conseguir uma maior razão de refluxo interna conseguindo assim uma melhor 
troca mássica, utilizando o método de Euler, algumas simplificações são 
feitas, sendo a principal que todas as matérias primas estejam no reator e, 
consequentemente, a modelagem seja caracterizada como uma destilação 
semelhante à azeotrópica e em batelada, onde será verificado o 
comportamento do destilado ( efluente ). 



O sistema desta coluna de destilação em batelada é, um caso 
complexo de modelagem, pois o regime é transiente e devido à presença do 
solvente, utilizado para o deslocamento do azeótropo, o sistema toma-se 
altamente instável exigindo a utilização de programas que preveem o 
equilíbrio liquido-líquido, para ser usado no decantador e na maioria dos 
casos a utilização de modelos de equilíbrio líquido-liquido-vapor 
conjuntamente com o equilíbrio liquido-liquido, ao contrário da destilação 
tradicional onde somente é utilizado o equilíbrio líquido-vapor. 



IV.2- PROGRAMA PARA O CÁLCULO DO EQUÍLIBRIO 
LÍQUIDO-LÍQUIDO 

Para descrever o equilíbrio Hquído-liquido a ser usado no decantador, 
utiliza-se um programa conforme metodología descrita em Fredenslund et al 
(1977), e está ilustrado pelo digrama de blocos da figura IV.l: 

( ; I I 

I Zj' ~ Ziifi+EZ;" •r;' t( IZí'iy;")J r----
I EZ; ZJ." = Zi- Zt' 

I 

Zj'=U•Zj 
Zi"=Zj -Zj' 

I Xi"""Xjn" 
Xi'=:rtin' 

I:Zi.LZj" EZi" = EZin" 
Uj_'=Uin' 

I 
xj' = Z( I .EZ;.' 
Xj" = Zj" I I:zj" i..-

I Yi', j'' I 
I 

Zi - vazão molar do componente i 
Zi'- vazão molar do componente i na fase ' 
Zi"- vazão molar do componente i na fase" 
U - constante 
X i'- fração molar do componente i na fase ' 
X i"- fração molar do componente i na fase " 

l:Zin"=l:Zj" 
!:Z!n' = T.Zj' 

I 
Xjn'- Zj'II:Zin' 

.X in"= Zj"ll:Zin" 

I 
B- ( xj"-xj0 ") 

C= (r.lj"-I:Zjn") 

v c> 0.001 

f 

v 
B>O.OOJ 

f 

I Xj', xj" 

"----

'l'i'- coeficiente de atividade do componente i na fase ' 
'Yi"- coeficiente de atividade do componente i na fase" 

Figura IV.l- Diagrama de blocos para o cálculo do equilíbrio 
líquido-liquido 



IV.J- MODELO MATEMÁTICO 

Para se proceder com a modelagem do sistema ilustrado na f:JgUra 
IV. I, assumem-se algumas condições como mostradas abaixo: 

COLUNA 

REATOR 

2 

I 

v 

Ynt,j 

Figura IV.l- Esquema do processo 

- "holdup" dos pratos constante 

- "holdup" do tanque de decantação constante 

• balanços de energia negligenciados 

CONDENSADOR 

D 

Xdj 

• efeitos hidrodinâmicos entre o vapor e o liquido desprezados 

-método UNIFAC para a predição do equilíbrio líquido-líquido e para a fase 
liquida do equilíbrio liquido-vapor 

· equação do virial para a predição da :tàse vapor do equilíbrio líquido-vapor 



- razão de refluxo variável 

- não há formação de duas fases líquidas na coluna 

A f:JgUra IV.l mostra o processo a ser modelado. No processo por 
solvente há a adição do formol ao reator, sendo que a medida que o mesmo é 
adicionado, há a reação do feno! com o formol que é considerada como na 
fJgUra IV.2. 

~.. o •, 0~,' H O c '2 v 
6~Á 
~ l l2J + rl20 

Figura IV.2- Reação de condensação entre fenoi e formol 
(Van Vlack, 1970) 

Nesta modelagem conforme fJgUra IV.l, a vazão do íormol não será 
considerada, pois com a introdução da mesma no sistema ocorre uma alta 
instabilidade, a qual acarreta problemas de convergência na simulação. 

Não será indicado o termo da reação nas equações da modelagem, 
pois a partir da f:JgUra IV.2 etetua-se o cálculo estequiométrico de formação da 
água, considerando que todo formol seja consumido. Sendo que para as 
condições iniciais do processo : 

- a quantidade do tenol considerada fica sendo a média aritmética da 
quantidade inicial e fmal 

- a quantidade de água considerada fica sendo a somatória da água de diluição 
do formol mai<J a resultante da reação 



I 

I 

f 

- a quantidade de água considerada fica sendo a somatória da água de diluição 
do formol mais a resultante da reação 

- aproximadamente 10% da carga inicial do "boiller" foi considerada como 
solvente 

A razão de refluxo, será regulada conforme a formação de duas fases 
liquidas, ou seja, a vazão "V", após sair do trocador de calor, está dividida em 
duas fases: a orgânica e a aquosa, que podem ser consideradas como vazões, 
assim a vazão da fase orgânica é relativa a linha de refluxo (vazão S ), e a 
vazão da fase aquosa é relativa a linha de destilado (vazão D). Deve-se 
entender que esse é um importante artificio utilizado na modelagem, para 
assegurarmos que a vazão de refluxo seja composta somente pela fase 
orgânica e que a vazão de destilado só pela fase aquosa. 

O sistema de equações (WolfMaciel e Prestes, 1994) que governam o 
sistema acima comentado é descrito abaixo: 

REATOR 

dHIJidt=- D (IV.l) 

d(Hb*Xbt)/dt = S"'xu -V"Ybl (IV.2) 

d(Hb*Xb2)/dt= S"':xu -V"Yb2 (IV.l) 

d(Hb"'XbJ)Idt = S"'xu-V*JbJ (IV.4) 

COLUNA 

Hn*d:xnJfdt= S*[xn+tJ- XnJ) + V*(Yn-1J- Y nJI (IV.5) 

H0 .. dx0tJidt= S*[XsJ- XntJ] + V"'lYn+lJ- y nt.j] (IV.6) 



TANQUE DE DECANTAÇÃO 

Hs*dXsJfdt= V*Ynt.J- S"'XsJ- D*Xd.J 

Hd*dxdJfdt= V"'YntJ- S*XsJ- D"'Xd.J 

(IV.7) 

(IV.S) 



IV.4- CONDIÇÕES INICIAIS DO PROCESSO 

Devido ao alto número de combinações que podem ser feitas entre a 
relação molar de feno]/formol e catalisador na síntese da resína novolaca 
fenólica, adotou-se a síntese de uma resína que possui relação molar (11 0) 
feno1/tormol igual a 110.66, com um rendimento teórico de 12 kg. 

Os cálculos referentes às considerações descritas em IV.3 são: 

- quantidade de reagentes iniciai<> ( antes da reação ) 

l:enol ==> n3 = 127 mol 

ünmol ==> n4 = n3 x 'lo= 127 x 0.66 = 84 mol 

água de diluição do formol à 44% em massa==> 

nd = n4 x M4 x 66 / ( 44 x M 1 ) 
nd = 210 mol 

- após a reação 

fenol ==> nf3 = n3 -ll4 = 127-84 = 43 moi 

nr = n4 = 84 mol 

- Condições iniciais para a modelagem 

fenol ==> (n3 + nf3) / 2 = ( 127 + 43) /2 = 85 moi 

água==> nr + nct = 210 + 84 = 294 moi 



solvente~ 0.1 *[(n3 + nf3) i 2 + nr + Ild J::: 38 mol 

quantidade inicial no reator ( Hbo ) c.::: 417 mol 

em termos de fração molar 

Xl - 0.70 
X2- 0.10 
X3 • 0.20 



IV.5- RESULTADOS E ANÁLISES 

Analisando-se o desempenho do destilado em relação ao tempo de 
processo verifica-se que a concentração de ±enol no destilado é menor à 
medida que se aumenta o número de estágios teóricos e que os valores 
encontrados são muito menores do que os normahnente encontrados na 
indústria (normahnente entre 20.000 a 50.000 ppm) como pode ser verificado 
na t]gura IV.3. 

860.00 ~------------------------------~ ,...--..._ 
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8840.00 
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o 
o 
(.) o 780.00 
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c 

~ 760.00 i 
ü 

7 4 O. DO .:t-,...,.,...rMr-r-r-r-r'!"'r.....,...,..,...,...,..,...,..,...,_,..,...,..,...,..,...,...,...,...,....,..,....,...,.,...,...,...l 
0.00 1.00 2.00 3.00 4.ÓO 

Tempo (h) 

Condícoes iniciais 
H.=2.0 moi 
H,=1.0 moi 

Figura IV.J- Comportamento do destilado em relação ao tempo 
de batelada do sistema: água (1)-toluol (2)-fenoi(J) 



IV.6- CONCLUSÃO 

Pela análise do comportamento do destilado, mesmo que esta esteja 
baseada em uma modelagem simplificada do processo, verifica-se que as 
concentrações encontradas são muito menores que a de f:ãbricas de re3inas 
fenólicas, e verifica-se que quanto maior o número de pratos, menor é a 
concentração do fenol. 

Portanto, esses valores encontrados devem ser considerados como 
preliminares ao que seria o comportamento do sistema frente a uma 
modelagem mais rigorosa. 



CAPITULO V- MODELAGEM DA COLUNA DE DESTILACÃO 
COMPLEXA EM BATELADA 
CONSIDERA.t'lDO-SE ASPECTOS DA REAÇÃO 

V.l - INTRODUÇÃO 

Corno relatado no capitulo IV, a modelagem deste sistema de destilação 
em batelada é um caso complexo de modelagem, ainda mais se levar em 
conta que esse processo envolve reação química e durante parte da síntese ele 
se comporta como uma semi-batelada. A adição da vazão de formol no reator, 
provoca uma alta instabilidade no processo resultando, muitas vezes, na não 
convergência da simulação. 

Corno se está considerando a entrada do formol no reator, também se 
leva em conta a reação química do processo, porém com algumas 
considerações, que serão discutidas ao longo do capítulo. Após a modelagem, 
realízam-se simulações variando-se algumas variáveis e verificando o seu 
comportamento em relação à composição do destilado. 



V.2- MODELO MATEMÁTICO 

Para a modelagem do sistema da figura V.l, são assumidas algumas hipóteses 
como mostradas abaixo: 

v 
Ynt,j 

COLUNA 

REATOR 

Figura V.l - Reator do processo 

- "holdup" dos pratos constante 

- "holdup" do tanque de decantação constante 

- balanço de energia negligenciado 

CONDENSADOR 
YpoJ 

D 

"'<lj 

Ypd,j 

- efeitos hidrodinâmicos entre o liquido e o vapor desprezados 

-método UNIFAC para a predição do equilíbrio líquido-líquido e para a fase 
liquida do equilíbrio líquido-vapor 



-equação do virial para a predição da fase vapor do equilíbrio líquido-vapor 

- razão de refluxo variável 

- não há formação de duas l:àses na coluna 

- efeitos de pressão e temperatura negligenciados na cinética da reação, 
considerando-se apena:'l reação e:'ltequiométrica 

No início da operação, só há t"i:mol e partes do solvente e catalisador no 
reator. Carrega-se aproximadamente 10% de formol no reator e com 
aquecimento e ajuda da exotermia da reação fenolfformol, chega-se à 
temperatura de destilação do processo. A partir daí, inicia-se a adição durante 
aproximadamente 4 horas do restante do formol a 44% em massa, que não 
deve estar em concentração maior devido a problemas de cristalização do 
produto nas tubulações. 

Considerando que o tormol, logo que entre em contato reaja com o 
fenol, o sistema termodinâmico só será composto por três componentes, ou 
seia, fuma-solvente-feno!. - ~ 

A vazão "F", na modelagem, implicitamente, refere-se à quantidade de 
formol que deve ser adicionada ao reator, pois a mesma representa a 
quantidade de está sendo adicionada com o formol mais a 
quantidade de água de reação. 

No inicio, a adição da vazão "F", deve ser gradativamente aumentada 
até o seu limite, evitar perdas de matéria-prima e controle do processo e, 
consequentemente, a vazão "V" também é aumentada gradativamente. 

À medida que o formol é adicionado ao reator, o mesmo reage com o 
fenol, tendo como produto água e polimero, sendo que o consumo de fenol é 
representado pelo produto do termo "fator" e a vazão "F". 

Seguindo esta metodolmria. as eouacões que descrevem o sistema são: - - " .... ~ 



REATOR 

dHbfdt= -D +F- F*fator 

d(Hb*Xbt)/dt= S*xll- V*Ybl +F 

d(Hb*Xb2)/dt= S*xu- V'"Yb2 

d(Hb*XbJ)/dt= S*x13- V*Yb3- F"fator 

COLUNA 

Hn*dXnJfdt= S*[Xn+t,j- XnJ] + V*[Yn-1J- YnJ] 

Hn*«lxntJidt= S*[xsJ- XntJ] + V*[Ynt-lJ- YntJ] 

T_~QUEDEDECANTAÇÃO 

Hs*4ixsJfdt= S* (xpsJ- x8J) 

HddXdJidt = D"' (XpdJ - xdJ) 

(V.l) 

(V.2) 

(V.J) 

(V.4) 

(V.5) 

(V.6) 

(V.7) 

(V.8) 



V.J - CÁLCULO DA VAZÃO "F" 

A vazão "F" indicada nas equações V.l, V.2 e V.4, implicitamente, 
retere-se à quantidade de fonnol que deve ser adicionada ao reator, pois o 
fonnol está diluído a 44% em massa e considerando que, logo que o fonnol 
entre em contato com o tenol ocorre a reação de condensação, como indicada 
na figura V.2, consegue-se que o sistema seja composto essenciah-nente por 
três componentes: água, solvente e fenol. 

~yo~ 
! f ' ' -v 

Figura V.2- Reação entre o fenol e o formo! (Van Vlack, 1970) 

Considerando-se a hipótese acima de que o tormol imediatamente após 
contato com tenol reagirá formando água e polimero, pode-se representar a 

F somente em termos de água, bastando para isso quantificar-se em 
bases molares as quantidades de água de diluição e água de reação. Com isso, 
a vazão F pode ser representada por: 

• quantidade de água de diluição = nd 
- quantidade de água de reação = nr1 
-quantidade de fonnol = n4 

Como é colocado aproximadamente 10% do fonnol, logo no inicio da 
operação para a elevação da temperatura do reator, deve-se retirar a fração 
devida da água de diluição e reação. Assim, considerando-se um tempo de 
adição de 4 horas, a vazão F tlca defmida por: 

(V.9) 



V.4 - CÁLCULO DO TERMO "fator" 

Considera-se que o mecanismo que rege a reação entre o fenol e o 
formol seja somente dependente do tempo, ou seja, as condições de pressão. 
temperatura e efeitos hidrodinârnicos não interferem na reação química. Essas 
considerações são adotadas simplesmente para deixar a simulação o mais 
perto possível da realidade e não deixar o sistema ainda mais complexo e 
difícil de ser modelado. 

No início do processo tem-se aproximadamente 90% da quantidade de 
formol diluído a 44%, que será adicionado ao reator em aproximadamente 4 
horas. 

O formol ao ser adicionado reagirá com o fenol, formando polímero e 
água, portanto, a cada incremento de tempo da adição de formol ao reator, 
deve haver um "fator" que represente o consumo de fenol no reator. 
' 

Como se sabe, a vazão F é caracterizada pela somatória da quantidade 
de água de diluição do formol e a água de reação. O termo fator deve 
correlacionar estequiometricamente a quantidade de fenol a ser consumida, 
sendo que para se chegar a seu valor nominal, segue-se a seguinte 
metodologia: 

relação molar fenol!formol => '11 0 

- quantidades iniciais de matéria prima 

número de moles inicial de íenol => n3 

número de moles inicial de formol => 04 = nJIT'!o (V.lO) 

número de moles da água de diluição do formol à 44% 

(V.U) 

a otimização do aquecimento do reator adiciona-se 



aprox:ímadamente 10% do formol, que ajudará por exotermia da reação o 
aquec:ímento do reator. 

-água devido à adição de 10% da quantidade de formol 

lldJ. = lld * 0.10 (V.l2) 

- água devido à reação 

nrt = !!4 * 0.10 (V.H) 

Portanto, no reator há água, fenol e solvente que quantificando fica; 

-água 

not = lldl + llr1 (V.l4) 

- solvente => no2 

- ttmol 

UOJ = UJ- 0.10 * 04 (V.l5) 

A quantidade de fenol que restará no fnn da reação no reator é igual a: 

(V.l6) 

Assim o termo "fator" que referencia a quantidade de fémol consumido, 
fica deímido como: 

fator= (UOJ- no)/(4*F) (V.17) 



V.5- CONDIÇÕES INICIAIS 

Considerando a mesma resina de relação molar 110 = 1/0.66, as 
condições iniciais das simulações conforme metodologia de V.4 ficam: 

n3 = 127 mol 

-pelas equações V.lO e V.ll temos: 

114 = 127 * 0.66 = 84 mol 

nd = 84 * 30 * 66í(l8*44) = 210 mol 

- calculando a fração devido à parte do forrnol carregado no reator definida 
pelas equações V.12 e V.l3 tem-se: 

Udl = 210 * 0.10 = 21.0 moi 

nr1 = 84 * 0.10 = 8.4 mol 

-as condições iniciais no reator defmidas pelas equações V.l4 e VJ5 t1cam: 

no1 = 21.0 + 8.4 = 29.4 mol 

no3 = 127- (0.10 * 84) = 118 mol 

- a equação V.17 mostra o cálculo do termo "fator" e a equação V.9, a vazão 
"F". Assim utilizando-se os valores calculados acima, tem-se: 

F= [(210- 0.1 * 210) + (84- 0.1 * 84)]/4 

F= 66moVb 



fator= (118 - 34)/( 4 * 66) 

fator= 0.28 

Verifica-se que o termo fator é igual a 0.28 e a vazão é 66 mol!h, 
portanto, na vazão "F", 18.5 mol/h é a taxa de consumo do feno1 pela reação. 



V.6- ANÁLISE DAS SIMULAÇÕES 

V.6.1 -DESEMPENHO DO MÉTODO NUMÉRICO 

Basicamente, os dois métodos numéricos utilizados para a resolução do 
sistema de equações diferenciais são do tipo de valor inicial. A consistência 
desses métodos em relação à modelagem do sistema deve ser considerada 
principalmente em relação ao tempo computacional e precisão requerida. 
Foram testados dois métodos numéricos: o de Euler e o de R unge Kutta de 4ª 
ordem. 

Em ambos os métodos, quanto menor foi o passo fornecido, maior foi o 
tempo computacional e teoricamente maior será a precisão do método. Deve 
ser encontrado um passo e método ótimos, pois o tempo computacional é 
importante. 

Utilizando as mesmas condições iniciais e utilizando os mesmos 
critérios de parada verificamos que: 

- o maior passo possível para convergência do método de Euler foi de 
1.0*10-3 enquanto para o outro foi de l.O*I0-2. 

-o tempo computacional do método de Runge Kutta de 4ª ordem é bem 
menor em relação ao método de Euler, utilizando os passos acima 
mencionados. 

- diminuindo-se o passo do método de Runge Kutta de 4ª ordem não houve 
mudança considerável nos resultados, entretanto, aumentou muito o tempo 
computacional. 

- os valores relativos aos métodos de Euler e Runge Kutta de 4ª ordem, 
utilizando os maiores passos possíveis estão ilustrados na figura V.J. 
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Figura V.3- Comparação do comportamento do destilado em 
função do método numérico do sistema: 
água (1)-toluol (2)--fenol (J) 

V.6.2- V ARIAÇ • .\0 DO DESTILADO EM RELAÇÃO AO 
"HOLDUP" DA COLUNA 

Para "holdup" muito pequenos não houve convergência com o passo 
utilizado. Se fossem passos menores talvez se conseguisse utilizar "holdup" 
menores na coluna, mas o problema ficaria inviável em relação ao tempo 
computacional. "Holdup" muito pequeno provoca uma alta instabilidade na 
simulação do processo, não compensada pelo método numenco e, 
consequentemente, resultando em problemas de convergência. 



Através da figura V.4 pode-se verificar que o comportamento do 
sistema com "holdup" maior é mais estável . 
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Figura V.4- Comportamento do destilado em função do "boldup" 
do prato da coluna do sistema: 
água (1)-toluol (2)-fenol (3) 



V.6.3- VARIAÇÃO DO DESTILADO EM Fl.JNÇÃO DA 
CONCENTRAÇÃO DE SOLVENTE 

A quantidade de solvente utilizada se refere à quantidade inicial de 
solvente no reator. Verií1ca-se que com uma concentração menor de solvente, 
encontra-se uma concentração de fenol (expressa em ppm) menor no 
destilado, como mostra a figura V.5. 
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Figura V.5- Variação do destilado em relação ã concentração do 
solvente do sistema: 
água (1)-tolnol (2)-fenol (3) 



V.6.4- VARIAÇÃO DO DESTILADO EM RELAÇÃO AO 
NÚMERO DE PRATOS 

77 

Conforme verificado pela flgUfa V.6, quanto maior a altura da coluna 
melhor é o desempenho do destilado em relação à concentração de fenol, 

· durante um determinado tempo de destilação. 
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Condicoes iniciais 
x .. 1=0.1 
x .. 2=0.05 
x .... =0.85 
H.=1.0 moi 
H0=2.0 moi 

Figura V.6- Variação do d.estllado em relação a altura da coluna 
sistema: água (1)-toiuol (2)-fenol (3) 

V.6.5- SIMULAÇÃO UTILIZAl"'fDO O CICLOHEXANO COMO 
SOLVENTE 

Constatou-se no capítulo IH que o ciclohexano é o melhor solvente 



para o processo. Procedeu-se então com uma simulação utilizando este 
solvente e verificou-se que o seu comportamento é diferente em relação ao 
toluol, pois o ciclohexano tem a tendência de diminuir a concentração do 
fenol em relação ao tempo de batelada em oposição ao toluol que tende a 
aumentar a concentração de fenol. O comportamento do ciclohexano pode 
ser visto na figura V.7. Para as mesmas condições de processo, a 
concentração de fenol no efluente é bem menor. 
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a.. .... - x • .,.=0.005 a..600.00 ~ .... -- x."'=0.895 

"--' -- Hn=1.0 moi 

o 500.00 ~ .,--- -- H,=2.0 moi 
nt=4 

c 
Q) -Q) 400.00 

" 
o 300.00 
o 
ü 

b 200.00.; 
-- Ciclohexano 
-- Tolueno 

c ~.---.._ 
Q) 

g 100.00 ~ 

o 
() 

0.00 ' 0.00 1.00 2.00 3.00 4.00 5.00 
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Figura V.7- Comportamento do destilado utilizando ddohexano 
e toluol 



V.7- CONCLUSÕES 

Verificou-se nesse capitulo, os problemas para a modelagem do 
sistema, principalmente devido à necessidade de se adicionar um solvente, à 
natureza transiente do processo, à reação química e à entrada do tormol. Este 
provoca uma alta instabilidade do processo e que só foi solucionado após a 
mudança das equações do balanço de massa do tanque de decantação em 
relação ao capitulo IV. 

Os resultados encontrados aqui confnmam os encontrados no capítulo 
III de que quando se utiliza o ciclohexano em substituição ao toluol, tem-se 
um desempenho muito bom, que deve ser melhor estudado em escala de 
laboratório e piloto. Os dados com o toluol também foram animadores 
quando comparados com os normalmente encontrados na indústria. 



CAPÍTULO VI- CONCLUSÕES E SUGESTÕES 

Os eí1uentes fenólicos são altamente nocivos ao meio ambiente devido 
a seus efeitos tóxicos, pois mesmo a mínima concentração de J:enol pode ser 
perigosa a algumas formas de vida. 

Como o processo de síntese de resmas novolacas estudado possui 
atualmente um efluente tenólico com uma alta concentração de fenol, é 
necessário o seu tratamento, pois o lançamento deste ao emissário pode 
causar enormes prejuízos ao meio ambiente bem como acarretar problemas 
legais com órgãos públicos que atuam na proteção do meio ambiente. 

Partindo-se do princípio que deve-se sempre que possível atuar no 
processo fabril, para amenizar os custos em sistemas de tratamento de 
efluentes e evitar também perdas de matérias primas, os resultados obtidos 
nas simulações em relação aos encontrados na indústria foram altamente 
animadores. 

O díagrama de equilibrio encontrado na literatura demonstra um 
azeótropo no sístema água-feno! (a 1 atm) numa fração molar de tenol de 
0.981. Como um primeiro passo, elaborou-se um programa de ponto de bolha 
e foram comparados doís métodos para a predição da fase líquida: o modelo 

e o método UNIFAC. Verificou-se que o modelo NRTL é o que 
melhor se adapta ao cálculo fase liquida para o sístema binário água-fenol, 
todavia escolheu-se o método UNIF AC para os sistemas temários devido à 
indisponibilidade de parâmetros de interação para os pares fenol-solvente. 

Os diagramas de equilibrio resultantes das simulações foram 
analisados e verificou-se que a varíação da pressão no sístema não deslocou o 
azeótropo. Então, para se conseguir o deslocamento do azeótropo do sístema 
e, consequentemente, se atingir o grau de pureza requerido, foi necessário a 
adição de um solvente. Na indústria se utiliza hoje o tolueno, então procedeu
se com o estudo deste solvente e outros pré - selecionados em função de sua 
estrutura molecular, toxidade e custos. Alcançou-se resultados animadores no 
desempenho do ciclohexano. Através de resultados obtidos nas simulações 
do esquema de separação, o ciclohexano comportou-se também como um 
solvente com grande potencial para o processo e merece ser melhor estudado 
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em termos de desempenho em escala experimental e industrial para que os 
resultados sejam confirmados. Isto porque o tolueno é hoje o solvente usado 
nas indústrias de resinas tenólicas. 

A complexidade desse sistema no tocante à modelagem foi um 
desafio, pois nada fora encontrado na literatura a respeito de colunas de 
destilação azeotrópica em batelada. 

Para possibilitar a modelagem do si:Jtema, toram utilizados algun;, 
artificios e suposições que, entretanto, não descaracterizam o processo. 

Para se levar em conta a reação química da sintese, utilizou-se uma 
taxa estequiométrica, que foi gerada a partir de dados observados na indústria. 
Nessa taxa não estão considerados os efeitos de pressão, temperatura e 
catalisador na formação do polimero. Tal consideração foi utilizada, pois o 
objetivo principal da tese é a redução do fenol no efluente e não a modelagem 
da sintese completa da resina. 

Outro ponto fundamental na modelagem foi a operação da coluna, 
pois há três tipos de operações: 

-Razão de rel:1u.xo fJXa 
- Razão de refluxo variável 
- Razão de refluxo ótima 

modelagem escolhida íoi a de refluxo variável, sendo que a vazão 
de retluxo é regulada pela separação das duas fases líquidas no tanque de 
separação, pois assim não há o problema da tàse aquosa retomar à coluna e a 
parte orgânica sair com a vazão do destilado . 

Estudou-se o uso de dois métodos numéricos, o método de Euler e o 
de R unge Kutta de 4ª ordem. O método de R unge Kutta de 4ª ordem, obteve 
um melhor desempenho devido ao menor tempo computacional. 

Os resultados encontrados nas simulações túram altamenk 
animadores, visto que as concentrações do efluente frente ao normalmente 
atingido na indústria foram bem menores. 



A performance do ciclohexano foi melhor que a do tolueno, 
confnmando-se os resultados obtidos nas curvas de equillbrio. 

Procedeu-se com dois tipos básicos de simulações, a primeira não 
considerando a vazão de adição do formo!, e a segunda levando-se em conta a 
mesma. A primeira foi utilizada para se ter uma idéia inicial do sistema e a 
segunda para se chegar o mais próximo da realidade. Em ambos os casos, os 
resultados encontrados foram coerentes. 

Os resultados encontrados foram bons, e como proposta para 
trabalhos futuros, deveria ser feito a modelagem mais rigorosa do sistema, 
evidenciando melhor a cinética da reação, a utilização do equilíbrio liquido
liquido-vapor na coluna de destilação e a inclusão dos balanços de energia. 

A utilização de um outro método numérico como o Gear deveria ser 
utilizado 

Os resultados encontrados deveriam ser comprovados através de 
experiência em escala de laboratório. 

Um estudo mais elaborado em relação à escolha de solventes deverá 
também ser realizado. 
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ABSTRACT 

This work describes the optimization of a novolac resin synthesis 
carried out in a batch reactor. Basically, the main purpose ofthis work is 
to reduce the concentration o f phenol in the efluent, becau.se this is the 
largest problem in the process, since in the industry the concentration of 
phenol in the efluent is between 20.000 and 50.000 ppm, wich is a high 
value if the toxity o f phenol is to be considered. The maximum value o f 
phenol according to the legislation of a lot o f countries is between 1 and 
0.01 ppm, depending on the dassification of the emissary. The 
optimization will be then, considered in the separation stage. 

The efluent is basically compound by phenol and water, wich is 
resulting ofthe condensation reaction between phenol, phormol and the 
water of dilution of phormol, and it leaves the reactor by distillation 
adding a solvent. In the industry (Resana S. A. Ind. Químicas) was noted 
that in the column, wich is acoplated to the reactor, this reflux returns to 
the reactor. If the reflux retum to the top of the column, the 
concentration of phenol wil reduce, once the mass transfer will be 
increased. Therefore it is a point that will be, also, explorated in the 
modelling. It is important to say that this modelling is very complex 
because it involves batch complex distillation with chemical reaction. 

This distillation has characteristics of azeotropic distillation, then 
there is necessity to choose the best solvent for the system. Some 
solvents were studied by thermodynamic, economy and toxity analysis 
in water-solvent-phenol systems. Nowadays, the industry applies the 
toluene as the solvent. 

To characterize the process, two kinds of modelling were made. In 
the tirst chemical reaction was not taken-into account and in the second it 
was considered. To solve the system of equations, was used the Euler 
method for the frrst modelling and Runge-Kutta fourth order in the 
second. The Unifac method was used for the prediction of activity 
coeficient in the liquid phase in liquid-vapor and liquid-liquid equilibria 



calculations and the Virial equation was used for the prediction o f vapor 
phase in the liquid-vapor equilibria. 

In the simulations were analysed the behaviour of distillate 
(efluent) in relation to changes in variables ofthis process, verifYing that 
the behaviour was very good, mainly when compared to the one 
normally found in the industry. Furthermore, ciclohexane was 
considered as the best solvent for the separation of the water-phenol 
mixtures. 


