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RESUMO

Nas ultimas décadas, a intensificacdo de processos tem atraido a atencao da academia
e da industria. A Rotating Packed Bed (RPB) foi desenvolvida no contexto de
intensificacdo de processos e tem sido amplamente usada em destilacdo, absorgéao,
dessorcao, dessulfuragcédo, oxidacao, cristalizacao, precipitacao, polimerizacao e sintese
de nanomateriais. Em uma coluna de destilagdo convencional, o fluxo de liquido esta
sob a influéncia da gravidade, como resultado, grandes colunas sdo requeridas para
atingir altos niveis de separacao. Para superar esta limitacdo, uma coluna de destilacao
com recheio rotativo (HIGEE High-gravity contactor) foi desenvolvida por Ramshaw e
Mallison (1981) para realizar separagdes gas - liquido, a qual pode induzir forgcas
centrifugas até 1000 vezes a forga da gravidade. O incremento da for¢ca de contato
entre as fases gera altos graus dos coeficientes volumétricos de transferéncia de massa
e elevados limites de inundagao (Ramshaw, 1983), permitindo uma reducédo de
tamanho do equipamento comparado com o tamanho requerido para obter uma
transferéncia de massa equivalente em colunas convencionais. Uma coluna HIGEE
pode operar a altas vazdes de gas ou liquido, devido a sua elevada capacidade de
inundacao. Além disso, este equipamento permite usar recheios com maior area
superficial ~ especifica (2000-2500 m?m® e altas porosidades (0,90-0,95).
Adicionalmente, utilizando colunas HIGEE podem ser obtidas grandes forcas
propulsoras do fluxo de liquido e diminuicdo nos tempos de residéncia devido a alta
velocidade rotacional, o que permite que este equipamento opere com fluidos altamente
viscosos, materiais sensiveis ao calor, e nanoparticulas inorgéanicas.

A eficiéncia de transferéncia de massa aplicada a processos de destilacdo através de
equipamentos com recheio rotativo tem sido estudada por poucos autores usando
diferentes sistemas. Assim, o principal objetivo deste trabalho € simular uma coluna de
destilacdo de alta eficiéncia (coluna HIGEE) no simulador comercial Aspen Plus V7.2,
com o intuito de predizer o comportamento de separacdo do sistema etanol - agua e
compara-lo com o comportamento alcangado em uma coluna convencional. Para
simular este equipamento no software comercial, foi preciso introduzir uma sub-rotina
em Fortran que modificasse o modelo de transferéncia de massa de uma unidade
existente. Estudou-se a eficiéncia de transferéncia de massa de uma RPB para
diferentes condicbes de operacdo. Os resultados mostraram o potencial da coluna
HIGEE como um processo intensificado que permite a reducao consideravel na altura e
volume, comparado com uma coluna convencional com recheio, manifestando-se como
uma alternativa promisséria para o processo de destilagcao continua.

Palavras-Chave: Destilacdo, Transferéncia de Massa, Coluna com Recheio Rotativo,
Intensificacdo de Processos, Simulacéo.
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ABSTRACT

In the last decades, the intensification of processes has attracted the attention of both
academia and industry. A Rotating Packed Bed (RPB) was developed in the context of
process intensification and it has been widely used in distillation, absorption, desorption,
desulfurization,  oxidation, crystallization,  precipitation,  polymerization, and
nanomaterials synthesis. In a conventional distillation column, the liquid flows under the
influence of the gravity. As a result, large columns are commonly required to achieve
high levels of separation. To overcome this limitation, a rotating packed bed distillation
column (HIGEE High-gravity contactor) was developed by Ramshaw and Mallinson
(1981) for gas-liquid separations, which can induce centrifugal forces over 1000 times
that of the earth’s gravity. Increasing the driving force of contact between the phases
allows greater degrees of volumetric coefficient of mass transfer and high flooding limits
(Ramshaw, 1983) allowing a reduction of the size of the equipment in comparison with
the size needed to obtain an equivalent mass transfer in a conventional column. A
HIGEE column could be operated at a higher gas or liquid flow rate, due to very high
flooding capacity. Moreover, it has been showed that this equipment allows the use of
packings with a larger specific area (2000-2500 m*m?®) and higher void fraction (0.90-
0.95). In addition, larger driving force of liquid flow and reduced liquid residence time can
be obtained in a HIGEE column due to the high rotational speed, which enables to
operate equipment with very viscous fluids, heat sensitive materials, and inorganic
nanoparticles.

The mass transfer efficiency of a rotating packed bed contactor applied to distillation has
been studied by few authors using different systems. Therefore, the main objective of
this work is to simulate a distillation column of high efficiency (HIGEE Column) in the
commercial simulator Aspen Plus V7.2, in order to predict the separation behaviour of
the ethanol-water system and to compare this with conventional ones. In order to
simulate this equipment in the commercial software, it was introduced a subroutine
Fortran to account for the modification on the mass-transfer model of an existing unit.
Mass transfer efficiency of RPB under different operating conditions was investigated.
The results showed the potential of HIGEE column as an intensified process allowing a
considerable reduction in height and volume in comparison with a conventional packed
column, showing a promissory alternative for continuous distillation process.

Key Words: Distillation, Mass-transfer, Rotating Packed Bed, Process Intensification,
Simulation.
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1. INTRODUCAO

A intensificagdo de processos consiste no desenvolvimento de equipamentos e
tecnologias inovadoras que comparadas com os comumente usados hoje possibilitam
melhorias drasticas na producdo e processamento de produtos quimicos, diminuindo
substancialmente o tamanho dos equipamentos, o consumo de energia e a formacao de
subprodutos e rejeitos, gerando, consequentemente, tecnologias mais limpas, baratas,
seguras e sustentaveis (Nikacevi¢ et al.,, 2012; Huang et al., 2010; Stankiewicz and
Moulijn, 2000).

Dentro do conceito de intensificagdo de processos encontram-se as operagdes de
separacdao com campo centrifugo inicialmente desenvolvido por Ramshaw e Mallinson
(1981). As colunas de recheio sdo equipamentos comumente encontrados em
processos de separacdo. Essas operagdes, onde a gravidade é a forca motriz do
escoamento, normalmente necessitam de grandes colunas para obter elevados niveis
de separacao. Na coluna centrifuga com recheio, denominada HIGEE (high gravity —
alta gravidade), a forca da gravidade é substituida pela forga centrifuga, em niveis de

até 1000 vezes a gravidade terrestre.

Esse processo apresenta alta eficiéncia de separacdo em equipamentos
menores quando comparado com colunas convencionais devido a alta forca centrifuga
gerar um maior contato do vapor (ou gas) com o liquido em contracorrente (Wang et al.,
2011). Esta diminuigdo do tamanho do equipamento reduz o custo do projeto de acordo
com o objetivo da intensificacdo de processos. Além da vantagem mencionada, outras
vantagens muito importantes sao oferecidas por esta tecnologia com campos
centrifugos: menor possibilidade de inundagdo da coluna, maior area total interfacial
especifica do recheio, maiores fluxos de vapor e liquido envolvidos, menor degradacao
de substancias sensiveis ao calor, menor tempo de contato entre as correntes,
possibilidade de operar com fluidos viscosos, menor riscos de incéndio ou explosao por
trabalhar com menores quantidades de materiais téxicos e inflamaveis, entre outros
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(Ponce-Ortega et al., 2012; Chen, 2011; Hu et al., 2008; Chen et al., 2006; Chen et al.,
2006; Yang et al., 2006; Chandra et al., 2005; Chen et al., 2005; Chen et al., 2005; Shao
e Chen, 2005; Chen et al., 2004; Chen e Shao, 2003).

Atualmente, a idéia das colunas HIGEE tem atraido os pesquisadores devido a
intensificacdo de processos ser uns dos objetivos chaves no design de novas usinas e
adaptacdo de unidades ja existentes. Na india e na China hoje, por exemplo, esta
configuracao nao € mera teoria, mas € uma tecnologia pratica, gracas aos esforcos de
projetos de pesquisa nacionais. Aqui no Brasil, quase nao se fala desta tecnologia. Pela
sua faixa de aplicabilidade, ela tera muitas aplicagbes importantes, seja na area
petroquimica, como na alcoolquimica.

Portanto, com a finalidade de aprofundar e investigar este novo conceito de
colunas de destilacdo, foi realizada a simulacdo de uma coluna de destilacao HIGEE
para a separagdo dos sistemas binarios benzeno-cumeno e etanol-agua, usando o
simulador comercial Aspen plus®, com incorporagao de constantes de transferéncia de
massa e parametros de design de uma coluna HIGEE por meio de sub-rotinas em
Fortran, para obter o comportamento real e as varidaveis que influenciam as colunas

rotativas com recheio.
1.1. Objetivos

1.1.1. Objetivo Geral

Este projeto de dissertacdo de mestrado tem como objetivo geral o estudo de
um novo conceito de colunas de destilagdo, cuja coluna é referenciada na literatura
atual como coluna de destilacdo de alta gravidade, conhecida com os acrénimos em
inglés “HIGEE”, onde sua principal caracteristica € a de ser um processo intensificado
de transferéncia de massa por meio de recheios que giram em alta rotacdo. Desta
forma, este estudo refere-se a implementagcdo de uma modelagem da configuracdo no
simulador de processos Aspen plus® e a partir dai fazer simulacbées com relacdo a
diferentes projetos da parte interna da coluna e com relacdo a variaveis do novo
processo, tais como velocidade rotacional, transferéncia de calor, transferéncia de

massa, pressao, calor no refervedor e outras.
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a)

b)

c)

d)

e)

1.1.2. Objetivos Especificos

Pesquisar na literatura publicada e junto a empresas, universidades e centros de
pesquisa internacionais todas as possibilidades de arranjo deste novo conceito

de coluna.

Modelar as configuragbes existentes do sistema HIGEE no Simulador de
Processos Aspen plus®, ja que, por se tratar de configuragdo ndo convencional,
este simulador (como qualquer outro disponivel) ndo o possui como Operacao
Unitaria.

Simular as situacdes criando estratégias de convergéncia.

Usar como caso de estudo uma simulacdo com o sistema etanol-agua, o qual é
de interesse no atual momento de uso de energia renovavel, bem como para

comparar com sistemas convencionais de separacao de etanol-agua.

Obter resultados das Simulagdes, dentre outros, de: eficiéncia da coluna em
funcdo da altura equivalente a um estagio teérico (HEPT); pureza; variacdo da
temperatura e composi¢cdo em funcao da distancia radial da coluna; célculo da
poténcia do refervedor, do condensador e do rotor nas configuracdes estudadas;
céalculo dos coeficientes de transferéncia de massa e fluxo de matéria na coluna;
avaliacdo termodindmica das configuracdes; e comparacdo da coluna HIGEE

com o projeto de coluna convencional.






2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Neste capitulo sera apresentada a origem da tecnologia HIGEE, seus
desenvolvimentos e suas principais caracteristicas em comparacdo com colunas
convencionais. A seguir, serdo apresentados os trabalhos mais recentes publicados na
literatura e suas principais conclusdes sobre colunas com recheio rotativo (HIGEE)
aplicado a processos de destilacao.

2.1. Destilacao

Uma parte importante das operagdes unitarias em Engenharia Quimica esta
relacionada com o problema de modificar a composicao de misturas mediante métodos
que nao impliqguem necessariamente em reacdes quimicas. Estas operacdes levam a
simples separacao fisica dos componentes de uma mistura. Se o processo for difusional
como o processo de destilacao, isto ocorre através de transferéncias de massa e de

calor e, também, em menor escala, de pressao.

A destilacdo, se considerado como um processo de separacdo difusional
governado pelo equilibrio, € o modo de separagdo baseado no equilibrio de fases
liquido-vapor dos componentes da mistura. Em termos praticos, quando se tém duas ou
mais substancias formando uma mistura liquida, ou uma mistura vapor ou uma mistura
de liquido mais vapor, a destilagdo convencional pode ser um método adequado para
purifica-las: basta que tenham volatilidades razoavelmente diferentes entre si. O uso da
destilacdo como método de separacdo € muito bem aceito na industria quimica
moderna, como o foi nas mais antigas também (Can et al., 2002; Guedes et al., 2007,
Sun et al., 2007).

Uma coluna de destilagdo tipica contém os seguintes componentes: uma
carcaca cilindrica vertical onde a separacdo dos componentes acontece; as partes
internas dispostas no interior dessa carcaca, tais como bandejas (ou pratos) e/ou

recheios que servem para prover um contato entre as fases liquida e vapor eficiente e,
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assim, aumentar a eficiéncia da separacao; um refervedor (que é um tipo de trocador de
calor) para introduzir o calor necessario para a formacdo do vapor, necessario ao
processo de destilacdo; um condensador (outro tipo de trocador de calor) para resfriar
(e condensar) o vapor que deixa o topo da coluna; um vaso (ou tambor) de refluxo
utilizado para conter o liquido condensado no condensador do qual uma parcela é
retirada como produto de topo e outra retorna a coluna para formar o refluxo. O
conjunto formado pela carcaca vertical e suas partes internas, o condensador e o
refervedor constituem uma unidade de destilagdo. Um esquema tipico de unidade de
destilagdo, com uma unica alimentacdo e duas correntes de produto (topo e fundo),

estd mostrado na Figura 2.1.

Condensadaor

Topo —|:>

Secéode
Retificacdo

Alimentacéo

Seciode
Esgotamento

Refervedor

Fundo—[>

Figura 2.1 - Torre ou coluna de destilacao

O equipamento representado na Figura 2.1 onde ocorre a destilacdo € uma
torre, ou coluna, cujo interior é dotado de pratos ou bandejas, Figura 2.2a, empacotada

ou recheios, Figuras 2.2b.



As torres de recheio com diferentes tipos de enchimento, frequentemente,
competem em custos com os pratos; sdo particularmente Uteis quando a queda de
pressao deve ser pequena, como nas destilagcdes de baixa pressédo, quando a retengao
de liquido deve ser pequena, como na destilacdo de materiais sensiveis ao calor cuja
exposicao a temperaturas elevadas deve ser minimizada e quando a mistura contém
componentes altamente corrosivos. Também, existem enchimentos extremamente
efetivos que se usam em trabalhos em nivel de laboratério e que sdo capazes de
produzir o equivalente a muitos pratos em altura com somente alguns pés de recheio
(Repke et al., 2004).

Vapor para o condensador Vapor para o condensador

;
Refluxo do —"

condensador

Refluxo do /@f] / =

condensador

o
Liquido de _—""

alimentaciio

&
Liquido de —"

alimentacio

(a) (b)

Vapor do

Vapor do
refervedor

refervedor

Liquido para o Liguido para o
refervedor refervedor

Figura 2.2 - Corte transversal de uma coluna: pratos (a) e empacotada ou de recheio (b)
(adaptado de Jaeger Products, Inc., 2011)
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2.1.1. Colunas com recheios convencionais

As colunas de recheio sdo equipamentos que promovem o contato continuo
entre as duas fases (liquido e vapor) e sao utilizadas quando se requer baixas quedas
de pressao, alta resisténcia a corrosao, baixa retencdo de liquido e quando se opera

com elevadas taxas de vapor ou com baixas taxas de liquido.

As colunas com recheio sdo carcagas verticais cilindricas preenchidas de um
material apropriado com grande area superficial (recheio), o qual tem como finalidade
dar uma maior superficie interfacial entre o liquido e o vapor. A Figura 2.3 ilustra os
componentes principais de uma coluna com recheio. A entrada do liquido (fluido mais
denso) proveniente do topo da coluna é distribuida sobre a superficie do recheio, o qual
escoa coluna abaixo em trajetérias tortuosas pelo efeito da gravidade, contornando toda
a superficie de cada peca de recheio, envolvendo-a com uma pelicula de liquido. O
vapor (fluido menos denso) ascendente proveniente do fundo da coluna percorrera
também a superficie do recheio, entrando em contato com a pelicula de liquido para

promover a transferéncia de massa.

O recheio das colunas deve oferecer as seguintes caracteristicas: apresentar
grande superficie interfacial entre o liquido e o vapor; possuir caracteristicas desejaveis
de fluxo de fluidos, ou seja, o recheio deve permitir escoar grandes volumes de fluido
através de pequenas secoes transversais da coluna, sem recarga ou inundacao; ser
quimicamente inerte para os fluidos processados; possuir boa resisténcia mecanica, a

fim de evitar quebras e facilitar a instalagao e ser de baixo custo (Gualito et al., 1997).

Os recheios podem ser de dois tipos, randémicos (aleatérios) ou estruturados.
Os recheios aleatérios sao pecas de diversas formas geométricas, das mais simples até
as mais complexas, em forma de anéis lisos ou recortados, selas, brita, malhas, telas,
etc. Estas pecas sao colocadas na coluna durante a instalacdo de maneira aleatéria.
Podem ser fabricados de porcelana industrial, de carbono, de metal ou de plastico.



Liquid Inlet

Liquid Distributor

Packed Bed
(Structured Packing)

Liquid Distributor

Packed Bed
(Random Packing)

Column Sump

Figura 2.3 - Configuracao de uma coluna contento recheios estruturados e recheios
randémicos (Perry et al., 2008)
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Os recheios estruturados sdo montados em blocos no interior da coluna,
formados por estrutura de chapas, as vezes corrugadas e perfuradas, dobradas e
montadas, encaixadas em diferentes formatos geométricos complexos. Os recheios
estruturados podem ser encontrados em diversos materiais metalicos e ndo metalicos,
fornecendo maior capacidade, maior eficiéncia e baixas perdas de carga quando
comparados com pratos ou recheios randémicos (Rocha et al., 1996; Fair et al., 2000).

Para um funcionamento apropriado de uma coluna com recheio (bom
desempenho do recheio) sdo requeridos certos acessérios, denominados constituintes
internos da coluna, tais como: distribuidores de liquido, sistema de alimentacao,
suportes de recheio, coletor de liquido, eliminadores de névoa, entre outros (Olujic et
al., 1999).

As colunas de recheio sdao importantes em operagdes liquido - vapor de larga
escala tais como destilagao, absor¢cao e dessorcao. Sua capacidade para transferéncia
de massa em contracorrente € limitada devido a sua inundacdo. Como consequéncia,
grandes colunas sdo comumente requeridas para obter altos niveis de separagéo. Para
superar esta limitagcdo, uma coluna de recheio rotativo foi desenvolvida para separacoes
vapor - liquido (Ramshaw e Mallinson, 1981), a qual induz forcas centrifugas acima de
1000 vezes a da gravidade terrestre. O aumento da forgca motriz de contato entre as
fases permite maiores valores dos coeficientes volumétricos de transferéncia de massa
(Ramshaw e Mallinson, 1981) e altos limites de inundagao (Ramshaw, 1983) permitindo
uma alta redugdo no tamanho dos equipamentos em comparagdo com o tamanho
necessario para obter uma transferéncia de massa equivalente em uma coluna

convencional com recheio.

2.1.2, Colunas com recheio rotativo

A Figura 2.4 mostra um esquema simplificado de uma coluna com recheio
rotativo com um eixo vertical, cujo recheio cilindrico esta armazenado dentro de um
rotor (constituido por duas placas cilindricas metélicas denominadas flanges) e alojado
em uma carcaga, o qual é conduzido por um motor situado fora do leito. O liquido &
alimentado através de um distribuidor estacionario localizado no centro do rotor como

jato ou gotas na periferia interior do recheio. O liquido € introduzido no centro do rotor e
10



flui sobre o recheio radialmente para fora em virtude da forgca centrifuga como filmes
finos e gotas, ou filmes que abrangem os poros do recheio. A forma que flui depende do
tipo de recheio, das taxas de fluxo de vapor e de liquido e da velocidade angular (Liu et
al., 1996).

Entrada do liquido

Saida do vapor

Distribuidor de liquido

=

.. Rotor com recheio
Saida do liquid \Enmdnrnmr

Figura 2.4 - Esquema simplificado de um tipico RPB (rotating packed bed) com um eixo
vertical (adaptado de Gérak e Stankiewicz, 2011).

O liquido sai do recheio como aspersao de gotas e é recolhido pela parede da
carcaca descendendo ao longo das paredes pela agdo da gravidade, e depois deixa o
fundo da carcaca. O vapor é tangencialmente introduzido na carcaga, entrando na
periferia do rotor, é forcado a fluir radialmente em contracorrente com o liquido,

deixando o leito pela parte central do equipamento (Rao et al, 2004; Dhiman et al.,
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2005). As dimensdes basicas do recheio em um RPB podem ser observadas na Figura
2.5, onde (r), (ro) e (h) representam o raio interno, raio externo e a altura axial,
respectivamente. A transferéncia de massa ocorre principalmente no recheio rotativo,
mas também uma quantidade consideravel de transferéncia de massa pode dar-se

entre o rotor e a carcaca (Wang et al., 2008a).

h

Figura 2.5 - Dimensoes basicas de um tipico RPB (rotating packed bed).

A eficiéncia da transferéncia de massa em colunas com recheio pode ser dada
em funcdo do numero de unidades de transferéncia (NUT) ou da altura de uma unidade
de transferéncia (HUT), onde NUT é a medida da dificuldade de separacédo e HUT ¢é a
altura de recheio a qual da uma mudanga na composi¢ao equivalente a uma unidade de

transferéncia (Billet e Schultes, 1999).

Qualquer que seja a forma de contato entre as correntes vapor e liquida, a altura da

coluna é obtida por intermédio da equagéo 2.1.

z = (AUT)(NUT) (2.1)
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A eficiéncia de separacao também pode ser dada em funcdo da altura
equivalente a um estagio tedrico (HETP); conceito introduzido para permitir comparar a
eficiéncia entre colunas com recheio e de estagios (Kister, 1992). HETP é definido

como:

z = (HETP)(n) (2.2)

Onde n é o niumero de estagios. A relagdo entre HEPT e HUT, pode ser dada
pela equacédo 2.3 e 2.4 para uma situacao idealizada, onde as linhas de operacao e
equilibrio sao retas. HETP e HUT estao relacionados através do fator de segregacao, 4,
ou seja, a razdo ente os coeficientes angulares das linhas de operagao e equilibrio
(Olujic et al., 1999).

InA

HETP =HUT—— , 1#1 (2.3)
A—1
HETP =HUT , A=1 (2.4)
com:
1= m
4

onde m = dy/dx € o coeficiente angular local da linha de equilibrio, e L/V 0o
coeficiente angular da linha de operagéo.

Os célculos da altura de uma coluna com recheio podem ser realizados usando
a abordagem HUT ou HEPT. Ambas as abordagem devem dar essencialmente o
mesmo resultado. A abordagem HEPT é geralmente preferida porque tem as seguintes

vantagens: € adequado para sistemas multicomponentes, € mais simples e facil de usar
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e permite uma facil comparagcdo com colunas de estagios. A principal vantagem do
método HUT € que ele permite uma analise mais facil em termos de coeficientes de
transferéncia de massa e, portanto, € mais adequado para a analise fundamental e
desenvolvimento de modelos (Kister, 1992).

2.2. Tecnologia HIGEE

2.21. Origem da tecnologia HIGEE

No final da década de 70, a New Science Group da Imperial Chemical
Industries (ICl) desenvolveu o conceito de intensificacdo de processos para direcionar
0s problemas de custos de operagdo e instalacdo por meios de plantas
extremadamente compactas, sendo o equipamento rotativo HIGEE um exemplo da
aplicacdo deste conceito para fins de separacdo. Embora, no inicio, a reducao de
custos foi o principal incentivo, outros beneficios importantes sdo obtidos quando os
volumes de plantas sdo reduzidos em até 100 vezes. Por exemplo, os tempos de
residéncia sdo reduzidos, levando a tempos de resposta muito menores e a
probabilidade de menor degradacao térmica de materiais termo-sensiveis (Ramshaw e
Mallinson, 1981; Ramshaw, 1983).

Um aumento da forca motriz de contato entre as fases permitiu maiores graus
do coeficiente volumétrico de transferéncia de massa e altos limites de inundacdao em
uma coluna de recheio rotativa de forma cilindrica, visando os processos de destilacdo
e absorcdo. O equipamento estudado era composto por dois rotores de 80 cm de
diametro, sendo a alimentacéo feita entre estes dois equipamentos, com uma vazao de
alimentacao de trés toneladas por hora, de uma mistura etanol-propanol e operando em
refluxo total. Foram utilizandos recheios com altas porosidades (0,90 - 0,95) e altas

areas superficiais especificas (2000 - 5000 m?/m?).

Trabalhando com aceleracdes centrifugas de 200 a 1000 vezes a aceleragao da
gravidade Ramshaw e Mallison (1981) comprovaram um aumento na taxa de

transferéncia de massa como resultado da formagdo de filmes mais finos,
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proporcionando um melhor contato entre as fases. Medidas dos coeficientes individuais
de transferéncia de massa foram obtidas utilizando a absor¢cédo de oxigénio do ar pela
agua desoxigenada e a absor¢cdao de amoénia presente no ar pela agua. Estes

coeficientes aumentaram com a velocidade rotacional.

Segundo Ramshaw (1983), depois das pesquisas a Glitsch Incorporation dos
Estados Unidos, licenciou a tecnologia HIGEE, também conhecida como Rotating
Packed Bed (RPB). A aplicacdo das colunas com recheio rotativo tem sido
extensivamente estudada em muitas operacdes unitarias, tais como a destilacao,
absor¢ao, extracao e adsorcao (Hsu e Lin, 2011; Lin e Chen, 2011a; Lin e Chen, 2011b;
Li et al., 2010; Yi et al., 2009; Lin e Chien, 2008; Lin e Jian, 2007; Lin e Liu, 2007).

2.2.2, Destilacao em colunas com recheio rotativo

A eficiéncia de transferéncia de massa da rotating packed bed (HIGEE) foi
examinada por varios autores usando experimentos de destilacdo com diferentes
sistemas. Kelleher e Fair (1996) desenvolveram um estudo envolvendo a destilagdo em
colunas com recheio de alta gravidade, utilizando o sistema ciclohexano/n-heptano,
trabalhando com pressdes de operacao de 166 kPa e 414 kPa em condigdes de refluxo
total. A faixa de velocidade rotacional utilizada foi de 400 a 1200 rpm e as vazdes
volumétricas de liquido de 3,75 L/s. Foram obtidos dados de eficiéncia de separacao
em termos de NUT (numero de unidades de transferéncia de massa), queda de pressao
e capacidade hidraulica. Foram encontradas seis unidades de transferéncia de massa
em uma coluna de 21 cm de comprimento, com a eficiéncia sendo diretamente

proporcional a velocidade de rotacao.

Também, foram encontrados problemas de inundagéo a velocidades baixas de
rotacdo e altos valores do F-fator (termo de energia cinética do vapor). O efeito da
pressdo sobre a eficiéncia de transferéncia de massa foi analisado encontrando uma
facilidade de separacdo em termos da eficiéncia (NUT) a 413,7 kPa em comparacéao
com os resultados a 165,5 kPa. Uma correlacdo apresentada pela Equacao 2.6 foi
proposta por Kelleher e Fair (1996) para o calculo do coeficiente volumétrico de
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transferéncia de massa da fase gasosa com erro de 30%, de acordo com o0s parametros
assumidos por Onda et al. (1968).

Kza, (dp/ap DG) = 2,3(10)"7Re2Gr /35¢~ /3 (2.6)

Sendo:

Kga,....coeficiente volumétrico global de transferéncia de massa na fase vapor, s’

Re....numero de Reynolds, (aGﬂ )
elG

, d3 erz
Gr.... nimero de Grashof, (””G—2>

Mg

Sc.... nimero de Schmidt, ( He )

Dgpg

a,....area interfacial especifica no recheio, m?/m?®
a,....area superficial especifica do recheio, m/m?
d,....diametro efetivo do recheio, m
D;....coeficiente de difusdo de A, m%/s

G....vazao massica da fase vapor, kg/s
w....velocidade rotacional do rotor, rps

r....raio do rotor, m

Caracteristicas de inundacado foram estudadas brevemente e a correlagdo de
Sherwood predisse os dados. O ponto de inflexdo em uma curva de queda de pressao
versus velocidade de rotacdo foi utilizado para identificar com precisdo o ponto de
inundagdo na coluna estudada. O HIGEE mostrou uma eficiéncia elevada de
transferéncia de massa, resultando em um equipamento muito menor do que uma
coluna convencional (Lin et al., 2012; Luo et al., 2012; Kelleger e Fair, 1996).
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Lin et al. (2002) desenvolveram uma coluna de destilacdo utilizando o sistema
metanol/etanol a pressdo atmosférica e em condi¢ao de refluxo total. A faixa de rotacao
utilizada foi de 600 a 1600 rpm, 42 - 298 vezes a forga gravitacional e com dois tipos de
recheios. Duas alturas axiais de recheio foram utilizadas: o primeiro recheio (recheio 1)
com 982 m?/m® de area superficial especifica, 0,946 de porosidade e 9,5 cm de altura
axial; o segundo (recheio 2), com 519 m?m®, 0,971 de porosidade e 5 cm de altura
axial. Os dois recheios tem um raio interno de 6,1 cm e raio externo de 14,7 cm. Os
resultados experimentais para os dois recheios mostraram que a queda de pressao
aumenta com o aumento da velocidade rotacional e com o aumento do F-fator, mas
para altos valores de F- fator a velocidade de rotagdo afeta levemente a queda de

pressao devido ao vapor que € o dominante deste parametro.

Este estudo mostrou uma diminuicdo do valor HEPT ao se aumentar a
velocidade rotacional, devido a que este fato melhora a eficiéncia de transferéncia de
massa. Uma menor altura axial obteve melhores dados de transferéncia de massa
devido ao melhor contato entre as fases vapor - liquido, encontrando-se 1-3 estagios
tedricos com um recheio de 8,6 cm de altura radial. Consequentemente, a altura
equivalente a um prato teérico (HEPT) de cerca de 3-9 cm pbdde ser obtido em uma
coluna empacada rotativa, ou seja, muito menor do que em uma coluna de recheio
convencional (38-40 cm). Correlagdes foram propostas para o célculo da altura
equivalente a um estagio tedrico (HEPT - eficiéncia para colunas HIGEE) com erro
maximo de 20% para o recheio 1 (com 982 m?/m® de area superficial especifica, 0,946
de porosidade e 9,5 cm de altura axial) e o recheio 2 (com 519 m*m?3, 0,971 de
porosidade e 5 cm de altura), as quais sdo apresentadas nas Equacdes 2.7a e 2.7b,
respectivamente (Lin et al., 2002).

HETP = 0,102 Re*'® Gr; **%° (2.7a)
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HETP = 0,383 Re;*"*" Gr; %%’ (2.7b)

Sendo:

Re....numero de Reynolds, ( ¢ )

aplG

, dyrw?
Gr.... nUumero de Grashof, e
G

a,....area superficial especifica do recheio, m/m?

d,,....didametro efetivo do recheio, m

p

G’....fluxo massico da fase vapor, kg/m?s
w....velocidade rotacional do rotor, rps
r....raio do rotor, m

U....velocidade superficial do vapor, m/s

O desempenho de um leito de recheio rotativo (RPB) com trés tipos de recheios
estruturados de aco inoxidavel foi investigado usando solugdo de etanol/agua sob
condicoes de destilagdo continua a pressdao atmosférica (Li et al., 2008). O recheio |
(corrugated disk packing) com 400 m?m?® de area superficial especifica e 0,82 de
porosidade; o recheio Il (cross meshwork packing), com 1750 m?m?® e 0,971 de
porosidade e o recheio Ill (wave thread packing), com 350 m?m?® e 0,95 de porosidade.

Esta nova configuragdo contém dois unidades HIGEE, uma servindo como
secao de retificacdo e a outra como a secdo de esgotamento. Os efeitos do fator de
gravidade média (B), razdo de refluxo (R) e fluxo de alimentacdo (F) sobre a
transferéncia em massa de destilagdo foram examinados separadamente. O calculo do

fator médio de alta gravidade B € representado pela Equagéao 2.8.
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T;
B = frlzn - 2mrdr _ 202 (rf + 11y +77)

- f:lz 2mrdr 3(ry +12)g

Onde ry é o raio interno do rotor (mm), ro € o raio externo do rotor, w € a
velocidade rotacional, g € a gravidade e n é w?r/g. Os resultados experimentais
indicaram que o namero total de unidades teéricas (NUT) da RPB aumentou com B, R
e F. O aumento da eficiéncia de separacao (NUT) com o aumento da velocidade
rotacional B para as duas zonas, retificacdo e esgotamento é devido principalmente a
formacao de um filme muito mais fino sobre a superficie do recheio, 0 que resulta em
maior area de contato entre as fases, levando a uma melhoria na eficiéncia de

transferéncia de massa em um RPB (Li et al., 2008).

Dos trés tipos de recheio, o recheio de aco inoxidavel (Recheio Ill) apresentou a
melhor eficiéncia de transferéncia de massa com a altura equivalente de um prato
tedrico (HEPT) de aproximadamente 7,35 mm - 23,58 mm, enquanto o recheio do disco
corrugado de aco inoxidavel (Recheio ) é pior, com o HEPT de 13,4 mm - 48,07 mm.
As correlagbes foram desenvolvidas para descrever a eficiéncia de transferéncia de
massa para os recheios. Comparando-se dados experimentais com os dados
calculados pela correlacdo, a média de desvio obtida para cada recheio é de 0,72%,
1,98% e 2,7%, respectivamente, o que implica que as precisdes das correlagdes
desenvolvidas foram razoaveis. Em resumo, a eficiéncia de transferéncia em massa de
RPB é influenciada pelo fator de gravidade médio (B), razdo de refluxo (R), o fluxo de
alimentacao (F), a vazao de refluxo (D), as concentracées de matéria-prima (xg) € da
produgdo (xp). Baseado em dados experimentais, a correlagdo semi-empirica é

desenvolvida inicialmente como mostra a equagéao 2.9.

D b
NTU = AB® (F) RexZxg (2.9)
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onde, A, a, b, ¢, d, e e sdo parametros necessarios para ser calculado com
base em uma grande quantidade de dados experimentais. Usando o método dos
minimos quadrados, os parametros podem ser calculados e modelos obtidos para trés

tipos derecheio poderiam ser expressos do seguinte modo (Li et al., 2008):

Recheio | (Disco ondulado)

0,125
NTU = 1,2630,0012 (F) R—0,257x2.526x$,916 (21 Oa)

Recheio Il (Malha cruzada)

-0,0079
NTU = 0,68930134 (g) ’ R-0170,,0:150,1.507 (2.10b)
Recheio lll (Segmento de onda)
D —-0,266
NTU = 0’732ﬁ0,051 (F) R—O,257x;0.109xé,046 (21 OC)

Wang et al. (2008a) desenvolveram um novo tipo de equipamento rotativo. O
leito giratério zigzag (RZB) € estruturalmente Unico e tem caracteristicas superiores. O
RZB ¢ caracterizado por um rotor coaxial combinando com um disco giratério e um
disco estacionario como mostra a Figura 2.6. Uma série serve como chicanas de
rotacao e a outra como chicanas estacionarias. Comparado com uma coluna de recheio
rotativa convencional (RPB), o RZB pode funcionar sem distribuidores de liquido, ser de
facil acomodacao e ter alimentacao intermediaria (a uma distancia entre o raio interno e
o raio externo) nos processos de destilacdo continua. O RZB também aumentou
eficazmente o tempo de contato das fases vapor e liquida, aumentando, assim, a

capacidade de transferéncia de massa.
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Figura 2.6 - Esquema simplificado do rotor de um RZB (rotating zigzag bed) com um eixo
vertical. 1-disco rotativo 2-chicana rotativa 3-entrada de vapor 4-chicana estacionaria 5-
disco estacionario 6-saida de vapor 7-entrada de liquido 8-alimentacao intermediaria 9-

saida de liquido 10-carcaca do rotor 11-eixo rotativo (adaptado de Wang et al., 2008b).

Os experimentos hidraulicos foram realizados em uma RZB usando o sistema
ar - agua, a altura axial do rotor foi de 8 cm e o diametro interno e externo do rotor
foram de 15 e 60 cm, respectivamente. Os experimentos para a transferéncia de massa
foram conduzidos em uma RZB com dois rotores em uma Unica carcaca, usando o
sistema etanol - agua. Os dois rotores tém diametro interno e externo de 20 e 63 cm,
respectivamente, com uma altura axial de 8 cm. A faixa de rotacao utilizada para os
dois equipamentos foi de 600 ate 1400 rpm. Os resultados experimentais mostraram
que a queda de pressdo do RZB aumentou com o aumento da velocidade de rotagao e
a vazao do vapor, mas diminuiu com o aumento da taxa de fluxo de liquido. Uma
equacao semi-empirica foi proposta para correlacionar os dados de queda de pressao
com boa concordancia. A eficiéncia da transferéncia de massa do RZB diminui com o
aumento da taxa de refluxo a menores taxas de refluxo, mas se mantém constante a
taxas altas, quando a vazéo de refluxo excede 300 L/h. O numero de pratos teoricos da
RZB aumenta com o aumento da velocidade de rotagao do rotor. No entanto, em maior
velocidade de rotacdo, esta tendéncia ndo é ébvia (Wang et al., 2008a).
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A variagéo da velocidade de rotagao com HETP sob diferentes cargas de vapor
foi estudada utilizando uma RZB com o sistema metanol - agua; o rotor tem diametro
interno e externo de 10 e 52 cm, respectivamente, com uma altura axial de 6,88 cm.
Quando a velocidade de rotagdo aumenta, o valor HETP cai significativamente em
baixas velocidades de rotacado (800 — 1400 rpm), mas a eficiéncia de transferéncia de
massa é levemente afetada pela velocidade do rotor a velocidades de rotacdo préximas
e menores de 2000 rpm, devido ao aumento da velocidade de rotacdo que leva as
goticulas de liquido mais finas, o que resulta em uma maior eficiéncia de transferéncia
de massa devido ao aumento da area interfacial. No entanto, quando a velocidade de
rotacdo excede certo valor, 0 grau de dispersao do liquido varia pouco, 0 que sugere
que o vapor e o liquido podem estar contatados completamente e perfeitamente. Além
disso, a queda de pressdo aumenta com o F-fator e a velocidade de rotagao exerce um
efeito positivo sobre a queda de presséao a velocidades baixas do rotor, enquanto expde
um efeito negativo a velocidades altas deste (Wang et al., 2008b).

Nascimento et al. (2009) desenvolveram uma coluna de destilagao rotativa cujo
rotor possui 0,04 m de altura e 0,16 m de didmetro com recheios de anéis de Raschig
ceramicos de 0,7 e 0,9 cm de didametro, utilizando-se o sistema binario n-hexano/n-
heptano a pressao ambiente, trabalhando-se a uma faixa de velocidade de rotacao
entre 300 a 2500 rpm e vazdes volumétricas de liquido de 5,9 a 29,0 mL/s, operando-se
com refluxo total. Os resultados experimentais mostraram que o coeficiente volumétrico
de transferéncia de massa para ambas as fases foi proporcional a velocidade rotacional
e as vazdes de vapor e de liquido, comprovando-se a influéncia do aumento da forca
centrifuga no processo. Altas taxas de transferéncia de massa do leito centrifugo foram
obtidas, comparando-se com a coluna convencional, e altos valores de eficiéncia de
separacdao foram verificados, mostrando a comprovacdo da intensificacdo deste
processo em escala industrial. A eficiéncia da coluna de destilacdo com recheio
rotativo, representada através do conceito de area equivalente a uma unidade de
transferéncia de massa (AUT), tornou-se maior (diminuicdo da area) com o aumento da
velocidade de rotagcdo, mostrando mais uma vez a influéncia do campo centrifugo no

que se refere a eficiéncia.
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Diferentes casos foram apresentados por Wang et al. (2010) para ilustrar a sua
aplicacao industrial da RZB. Em uma planta quimica, uma RZB (trés — rotores), com
didmetro externo de 75 cm, instalada em uma caixa de 83 cm de diametro e 80 cm de
altura, foi utilizada para recuperar o metanol da agua em um processo de destilagao
continua (Figura 2.7). Com velocidade de rotacdo de 1000 rpm, taxa de refluxo de 1,5 e
fracdo massica massica de metanol na alimentacédo de 0,7, a concentracdo do produto
de topo é 99,8% e a concentracao residual do fundo é de 0,2%, com saida do produto
de 12 toneladas por dia, o0 qual é equivalente a uma coluna recheia convencional com
0,6 m de didametro e 10 m de altura (Wang et al., 2010).

Além disso, em uma planta farmacéutica, uma RZB com dois rotores € com
diametro externo de 75 cm foi usado para separar o etanol da 4gua em um processo de
destilacdo continua (Figura 2.7). A caixa tem um didmetro de 80 cm e uma altura de 55
cm, com velocidade de rotacao de 1000 rpm e taxa de refluxo de 2,5. Se a fracao
massica e a vazado de alimentagcdo sdo 45% e 470 Kg/h, respectivamente, a
concentracdo do produto de topo € maior do que 95% e a concentragao residual do
fundo é inferior a 0,5%, 0 qual corresponde a uma coluna recheia convencional de 0,4
cm de diametro e 9 m de altura. A comparacao entre as dimensdes da RZB e a coluna
recheada convencional é dada na Tabela 2.1, 0 que sugere que uma reducao da ordem
da magnitude de 1 a 2 na altura e volume, respectivamente, podera ser alcangada no
RZB. Portanto, o RZB é um tipo de contato vapor — liquido que incorpora o conceito de
intensificacdo de processos, o qual pode abrir uma possibilidade de ser utilizado
comercialmente em processo de destilacdo continua (Wang et al., 2010; Wang et al.,
2011).

Tabela 2.1 - Comparacéao entre a dimensao do RZB e PB nas mesmas condicGes para os
dois sistemas (adaptado de Wang et al., 2010)

Metanol - agua Etanol - agua
RZB Coluna recheada RZB Coluna recheada
Diametro, m 0,83 0,60 0,8 0,40
Altura total, m 0,80 11,0 0,55 9,0
Volume, m® 0,43 3,11 0,276 1,13
Relagao de altura ~0,07 ~0,06
Relacao de volume ~0,14 ~0,24
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Figura 2.7 - Aplicacao industrial do RZB para recuperacao de metanol (esquerda) e etanol
(direita) no processo de destilacao continua (Wang et al., 2010).

As principais condi¢gdes operacionais e variaveis de design utilizadas pelos
autores citados acima estdo resumidas nas Tabelas 2.2 e 2.3. Em concluséo, a
eficiéncia de separacdo aumenta com o aumento na velocidade de rotagdo, devido
principalmente a formacao de filmes muito mais finos na superficie do recheio e bolhas
menores, resultando em uma grande area de contato entre as fases, ou seja, a uma
melhor eficiéncia de transferéncia de massa para o RPB. Nesta revisdo bibliogréfica,
verifica-se que existem poucas informagdes sobre a aplicacdo de colunas de recheio
rotativas em processos de destilagdo, apesar de ser uma tecnologia promissora, fato
que motivou o estudo e realizagao deste trabalho.
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Tabela 2.2 - Especificacoes e propriedades fisicas das RPB usadas na literatura

Especificacdes da RPB (cm) Recheio usado
Autores Configuracéo r,(cm) ro(cm)  Altura radial (cm)  h,(cm) a, (m%m®) € Tipo
Kelleher e Fair
1996 1 8,75 30,0 21,25 15 2500 0,92 Sumitomo
Lin et al., 2a 6.1 14,7 8.6 5 519 0,971 Wire mesh
2002 2b 9,5 982 0,946
3a 400 0,82 Corrugated disk
Li et al., 2008 3b 6 11 5 6,3 1750 0,68  Cross mesh work
3c 350 0,95 Wave thread
Wang et al.,
2008a 4 10 31,5 21,5 8 - - -
Wang et al.,
2008b 5 10 52 42 7,8 - - -
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Tabela 2.3 - Sistemas experimentais e condicoes operacionais das RPB usadas na literatura

Velocid. Vazéo de Eficiéncia de
Autores Sistema experimental Refluxo Pressao Rot. liquido F-fator separacao Contf.
(HETP)
(Kpa) (rpm) (L/h) (Kg/ms?)"®  (NTU) cm usada
Kelleher e Fair, ciclohexano/n- total 165,5 500-1000 13500 1,055 (2 -6) 10,5-3,5
1996 heptano 413,7  500-1200 0,755 (2-6) 10,5-3,5
Lin et al., 2002  metanol/etanol total  101,3  600-1600 i 183 18-28 48-31 2a
0,83 1,3-2,3 6,6-3,7 2b
1,5-35 33-14 3a
3 0-1830 20 21-35 24-14 3b
22-5,2 2,3-1 3c
. , 23-3,0 22-17 3a
. 1 1 - b b 3 3
Li et al., 2008 etanol/agua 1-35 01,3 657 o4 02 28 23-18 3b
27-42 19-1.2 3c
1 1823 8-24 20-2,7 25-1,9 3b
4-24 1,5-42 33-1.2 3c
100 - 600 600 10-8 22-2,7
L/h ; _
Wa;(g;ogtaal., etanol/agua 100 Luh 101,3 1100 - - 113 11% ;g fi 4
600 - 1100 i e
600 L/h 8-10 2,7-2,2
6,5 —
Wang et al., . 17,5 10,5 6,5-4
2008b metanol/agua total 101,3 800 - 2000 88— S)
10,8 10,5 4,8-4
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3. MODELAGEM PARA O DESENVOLVIMENTO DO
PROCESSO DE DESTILACAO COM COLUNAS
ROTATIVAS (HIGEE)

No presente capitulo sera apresentada uma revisdo bibliografica de alguns
conceitos fundamentais de transferéncia de massa entre fases, com énfase nos
coeficientes locais e globais e no conceito da teoria das duas resisténcias. Além disso,
serdo apresentados métodos rigorosos para o calculo de operacdes de separacao
(destilacao) e fundamentos termodinamicos relativos ao equilibrio de fases liquido-

vapor.

3.1. Transferéncia de massa entre fases para colunas com recheio

A transferéncia de massa de uma fase para outra pode ocorrer quando se
colocam em contato duas fases de composicao diferentes, sendo esta forca motriz a
base fisica das operacdes de transferéncia de massa. Em colunas de destilagéo, seja
de recheio ou de prato, o processo de transferéncia de massa é muito complexo. Para
cada fase existe uma resisténcia associada ao movimento de soluto, a qual é
numericamente relacionada com o inverso do coeficiente de transferéncia de massa. A

transferéncia entre duas fases liquida e vapor dependera de:

» Propriedades fisicas das duas fases.
» Diferenca de concentragao.
« Area Interfacial.

* Grau de turbuléncia.

27



A partir disso, 0s equipamentos de transferéncia de massa sao projetados para
fornecer grande area de contato entre as fases, promover a turbuléncia e o fluxo em
contracorrente. A Figura 3.1 mostra dois filmes estagnados de espessuras 6, e 6y que
governam a resisténcia ao transporte do soluto na fronteira entre as duas fases. No
processo de destilacdo, sem reacdo quimica, a concentracdo de soluto na fase liquida
cai de xaL no seio da fase liquida para xai na interfase. Na fase vapor a concentracao cai
de yai na interfase para o seio da fase vapor yay. As concentragdes yav € XaL, Ndo estao

certamente em equilibrio, pois caso contrario, ndo haveria a difusdo do soluto.

movimento do soluto
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Figura 3.1 — Movimento do soluto através de duas fases - Teoria das duas resisténcias

O fluxo global do soluto na fase vapor é descrito, em funcdo da sua fragéao
molar Equacéao 3.1, ou em fung¢ao da pressao parcial, Equacao 3.2:
28



Ny =ky(Yai — Yav) (3.1)

Ny = ky(Py; — Pay) (3-2)

Com kv = ky/ P, em que P é a presséo total do sistema, N, o fluxo molar de
transferéncia de massa de A (mol/L*T), k, o coeficiente individual de transferéncia de
massa da fase vapor (mol/L2.T.Ay,), v, fracdo molar de A na interfase e y,, fragdo
molar de A na fase vapor. Na fase liquida, o fluxo global de A é descrito, em funcao da
sua fracdo molar, pela Equacdo 3.3, ou em termos da sua concentracdo molar,
Equacéo 3.4:

Ny = k(X — X47) (3-3)

Ny =k (Cap — Cai) (3.4)

Com ki =k« (M/pL), sendo M e p. a massa molecular e a densidade da solugéo
liquida, respectivamente, N, o fluxo molar de transferéncia de massa de A (mol/L?T), k,
o coeficiente individual de transferéncia de massa da fase liquida (mol/L%.T.Ay,), x4

fracdo molar de A na interfase e x,; fragdo molar de A na fase liquida.

Os termos ky e ky sdo os coeficientes individuais de transferéncia de massa. O
termo individual, refere-se a resisténcia especifica de uma fase ao transporte de soluto.
O soluto migra do seio da fase L até a interfase com o fluxo mostrado na Equagéo 3.3.
Existe ai a resisténcia individual 1 / ky, depois o soluto migra da interfase até o seio da
fase V via fluxo dado pela Equagdo 3.1, com a resisténcia ao transporte igual a 1/ k.
As fracbes molares na interfase i estdo interligadas por uma relacdo de equilibrio

termodinamico.
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3.1.1. Teoria das duas resisténcias

Na Figura 3.1, pode-se ver dois filmes estagnados que oferecem por separado
resisténcia ao transporte do soluto de uma fase em direcdo a outra. O soluto deve
vencer a resisténcia ao seu movimento em ambas as fases para que ocorra a
separacado. As concentracdes yav € xaL ndo devem ser usadas diretamente com um
coeficiente de transferéncia de massa para descrever a taxa de transferéncia de massa
na interfase, porque as duas concentragdes estao relacionadas de forma diferente com
o potencial quimico, o qual € a forca motriz real de transferéncia de massa (Treybal,
1981).

Para solugcao deste problema, Lewis e Whitman (1924), assumiram que as
Unicas resisténcias a difusdo sdo as que apresentam os mesmos fluidos. A teoria das
duas resisténcias considera que a interfase ndo oferece resisténcia ao transporte do
soluto e por este motivo as concentracoes yai € xai sdo valores no equilibrio, dados pela
curva de distribuicdo no equilibrio do sistema (Seader e Henley, 1998).

Ao se considerar a existéncia do equilibrio termodindmico na interfase e
supondo valida a teoria das duas resisténcias, pode-se estabelecer a continuidade do
fluxo de A na fronteira entre as fases. Por conseguinte, podem-se igualar as Equagdes

3.1 e 3.3, resultando:

kyVai — Yav) = kyp(xar, — xa1) (3.5)

Que rearranjada nos fornece a relacao entre as resisténcias individuais da fase
vapor e da liquida em funcéo das for¢gas motrizes em cada fase:

— A LA (3.6)
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Para qualquer ponto (x4, yay) Na linha de operacédo, o correspondente ponto
(x4i, Yai) Na curva de equilibrio é obtido através de uma linha de coeficiente angular
(—ky/ky) (Seader e Henley, 1998; Treybal, 1981).

3.2. Coeficientes globais de transferéncia de massa para colunas com

recheio

A determinagdo experimental dos coeficientes individuais de transferéncia de
massa nao é trivial. Como consequéncia, os coeficientes globais de transferéncia de
massa K, e Ky, sdo usados como alternativa para a determinag¢éo do fluxo de matéria,

sendo definidos para as fases V e L, respectivamente, como:

Ny, =K, Va — Yav) (3.7)

Ny = K, (xa, — x3) (3-8)

em que y, € a fracdo molar de A na fase vapor em equilibrio com a fracado molar
de A no seio da fase liquida e x; € a fracdo molar de A na fase liquida em equilibrio
com a fragdo molar de A no seio da fase vapor. A relagdo entre os coeficientes
individuais e globais de transferéncia de massa séo obtidas igualando-se os fluxos em

cada fase. Por exemplo, para a fase vapor € mostrado abaixo:

kyVai — Yav) = Ky a — Yav) (3.9)

ky 1/Ky _ Va — Yav) _ AyAglobal
y 1/ky (YVai — Yav) AYac

(3.10)
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A equacao anterior indica a relagao entre a resisténcia global e a individual da
fase vapor. No intuido de estabelecer relacdes entre a resisténcia global de uma fase
com as resisténcias individuais das fases vapor e liquida, retomar-se a Equacao 3.7

segundo:
Vi — Yav) (3.11)

1
K, Ny,

Somando e diminuindo y,4; no numerador da anterior equagdo e rearranjando

tem-se:
Va — Yai) n (Vai — Yav) (3.12)

1 —
Ky NA,Z NA,Z

Substituindo-se as equagdes da curva de equilibrio no termino da Equacéao

anterior, o resultado fica:

Lomy (3.13)
K, ke Kk, |

Por um procedimento semelhante se pode obter uma equagao que expressa a
relacéo entre a resisténcia global, referenciada a fase liquida, e as individuais de acordo

com:
(3.14)

1 1 4 1
K, ky mk,,

Com m igual ao coeficiente angular local da curva de equilibrio (dy/dx). As
Equacdes 3.13 e 3.14 representam a relagcao entre a resisténcia global das fases vapor

e liquida, respectivamente, com as individuais para cada fase.
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3.3. Coeficientes volumétricos de transferéncia de massa para colunas com
recheio

Nas colunas de recheio é dificil fixar, sem conhecimento empirico, a area
interfacial de contato entre as fases, principalmente pelo fato de haver inUmeros tipos
de recheios. A area interfacial especifica para transferéncia de massa (a,) refere-se a
area onde h4 contato entre as fases, diferente da area superficial do recheio seco (a;,).

Nos recheios estruturados de alta eficiéncia essas areas sao praticamente equivalentes,

ao contrario dos recheios randémicos, os quais apresentam a area a, menor do que a

area (a,) (Aferka et al., 2011; Wang et al., 2006).

Quando se trabalha com colunas recheadas no processo de destilacao, deve-se
preocupar tanto com a area interfacial especifica de transferéncia de massa, assim
como os coeficientes individuais de transferéncia de massa. Sento o coeficiente
volumétrico de transferéncia de massa igual ao produto entre esses dois parametros
(Rejl et al., 2006; Linek et al., 2006). Para o fluxo individual, referenciado a fase vapor,
tem-se a Equacéo 3.1 multiplicada pela area interfacial especifica de transferéncia de

massa (a,):

Nya, = ky a,(¥ai — Vav) (3.15)

Em que (kya,.) é o coeficiente volumétrico individual de transferéncia de massa.

Para o fluxo global, tem-se a Equacgao 3.8 multiplicada pela area a,:

Nya, =K, a,(Ya — Yav) (3.16)

Sendo (Kya,) é o coeficiente volumétrico global de transferéncia de massa.

Como consequéncia, as relagdes entre as resisténcias individuais e globais tanto para a
fase liquida como para a fase vapor, sdo postas como segue:
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VoL Kya, kya, kya, (3.17)
1 1 1
LoV = + (3.18)

Kya, kya, mkya,

3.4.Unidades de transferéncia de massa para leitos centrifugos

A Figura 3.2 representa o0 modelo de um elemento diferencial do rotor com

volume dv, altura axial h,, area interfacial especifica a,, vazées molares G,e L,, €

fracbes molares x, € y,. Pode-se escrever um balango de material em um diferencial do

rotor HIGEE tanto para a fase vapor como para a fase liquida. Assumindo que a vazao

molar do componente A difundida ao longo da coluna é constante, o numero de
quilomol do componente A por segundo difundido é:

Ng = GmoYao— Gmi1Yar = Gm Vao — Ya1) (3.19)

Ny, = L1 Xa1— LmoXao = Lm (xA,l - xA,O) (3.20)

Figura 3.2 — Representacao esquematica de um elemento diferencial de rotor
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O numero de moles transferidos do componente A por unidade de volume pode

ser calculado como:

d(Lx
Nya, = % = Ka, (X, — ) (3.21)
d(Gya) \
4o =—275= Kyae (U = Ya) (3.22)
Sendo o elemento de volume:
v(r,0) = nr?h, (3.23)

O diferencial do elemento de volume dv em coordenadas cilindricas é:

dv=2mnrh,dr (3.24)

Substituindo-se a Equacéao 3.24 nas Equacdes 3.21 e 3.22, e assumindo-se as
vazdes de vapor e liquido constantes entre as fases segundo a teoria das duas

resisténcias, tem-se:

L d.xA . G dyA
pLhrKLae (xA - XZ) thrKGae (y,:lk - yA)

2nrdr =

(3.25)

Separando-se as variaveis da Equacgédo 3.25, e integrando-se do radio interno

ao externo, obtém-se:
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( 2 2) L fxl d.xA G j.yo dyA (3 26)
T(ry — 1) = ~ " .
? ' pLhrKLae X0 (xA - xA) thrKGae Vi (yA - yA)

A Equacéo 3.26 pode ser definida como:
m (rZ — %) = (AUT), (NUT), = (AUT)¢ (NUT), (3.27)

Onde sao definidos a area de uma unidade global de transferéncia de massa e
o numero de unidades globais de transferéncia de massa em colunas de destilacao
centrifuga.

O termo NUT é o mesmo que o derivado de colunas convencionais.

*1 dxA

Yo d
e NUT,; = f Y4

NUT, = f "/ —
g b 4= Ya)

Xo (xA - x;l)

(3.28)

No entanto, surge uma nova variavel denominada AUT introduzida por Singh et
al. (1992).

G

L
AUT, =——— e AUT; = ———
L ¢ ¢ thrKGae

3.29
pLh-Ka. ( )

A diferenca fundamental entre uma coluna de destilacdo HIGEE e uma
convencional esta em que a coluna HIGEE é caracterizada por uma area equivalente a
uma unidade de transferéncia AUT, enquanto a convencional é caracterizada por uma
altura equivalente a uma unidade de transferéncia de massa HUT. Fisicamente, esta
nova variavel faz sentido, porque a alteracdo na distancia radial para realizar uma

determinada etapa de separagao diminui com o aumento do raio.
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Por outro lado, um AUT mantém um tamanho constante ao longo do leito
(Kelleger e Fair, 1996). A partir da Equacao 3.29 e 3.27 € possivel extrair um coeficiente
volumétrico global de transferéncia de massa para o liquido:

L _ L(NUTY)

Kie = S hAUTY) ~ pubr G2 = 1) (5.80)
E para o vapor:
G G(NUT,
K;a, = = (NUTo) (3.31)

thr(AUTG) thrT[(roz - r'z)

i

As equacbes que relacionam o coeficiente global com os coeficientes
individuais de transferéncia de massa em colunas convencionais s&o validas também
para colunas centrifugas como mostram as Equagdes 3.17 e 3.18. Estas equacdes
referem-se ao grau de resisténcia ao transporte de um determinado componente em
uma determinada fase para uma coluna HIGEE, e sua importancia relativa de cada
resisténcia global é determinada diretamente pelo coeficiente angular da curva de

equilibrio "m" e cada um dos coeficientes individuais de transferéncia de massa, k, e

k.

O unico problema no calculo de coeficientes volumétricos de transferéncia de
massa € a determinacdo do NUT. O objetivo do projetista é especificar o raio interno, o
raio externo, e o comprimento axial necessario para realizar a separacao desejada para
uma determinada capacidade hidraulica. Isto € muito mais complicado em colunas
HIGEE que em colunas convencionais. Além disso, a area da secao transversal no
centro do rotor pode ser variada alterando tanto o comprimento axial como o raio
interno, sendo necessario um processo iterativo para obter a configuracdo ideal
(Kelleger e Fair, 1996).
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3.5. Métodos Rigorosos para o calculo de operacoes de separacao

Até 1950, os célculos em colunas foram realizados a mao. Embora os métodos
rigorosos estivessem disponiveis, eram dificeis de aplicar, mesmo no caso de colunas
muito pequenas. Nessa época, os métodos aproximados tais como o método de
Ponchon e Savarit e 0 método de McCabe Thiele foram as principais ferramentas de
projeto e os rigorosos aplicados somente as colunas muito pequenas ou para verificar o
projeto final (Ponchon, 1921; Savarit, 1922; McCabe e Thiele, 1925). A introdugé&o dos
computadores inverteu a situagdo. Os métodos rigorosos, cuja aplicagao precisava de
varios dias de trabalho, ou até mesmo semanas, agora s6 precisa de pouco tempo de
célculo com o computador e, portanto, ndo tem sentido imprecisdes dos métodos
aproximados. Hoje em dia, métodos rigorosos tornaram-se a principal ferramenta de
projeto, sendo o papel exclusivo dos métodos aproximados, fornecer uma estimativa

inicial para os calculos rigorosos.

Os meétodos rigorosos de projeto de colunas de destilacdo baseiam-se na
resolugdo do sistema de equagdes formado por os balangos de massa (M), as relagdes
de equilibrio liquido-vapor (E), somatério das fracbes molares igual a 1 (S) e o balangos
de entalpia (H) (sistema de equagdes MESH), havendo diversas estratégias de
resolucéao (Henley e Seader, 1981). As primeiras tentativas para a resolucao do sistema
de equacbes MESH foram os métodos classicos de calculo estagio a estagio e as
equacbes de Lewis-Matheson (1932) e Thiele-Geddes (1933), aplicados a colunas
convencionais. Embora ambos foram amplamente utilizados para os célculos manuais,
foi observado um comportamento numericamente instavel durante a tentativa de

programagao em um computador.

Na atualidade, sdo usados métodos para resolver as equacdes MESH a partir
de um conjunto de equacgdes lineares simultdneas para os N estgios, agrupados para
cada componente. Segundo Friday e Smith (1964) e King (1980), estes métodos podem
ser classificados em quatro grandes grupos:

» Meétodos de ponto de bolha (BP), que calcula a temperatura dos estagios por
resolucdo das equacdes do ponto de bolha.
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» Métodos de soma das taxas de fluxo (SR), que usa balangos de energia para
obter a temperatura dos estagios.

» Método de Newton 2N, que calcula as temperaturas e o fluxo total, ao mesmo
tempo, mas as composi¢cées em uma etapa separada.

 Método de Newton global ou correcao simultanea (SC), que resolve todas as
equagdes MESH simultaneamente.

Outros métodos (métodos inside-out, métodos de relaxamento, métodos de
continuacdo homotopy, os métodos de nao-equilibrio, etc.) tém sido desenvolvidos
tentando resolver os problemas de convergéncia que apresentam os métodos
anteriores, bem como para cobrir a resolugcao de problemas de separagcao de misturas
cada vez mais complexas e de um modo mais realista. Os modelos de nao equilibrio
sdo meétodos rate-based ou transport phenomena-based que acaba completamente
com o conceito de estagio ideal eliminando o uso da eficiéncia.

3.5.1. Modelo de nao equilibrio (Rate-Based)

O modelo de estagios de nao equilibrio, também conhecido como modelo
baseado na taxa (Rate-Based), foi desenvolvido por Krishnamurthy e Taylor (1985).
Eles publicaram artigos descrevendo o modelo de estagio de ndo equilibrio assistido
por computador para a aplicagdo em colunas de pratos ou recheio, na destilagéo e
outras operagdes de separacao multicomponente vapor-liquido.

Neste modelo, aplica-se a teoria das duas resisténcias de transferéncia de
massa discutida no item 3.1.1, com o equilibrio termodindmico assumido apenas na
interface das duas fases. No modelo pode-se empregar diferentes configuragdes do
escoamento liquido-vapor, incluindo plug flow e a mistura perfeita em cada estagio (Xu
et al., 2005; Baur et al., 2000). Embora o modelo ndo requeira eficiéncias de pratos ou
valores de HEPT, correlacdes de coeficientes de transferéncia de massa e coeficientes
de transferéncia de calor sdo necessarios para o tipo particular de pratos ou recheio
empregado (Baur et al., 2001).
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O modelo foi estendido por Taylor et al. (1994) para incluir: efeitos de
arrastamento de goticulas de liquido no vapor e oclusado de bolhas de vapor no liquido;
estimativa dos perfis de pressdo na coluna; interligacdo de correntes e dispersao axial
em colunas de recheio. O tipo de calculo rate-based tornou-se modelo para a
modelagem e simulacdo no estado estacionario e dindmico de operacdes de
separacdo, principalmente devido a disponibilidade de sistemas computacionais
eficientes. Este modelo foi implementado em varios programas computacionais,
incluindo RATEFRAC de Aspen Technology.

Descricao das equacdées MERSHQ

A Figura 3.3 representa um estagio (um prato ou um segmento de uma se¢ao
de recheio) de nao equilibrio, que contempla as correntes de liquido e vapor que

circulam na coluna, uma alimentacao externa de liquido e de vapor e troca de calor com

o exterior.
Lj-1 e "t"rj
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i,J-1 ) Yi j
T, |
j-1 W
JL -[-j
H HY
L ]
¥ L I Y €
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Figura 3.3 — Modelo de estagio de nao equilibrio
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O modelo de estagio de equilibrio utiliza as 2C+3 equacées MESH para cada
estagio: balancos de material para cada componente (¢ equacdes para cada estagio);
relacées de equilibrio entre as fases para cada componente (Cc equacdes para cada
estagio); somatoérios de fragdes molares (uma para cada estagio); e balangos de
energia (um para cada estagio).

No modelo rate-based, os balancos de massa e energia em cada estagio sao
substituidos por balacos separados para cada fase em um estagio, que pode ser um
prato, colecdes de pratos, ou um segmento de secdo de recheio. As taxas totais de
transferéncia de massa sao adicionadas ao conjunto expandido das equagcbes MESH

para ser chamada de equacdées MERSHQ.

Os balang¢os de massa na fase liquida e na fase vapor, para o componente i na

sec¢ao do recheio j, sdo:

M =Ffxfi + Liogxij_ + N — Lix;j = 0 (3.32)
M{; = F'yE + Vieyijer — N = Viyyy = 0 (3.33)

Onde NiLj e Nl-‘j- sao os fluxos molares globais do componente i, que entra na
fase liquida e que sai da fase vapor, os quais sdo calculados como mostram as
Equacdes 3.21 e 3.22. O calculo do fluxo estd em fungdo dos coeficientes de
transferéncia de massa globais na fase liquida e na fase vapor, que dependem de:
célculo dos coeficientes individuais de transferéncia nas duas fases, o modelo
termodindmico que representa o sistema estudado, a temperatura das fases e a area da

interfase.

Os balangos de massa no filme liquido e no filme vapor, para 0 componente i

na sec¢ao do recheio j, sdo:

Rfj= N;— N =0 (3.34)

i,j —
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Os balangos de energia nas fases e os balancos nos filmes, para a se¢ao do
recheio j, sado:

El =F'H" + L, H", +Qj+q; — LiH =0 (3.36)
E/ =F'H" + Vi Hyy +Q] —q] — VH/ =0 (3.37)
q} — q} =0 (3.38)
aj —q; = 0 (3.39)

A equacdo de equilibrio na interface e as somatérias de fragdes para o
componente i na secao do recheio j sdo mostradas a continuacao:

L=yl —Kxl =0 (3.40)
n
inj —1=0 (341)
i=1
Zyi,- —1=0 (3.42)
i=1
Zx{j —1=0 (3.43)
i=1
Zy{j —1=0 (3.44)
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O indice i refere-se ao componente i da mistura, de um total de nc componentes
e o indice j refere-se ao estagio. As equacdes MERSHQ aplicam-se a cada um dos N
estagios de nao equilibrio da coluna de destilacdo representada na Figura 3.4. O
condensador (total ou parcial) é o estagio 1 e o refervedor parcial é o estagio N. O
liquido Ly € a corrente de residuo e, para o condensador total, Vi = 0 e a corrente U; é
o destilado.

As equacgbes 3,32, 3,33, 3,34, e 3,35 contém termos para as taxas de
transferéncia de massa para cada componente, estimadas a partir de contribuicdes
difusivas e de fluxo convectivo. Estas taxas estdo em funcao da area interfacial, fracoes
molares médias e coeficientes de transferéncia de massa. Equacdes empiricas séo
usadas para a area interfacial e coeficientes de transferéncia de massa, baseadas em
correlagcdes de dados experimentais para pratos de campanulas, pratos perfurados,
pratos valvulados, recheios randémicos ou recheios estruturados. As equacdes 3.36 a
3.39 contém termos para as taxas de transferéncia de calor, que podem ser estimadas
a partir das contribuigcdes de fluxo convectivo e entalpia, baseadas na area interfacial,
na temperatura média e nos coeficientes de transferéncia convectiva de calor que sao
determinadas a partir da analogia de Chilton-Colburn para a fase vapor e pela teoria da
penetragédo para a fase liquida. Os valores da constante de equilibrio liquido-vapor K;;
sao estimados a partir das equacgdes de estado ou modelos do coeficiente de atividade
usados no modelo de estagios de equilibrio (Junqueira et al., 2009; Higler et al., 2004;
Pescarini et al., 1996).
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Figura 3.4 — Representacao esquematica dos estagios de uma coluna de destilagcao, com
multiplas alimentacoes e produtos
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3.5.2. Fundamento Termodinamico do equilibrio liquido-vapor

Neste item serdo apresentados os critérios de equilibrio liquido — vapor, e os

modelos termodindmicos que foram usados nesta dissertacao.

3.5.2.1 Critérios de equilibrio

De acordo com a termodinamica todos os sistemas tendem para o equilibrio. De
fato, o equilibrio é por definicdo o ultimo estado atingido por um sistema livre de

perturbagdes; quase nunca acontece, no entanto.

Quando todas as variaveis que especificam o estado termodinamico
permanecem inalteradas, i.e., ndo mudam com o tempo em uma escala macroscopica,
o sistema atingiu equilibrio termodindmico. Os critérios de equilibrio em termos de
quantidades intensivas sao: temperatura (T), pressao (P) e potencial quimico (u;). Para
que exista equilibrio térmico, mecanico e quimico, T, P e p; do sistema devem ser

uniformes através de todas as fases, como segue:

TC=TF =..TT (3.45a)
pe = pB —... pm (3.45b)
uf = pf = pur (3.45¢)

Onde a, B e © representam as fases e i representa os componentes. Por definicdo, o
potencial quimico é a energia livre de Gibbs parcial molar do componente i segundo a

seguinte equacao:

i = [0G/0On]rpn; (3.46)
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A aplicacao dos critérios de equilibrio é facilitada pela introdugéo do conceito de
fugacidade, devido ao potencial quimico apresentar quantidades primitivas para as
quais os seus valores absolutos sdo desconhecidos (energia interna e entropia).

p; = f(T) +RTIn f; (3.47)

Onde f; é a fugacidade do componente i em solugdo. Para a solucdo de
problemas do equilibrio liquido-vapor o critério de equilibrio é representado pela
equacao 3.45c, baseado na igualdade dos potenciais quimicos das fases. Este mesmo
critério pode ser representado pela equacao 3.48 para o caso especifico de equilibrio
liquido-vapor.

PN

F=f =1.N) (3.48)

Na Equacao 3.49, mostram-se as fugacidades do componente i na fase liquida

usando o coeficiente de atividade (y;) e uma fugacidade de referéncia.

fir = vixif? (3.49)

E as fugacidades da fase vapor usando o coeficiente de fugacidade (¢;):

fV'= ¢lyP (3.50)

Substituindo as equacgdes 3.49 e 3.50 na equacéo 3.48, tem-se:
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L viP = vixif? (3.51)

A fugacidade de referéncia pode ser expressa pela Equacao 3.52, sendo POY; a

corregao de Poynting.

in — Pisat(pisatPOYi (352)

Ao substituir a fugacidade de referéncia na Equacédo 3.51 conhecida como a
formulagdo gamma/phi do equilibrio liquido-vapor e desprezando o fator de Poynting € o
coeficiente de fugacidade do componente i na saturagao, a equacao toma a forma:

¢/ yiP = yix; PP (3.53)

Para facilitar os calculos, algumas suposicées podem ser introduzidas. Nos
casos de sistemas a pressdes baixas ou moderadas, perto da pressao atmosférica, a
fase vapor pode ser considerada como ideal, fazendo com que a variavel ¢! seja igual
a unidade, reduzindo a equacéao do equilibrio em:

yiP = yix; P (3.94)

Os coeficientes de atividade podem ser obtidos das expressdes para o calculo
da energia livre de Gibbs molar em excesso. Os modelos termodindmicos mais
recentes, como Wilson, UNIQUAC e NRTL utilizam o conceito de composi¢ao local e
envolvem os parametros de interagdo binaria, que sdo obtidos a partir do ajuste de

dados experimentais (Smith et al., 2001).
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3.5.2.2 Modelos termodinamicos

Uma descricdo detalhada sera realizada para os dois modelos termodinamicos
empregados nesta dissertagdo, 0s quais sao indispensaveis para obter uma boa
predicdo do equilibrio e, portanto, a confiabilidade dos processos simulados. Os dois
modelos termodinadmicos sao: NRTL (Non Random Two Liquid) desenvolvido por Renon
e Prausnitz (1968) e o modelo UNIQUAC (UNIversal QUAse Chemical) desenvolvido
por Abrams e Prausnitz (1975) e sdo baseados nas equagdes usadas no simulador
comercial Aspen plus®.

Modelo NRTL

O modelo termodinamico para os coeficientes de atividade em uma mistura
multicomponente é descrito na Equacao 3.55. Esta equacado é aplicavel a sistemas
multicomponentes vapor-liquido, liquido-liquido e vapor-liquido-liquido.

ny, = SUGE N 50 [ri- _ TG Gkil (3.55)
Yk Gri Xi i Zkajxk Zkajxk

=l e (3.56)

9y~ g+ By (3.57)

ry= Ayt (3.58)

Gij = exp(— a{*jrij) ajj = aj (3.59)
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Os parametros A4;;, B;;, estao relacionados a energia caracteristica da interagéo
entre as moléculas i e j. O parametro a;; € o parametro ndo randoémico e esta

relacionado com a nao aleatoriedade da mistura.

Modelo UNIQUAC

O modelo termodindmico UNIQUAC, além de basear-se no conceito de
composicao local, também utiliza a mecéanica estatistica para obter uma expressédo da
energia livre em excesso. O modelo UNIQUAC é matematicamente mais complexo do
que o modelo NRTL, possuindo vantagens tais como: ter apenas dois parametros
ajustaveis; a base tedrica é melhor e os parametros tem uma menor dependéncia com
relacdo a temperatura. Este modelo é aplicavel a misturas com moléculas que diferem

significativamente em tamanho e forma.

A equacédo UNIQUAC para GE consiste em duas partes (Equacédo 3.60): uma
parte combinatoria, que descreve predominantemente as contribuigcdes entropicas dos
componentes puros e depende da composi¢ao, do tamanho e da forma da molécula. E
outra parte, residual, que expressa as forcas intermoleculares que s&o responsaveis

pela entalpia de mistura.

7= () (#7)
—= (= + (o= (3.60)
RT RT combinatorial RT residual

Para uma mistura liquida multicomponente, o modelo UNIQUAC da o excesso

de energia livre como a soma das duas partes (Equacdes 3.61 e 3.62):

) (5)+ 5203
- = X; ln — |+ = ini ln = (361)
<RT combinatorial Z Xi 2 Z ¢i

i
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GE ,
<ﬁ> = Z q; X; In Z erﬁ (362)
residual i j

Onde as fragbes de segmento ¢;, e as fracdes de area 6;, estdo dadas por:

bF = TiXi
e (3.63)
q;xi
Hi = 364
2j4q; % (3.6

As constantes r, q, q' sdo parametros da estrutura molecular do componente
puro, representando o volume, a area da superficie externa e a area da superficie
modificada, respectivamente. O parametro z € o numero de coordenagao e é fixado

como 10. O coeficiente de atividade para qualquer componente é dado pela seguinte

equacao:
N LA 0; é;
In(y;) = 1n<xi> + > di In <¢:> + I; x ijlj
j
(3.65)
g 29 ta Z 0;
—qn i Tji i~ 4% /) 5 5.
1 - - “—q - Zkekaj
j j
Onde,
z
= (m-q)-(-1) (3.66)
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Par cada mistura binaria existem dois parédmetros ajustaveis 7;; e t;;, que por

sua vez sao dados por:

Auy;
UTES exp( u]> (3.67)

Ay, (3.68)

B, (3.69)
Tij = exp (AU + T)

Para o sistema etanol-agua usado nesta dissertacdo, foram testados os dois
modelos termodinamicos (NRTL e UNIQUAC) para escolher aquele que se ajustasse
melhor aos dados experimentais.

Em conclusdo, neste capitulo foi discutido o fundamento teérico para o
desenvolvimento desta dissertacdo de mestrado. Por meio da abordagem rate-based
proposta por Krishnamurthy e Taylor (1985) € possivel simular a coluna de destilacdo
com recheio rotativo (HIGEE) como uma operacao baseada na taxa de transferéncia de
massa ao invés de simula-la como um processo de equilibrio (modelagem de equilibrio)
devido que, este modelo considera os parametros de desing essenciais para a anélise
deste tipo de colunas, no intuito de estudar este processo como um processo
intensificado de transferéncia de massa. No seguinte capitulo sera apresentada a
metodologia implementada para a simulacdo da coluna HIGEE no simulador de
processos Aspen plus®.
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4. METODOLOGIA

Neste capitulo, sera apresentada a metodologia utilizada para a simulagdo do
processo de destilacdo em colunas com recheio rotativo (HIGEE) no simulador de
processos Aspen plus®. Foram desenvolvidas e estabelecidas estratégias de
convergéncia que permitiram a modelagem (o termo modelagem € usado para
descrever o0 arranjo desenvolvido por meio das operagdes contidas no software) desta
nova configuragdo no simulador comercial, devido ao fato de que este simulador como

qualquer outro ndo 0 possui como operacao unitaria.

O trabalho foi dividido em quatro partes: 1) Modelagem da coluna de destilagao
HIGEE no simulador comercial. O arranjo desenvolvido para a modelagem desta coluna
serd apresentado no presente capitulo. 2) Simulagdo da coluna de destilacdo HIGEE
modelada, para o sistema ideal benzeno-cumeno com a finalidade de validar a
simulacdo. 3) Simulacdo da coluna HIGEE para a separagao do sistema etanol-agua
(sistema de grande interesse na industria de energia renovavel). 4) Comparacao da
coluna HIGEE com colunas convencionais para os dois sistemas usados. O fluxograma

exposto na Figura 4.1 apresenta a metodologia empregada nesta dissertacao.

4.1. Modelagem da coluna de destilacao com recheio rotativo

Para a modelagem desta nova configuragdo no simulador comercial, partiu-se
da modelagem usada pelo simulador para o processo de destilagdo com recheio
convencional e a partir dai foram feitas as respectivas modificacdes para obter a
modelagem desta coluna. A diferenga entre uma coluna convencional e uma HIGEE é
devido a que o recheio esta sendo influenciado por uma velocidade rotacional, a qual
gera uma maior for¢ca de contato entre as duas fases, filmes muito mais finos, gotas de
liquido menores e maior turbuléncia na coluna, fornecendo como resultado uma maior
transferéncia de massa entre as fases devido ao aumento da area interfacial. A Rotating

Packed Bed (RPB) intensifica a transferéncia de massa vapor-liquido de 1 até 2 vezes
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em ordem de magnitude, assim, precisam-se de equipamentos menores em

comparagao com colunas de recheio convencionais, reduzindo os custos de construgcao

e operacéo (Lin e Liu, 2007).

Estudo de uma coluna de destilagao com
leito rotativo (HIGEE)

[ Revisao bibliografica ](—4)[ Informagao de centros de pesquisa ]
Estudos feitos sobre | Modelagem da nova Unidades construidas
esta tecnologia configuragao no Aspen Plus® (diferentes configuragées)
J

p
Simulag¢éo da coluna HIGEE no simulador
comercial Aspen Plus®

[ Caso de estudo 1 ] [ Caso de estudo 2 ]

(Benzeno-Cumeno) (Etanol-Agua)

Validagao da ] f Estudo de
simulagao J L sensibilidade

Comparagao da coluna HIGEE com
colunas convencionais

[ Conclusodes ]

Figura 4.1 - Metodologia empregada no desenvolvimento do projeto

A coluna de destilacdo HIGEE foi simulada inserindo no flow sheet (area de
trabalho) do software Aspen Plus® uma coluna vertical convencional, usando o médulo
RADFRAC para a separacao de uma mistura bindria. Assumiu-se que a distancia radial

do rotor (r,— ;) é equivalente a altura da coluna convencional (h¢), devido que esta é a
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distancia de contato em contracorrente dos fluxos vapor e liquido, enquanto a altura do
rotor cilindrico do HIGEE (h,) equivale ao diametro da coluna convencional (D.), sendo
esta a distancia da area transversal ao fluxo. Na Figura 4.2 pode-se observar a analogia
geométrica adotada para simular a coluna HIGEE como uma coluna convencional com
recheio (RADFRAC).

Dc

ro-ri

i

hr = De
(ro— 1) = he

Figura 4.2 - Analogia geométrica entre uma coluna HIGEE e uma coluna convencional

Dentro do moédulo RADFRAC, foi usado o tipo de célculo Rate-Based, que
realiza os calculos baseando-se nos modelos de nao-equilibrio, onde é possivel simular
colunas existentes de pratos e recheios, levando-se em consideragao a estrutura dos

internos e correc¢des para ajustar o desempenho real do equipamento calculado.
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Para a simulacdo deste tipo de coluna foi necessario trabalhar com o Rate-
Based devido a que ndo é possivel fazer a abordagem tradicional para resolugdo de
colunas de destilagédo utilizando o conceito de equilibrio, porque o conceito assume que
as correntes vapor e liquido que deixam qualquer estagio estdo em equilibrio
termodindmico. Na pratica, o equilibrio s6 € verdadeiramente dado na interfase das
fases vapor e liquida, porém no modelo de equilibrio sdo usadas eficiéncias para tentar
explicar os desvios com relacdo a coluna real, mas esses fatores empiricos sdo muito
limitados e métodos de previsdo geralmente nao sao confidveis. Em colunas de recheio
a altura equivalente ao prato tedrico (HEPT) € muitas vezes usada para calcular o
numero de estagios tedricos necessarios para ter um comportamento equivalente a

altura da coluna empacotada, mas isso também pode ser dificil de prever com preciséo.

Devido as imprecisdes causadas ao se trabalhar com o conceito de eficiéncia
na modelagem de estagios de equilibrio, a destilacdo Rate-Based € uma abordagem
rigorosa que evita as aproximagOes de eficiéncia e HEPT, ou seja, modelos mais
realistas, com calculos que tem em conta diretamente as taxas de transferéncia de
massa e calor no sistema de equagbdes que representam a unidade de separagéao,
levando em consideracdo a geometria da coluna, parametro fundamental no HIGEE
como conceito de intensificagdo de processos.

No modelo Rate-Based as equacdes de conservagdo especificadas no item
3.5.1 sdo escritas para cada fase, assume-se que o segmento de recheio esta em
equilibrio mecéanico e o equilibrio termodindmico é assumido somente na interface. A
secao de recheio foi divida em suficientes segmentos para obter uma boa discretizacao
da altura empacotada.

Em Aspen Rate-Based Distillation, todo o conjunto de equagodes foi resolvido
utilizando o método de Newton, obtendo uma solug¢do a partir do modo de equilibrium-
base como a estimativa inicial. Um método de continuagédo homotopy simples também é
usado para permitir uma mudancga suave da solucédo de equilibrio para a solucéo rate-
based. Nesta resolucdo matematica do sistema néo é pratico, ter difusividade binaria e
coeficientes de transferéncia de massa como varidaveis independentes, pois isto

aumenta a quantidade de variaveis a tratar, porém para reduzir o tamanho do jacobiano
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o simulador calcula os coeficientes de transferéncia de massa a partir das variaveis, k;

e a@; segundo a seguinte equagao:

aj

— o
ki,k,j - kj Di,k,j

4.1)

Onde k7 € uma fungdo da vaz&do, temperatura, composicdo e muitas
propriedades do sistema e o recheio, mas ¢ independente dos componentes i e k. O k/
e a; séo as variaveis independentes (variaveis que podem ser dadas por meio de user
subroutines), uma por secao de recheio (j), ao invés da difusividade binaria e os
coeficientes de transferéncia de massa. O Aspen Rate-Based Distillation calcula os
coeficientes de transferéncia de massa binaria quando for necessario, sem incluir cada
um deles separadamente na matriz problema. Isto reduz o tamanho do Jacobiano

drasticamente quando ha um grande niumero de componentes no sistema.

Como o Aspen Plus® somente tem disponiveis as variaveis k° e «; de
] ]

correlagbes do coeficiente individual de transferéncia de massa para colunas
convencionais de recheio randémico ou estruturado (Onda et al., 1968; Bravo e Fair,
1982; Billet e Schultes, 1993; Bravo et al.,, 1985; Bravo et al., 1992), neste trabalho
foram introduzidas correlacbes para a fase liquida e a fase vapor, medidas
experimentalmente por Rajan et al. (2008) e Reddy et al. (2006), respectivamente, para
uma coluna HIGEE e medidas em um design RPB Split Packing (Agarwal et al., 2010).
Na Tabela 4.1 sdo apresentadas as correlagcdes dos coeficientes de transferéncia de
massa individuais introduzidas no simulador de processos Aspen Plus®. Pode-se
observar nas correlacdes do coeficiente de transferéncia de massa de colunas rotativas
o numero de Grashof (novo parametro em comparagcdo com colunas convencionais), o

qual estd em fungao da aceleragéo centrifuga (rw?) do rotor.
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Tabela 4.1 - Coeficientes volumétricos de transferéncia de massa para uma RPB

ltem Fonte da literatura Expresséo
. . D 0,8878
Liquido Rajan et al., 2008 kLae = 0,0733Re2'3547Grg'zc’“ScE'S (alzl—L)
P
— 0976 ~.0132¢ 0333 (3PDg
Vapor Reddy et al., 2006 Kea = 0,00738Reg™ "Grg ™ S¢g ( dp )
Numeros adimensionais:
d3w?rp? Ug
Re; = PaGdp Grg = P—ZpG 56 = PcDg
‘= g (2mrh) He
d3w?rp? U
pLLdP GT‘L = P—sz SCL = D
Re, = ——— 1 pLDL
p, (2mrh)

Estas correlagdes foram introduzidas por meio de uma sub-rotina
computacional em Fortran 11.0. Para isto foi necessario criar um arquivo (.OBJ) na
janela Aspen Plus Simulation Engine, com o comando aspcomp, assegurando
consisténcia nas opgdes do compilado. Depois foram criados dois arquivos DLOPT
(dynamics linking option) para controlar o processo de vinculagao da sub-rotina: um cria
o arquivo DLL a partir do arquivo (.OBJ) e o outro é para que o Aspen Plus® possa
encontrar o arquivo DLL utilizado para uma corrida em particular. A sub-rotina
computacional usada neste trabalho e os passos a seguir para vincula-la no Aspen
Plus®, sdo apresentados no seguinte item.
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4.1.1. Sub-rotina computacional em Fortran 11.0 para o calculo dos
coeficientes de transferéncia de massa e sua vinculacao no
simulador comercial Aspen Plus®

Os termos k{ e a; que serdo calculados através da sub-rotina Fortran s&o
correspondentes aos termos obtidos colocando em evidencia a difusividade (D) nas
correlagbes apresentadas na Tabela 4.1, obtendo-se assim a expressao da Equacao
4.1, como se mostra na Figura 4.3.

Q
kj

‘ a;

0,3547 / ;3 0,2934 0,5 0,8878 ( \
K pLdp dP“JerE Ky, ap 0 3878|
L= 0,0733 7}1 72 — d * (DL) '
uy (2?1'?” ) L Ky P L Pae

Figura 4.3 - Variaveis kj e a; do coeficiente de transferéncia de massa da fase Liquida

L

Na lenguagem de programacao do simulador as variaveis k}’ e a; sao chamas
PREK e EXPKD, respectivamente. A sub-rotina usada para calcular as variaveis PREK
e EXPKD dos coeficientes de transferencia de massa é apresentada atraves do
fluxograma mostrado na Figura 4.4. Este fluxograma da uma representagédo visual do
fluxo de dados através da sub-rotina Fortran empregada para calcular os parametros
PREK e EXPKD que permitem a obtengé@o dos coeficientes de transferéncia de massa

através da seguinte expressao:

BINMTP = PREK * DIFFUSIVITYEXPKD
Onde BINMPT [kgmole/s] € o coeficiente binario de transferéncia de massa, que

inclui a densidade molar e a area interfacial. O termo DIFFUSITIVITY corresponde a
parametro da difusividade calculada por Aspen Plus®.
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INICIO

radioi, radioe, rpm, velocang, rhoLms,
DENMXL, AVMWLI, fluxLms, Diameef,
FRATEL, VOIDFR, SPAREA, RadioPrm,
AcelePrm, RelPrm, VISCML, COLDIA,
GrLPrm, dTemp, DENMXV, AVMWVA,
fluxVms, FRATEV, ReV, VISCMV, GrV,
ScVB, IPHASE, COLTYP,rhoVms,ScLB.

l

SIM

SIM

Fase Vapor

Fase Liquida

\

velocang=(rpm*2*3,1416)/60
Diameef=(6*(1-VOIDFR))/SPAREA
RadioPrm=((radioi2+radioe?)/2)1/2
AcelePrm=RadioPrm* velocang?

rhoVms=DNMXV*AVMWVA
fluxVms= FRATEV*AVMWVA

J/_l

velocang=(rpm*2*3,1416)/60
Diameef=(6*(1-VOIDFR))/SPAREA
RadioPrm=((radioi2+radioe?)/2)1/2
AcelePrm= RadioPrm* velocang?

rhoLms= DENMXL*AVMWLI
fluxLms= FRATEL*AVMWLI

ReV=(fluxVms*Diameef)/VISCMV*(2*3,1416*
RadioPrm*COLDIA)
GrV=(Diameef 3* AcelePrm*rhoVms2)/(VISCMV?2)
ScVB=VISCMV/rhoVms

ReLPrm=(fluxLms*Diameef)/VISCML*(2*3,1416*
RadioPrm*COLDIA)
GrLPrm=(Diameef3*AcelePrm*rhoLms2)/(VISCML2)
ScLB=VISCML/rhoLms

dtemp =0,00738*Rev0.976 *
GrV0.132* (SPAREA/Diameef)*(2*3,1416* RadioPrm*
COLDIA*HTPACK*DENMXV)

dtemp =0,0733* ReLPrm?0.3547 *
GrLPrm92934* (SPAREA/Diameef)08878*(2*3 1416*
RadioPrm* COLDIA*HTPACK*DENMXL)

PREK=dTemp*(ScVvB)0333
EXPKD=0,667

PREK=dTemp*(ScLB)%5
EXPKD=0,3878

T

Figura 4.4 - Sub-rotina para o calculo dos coeficientes de transferéncia de massa
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Na Tabela 4.2 é apresentada a descrigdo das varidveis usadas na sub-rotina de

Fortran com os respectivos nomes usados pelo simulador.

Tabela 4.2 - Lista de Argumentos para o calculo dos coeficientes de transferéncia de
massa binarios

Variavel
Entrada (E) - Descricao
Nome Tipo
Saida(S)
AVMWLI E Real Peso molecular médio da mistura liquida (kg/kmol)
AVMXVA E Real Peso molecular médio da mistura de vapor
(kg/kmol)
DENMXL E Real Densidade molar da mistura liquida (kgmol/m®)
FRATEL E Real Fluxo molar de liguido (kgmol/s)
VOIDFR E Inteira Porosidade do empaque
SPAREA E Real Area superficial especifica do empaque (m?m®)
VISCML E Real Viscosidade do liquido (N-s/m?)
COLDIA E Real Diametro da coluna (m)
HTPACK E Real Altura de recheio na se¢éao (m)
PREK S Real Fator do coeficiente de transferéncia de massa
EXPEKD S Real Expoente do coeficiente de transferéncia de
massa

DENMXV E Real Densidade molar da mistura de vapor (kgmol/m?)
FRATEV E Real Fluxo molar de vapor (kgmol/s)
VISCMV E Real Viscosidade do vapor (N-s/m?)
radioi E Real Raio interno do rotor (m)
radioe E Real Raio externo do rotor (m)
rpm E Real Velocidade rotacional do rotor (rpm)
IPHASE E Inteira IPHASE: 0 = Liquido, 1= Vapor.
COLTYP E Inteira Tipo de coluna: 1=Empacotada
velocang E Real Velocidade angular do rotor (rad/s)
rhoLms E Real Densidade massica da mistura liquida (kg/m°)
rhoVms E Real Densidade massica da mistura de vapor (kg/m®)
fluxLms E Real Fluxo massico de liquido (kg/s)
fluxVms E Real Fluxo massico de vapor (kg/s)
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Diameef E Real Diametro efetivo do recheio (m)
RadioPrm E Real Raio médio (m)

AcelePrm E Real Aceleracdo média (m/s?)
RelLPrm E Real Numero de Reynolds do liquido
GrLprm E Real Numero de Grashof do liquido
ReV E Real Numero de Reynolds do Vapor
GrV E Real Numero de Grashof do Vapor
ScLB E Real NuUmero de Schmidt do liquido
ScVB E Real NuUmero de Schmidt do Vapor

ETAPAS A SEGUIR PARA COMPILAR E ENLACAR A SUB-ROTINA FORTRAN

O comando aspcomp da janela Aspen Plus Simulation Engine DOS criara o
arquivo .OBJ e garante op¢cdes de compilado consistentes. Dois arquivos "DLOPT"
(dynamic Linked option) controlam o processo de enlace: um cria o arquivo DLL a partir
de arquivos .OBJ especificos e outro indica Aspen Plus® onde encontrar o arquivo DLL

que esta sendo usado para uma corrida particular.

. Compilando a Sub-rotina Fortran

1. Guardar o arquivo Fortran personalizado como usrmitrfc.f.
2. Abrir a janela Aspen Plus Simulation Engine
(Desde o menu Inicio dar click em Programas | AspenTech | Process Modelling

V7.2 | Aspen Plus |Aspen Plus Simulation Engine).

Uma janela DOS aparece com o diretério de trabalho por default como se
observa na Figura 4.5.
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Administrador: Aspen Plus V7.2 Simulation Engine Window Lﬂ%

Llelcome to the Aspen Plus U?7.2 Simulation Engine.

C:\ProgramData\AspenTech\Aspen Plus U?7.2>_

Figura 4.5 - Janela DOS Aspen Plus Simulation Engine

3. Usar o comando cd no DOS para definir no diret6rio por default, a localizagao do
usrmtrfc.f. Por exemplo, digitar cd simulagdo se o arquivo Fortran esta em uma
pasta chamada simulagdo no diretério de trabalho.

4. Digitar aspcomp usrmtrfc.f. para compilar a sub-rotina.

Um arquivo objeto (usrmtrfc. obj) € criado no mesmo diretério do arquivo

usrmtrfc.f.

Il. Criar a biblioteca dinamica de enlace (dynamic linking library)

Manter a janela DOS disponivel na etapa de enlace e usar o editor de texto para criar o

arquivo DLOPT, o qual controla a criagdo da biblioteca compartilhada.

1. Usar um editor de texto como Bloco de Notas para criar um arquivo de texto
chamado de higee2 List OBJs.opt.
2. Digitar o caminho completo para usrmirfc.obj na linha superior do arquivo de

texto. Por exemplo: D:\Program Files\...\simulagdo\usrmtrfc.obj (Figura 4.6).
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""" | higee2_List OBJs.opt.: Bloc de notas ==

Archivo Edicion Formato Ver Ayuda

D:\Program Files\...\simulacao\usrmtrfc.obj.

Figura 4.6 - Arquivo de texto com o diretério do arquivo (.obj)

3. Salvar o arquivo e sair do editor de texto
4. Na janela DOS de Aspen Plus Simulation Engine, digitar asplink [dlopt
higeeZ2_list_objs.opt]higee2.

O arquivo higee2.dll é criado. Este é uma biblioteca dindmica de enlace de

Fortran. Usando uma biblioteca dinamica evitasse a necessidade de um passo

de ligacdo quando Aspen Plus® é executado. Uma vez se tem a biblioteca

dindmica, pode-se usar com Aspen plus®, mesmo se nao se tem o compilador de

Fortran disponivel.
5. Criar outro arquivo DLOPT de texto, chamado higee2 Loc _DLL.opt.

6. Na linha superior desse arquivo digitar o caminho completo para higee2.dll

(Figura 4.7).

""" | higee2_Loc_DLL.opt: Bloc de notas ==

Archivo Edicion Formato Ver Ayuda

D:\Program Files\...\simulacao\higee2.d1]|

Figura 4.7 - Arquivo de texto com o diretério do arquivo (.dll)

7. Salvar o arquivo de texto e sair do editor de texto.
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8. Colocar uma copia do higee2 Loc DLL.opt no diretério de trabalho de Aspen
Plus®. No momento da execuc&o, vai dizer ao simulador o nome deste arquivo,

de modo que a biblioteca dindmica este disponivel.

ETAPAS PARA EXECUTAR A SIMULACAO

Depois de ter criado a biblioteca dindmica contendo a sub-rotina personalizada
de Fortran, pode-se executar a simulagao usando o arquivo higeeZ2.dll obtido nas etapas

anteriores.

1. Selecionar Run | Reinitialize (ou dar click em Shift — F5) e dar click em OK duas
vezes para limpar dados de corridas anteriores.

2. Ir para a folha de Block | User Transport Subroutines e digitar USRMTRFC no
campo Name na area de Mass Transfer Subroutine, de modo que Aspen Plus®

saiba qual é o nome da nova sub-rotina (Figura 4.8).

v Mass T[ansfell Heat Transfer ] Interfacial Area I Holdup ]
Mass transfer subroutine Values for parameters
Name: USRMTRFC Integer Real
Number of parameters *|1
Integer: ﬁa
Real: ﬁa

Figura 4.8 - Janela da area de Mass Transfer Subroutine

3. Desde o menu de Aspen Plus, selecionar Run | Settings.
A caixa de dialogo Run Settings aparecera (Figura 4.9).

4. No campo Linker Options na area dos arquivos Miscellaneous digitar o diretério
até higee2_loc_dll.opt, de modo que Aspen Plus saiba o nome do arquivo
contendo a localizacdo da biblioteca que contém a sub-routina personalizada.
Este arquivo DLOPT deve estar em Aspen Plus Working Folder.
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Run Settings

Engine Files | Options

User property databanks
ppla:

pplb:
pp2a :
ppb :

pp2c :

User libraries
Insert

Stream :

Miscellaneous files
Linker options :  C:\Simulaciones finales\Simulacio

Run definition :

Cost databank :

i) (o) (A

Figura 4.9 - Caixa de dialogo Run Settings

5. Dar click em OK

6. Executar a simulagéo.

4.1.2. Método de calculo para os coeficientes de transferéncia de

calor

Para o coeficiente de transferéncia de calor foi usado o método de Chilton e
Colburn que calcula os coeficientes de transferéncia de calor a partir dos coeficientes
de transferéncia de massa binaria (Taylor e Krishna, 1993). A analogia de Chilton-

Colburn é representada na seguinte equacao:

StyPr’/s = StSc’/s (4.2)
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Onde, Sty corresponde ao numero de Stanton para a transferéncia de calor, Pr
0 numero de Prandtl, St o numero de Stanton e Sc o numero de Schmidt, estes
numeros adimensionais sdo dados pelas expressdes (4.3), (4.4), (4.5) e (4.6),

respectivamente:

h
Sty = e (4.3)
Cou
= 4.4
Pr e (4.4)
k
St =~ (4.5)
u
7}
Sc =———=
c MpD (4.6)

Arranjando a Equacao 4.2 obtém-se que os coeficientes de transferéncia de
calor (h) podem ser calculados a partir dos coeficientes de transferéncia de massa
binarios, para cada uma das fases, segundo as Equacgdes 4.7 e 4.8:

W= RLpLC <L_) 2, (4.7)
p ﬁLCpLDL
14
W =kp'C V<A—_> 2/, (4.8)

Onde k é o coeficiente de transferéncia de massa médio (m/s); p a densidade

molar (Kmol/m®); ¢

» a capacidade calorifica molar especifica (J/KmolK); 1 a

condutividade térmica (W/mK); e D a difusividade media (m?/s).
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4.2. Simulacao da coluna de destilacao HIGEE para o sistema ideal
benzeno-cumeno (avaliacao)

Os parametros iniciais como vazao de alimentacao, fragdes molares, pressao,
relagdo de refluxo, vazdes de vapor do refervedor e as dimensdes do equipamento
foram obtidos da literatura (Agarwal et al., 2010) para a validacdo da simulagdo devido

a que nao se conta com dados experimentais deste sistema.

O sistema benzeno-cumeno foi escolhido para a validagdo da simulagao pelo
fato de ter um comportamento ideal e dispor de informacao dos parametros de desenho
e as condicdes operacionais, além de ter as correlagbes dos coeficientes de
transferéncia de massa da fase liquida e da fase vapor fornecidos pelo trabalho de
Agarwal et al. (2010). A fragdo molar de benzeno no produto de topo serd o dado de
saida a comparar entre o resultado de simulacéo y o fornecido na literatura para obter o

porcentagem de erro da simulacao.

O sistema binario foi modelado usando a equacdo NRTL como modelo de
atividade para a fase liquida, para detalhes de incorporagao, pois o sistema é ideal e a
Lei de Raoult poderia ser usada, e para a fase vapor foi usado 0 modelo ideal devido a
que se trabalha com pressdes baixas. Uma alimentac&o equimolar benzeno-cumeno de
100 kmol/h a 70 T sera destilada para que as impurezas dos leves (benzeno) e dos
pesados (cumeno) em, respectivamente, os fundos e destilado seja de 0,1 mol% cada.
A pressado de operagdo da coluna é um pouco acima da pressdo atmosférica de 1,5

atm.

A razéo de refluxo operacional escolhida foi 0,375 (1,5 vezes a taxa de refluxo
minimo), sendo a razao de refluxo minima para a separacao desejada pequena (0,25),
devido a diferenca grande do ponto de ebulicdo dos componentes. As especificacoes
das condi¢des de operacao e os detalhes de design sao apresentados na Tabela 4.3a.
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Tabela 4.3 - Condic6es de operacao e de design da unidade HIGEE para o sistema
Benzeno-Cumeno

(a) Condigbes de operacao para o sistema Benzeno-cumeno

Alimentagao: Benzeno (Cg)-Cumeno (Co) Vazao 100 Kmol/h
Fragdao molar 0,5Cs; 0,5 Cg
Temperatura 70 C
Presséao 1,5 atm

Separacao desejada Leve em destilados 99,9
Leve no fundo 0,001

Razao de refluxo Roin 0,25
Rop (1 :5 Rmin) 0,375

Vazbes de entrada Vazao de refluxo 18,75 Kmol/h
Vazao de vapor 68,75 Kmol/h

(b) Design da unidade HIGEE

Velocidade rotacional: 900 rpm

Dimensodes r, 0,08 m
I 0,29 m
Ioed 0,19 m
H 0,29 m

Tendo em vista a relativa facilidade da separacado, uma unica RPB com refluxo
central e alimentacdo fora do centro € projetada. O projeto da coluna usada para a
separagdo do sistema benzeno-cumeno com alimentagcdo intermediaria pode ser
observado na Figura 2.6. A secao de enriquecimento corresponde a distancia
compreendida desde a periferia interna (raio interno) do RPB até a zona de
alimentacao, e a secao de esgotamento é a distancia compreendida desde a zona de
alimentagéo até a periferia exterior (raio externo) do RPB, sendo estas distancia de 10,5
cm cada. Os detalhes do projeto da unidade HIGEE s&o fornecidos na Tabela 4.3b. A
velocidade de rotacao foi de 900 rpm para garantir que a velocidade de vapor esteja
embaixo da inundacao, ou seja, que esteja dentro da faixa de validade da correlacao

utilizada.
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4.3. Simulacao da coluna de destilacao HIGEE para o sistema etanol-agua

Para simular o sistema etanol-agua foi utilizada uma alimentagdo de 470 kg/h
com 0,45 de fracdo massica de etanol a 60T, 2,5 de relacao de refluxo, pressédo de
operacado de 1 atm, e velocidade de rotacdo de 1000 rpm. Os parametros iniciais, a
dimenséo da coluna e a velocidade rotacional foram tomados da literatura (Wang et. al.,
2011), a fim de garantir que a coluna opere em condi¢gdes de nao inundacdo. As
especificagcdes das condicoes de operagdo da unidade HIGEE sdo apresentadas na
Tabela 4.4a.

Tabela 4.4 - Condic6es de operacao e de design da unidade HIGEE para o sistema
etanol-agua

(a) Condicdes de operacéo para o sistema Etanol-agua

Alimentagao: Vazéo 470 Kg/h
Fracdo massica 0,45 C,HsO
Temperatura 60C
Presséao 1 atm

Separacao desejada Leve em destilado 0,95
Leve no fundo 0,05

Razao de refluxo Rop 2,5

Vazdes de entrada Vaz&o de destilados 222 Kg/h

(b) Design da unidade HIGEE

Velocidade rotacional: 1000 rpm

Dimensodes dois rotores r 0,1m
I, 0,4m
H 0,08 m

Duas unidades RZB (dois rotores) foram requeridas para o processo de
destilacdo continua do sistema etanol-agua, sendo o primeiro rotor correspondente a
secdo de enriqguecimento e o segundo rotor a secdo de esgotamento, assim, a
alimentacéo é feita no segundo rotor (secao de esgotamento) e o refluxo € enviado para
o primer rotor (secao de enriquecimento). Os detalhes de design da unidade HIGEE
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para dois rotores sao apresentados na Tabela 4.4b. A Figura 4.10 apresenta um esboco
simplificado de uma RZB com dois rotores em uma Unica carcaca.
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Figura 4.10 - Esquema simplificado de uma RZB (rotating zigzag bed) com um eixo
vertical e dois rotores em uma unica carcaca. 1-disco rotativo 2-chicana rotativa 3-
entrada de vapor 4- entrada da alimentacao 5-disco estacionario 6- chicana estacionaria
7- saida de vapor 8-tubo guia 9-entrada de refluxo 10- carcaca do rotor 11- saida de
liquido 12-eixo rotativo (adaptado de Wang et al., 2008a).
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Uma selegao entre os modelos termodinamicos NTRL e UNIQUAC foi realizada
para obter aquele modelo de atividade para a fase liquida que melhor representasse o
sistema. A selecado consistiu em comparar as composi¢cdes do componente volatil em
cada uma das fases calculadas pelo modelo e os dados experimentais fornecidos pela
literatura (Lee et al., 1983). Para a fase vapor foi usado o modelo ideal devido a se
trabalhar com pressdes baixas.
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4.4. Comparacao da coluna HIGEE com colunas convencionais para os

sistemas em estudo

Para fins de comparagao os dois sistemas estudados foram simulados com o
projeto de coluna convencional. O primer sistema (benzeno-cumeno) foi simulado com
uma coluna de pratos e o segundo sistema (etanol-agua) com uma coluna com recheio.
O projeto de coluna convencional de estagios para a mesma separacao de benzeno-
cumeno consiste em 18 estagios com eficiéncia de Murphree de estagio de 70% e um
diametro de 1,16 m da coluna. O projeto de coluna convencional com recheio para a
mesma separacao de etanol-dgua consiste em uma coluna com recheio de 0,4 metros

de didmetro e 11 metros de altura.

Em concluséo, aplicando-se a metodologia proposta neste trabalho conseguiu-se
simular uma coluna de destilagdo de alta eficiéncia no simulador Aspen Plus®, a qual
nao se encontra disponivel dentro de suas operagdes unitarias devido a se tratar de

uma configuragdo nao convencional.

72



5 RESULTADOS E DISCUSSOES

No presente capitulo serdo apresentados os resultados obtidos e a andlise
conforme a metodologia descrita no capitulo anterior para a simulagdo do processo de
destilagcdo em colunas com recheio rotativo, usando as misturas binarias benzeno-
cumeno (caso de estudo |, para validar) e etanol-a4gua (caso de estudo Il, sistema
estudado). Além disso, sera apresentada a comparacao da coluna HIGEE com a coluna

convencional para as duas misturas.

5.1 Determinacao do modelo termodinamico para o sistema etanol-agua

Para uma boa representagdo de um sistema por meio de um modelo
termodindmico € necesséario fornecer uma ampla gama de dados de propriedades
termodindmicas e fisioquimicos o quanto necessario dos compostos usados no
processo, para atingir uma simulagdo confiavel. O estudo desta dissertacdo de
mestrado envolve os sistemas benzeno-cumeno e etanol-agua. As propriedades dos

componentes usados para a simulacao sao apresentadas no Apéndice Il

Um composto pode ser caracterizado por meios das ferramentas do software
Aspen Plus® V7.2. As propriedades e 0s parametros necessarios para processo
simulado podem ser introduzidos pelo usuario ou podem ser calculados por meio de
equacgdes, métodos de estimagdo de propriedades e correlagdes incorporadas no
simulador, em caso de dados experimentais que ndao se encontrem disponiveis. Os
compostos usados neste trabalho foram caracterizados usando as ferramentas do

software, devido a que os sistemas estao na base de dados do simulador.

A caracterizacdo do sistema € essencial para entender o comportamento dos
componentes nas colunas de destilagdo, portanto a utilizagdo de modelos
termodindmicos apropriados para representar o sistema € de grande importancia na

simulagdo de processos.
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Com o propoésito de avaliar a precisdo de estimativa dos dados de equilibrio

utilizando os modelos termodinamicos presentes no simulador Aspen Plus®, foram

pesquisados na literatura dados experimentais de equilibrio para o sistema etanol-agua,

o qual é o caso de estudo deste trabalho. A Tabela 5.1 mostra os dados experimentais

de equilibrio liquido-vapor para o sistema binario etanol-agua consultados no trabalho

de Lee et al. (1983).

Tabela 5.1 - Dados experimentais das fragcoes molares do componente mais volatil para o

sistema etanol-agua a 1 atm.

Sistema etanol-agua
Temperatura Fracdo molar de etanol

Fracao molar de etanol

(°C) Fase liquida Fase vapor
94,3 0,021 0,199
91,9 0,033 0,272
90,0 0,05 0,353
87,3 0,085 0,411
86,1 0,105 0,458
85,2 0,125 0,488
84,7 0,135 0,484
81,8 0,315 0,571
81,6 0,321 0,572
80,6 0,406 0,619
80,2 0,408 0,625
79,5 0,556 0,675
79,2 0,602 0,695
79,1 0,643 0,713
78,6 0,689 0,741
78,3 0,805 0,814
78,3 0,926 0,917
78,2 0,987 0,985

A Tabela 5.2 mostra os dados de fracdes molares estimados pelo simulador

Aspen Plus®, utilizando os modelos de coeficientes de atividade UNIQUAC e NRTL

para o sistema em estudo. A fase vapor foi considerada ideal.
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Tabela 5.2 - Dados fornecidos pelo simulador para o sistema etanol-agua a uma
atmosfera de pressao (X = fragcao molar de etanol na fase liquida e Y = fragcao molar de
etanol na fase vapor)

etanol-agua
X Y NRTL Y UNIQ

0,000 0,0000000 0,0000000
0,050 0,3301712 0,3284060
0,100 0,4458045 0,4429792
0,150 0,5040535 0,5005126
0,200 0,5396568 0,5358864
0,250 0,5648546 0,5612504
0,275 0,5753810 0,5719687
0,300 0,5850967 0,5819289
0,325 0,5942920 0,5914079
0,350 0,6031874 0,6006143
0,375 0,6119537 0,6097086
0,400 0,6207260 0,6188168
0,425 0,6296133 0,6280402
0,450 0,6387054 0,6374616
0,475 0,6480775 0,6471509
0,500 0,6577944 0,6571680
0,525 0,6679130 0,6675659
0,550 0,6784845 0,6783927
0,575 0,6895563 0,6896932
0,600 0,7011728 0,7015101
0,625 0,7133771 0,7139233
0,650 0,7262507 0,7268887
0,675 0,7397499 0,7404979
0,700 0,7539668 0,7547941
0,725 0,7689463 0,7698227
0,750 0,7847352 0,7856314
0,775 0,8013829 0,8022708
0,800 0,8189419 0,8197953
0,825 0,8374684 0,8382632
0,850 0,8570228 0,8577375
0,875 0,8776702 0,8782867
0,900 0,8994812 0,8999849
0,925 0,9225325 0,9229129
0,950 0,9469073 0,9471590
0,975 0,9726967 0,9728195
1,000 1,0000000 1,0000000
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Em seguida, estes dados foram comparados com os resultados fornecidos pelo
simulador (Figura 5.1), utilizando os modelos de coeficiente de atividade UNIQUAC
(Universal Quasi-Chemical) e NRTL (Non-Random Two Liquid). Observando-se a Figura
5.1, pode-se concluir que os dois modelos termodindmicos podem representar muito
bem o sistema azeotrépico etanol-agua.

0,6 - "

Y Etanol
('}
\

0,4 ® Experimental
Y NRTL
0,2 - - = Y UNIQUAC
O T T T 1
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1

X Etanol

Figura 5.1 - Curva de equilibrio liquido-vapor para o sistema etanol-agua

Assim, o0 modelo termodinamico escolhido para o célculo dos coeficientes de
atividade da fase liquida foi o NRTL. Esta avaliacao da predicdo do modelo foi feita para
garantir uma descricdo adequada do equilibrio de fases do sistema, antes de iniciar a
simulagao.
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Como o processo de destilagdo é conduzido com maior frequéncia a pressao
constante, o diagrama binario de fracdo molar de etanol (T x-y) foi obtido pelo simulador
Aspen Plus® V 7.2 usando o modelo termodinamico escolhido (NRTL) para realizar as
simulagdes. Na Figura 5.2 é apresentado o diagrama T-x-y para o sistema etanol-agua
a uma pressao constante de 101325 Pa.

100 -
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—T-x 1 atm
—T-y 1atm
(8] 90 -
s
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£
2 85 -
80 -
75 T T T T 1
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1

Fracao molar Liquido/Vapor de Etanol

Figura 5.2 - Diagrama T-x-y do sistema Etanol-Agua
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Na Figura 5.1 pode-se observar a formagdo do azedtropo para o sistema
etanol-agua; neste caso mistura com ponto de ebulicdo minimo. Para uma composi¢ao
maior a 0,894, a curva xy cruza a diagonal, tal como representado na Figura 5.3, obtida
ampliando a Figura 5.1 na zona do azeétropo. Neste ponto, x € igual a y (0,894), sendo
as curvas de composicao do liquido e do vapor tangentes no ponto azeotrépico a uma
atmosfera de pressao (Figura 5.2), ou seja, um liquido em ebulicdo desta composicao
produziria um vapor de exatamente a mesma composicéo, portanto, o liquido ndo muda

sua composicao durante o processo de destilagao.

0,98 -
0,96
0,94

0,92 -
—Y NRTL

Y Etanol

0,88 -

0,86 -

0,84 : : )
0,85 0,9 0,95 1
X Etanol

Figura 5.3 - Curva de equilibrio liquido-vapor para o sistema etanol-agua, perto do ponto
azeotrépico

Na Figura 5.1, pode-se observar que para misturas com pouco etanol, a curva
xy esta longe da diagonal x=y, 0 que significa que a volatilidade relativa etanol-agua é
elevada. Para misturas com maior concentracao de etanol, a volatilidade relativa diminui
e a curva aproxima-se a diagonal. A direita do azedtropo, a curva xy situa-se abaixo da
diagonal.
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O azedtropo etanol-agua € encontrado a 89,4% em mol, 78,2 € e a uma
atmosfera de pressdo. A presenca do azedtropo dificulta a separacdo completa por
meio de métodos ordinarios de destilagdo, o que sugere a utilizagdo de processos de
separacao alternativos. A composicao azeotrdpica e seu ponto de ebulicgdo mudam com
a pressao; em alguns casos, mudando-se a pressao pode-se eliminar o azeotropismo
do sistema. Para o sistema etanol-dgua, o azeotropismo desaparece a pressdes
menores de 70 mm Hg (Treybal, 1999).

Devido a azeotropia do sistema etanol-dgua, a coluna de destilacdo nao
convencional (HIGEE) promove uma concentracdo da mistura até pontos proximos do
azeo6tropo, porque esta coluna melhora a transferéncia de massa, mas nao modifica o
equilibrio liquido-vapor. Por esse motivo, este tipo de tecnologia pode aumentar a
eficiéncia de separacdo, mas nao quebrar o azebtropo.

5.2Simulacao da coluna de destilacao HIGEE para o sistema ideal benzeno-

cumeno (avaliacao)

Nesta secao, sdo apresentados os resultados obtidos e a andlise da simulagao
da coluna de recheio rotativo para o sistema ideal benzeno-cumeno. Antes de
apresentar os resultados da simulacao serdo apresentadas as consideracoes adotadas
para a implementacao do processo ndao convencional no simulador de processos Aspen
Plus®.

Para a implementacédo da coluna HIGEE no ambiente de simulag¢ao, baseou-se
em alguns trabalhos da literatura (Agarwal et al., 2010; Chandra et al., 2005; Rajan,
2008 e Reddy et al, 2006) devido ao fato de que ndo se conta com dados
experimentais. Para a separacdo, foi usado o mddulo radfrac do model library do
simulador. Este modelo rigoroso permite simular todos os tipos de operagdes de
separagao de multiplos estagios (pratos o segmentos de recheio). Uma representacao

gréafica da conectividade do modelo radfrac no simulador é apresentada na Figura 5.4.
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A coluna HIGEE é um conceito de coluna novo, porém, ndo esta disponivel
como operagdo unitaria no simulador. Para poder simular este novo conceito foi
necessario usar o tipo de calculo Rate-Based, o que obtém estimativas mais realistas
usando a modelagem de nao equilibrio. Esta modelagem considera as equacgdes de
transporte que descrevem os fenémenos de transferéncia de massa e de energia e
assume que o equilibrio ocorre unicamente na interface liquido-vapor. Na Tabela 5.3

pode-se observar 0 modelo escolhido para a simulagdo da coluna HIGEE no simulador

comercial Aspen plus®.
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Tabela 5.3 - Modelo escolhido para a simulacao da coluna HIGEE

Modelo Descricao Propdésito Uso

RateFrac Destilacdo Rate- Executa avaliagao rigorosae Colunas de destilagdo, absorvedores
based desing para colunas simples  sistemas reactivos, strippers, unidades
e multiplas. Baseada nos cél- de integracao de calor, aplicagdes do
culos de nao equilibrio. Nao petréleo, tais como unidades de petroleo
requer eficiéncia e HEPTSs. e vacuo, combinagéo de absorvedores-
stripper.

A coluna HIGEE é um processo intensificado de transferéncia de massa,
contudo pode-se trabalhar com colunas muito pequenas em comparagao com colunas
convencionais de destilacdo. Para poder ver o efeito da velocidade de rotacdo
(diminuicdo do tamanho pelo aumento da eficiéncia de transferéncia de massa) esta
modelagem (ndo equilibrio) permite simular a coluna HIGEE como uma operacao
baseada na taxa de transferéncia de massa.

Para se trabalhar com o conceito de n&o equilibrio, é necessario usar varios
tipos de correlagdes para se ajustar ao desempenho real do equipamento de separacao
(Eckert e Vanék, 2001). Como a forca centrifuga gera uma maior area de contato entre
as fases e, assim, uma maior eficiéncia de transferéncia de massa foi necessaria
introduzir correlacbes dos coeficientes de transferéncia de massa medidos
experimentalmente para uma coluna de destilagdo de alta gravidade (HIGEE). A
simulacdo foi feita na faixa de validade das correlagbes dos coeficientes de
transferéncia de massa introduzidas no simulador. As correlagbes experimentais dos

coeficientes de transferéncia de massa sao mostradas na Tabela 4.1.

Para obter resultados consistentes na simulagédo, parametros reais de projeto
da coluna HIGEE, como altura do rotor, tipo de recheio, raio interno e externo do rotor,
velocidade de rotacdo, devem ser conhecidos e somente assim os coeficientes de
transferéncia de massa podem ser estimados. Além dos parametros de projeto, os
fluxos sdo importantes na modelagem de nao equilibrio, pois estes afetam tanto os
coeficientes de transferéncia de massa como a hidraulica da coluna (Lee e Dudukovic,
1998).
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Depois de escolhido o modelo de calculo rate-based e introduzido os
coeficientes de transferéncia de massa por meio de sub-rotinas em Fortran, foi feito o
estudo dos componentes puros e da mistura bindria usada na simulacdo. As
propriedades fisioquimicas dos componentes usados nesta simulacdo séao
apresentadas no Apéndice II. O diagrama de equilibrio xy obtido pelo simulador para a
mistura benzeno-cumeno usando o modelo termodinamico NRTL é apresentado na
Figura 5.5. Na figura, pode-se observar que a curva de equilibrio estd bem afastada da
diagonal x=y, o que significa que a volatilidade relativa benzeno-cumeno é elevada. O

contrario acontece com a mistura etanol-agua.

0,9 -
0,7 -
0,5 -

03 - —1,5 atm

Fracao molar de Benzeno na fase vapor

0,2

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
Fracao molar de Benzeno na fase liquida

Figura 5.5 - Curva de equilibrio liquido-vapor para o sistema Benzeno-Cumeno
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Este aumento da distancia entre a curva de equilibrio e a diagonal mostra que
este sistema tem uma maior facilidade de separacdo por destilacdo com uma diferenca
do ponto de ebulicdo de 78 T a pressao atmosférica. Devido ao fato de que esta
mistura ndo apresenta complicacdo para a separacao, foi escolhida para ser usada no
estudo e validacao da coluna HIGEE.

O diagrama binario T x-y obtido pelo simulador para o sistema benzeno-cumeno
a 1,5 atm usando o modelo termodindmico NRTL é apresentado na Figura 5.6. Nesta
figura, pode-se ver que as curvas de ponto de bolha e de ponto de orvalho ndo séo
tangentes em nenhum ponto, ou seja, ndo apresenta azedtropo, mostrando ser um
sistema com comportamento ideal.
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Figura 5.6 - Diagrama T x-y do sistema Benzeno-Cumeno

83



Como dito na metodologia, a coluna de destilacao de alta eficiéncia (HIGEE) foi
simulada a partir da modificacdo da modelagem de uma coluna de destilagao
convencional com recheio no simulador Aspen plus®, porém, a diferenca entre o raio
externo r, e o raio interno r;, e a altura do recheio na coluna HIGEE é representada pela
altura e o didmetro de uma coluna convencional com recheio, respectivamente. Isto foi
assumido devido a que a distancia de contato entre as duas fases encontra-se entre r;
e 1y, € a capacidade (medida da quantidade de vapor e liquido que pode ser passada

em contracorrente pelo rotor) da coluna esta na altura em uma coluna HIGEE.

Para obter uma maior precisdo na obtencdo de dados de saida da simulacéo o
recheio foi dividido em 100 volumes diferenciais (segmentos de recheio), encontrando-
se que um maior numero de segmentos de recheio ndo fornece mudangas significativas
nos resultados. A coluna de destilagcado com recheio rotativo possui uma distancia radial
de 0,21 metros, ou seja, uma altura empacotada de 21 cm com um diametro interno de
16 cm. A posicao de alimentacdo da coluna foi a 0,185 m de raio (metade da coluna
10,5 cm). O tipo de recheio utilizado no trabalho de Agarwal et al. (2010) é espuma

metalica de Ni-Cr com area superficial especifica de 2500 m?/m® e porosidade de 0,9.

Na area de trabalho de Aspen Plus® (flowsheet) foi inserida uma Unica coluna
RadFrac, a qual é dividida em duas sec¢des de 10,5 cm. Uma operando como sec¢ao de
retificacdo e outra como secao de esgotamento. Na Figura 5.7 é apresentado o projeto
da coluna HIGEE com alimentacao intermedidria e a sua respectiva representagdo na
area de trabalho RadFrac do simulador Aspen Plus®. Foi escolhida condensacao total
de destilado no seu ponto de bolha e o tipo de refervedor termossifao com vapor de
recirculagcao. O exercicio de validagao da simulagcao desenvolvida em Aspen Plus® para
o processo HIGEE, apresentada nesta dissertacao, foi realizado com os dados obtidos
por Agarwal et al. (2010) que desenvolveram um trabalho de projeto do equipamento
HIGEE sob as seguintes consideracdes e dados de construcdo e operagao conforme
descrito na Tabela 5.4, sendo o objetivo dos autores obter uma pureza de produto de

topo (correspondente a corrente de destilado) igual a 0,999.
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Figura 5.7 - (a) Coluna HIGEE com um rotor e alimentac¢ao central — (b) coluna
convencional com recheio assumida no simulador

Tabela 5.4 - Condicoes de operacao e dimensdes da unidade HIGEE

Especificacoes e caracteristicas da coluna HIGEE

Corrente de entrada

Temperatura () 70
Vazdo total (Kmol/h) 100
Fracdo molar de benzeno 0,5
Fracdo molar de cumeno 0,5
Especificacoes de operacao

Pressao (atm) 1,5
Vazéo de refluxo (Kmol/h) 18,75
Vazao de vapor no refervedor (Kmol/h) 68,75
Razao de refluxo 0,375
Caracteristicas dimensionais

Velocidade rotacional (rpm) 900
Raio interno (m) 0,08
Raio externo (m) 0,29
Raio da alimentagéo (m) 0,19
Altura do rotor (m) 0,29
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A coluna é alimentada com uma composi¢cao equimolar de benzeno-cumeno a
70 € e 1,5 atm. Nestas condicbes a alimentacdo encontra-se como liquido sub-
resfriado como é observado na Figura 5.6. Os componentes usados neste estudo foram
de tipo convencional, a partir dos quais o simulador realiza a estimativa das
propriedades dos compostos as condicdes dadas. A Tabela 5.5 apresenta a categoria
dos componentes usados na avalicao da coluna HIGEE.

Tabela 5.5 - Categoria dos componentes da mistura Benzeno-Cumeno no simulador

Componente Tipo Nome Categoria Formula
Benzeno Convencional Benzeno Hidrocarboneto C6H6
Aromatico
Cumeno Convencional Isopropilbenzeno Hidrocarboneto C9H12
Aromatico

Na Tabela 5.6 sédo reportados os resultados fornecidos pelo simulador para as
correntes do topo (destilado) e do fundo, da simulacdo da coluna HIGEE para o sistema
benzeno-cumeno. Nesta tabela, pode-se observar que a fragdo molar conseguida de
benzeno no produto de topo € 0,990, dado muito similar a fracdo molar obtida no
trabalho de Agarwal et al., 2010 (0,999). A porcentagem de erro do dado obtido pelo
simulador com o dado da literatura foi menor que 1 %, mostrando que a simulagdo tem
boa concordancia com o valor dado na literatura. Os resultados da simulacao
mostraram que a coluna de destilacdo de alta gravidade HIGEE pode ser simulada no
software Aspen Plus® aplicando-se a metodologia proposta neste trabalho.
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Tabela 5.6 - Resumo dos resultados gerados pelo simulador para as correntes de
processo da coluna HIGEE no sistema benzeno-cumeno

Alimentagao Produto de Topo Produto de Fundo
Destilado
Temperatura (C) 70,0 94,3 167,0
Pressao (atm) 1,5 1,5 1,5
Fracédo de Vapor 0 0 0
Fluxo Molar (kmol/s) 0,028 0,014 0,014
Fluxo Massico (kg/s) 2,754 1,091 1,664
Fluxo Massico (kg/s)
BENZENO 1,085 1,074 0,011
CUMENO 1,669 0,016 1,653
Fragdo Massica
BENZENO 0,394 0,985 0,006
CUMENO 0,606 0,015 0,994
Fluxo Molar (kmol/s)
BENZENO 0,014 0,014 <0,001
CUMENO 0,014 <0,001 0,014
Fracdo Molar
BENZENO 0,500 0,990 0,010
CUMENO 0,500 0,010 0,990

As Figuras 5.8 e 5.9 representam os perfis de fracdo molar dos componentes
na fase vapor e na fase liquida, respectivamente, dentro da coluna HIGEE para o
sistema benzeno-cumeno sob as condi¢cdes de operacao e dados de entrada mostrados
na Tabela 5.4. Na Figura 5.8 pode-se observar que a fase vapor é enriquecida de
benzeno a medida que se atinge ao raio interno do recheio na coluna, caso contrario ao

observado para o cumeno.
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Figura 5.8 - Perfil de concentracao da fase vapor na coluna HIGEE

No perfil de fracdo molar na fase liquida (Figura 5.9), pode-se ver que a entrada
da alimentagdao na coluna (0,185 m), proporciona um aumento da composi¢ao do
benzeno. Isto é devido ao fato da alimentagdo ter uma composicao de benzeno maior a
que possuia a secdo de recheio. Também a figura mostra que a composi¢cao do
benzeno a 0,08 m (raio interno) foi proxima de um, confirmando que quase todo o

benzeno que ingressou saiu pelo centro do rotor (raio interno).

88



—e—Benzeno
08 —s—Cumeno
—
1
S
O 06
E 7
o
S
&
= 0,4
w
b9
0,2

0 T T T T T T T T T T
0,08 0,1 0,12 0,14 0,16 0,18 0,2 0,22 0,24 0,26 0,28

Distancia radial de recheio

Figura 5.9 - Perfil de concentracao da fase liquida na coluna HIGEE

A Figura 5.10 apresenta o perfil de temperatura e os fluxos molares de vapor e
liquido na coluna HIGEE. Na figura, pode-se observar que o fluxo molar do vapor
permanece praticamente constante na coluna, com tendéncia a aumentar a medida que
percorre o recheio (em direcao ao centro do rotor). Uma pequena diminuigdao do fluxo
de vapor é apresentada na se¢ao de alimentagcao devido a que a alimentagcao tem uma

temperatura menor que a temperatura da segao.

O fluxo molar de liquido aumenta a medida que percorre o recheio (em direcdo
a periferia do rotor), com um aumento significativo no ingresso da alimentacao (0,185
m), mostrando que a corrente que ingressa influencia consideravelmente o fluxo molar
de liquido, mas nao muito o fluxo molar de vapor devido a corrente de alimentacao estar

na fase liquida.

O perfil de temperatura apresentou uma temperatura préxima ao ponto de
ebulicdo do benzeno no raio interno, e uma préxima ao ponto de ebulicdo do cumeno

no raio externo, confirmando que pelo topo sai benzeno e no fundo cumeno quase
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puros. Também se pode observar na Figura 5.10 uma pequena flutuagdo no perfil de
temperatura na secado de alimentacdo, devido a alimentacdo ingressar a uma

temperatura menor a que possuia a se¢ao anterior a alimentagao.
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Figura 5.10 - Perfil de fluxo molar de liquido, fluxo molar de vapor e temperatura na
coluna HIGEE

Para fins de comparacéo, e com o objetivo de demonstrar a intensificagdo do
processo em colunas HIGEE, esta foi comparada com uma coluna convencional de
pratos para a separagcao da mistura benzeno-cumeno. Na Tabela 5.7, € reportado o
projeto de uma coluna convencional com o fim de obter a mesma pureza do produto na
coluna HIGEE a 900 rpm e nas mesmas condicées operacionais e dados de entrada
usados anteriormente (Tabela 5.4).
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Para obter a separacao desejada € requerida uma coluna convencional de 18
pratos com uma eficiéncia de Murphree de 70%. A altura da se¢ao de estagios, usando
um espago de estagios de 0,6096 m € 10,4 m. O didmetro da coluna do médulo de
dimensionamento de Aspen Plus® é 1,16 m, dando um volume de 11 m® para a secao

de estagios.

Na Tabela 5.7, pode-se observar que o consumo energético da coluna HIGEE é
similar ao consumo energético no condensador e no refervedor de uma coluna
convencional de pratos, devido que foram usadas as mesmas vazdes de entrada nas
duas colunas simuladas. A Unica diferenga estd no consumo adicional necessario para
girar o rotor (recheio), o qual € muito pequeno em comparagao com 0 consumo gerado
pelo condensador e refervedor. A poténcia requerida pelo motor foi de 4,65 kw para a

coluna HIGEE no sistema benzeno-cumeno.

Tabela 5.7 - Comparacao dimensional entre uma coluna HIGEE e uma coluna
convencional

Benzeno-Cumeno

Coluna HIGEE Coluna convencional (pratos)

Didametro (m) 0,58 1,16

Altura total (m) 0,29 10,4

Volume (m®) 0,077 11

Relacao de altura (-) ~0,03

Relacao de volume (-) ~0,007

Qcondensador (kW) 578 575

Qrefervedor (kW) 979 979

Qimotor (KW) 4,65 -

HEPT (m) 0,017 -

O consumo de poténcia em uma HIGEE foi calculado usando dois termos
diferentes, como mostrado na Equacgédo 5.1. O primeiro termo aborda as perdas por
atrito (devido a os rolamentos) e o segundo termo aborda a poténcia necessaria para
girar a coluna HIGEE (Gudena et al., 2012).
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Pmotor = 1l2 + 010011er02w2L (5.1)

Nesta equacéo 7, € o radio externo (m), w velocidade angular (rad/s) e L a vazao do
liquido (m%s). A potencia requerida pelo rotor estd em fungdo de duas variaveis

decisivas em colunas rotativas com recheio (raio externo e velocidade angular).

Comparando as dimensdes, pode-se observar uma reducao consideravel na
altura e volume usando a coluna HIGEE. A diminuicdo do tamanho deste equipamento
reduz o custo do projeto de acordo com o objetivo da intensificagdo de processos,

mostrando ser uma alternativa promissora para o processo de destilacdo continuo.

5.3Simulacao da coluna de destilacao Higee para o sistema etanol-agua

Nesta secdo, serdo apresentados os resultados obtidos e a andlise da
simulacdo da coluna HIGEE para o sistema etanol-agua, utilizando as consideracdes
adotadas anteriormente para a implementagdo do processo nao convencional no
simulador Aspen Plus®. Os parametros iniciais usados na simulacéo e as dimensées do
equipamento sao apresentados na Tabela 5.8. Estes dados apresentados foram obtidos
de dados experimentais de uma planta farmacéutica usada para separar etanol de agua
em um processo de destilagdo continuo (Wang et al., 2010).

Para esta separacédo, foi usada uma rotating packed bed (RZB-dois rotores),
cada rotor com raio externo de 0,4 m e raio interno de 0,1 m cada, dando uma distancia
radial total (os dois rotores) de 0,6 m com uma altura de recheio de 0,08 m. A coluna foi
alimentada a 0,4 m, ou seja, no segundo rotor e o tipo de recheio usado foi espuma
metalica (recheio estruturado) de Ni-Cr com area superficial especifica de 2500 m?/m® e
porosidade de 0,9. Estes parametros do recheio serdo usados para calcular o
coeficiente de transferéncia de massa de cada uma das fases envolvidas no sistema

etanol-agua.
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Tabela 5.8 - Condicoes de operacao e dimensées da unidade HIGEE

Especificacoes e caracteristicas da coluna HIGEE

Corrente de entrada

Temperatura (T) 60

Vazdao total (Kg/h) 470
Fracdo massica de etanol 0,45
Fracdo massica de agua 0,55

Especificacoes de operacao

Presséao (atm) 1
Vazao de destilados (Kg/h) 222
Razao de refluxo 2,5

Caracteristicas dimensionais
Velocidade rotacional (rpm) 1000

Para cada rotor

Raio interno (m) 0,1
Raio externo (m) 0,4
Altura do rotor 0,08

Alimentacdo no sequndo rotor
Raio da alimentacao (m) 0,4
Distancia radial somando os dois rotores 0,6

A coluna é alimentada com liquido subresfriado de composicdo massica de
etanol de 0,45 e um fluxo massico de 470 kg/h a 60 € e 1 atm de pressdo. Para a fase
liquida foi escolhido o modelo termodindmico NRTL, o qual representa adequadamente
o equilibrio de fases do sistema; a fase vapor foi assumida ideal ao se trabalhar a
pressdes baixas. A pressao de operagao da coluna foi de 1 atm com velocidade de
rotagdo de 1000 rpm e a razao de refluxo de 2,5.

Na area de trabalho de Aspen Plus (flowsheet) foi inserida uma unica coluna
RadFrac, que é dividida em duas se¢des de 0,3 m. Uma operando como sec¢do de
retificacao (rotor 1) e outra como secado de esgotamento (rotor 2). Foi escolhida
condensacéo total de destilado no seu ponto de bolha e o tipo de refervedor Kettle. Na
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Figura 5.11 é apresentado o projeto da coluna HIGEE com dois rotores, sendo
alimentada no segundo rotor, além da sua representacao na area de trabalho RadFrac
do simulador Aspen Plus®.

Condensador

: Condensador

Refluxao Produto de Topo

Refluxo Produto de Topo

Rectificacdo Rectificacdo
. N Alimentacdo ol
Alimentac&o Coluna Rotativa intermedizria Coluna com Recheio

intermediaria

: Esgotamento
Refervedar
—— Refervedor |

i I I Produto de Fundo i I Produto

de Fundo

Esgotamento

(@) (b)

Figura 5.11 - (a) Coluna HIGEE com dois rotores — (b) coluna convencional com recheio
assumida no simulador

As condicdes e os resultados fornecidos pelo simulador para as correntes de
topo (destilado) e do fundo, da simulagao da coluna HIGEE para o sistema etanol-agua,
sao apresentadas na Tabela 5.9. Nesta tabela, pode-se ver que a simulacdo atingiu os
dados experimentais fornecidos no trabalho de Wang et al., 2010 (fracdo massica de
0,950), dando uma fracdo massica de etanol no produto de topo de 0,922. A
porcentagem de erro do dado obtido pelo simulador com o dado experimental da
literatura foi de 3,2 %, mostrando que a simulacdo tem boa concordancia com o valor
experimental dado na literatura. Os resultados da simulagdo mostraram que a coluna de

destilacdo de alta gravidade HIGEE para o sistema etanol-4gua pode ser bem
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representada pelo simulador Aspen Plus® aplicando-se a metodologia proposta neste
trabalho.

Tabela 5.9 - Resumo dos resultados gerados pelo simulador para as correntes de
processo da coluna HIGEE no sistema etanol-agua

Alimentagao Produto de Topo Produto de Fundo
Destilado
Temperatura (C) 60,0 78,3 96,8
Pressao (atm) 1 1 1
Fracao de Vapor 0 0 0
Fluxo Molar (kmol/h) 18,94 5,38 13,56
Fluxo Massico (kg/h) 470,00 221,32 248,68
Fluxo Massico (kg/h)
ETANOL 211,50 204,15 7,35
AGUA 258,50 17,17 241,33
Fragdo Massica
ETANOL 0,450 0,922 0,030
AGUA 0,550 0,078 0,970
Fluxo Molar (kmol/h)
ETANOL 4,591 4,431 0,160
AGUA 14,349 0,953 13,396
Fracdo Molar
ETANOL 0,242 0,823 0,012
AGUA 0,758 0,177 0,988

O comportamento do aze6tropo para o modelo termodindmico NRTL foi
estudado usando a ferramenta Aspen Split Analysis, encontrando-se o azedtropo a
0,9562 e 0,0438 composicdo em base massica de etanol e agua, respectivamente, a
condicdes de pressao de 1 atm, na temperatura de 78,15 . Os resultados da analise
sao apresentados na Tabela 5.10.
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Tabela 5.10 - Anélise do azeétropo da mistura etanol-agua a 1 atm (Aspen Plus®, V7.2)

Modelo termodinamico: NRTL Fases: VAP-LIQ
Componente Temperatura de ebulicdo
Agua 100,02 °C
Etanol 78,31 °C
Azeétropo

Temperatura 78,15 °C

Componente Fracdo Molar Fracdo Massica
Agua 0,1048 0,0438
Etanol 0,8952 0,9562

Na Tabela 5.9 pode-se observar no equipamento usado uma fracdo massica de
etanol no produto de topo de 0,922, muito préximas ao ponto azeotropico (0,9562) as
condi¢des usadas na simulagdo, mostrando que este equipamento nao convencional é
um equipamento que aumenta a eficiéncia de transferéncia de massa, mas nao
modifica o equilibrio liquido-vapor, ou seja, ndo quebra o azedtropo etanol-dgua para

que a desidratagao seja feita por destilagcdo com recheio rotativo (HIGEE).

Os perfis de fragdo massica dos componentes na fase vapor e na fase liquida
para o sistema etanol-dgua sdo mostrados nas Figuras 5.12 e 5.13, respectivamente.
Estes perfis foram obtidos nas condicées de operacao e dados de entrada mostrados
na Tabela 5.8. Um aumento na fracdo massica de etanol na fase vapor é observado na
Figura 5.12, mostrando um enriquecimento do componente mais volatil na medida em

que se atinge ao raio interno do recheio.

Na Figura 5.13 é observada uma diminuicdo da composi¢cdo de etanol na
entrada da alimentacdo na coluna (0,4 m), devido ao fato da alimentacao ter uma
composicao de etanol menor a que possuia a sec¢ao de recheio. Na figura pode-se ver
claramente a presenca do azedtropo devido a que a fracdo massica de etanol a 0,1 m
(raio interno) foi préxima a 0,95, ponto azeotrdpico as condicbes de operacao (Tabela
5.10).
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Figura 5.13 - Perfil de concentracao da fase liquida na coluna HIGEE
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Os perfis de temperatura e os fluxos massicos de vapor e liquido na coluna
HIGEE as condicbes mostradas na Tabela 5.8 sdo apresentados na Figura 5.14. No
perfil de temperatura foi observada uma flutuacdo na secédo de alimentagdao devido a
diferenca de temperatura da alimentacdo e da secédo de alimentacdo. Na figura, pode-
se observar que o fluxo massico do vapor permanece praticamente constante na
coluna, com tendéncia a aumentar a medida que percorre o recheio. Uma diminuicdo no
fluxo massico de vapor na sec¢do de alimentacdo € observada, devido a alimentacao
diminuir a temperatura da secéo.
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Figura 5.14 - Perfil de fluxo massico de liquido, fluxo molar de vapor e temperatura na
coluna HIGEE

O fluxo massico de liquido diminui levemente na secédo de enriquecimento (rotor
1) e na secao de esgotamento (rotor 2) a medida que percorre o recheio (em direcéo a
periferia do rotor), com um aumento significativo no ingresso da alimentacédo (0,4 m),

mostrando que a corrente que ingressa influencia consideravelmente o fluxo massico de
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liquido, mas nao muito o fluxo méassico de vapor devido a corrente de alimentacao estar

na fase liquida.

5.3.1 Casos de sensibilidade para o sistema etanol-agua

Variacao da posicao de alimentacao

Para avaliar a influéncia da posi¢do da alimentacdo na concentracao massica
de etanol no produto de topo (destilados) e na quantidade de energia requerida tanto no
condensador como o refervedor, foram realizadas varias simulagdes alternando a secéo
de alimentagdo. As condicbes de operagao, parametros iniciais e as dimensdes do
equipamento sao apresentados na Tabela 5.8. Na Figura 5.15, pode-se observar uma
diminuicdo da quantidade de calor requerido no refervedor e uma diminuicdo da
quantidade de calor a retirar no condensador a medida que a alimentacdo esta sendo
feita a maior distancia radial. Nesta figura € claro que a distancia radial de alimentacao
(0,4) ndo é a adequada, devido o maior gasto energético envolvido.
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Figura 5.15 - Quantidade de calor Q (kW) em funcao da distancia radial da alimentacao
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Na Figura 5.16, pode-se observar um aumento da fragdo méassica de etanol no
produto de topo, mostrando que estes tipos de equipamentos devem ter uma
alimentacéo fora do centro, ou seja, precisam de uma sec¢ao de retificagcdo e de uma de
esgotamento. Esta alimentacdo pode ser usando dois rotores como neste caso (etanol-
agua) ou projetos de um rotor com alimentacdo intermediaria como o equipamento
usado na simulacao do sistema benceno-cumeno.
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Figura 5.16 - Fracao massica de etanol em funcao da distancia radial da alimentacao

Por meio das figuras anteriores, pode-se concluir que a posi¢cao de alimentagao
ideal para esta simulacdo seria a uma distancia radial de 0,54 m, devido a que nesta
condicao de alimentagcdo obtém-se a maior fracdo massica de etanol no produto de
topo. Além disso, nessa condicdo de alimentacdo obtém-se o menor consumo
energético da coluna 219 kW para o refervedor. Na Figura 5.17 apresenta o novo perfil
de fracdo massica de etanol na fase liquida a uma alimentagédo de 0,54 m. Nesta figura,
pode-se ver que na secao de alimentacao a curva nao apresenta perturbacées como foi
observado a uma alimentacédo a 0,4 m (Figura 5.9), devido a que na alimentacao a 0,54
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m, a fragdo méssica de etanol-agua é mais préxima da composi¢cao na que se encontra

a secao.
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Figura 5.17 - Perfil de concentracao da fase liquida na coluna HIGEE

Variacao da velocidade rotacional para dois recheios estruturados

A eficiéncia de separacdo pode ser apresentada em termos da altura
equivalente a um estagio tedrico (HEPT), conceito introduzido para permitir a
comparacgao da eficiéncia entre colunas de recheio e colunas de estagios. A influéncia
da velocidade rotacional e o tipo de recheio na eficiéncia nas colunas com recheio
rotativo foi avaliada realizando simulagées nas condicbes mostradas na Tabela 5.8,
trocando a velocidade de rotacao (500, 800, 1000 e 1300 rpm) e o tipo de recheio.

A Figura 5.18 resume os resultados de simulacdo da HEPT como funcdo da
velocidade de rotacdo para dois recheios estruturados com area superficial especifica
de 2500 m?m? para o recheio | e 1700 m?/m?® para o recheio Il, e a porosidade dos

recheios foi a mesma 0,9 cada.
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Figura 5.18 - Efeito de w na HEPT para os recheios (R = 2,5, pressao atmosférica)

Como esperado, a eficiéncia do recheio aumenta (HEPT diminui) com o
aumento da velocidade de rotacdo. Isto pode ser devido a que a forga centrifuga
fornece um efeito benéfico adicional na transferéncia de massa nos processos de

destilagcdo, aumentando a area de contato entre as fases.

Variacao da razao de refluxo para dois recheios estruturados

A andlise da variagdo da razéo de refluxo e o tipo de recheio na eficiéncia de
colunas com recheio rotativo consistiu em manter as mesmas condicées da Tabela 5.8,
mas, trocando a razao de refluxo (1,5; 2; 2,5; e 3) para os dois recheio usados no item

anterior.

A Figura 5.19 mostra a variacao linear da HEPT com a razao de refluxo (R) a
uma velocidade de rotagdo de 1000 rpm para o recheio | e para o recheio Il. Na figura
pode-se observar que a HEPT diminui ligeiramente com o aumento da razao de refluxo,

implicando que a razdo de refluxo ndo deve ser considerada como uma variavel
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operacional eficaz para aumentar a eficiéncia de separagdao no processo de destilacao
com recheio rotativo. De acordo com Kister (1992), ambos os recheios aleatérios e
estruturados tinham mostrado que as eficiéncias em refluxo finito sdo semelhantes as

eficiéncias em refluxo total.
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Figura 5.19 - Efeito de R na HEPT para os recheios (w = 1000 rpm, pressao atmosférica)

Nas Figuras 5.18 e 5.19 pode-se observar que o recheio | apresentou uma
maior eficiéncia de transferéncia de massa (menor HEPT) em comparacdo com o
recheio I, devido que este recheio tem maior &rea superficial especifica (2500 m?/m?®) a
qual melhora a area de contato entre as fases vapor e liquida e porem, incrementa a

transferéncia de massa.
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Comparacao da coluna HIGEE com o projeto de coluna convencional

Para obter a mesma fracdo massica de etanol no produto de topo (coluna
HIGEE a 1000 rpm) em uma coluna com recheio convencional nas mesmas condi¢des
operacionais, foi necessaria uma coluna com recheio de 11 m de altura e 0,56 m de
diametro. Este diametro foi calculado no mdédulo de dimensionamento Rate-Based para
obter uma porcentagem de inundacdo maxima recomendada de 80%. A Tabela 5.11
apresenta as condigbes de operacdao e as dimensdes das colunas convencional e
HIGEE.

Tabela 5.11 — Condic6es de operacao e dimensoées da coluna HIGEE e da coluna
convencional

Especificacoes Coluna HIGEE Coluna convencional

Corrente de entrada

Temperatura (C) 60 60

Vazao total (Kg/h) 470 470
Fragdo massica de etanol 0,45 0,45
Fragdo massica de agua 0,55 0,55

Especificacoes de operacao

Pressao (atm) 1 1
Vazao de destilados (Kg/h) 18,75 18,75
Raz&o de refluxo 2,5 2,5

Caracteristicas dimensionais

Velocidade rotacional (rpm) 1000 -

Altura total (m) 0,6 11
Diametro (m) 0,08 0,56
Recheio

Tipo de recheio Espuma metdlica Ni-Cr Raschig metalico
Area superficial especifica (m?m?®) 2500 400
Porosidade 0,9 0,85

A coluna convencional com recheio foi simulada inserindo na area de trabalho
(flowsheet) uma coluna RadFrac com o tipo de calculo rate-based. Foi escolhida
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condensacéo total no seu ponto de bolha e o tipo de refervedor Kettle. A alimentacao foi
feita na metade da coluna e o tipo de recheio foi um Raschig metélico com area
superficial especifica de 400 m?/m® e porosidade de 0,85. Para determinar o coeficiente
de transferéncia de massa foi escolhida a correlacdo de Onda et el. (1968) e para o

coeficiente de transferéncia de calor a correlacdo de Chilton e Colburn.

A comparagéao dimensional entre a coluna convencional com recheio e a coluna
com recheio rotativo, para obter a mesma pureza do produto de topo € reportada na
Tabela 5.12. Nesta tabela pode-se observar uma grande diferencia na eficiéncia de
separacao da coluna HIGEE em comparagdo com a coluna convencional, devido a
velocidade de rotacdo gerar uma maior area de transferéncia de massa. Além disso,
uma similaridade no consumo energético de uma coluna com recheio rotativo e uma
coluna com recheio convencional é observada, confirmando que a unica diferenca esta
no consumo adicional gerado pelo motor para girar o rotor. A poténcia requerida pelo
motor foi de 1,33 kW para a coluna HIGEE no sistema etanol-agua.

Tabela 5.12 - Comparacao dimensional entre uma coluna HIGEE e uma coluna
convencional com recheio

Etanol-Agua

Coluna HIGEE Coluna convencional
Diametro (m) 0,8 0,40
Altura total (m) 0,08 11,0
Volume (m®) 0,04 1,4
Relagéo de altura (-) ~0,07
Relacao de volume (-) ~0,02
Qcondensador (KW) 206,1 208,6
Q:retervedor (KW) 221,8 224.0
Qmotor (KW) 1,33 -
HEPT (m) 0,0055 0,3246

Comparando-se as dimensdes das duas colunas com recheio, pode-se ver
claramente a reducdo na altura e volume da coluna HIGEE para processos de

destilacdo, mostrando ser um processo intensificado de transferéncia de massa. A alta
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eficiéncia de transferéncia de massa esta refletida na diminuicdo da HEPT de 0,3246 m
para 0,0055 m em uma coluna com recheio rotativo (HIGEE).

A eficiéncia de transferéncia de massa de uma coluna HIGEE é aumentada com
o0 aumento da velocidade de rotagdo (w) e a area superficial especifica total do recheio
(ap). Por outro lado, a raz&o de refluxo (R) n&o influencia na eficiéncia de separagéo.
Em concluséo, os resultados mostraram que uma coluna HIGEE permite uma reducéao
consideravel na altura e volume em comparagdo com colunas convencionais,

mostrando ser uma alternativa promissora para o processo de destilacdo continua.

Em concluséo, neste capitulo foi validada a metodologia implementada para a
simulacdo deste tipo de coluna ndo convencional no simulador de processos Aspen
Plus®. Além disso, foram apresentadas e comparadas as simulacdes considerando
mudancas na tecnologia dos internos, velocidade de rotacdo, posi¢cao de alimentacao e
razdo de refluxo. A eficiéncia de transferéncia de massa foi calculada em fungcédo da
velocidade de rotacao e a razao de refluxo para dois tipos de recheios, encontrando-se
um aumento de eficiéncia de transferéncia de massa com o aumento da velocidade
rotacional, com o0 aumento da area superficial especifica do recheio e com o0 aumento
da razao de refluxo. Os resultados apresentados confirmam a possibilidade de reducao
do tamanho em relacdo ao projeto de coluna convencional devido ao aumento da
eficiéncia de transferéncia de massa neste tipo de colunas com recheio rotativo
(HIGEE).
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6 CONCLUSOES

A revisao bibliografica referente as colunas com recheio rotativo HIGEE permitiu
obter todas as configuragbes existentes sobre esta nova tecnologia, assim como
modelos matematicos que representam o0 processo e correlagdes semi-empiricas que
foram de grande importancia para modelar esta nova configuragdo nao convencional no

simulador de processos Aspen Plus®.

O tipo de calculo Rate-Based do médulo RADFRAC de Aspen Plus® permite
realizar a modelagem e simulagcdo da coluna com recheio rotativo HIGEE, levando em
consideragao a estrutura dos internos e inclusdo dos coeficientes de transferéncia de
massa por meio de sub-rotinas para ajustar o comportamento real deste tipo de

equipamentos nao convencionais e nao disponiveis nos simuladores comerciais.

As correlagdes dos coeficientes de transferéncia de massa com base em
estudos experimentais propostas por Rajan et al. (2008) e Reddy et al. (2006) para uma
coluna HIGEE e medidas em um design RPB Split, permitiram obter um bom ajuste dos

dados de transferéncia de massa da literatura, deste tipo de colunas rotativas.

O modelo termodindmico NRTL foi selecionado para o calculo dos coeficientes
de atividade da fase liquida na simulagcdo da coluna HIGEE, devido a que este modelo
teve uma boa representacdo termodinamica dos dados experimentais adquiridos na

literatura do equilibrio liquido-vapor para o sistema azeotrépico etanol-agua.

O arranjo desenvolvido para a modelagem da coluna HIGEE pode ser usado
para simular colunas com recheio rotativo no software Aspen Plus®, facilitando o estudo
e conhecimento do equipamento, como a identificacdo das variaveis criticas que o
governam. A metodologia proposta apresentou excelentes resultados com baixos
desvios de dados de simulagdo com dados encontrados na literatura.

A altura do recheio requerida nas colunas HIGEE é muito menor que a altura

necessaria em colunas convencionais para obter a mesma separacdo. Esta tecnologia
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mostra ter uma alta eficiéncia de transferéncia de massa resultando em equipamentos
menores e, porem reducdo dos custos de projeto de acordo com o objetivo da
intensificacdo de processos.

A eficiéncia de transferéncia de massa da coluna HIGEE é aumentada com a
velocidade de rotacdo e a area superficial especifica do recheio pelo aumento da area
de contato entre as fases. Este aumento da eficiéncia é devido que a forgca centrifuga
fornece um efeito benéfico na transferéncia de massa nos processos de destilagao,

gerando filmes muito mais finos e com maior area interfacial especifica.

O uso de simuladores comerciais € de grande ajuda na redug¢do do tempo e
custos na projecao ou melhoramento de um processo ja existente. Por meio de um
estudo de simulagéo, é possivel conduzir rapidamente diferentes cenarios de operagcao
para observar o comportamento detalhado do sistema e avaliar estratégias para
identificar as condicbes 6timas de operacao. Além disso, a simulagdo pode ajudar ao
entendimento de processos complexos ou novos sobre os quais se tem pouca
informagcado com o intuito de determinar as varidveis mais importantes do processo e a

interagao entre elas.
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7 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Simular e otimizar o processo de destilagdo de colunas com recheio rotativo
para diferentes tipos de sistemas destilantes com o intuito de estudar as diferentes

variaveis do processo e identificar as variaveis criticas que o governam.

Analisar através de técnicas de CFD (Computational Fluid Dynamics) a
influencia de variaveis do processo (taxas de fluxo de liquido, taxas de fluxo de vapor e
velocidade rotacional) e parametros geométricos (tipo de recheio, area superficial
especifica, porosidade, altura do rotor, raio interno entre outros) da RPB, no
escoamento vapor-liquido e na queda de pressao, devido a complexidade do fluxo de
fluidos dentro do rotor neste tipo de colunas.

Realizar uma comparacdo econbmica entre o processo de destilacdo

convencional e o processo de destilagdo com recheio rotativo HIGEE.

Desenvolver o processo de destilagcdo com recheios rotativos, em escala piloto,
com a finalidade de estudar a aplicagdo destes tipos de colunas em diferentes

processos industrias.
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Sub-rotina computacional (Fortran 11.0) utilizada para introduzir as correlagbes dos
coeficiente de transferéncia de massa medidas experimentalmente para uma coluna

HIGEE ao simulador Aspen Plus. Esta € a sub-rotina usada para o sistema benzeno-

cumeno a 900

outros casos de estudo foi usada a misma sub-rotina, mas trocando a velocidade de

APENDICE |

rom e com radio interno de 0,08 m e radio externo de 0,29 m. para os

rotac&o y os radios utilizados no processo.

SUBROUTI NE USRMTRFC( KSTG, NCOWPS, | DX, NBOPST, KPDI AG,

TOO~NOUAWNPR

XCOWPB, FRATEL, YCOWPB, FRATEV, PRESS,
TLIQ TVAP, AVMALI, AVMWA, VI SCM.,
DENWXL, SI GVAL, VISCW, DENMXV, AREAIF,
PREK, EXPKD, COLTYP, USRCOR, TWRARA,
COLDI A, HTPACK, PACSIZ, SPAREA, CSI GVA,
PFACT, PKPRVS, VO DFR, | PAKAR, | PTYPE,
| VENDR, | PNMAT, | PSIZE, WEIRHT, DCAREA,
ARAACT, FLOPTH, NPASS, WEIRL, |FMETH,
SYSFAC, HOLEAR, | TTYPE, TRASPC, Pl TCH,

| PHASE, NI NT, I NT, NREAL, REAL)

I MPLI CI' T NONE

I NTEGER

+ +

REAL* 8

+ 4+ + + 4+

KPDI AG

O000000000O00000O00

KSTG, NCOMVPS, | DX(NCOWPS), NBOPST(6), KPDIAG,

COLTYP, USRCOR, |PAKAR |PTYPE, |VENDR |PMAT, |PSIZE,
NPASS, | FMETH, | TTYPE, NINT, INT(NINT), |PHASE, NREAL
XCOVPB( NCOVPS) , FRATEL, YCOWPB(NCOVPS), FRATEV,

PRESS, TLIQ TVAP, AVMALI, AVMAA, VI SCM., DENMKL,
SIGVAL, VI SCW, DENMKV, AREAIF, PREK, EXPKD,

TWRARA, COLDI A, HTPACK, PACSIZ, SPAREA, CSIG\A,

PFACT, PKPRMVS(20), VO DFR, WEI RHT, DCAREA, ARAACT,
FLOPTH, WEIRL, SYSFAC, HOLEAR, TRASPC, PITCH,

REAL ( NREAL)

DESCRI PTI ON: User provided RateSep routine to calculate the

liquid (I PHASE=0) and vapor (|PHASE=1) bi nary mass
transfer coefficient paraneters (PREK, EXPKD).

VARI ABLES | N ARGUMENT LI ST

VARI ABLE | /O TYPE DI MENSION  DESCRI PTI ON AND RANCE

I I - SEGVENT NUMBER

I I - NUMBER OF COMPONENTS

I I NCOWPS COVPONENT | NDEX VECTOR

I I 6 PHYSI CAL PROPERTY OPTI ON
SET BEAD PO NTER

I I - PHYSI CAL PROPERTY
DI AGOSTI C CODE

121



O0000000000000000000000000000000000000000000000000000000O0

XCOWPB | R NCOMPS  BULK LI QUI D MOLE FRACTI ON
FRATEL | R - FLOW OF LI QUI D ( KMOL/ SEC)
YCOWB | R NCOMPS ~ BULK VAPOR MOLE FRACTI ON
FRATEV | R - FLOW OF VAPOR ( KMOL/ SEC)
PRESS | R - PRESSURE (N SQ M
TLIQ | R - LI QUI D TEMPERATURE (K)
TVAP | R - VAPOR TEMPERATURE ( K)
AVMAL | R - AVERAGE MOLECULAR VAE| GHT
OF LIQUID M XTURE
( KG KMOL)
AVMAWVA | R - AVERAGE MOLECULAR WEI GHT
OF VAPOR M XTURE (KG KMOL)
VI SCM | R - VI SCOSI TY OF LI QUI D
(N- SEC/ SQ M)
DENVXL | R - DENSI TY OF LI QUI D M XTURE
( KMOL/ CU. M)
SI GVAL | R - SURFACE TENSI ON OF LI QUI D
(N'M
VISCW | R - VI SCOSI TY OF VAPOR M XTURE
(N-SEC/ SQ M
DENVKV | R - DENSI TY OF VAPOR M XTURE
( KMOL/ CU. M)
AREAIF | R - | NTERFAC! AL AREA
( SEE NOTE-1 BELOW
PREK O R - Bl NARY MASS TRANSFER =
EXPRKD O R - PREK* DI FFUSI VI TY* * EXPKD
( SEE NOTE- 2 BELOW
COLTYP | | - TYPE OF COLUWN
1 = PACKED
2 = TRAY
USRCOR | | - CALCULATI ON METHOD (1. E.
CHO CE OF USER CORRELATI ON)
1 = USERL
2 = USER2
3 = USER3
4 = USER4
TWRARA | R - CROSS- SECTI ONAL AREA OF
TOMAER (SQ M
CODIA | R - COLUWN DI AVETER (M
HTPACK | R - HEI GHT OF PACKI NG | N THE
SEGVENT (M)
PACSIZ | R - SI ZE OF PACKI NG (M
SPAREA | R - SPECI FI C SURFACE AREA OF
PACKI NG (SQ M CU. M
CSIGVA | R - CRI TI CAL SURFACE TENSI ON
OF PACKI NG MATERI AL (N M
PFACT | R - PACKI NG FACTOR (1/ M
PKPRVB | R 20 PACKI NG PARAVETERS
PKPRVB(1) = STI CHLMAI R CONSTANT Cl1
PKPRVB(2) = STI CHLMAI R CONSTANT C2
PKPRVB(3) = STI CHLMAI R CONSTANT C3
PKPRVB(4) = CL IN BI LLET 93
PKPRVB(5) = CV IN BI LLET 93
PKPRVB(6) = B I N BRF 85
PKPRVMS(7) = S I N BRF 85
PKPRVB(8) = H I N BRF 85
PKPRVB(9) = Fse I N BRF 92

122



PKPRNM5( 10) CE I N BRF 92
PKPRVMS(11) = THETA I N BRF 92
VA DFR I R - VO D FRACTI ON OF PACKI NG
| PAKAR I I - PACKI NG ARRANGEMENT
1 = RANDOM
2 = STRUCTURED
| PTYPE I I - PACKI NG TYPE
See | PTYPE in packsr.f

| VENDR I - PACKI NG VENDOR CCDE

| PMAT I - PACKI NG MATERI AL CCDE

| PSI ZE I - PACKI NG SI ZE CODE

VEI RHT I - AVERACGE VEI R HEI GHT (M
I

|
|
|
R
DCAREA R - TOTAL AREA OF DOANCOMER
ON TRAY (SQ M
ARAACT | R - TOTAL ACTI VE AREA AVAI LABLE
ON TRAY (SQ M
R - AVERAGE FLOAPATH LENGTH (M
| - NUVBER OF TRAY PASSES
R
|

- AVERAGE VIEI RH LENGTH (M

FLOPTH
NPASS
VEI RL

| FMETH - FLOODI NG CALCULATI ON
METHOD; REQUI RED FOR SI EVE
TRAY
SYSFAC I R - SYSTEM FACTOR, REQUI RED FOR
S| EVE TRAY
HOLEAR I R - HOLE AREA/ ACTI VE AREA; REQUI RED
FOR Sl EVE TRAY
| TTYPE I I - TRAY TYPE
1 - BUBBLE CAPS
2 - SIEVE
3 - CLI TSCH BALLAST
4 - KOCH FLEXI TRAY
5 - NUTTER FLOAT VALVE
TRASPC I R - TRAY SPACI NG (M
Pl TCH I R - S| EVE TRAY HOLE PI TCH (M
| PHASE I I - PHASE QUALI FI ER
0 =LIQUD
1 = VAPCR
NI NT I I - Size of INT
| NT /0 1 NI NT User correlation INT array
NREAL I I - Si ze of REAL
REAL /0 1 NREAL User correlation REAL array
NOTE- 1:

SPECI FI C | NTERFACI AL AREA " AREAI F' HAS THE FOLLOW NG UNI TS.
FOR PACKED COLUWNS, THE UNITS | S "SQ M CU. M OF PACKI NG'
FOR TRAY COLUWMNS, THE UNITS IS "SQ M SQ M ACTI VE TRAY AREA"

NOTE- 2:
BI NMIP = PREK * DI FFUSI VI TY** EXPKD
Bl NARY MASS TRANSFER COEFFCI ENTS "BI NMTP* HAVE UNI TS ( KMOL/ SEC)
Dl FFUSI VI TY HAVE UNI TS (SQ M SEC)
BI NMI'P HAS MOLAR DENSI TY AND | NTERFACI AL AREA | NCLUDED

EE R R I R R I I R R I O R R I R R R I O R O

Decl are | ocal variables used in the user correl ations

SNoNoNoNONONONONONONONONONONONONONONONO NN RO NN RO NN NN NN oNoNoNoNoNoNoNoNoNoNoNoNoNoNoNoNoNoNo NN O N NN O]

REAL*8 RS _Bennett HL
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REAL*8 RS _Bennett A

REAL*8 RS _Bennett C

REAL*8 ScLB, ScVB, rhoLms, rhoVms, ReLPrm
dTenp, uL, uv, Fs, Q, rpm
C al phae, hL, ShLB, ReV,
fluxLnms, fluxVms, AcelePrm G LPrm GV,
radi oi, radioe, velocang, Radi oPrm D aneef

+ + + +

radi oi = 0.08D0
radi oe = 0.29D0
rpm = 900D0

I nstead of conputing BINMIP fromdiffusivity as i n RATEFRAC
conput e PREK and EXPKD for RateSep
IF (COLTYP .EQ 1) THEN

*** PACKED COLUWN

IF (USRCOR . EQ 1) THEN
user subroutine exanple for packed colum: Lava Agarwal 2010

Li quid side

Rajan, S. K "Limting Gas Liquid Fl ows and Mass Transfer
in a Novel Rotating Packed Bed, M Tech. Thesis, Departnent
of Chemnical Engineering, Indian Institute of Technol ogy,
Kanpur, India, 2008.

Gas side
Reddy, K. J., Amit, G, Rao, D. P. Process Intensification in a
H GEE with Split Packing. Ind Eng Chem Res. 2006, 45, 4270.

Articul os tonados del articulo de Lava Agarwal, 2010 Ind. Eng.
Chem Res. 2010, 49, 10046-10058.

| F (1 PHASE. EQ 0) THEN

Li qui d phase

000 0000000000000 00 O0QO 0000

vel ocang = (rpm* 2D0 * 3.1416D0) / 60D0

rhoLns = DENMXL * AVMALI
fluxLms = FRATEL * AVMALI
Di ameef = (6D0 * (1D0 - VO DFR)) / SPAREA

Radi oPrm = ((radi oi ** (2D0)) +(radi oe** (2D0)) /2)**0.5D0
Acel ePrm = Radi oPrm *(vel ocang** (2D0))

ReLPrm = fluxLns * Dianmeef / VISCM. / (2 * 3.1416

+ * Radi oPrm * COLDI A)
G LPrm = (Di aneef** (3D0)) * AcelePrm?* (rhoLns** (2D0))
+ [ (VI SCM.** (2D0))
dTenp = 0.0733D0 * (ReLPrmt* (0.3547D0))
+ * (G LPrm* (0.2934D0))
dTenp = dTenp * ((SPAREA / Dianeef)** (0.8878D0))
C
C CONVERT K FROM M'S TO KMOL/ S
dTenp = dTenmp * (2 * 3.1416 * RadioPrm* COLD A)
+ * HTPACK * DENMXL
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COVPCSI Tl ON | NDEPENDENT PART OF SCHM DT NUMBER
ScLB = VISCM. / rhoLns

PREK
EXPKD

dTenp / DSQRT( ScLB)
0. 3878D0

ELSE

Vapor phase

OO0 O

vel ocang = (rpm* 2D0 * 3.1416D0) / 60D0
rhovnms = DENWXV * AVMAVA
fluxVms = FRATEV * AVMAWA
Di aneef = (6D0 * (1D0 - VO DFR)) / SPAREA
Radi oPrm = ((radi oi ** (2D0)) +(radi oe** (2D0)) /2)**0.5D0
Acel ePrm = Radi oPrm *(vel ocang** (2D0))
ReV = fluxVvns * Dianmeef / VISCW / (2 * 3.1416
+ * Radi oPrm * COLDI A)
GV = (Dianeef** (3D0)) * AcelePrm* (rhoVns** (2D0))
+ [ (VI SCw** (2D0))
dTenp = 0.00738D0 * (ReV** (0.976D0)) * (G v** (0.132D0))
dTenp = dTenp * (SPAREA / Di aneef)

C CONVERT K FROM M'S TO KMOL/ S
dTenp = dTenp * (2 * 3.1416 * RadioPrm* COLDI A)
+ * HTPACK * DENVXV

C COVPOSI TI ON | NDEPENDENT PART OF SCHM DT NUMBER
ScVB = VI SCW / rhoVms

PREK = dTenp * (ScVB**0.333D0)
EXPKD = 0.667D0

END | F

END OF | F (| PHASE)

END | F
END OF | F (USRCOR)

ELSE I F (COLTYP . EQ 2) THEN
*** TRAY COLUWN

IF (USRCOR . EQ 1) THEN
user subroutine exanple for tray colum: Al ChE 58

Al ChE, Bubbl e Tray Design Manual : Prediction of Fractionation
Ef ficiency, New York, 1958

For bubbl e cap, valve, and sieve trays
I F (1 PHASE. EQ 0) THEN

Li qui d phase

000 0000000 0QO OO0 OO0

DENMXV *  AVMAVA
DENMXL * AVMALI
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o0 00 00

uV = FRATEV / DENMXV / ARAACT

Fs = uV * DSQRT(rhoVns)

C = 0.5D0 + 0.438D0 * DEXP(-137.8 * WEI RHT)

Q. = FRATEL/ DENMXL

ALPHAE = DEXP(-12.55D0* ( u\V* DSQRT( RHOVMS/ DABS( RHOL MS-
1 RHOVMS) ) ) **0. 91D0)

hL =ALPHAE* (WEI RHT + C*( Q./ WEI RL/ ALPHAE) ** 0. 67D0)

dTenp = 19700.0D0 *(0.4D0*Fs+0.17D0) * hL
+ * ARAACT * DENMXL

PREK = dTenp
EXPKD = 0. 5D0

ELSE
Vapor phase

rhovns = DENMXV * AVMAVA

uV = FRATEV / DENMXV / ARAACT

Fs uV * DSQRT(rhoVirs)

Q@ FRATEL/ DENMXL

dTenp = 0.776 + 4.57*WEI RHT - 0.238*Fs
+ + 104. 8*QL/ VEI RL

dTenmp = dTenp * uV * ARAACT * DENMXV

COMPCSI Tl ON | NDEPENDENT PART OF SCHM DT NUMBER
ScVB = VI SCW / rhoVis

PREK = dTenp / DSQRT( ScVB)
EXPKD = 0.5D0

END | F

END OF | F (| PHASE)

END | F
END OF | F (USRCOR)

END | F
END OF | F (COLTYP)

RETURN
END.
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Benzeno

Componente natural do petréleo, geralmente <1,0 % em peso. Hidrocarboneto
aromatico obtido da destilagdo do alcatrao de carvao, processamento de carvao e
coque de carvao. Produzido industrialmente por reformacao catalitica e separacao de

compostos aromaticos, desalquilacao térmica o catalitica do tolueno. (MERCK).

E um liquido incolor de odor caracteristico, volatil, altamente inflamavel e téxico,
utilizado na obtencdo de produtos quimicos industriais, tais como polimeros,
detergentes, produtos farmacéuticos, pesticidas, plasticos, resinas, corantes; e como

solvente organico para resinas, éleos borracha natural, entre outros.

_p

. s

Estrutura Quimica do Benzeno

Propriedades Fisicas

Formula Quimica CsHe
Temperatura de ignicéo 555 C
Massa molar 78.11 %/mol
Densidade 0.88 g/cm® (20C)
Ponto de ebulicdo 80.1C
Solubilidade 1.8 g/l (20C)
Pressé&o de Vapor 101 hPa (20C)
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Cumeno

Liquido incolor, insoluvel em &gua, soluvel em alcool e muitos outros solventes
organicos. Constituinte do petréleo bruto e de combustiveis refinados, de carater

inflaméavel.

Este hidrocarboneto € produzido comercialmente através da alquilacao
catalitica do benzeno, com adicdo de propileno. O Cumeno € produzido como um
componente puro em escala industrial e convertido para peréxido de cumeno,
intermediario na sintese de outros compostos quimicos industrialmente importantes

como fenol, acetona, acetofenona e a-metilestireno.

Estrutura Quimica do Cumeno

Propriedades Fisicas

Formula Quimica CoH12
Temperatura de ignigao 420 C
Massa molar 120.19 9/mo|
Densidade 0.86 g/cm” (20C)
Ponto de ebulicdo 153 C
Solubilidade 0.05 g/l (20C)
Pressao de Vapor 5.3 hPa (20C)
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Etanol

Liquido volatil, altamente inflaméavel, incolor que tem um ligeiro odor. Solvente
versatil, miscivel com agua, com muitos solventes organicos, e com alguns
hidrocarbonetos alifaticos leves, tais como pentano e hexano, e com cloretos alifaticos

tais como ftricloroetano e tetracloroetileno.

O etanol é produzido, tanto na industria petroquimica, através da hidratacao de
etileno com em processo bioldgicos, através da fermentacao de agucares com levedura.
Utiliza-se para a obtencédo de bebidas alcodlicas, como antisséptico, como reagente e
solvente organico na industria e no laboratério. Serve para a fabricacdo de élcool

desnaturado, produtos farmacéuticos, perfumaria, e como intermediario em sintese

organica.
Estrutura Quimica do Etanol
Propriedades Fisicas
Formula Quimica C2oHsOH
Temperatura de ignicao 363 C
Massa molar 46.07 g/mol
Densidade 0.790 g/cm?® (20C)
Ponto de ebulicdo 78.3 C
Solubilidade (20C) completamente miscivel
Pressao de Vapor 59 hPa (20C)

129



Agua

Substancia quimica que se encontra presente na natureza em os trés estados
comuns da matéria. E liquida em condicdes de temperatura e pressdo padrdo. E
insipida e inodora. A agua liquida e solida tem um ligeiro tono azul, enquanto o vapor

de agua é essencialmente invisivel como um gas.

A agua € um excelente solvente, algumas das sustancias que se dissolvem na
agua sao as sais, agucares, acidos, alcalinos, e alguns gases espacialmente o oxigeno
e o diéxido de carbono, conhecidos como substancias hidrofilicas, enquanto, as

substancias hidrofébicas, ndo se misturam muito bem com ela.

A condutividade elétrica da agua € baixa e incrementa significativamente com a
dissolugdo de uma pequena quantidade de material i6nico. A agua e miscivel com
muitos liquidos com o etanol, de outro lado, com a maioria dos 6leos € imiscivel, e na

forma de gas, o vapor da agua é completamente miscivel com o ar.

Estrutura Quimica da agua

Propriedades Fisicas

Formula Quimica H.0O
Massa molar 18.02 g/mol
Densidade 1 g/cm?® (20C)
Ponto de ebuligdo 100 € (1013 hPa)
Presséo de Vapor 23 hPa (20C)
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