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RESUMO

Este trabalho tem por finalidade efetuar a modelagem de uma

a d i 3 '
e destilacdc extrativa salina em estado estacionario &

colun
a5 principals caracteristicas

;levantar, através de simulacio,

desse processo. Para tal, analisa-se o caso da obtencic de etanol

;anidro com o emprego de
‘cloreto de célcio, o cloreto de litic e o acetato de potassio.

trés diferentes sals, quais se€jam, o

A adigdo de determinados sais ao binario etancl-dgua altera

%substanCLalmente a composlcdo da fase vapor em equilibrio. © ponto

ﬁde azeotroplia deste sistema € deslocado para um valor malor de

| composicdo de etanol ou, dependendo do sal, & totalmente

geliminado. Deste modo, o uso de sals como agentes de separacéio
representa uma alternativa frente aos processos convencionais de

obtencao de etanol anidro. Entre algumas das vantagens deste

processo estd a possibilidade de reduc¢do do consume especifico de

| energia e das dimensGes da coluna de fracionamento.

5. Para a modelagem da coluna formam-se trés tipos de funcdes
; . n \ . . - .

{ discrepancia a partir da aplicagdc des balancos de massa e energia

e das relagfes de eguilibrio para todos os componentes veolatels em
sals ndo siac incluidos na formacdc destas

todos os estéagios. Os
fungdes, e seus valeores de vazdo sio determinados mediante balanco
material.

A ndo-idealidade da fase ligquida & considerada através de um
modelo de composicdc local do tipo UNIQUAC/Debye-Hilckel para a

determinacdo do coeficiente de atividade dos componentes voléateils.
por simulacao ‘apontam algumas

principalmente nc gue
solventes.

Os resultados obtidos
sistemas salinos,

peculiaridades dos diz
respeito a temperatura e aoc local de alimentacdo dos
Verifica~se que o aumento da temperatura de alimentacdoc reguer um
aumento no valor da razdo externa de refluxo de modo gue a pureza
se mantenha constante. ¢Cuanto ao prato de
de estdgics na secdo de
Estes

do produto de tcpe
& elevado o nlimero

alimentacéo,
a secdo de

enriguecimento,

esgotamento com relacgéo
caracteristicas s#c atenuadas pelo aumento do feor de etancl na

corrente de alimentacio.



A alimentacdo simultdnea de sal na corrente de refluxo e na

?corrente de alimentacdc de solventes proporciona uma reducio
consideravel deo consumo especifico de energia.
Uma comparacdo com os resultados de simulagdc para diferentes
iprocessos de obtencadc de &alcool anidro com agentes liquidos de
. separacgdo, revela o Dbaixo ceonsumo de agente de separacdo que o
iprocesso de destilacgdo salina apresenta. Para o sistema contendo
?cloreto de calcio fica claro também c© mencor consumo especifico de
energia com relacdc ao processo de desldratacdo do etanol com
pentano. Isto & possibilitado pelo intenso efeito do sal que
: permite a operacd0 em menores niveis de refluxo.

O programa para simulacdc da destilagdo salina mostrou-se
robuste e poderd ser aplicado em outros sistemas desde que estejam

disponiveis os parédmetros do modelo termodindmico.
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TERMINOLOGIA

Parédmetro de interagio [equacéo (3.19)7.

Pardmetro de de

interaciac referéncia

[eguacdes
(3.20) e (3.21)7].
Constante da equacdc de Wilson.
Submatrizes contendo as derivadas parciais das

funcées discrepaéncia do prato "e" com relacdc aos

pratcos "e-1", "e" e "e+l" respectivamente.

Constantes da equagdo de Antoine para o componente
il

"n

Vazdo tctal da corrente de fundo da coluna.

Segundo coeficiente wvirial de uma mistura de
gases.

Segundo coeficiente virial cruzado.

Consumo especifico de energia [eguacdo (4.3)1.
Consumo especifico do agente de separacdo [sguacioc

(4.4)].

Calor especifico molar de "mn" na fase liquida e
vapor respectivamente.

Vazdo da corrente de destilado.
o

Fugacidade do componente na fase 1liguida e

vapor respectivamente.

Fugacidade de referéncia do componente "n" na fase
liguida.

Vazdo individual de alimentacdoc de sal.

Vazdo total de sal alimentado.

Vazdo individual de alimentacdc do componente
volatil,

Vaz&o total de alimentacidoc do componente volatil.

Funcdo discrepancia "a" para o estégio "e" e
conmpenente "m".

Constante da eguacidc NRTL.

Vetor das funcdes discrepéncia arranjadas por
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estagio.
Entalpia molar da fase vapor e liguida
respectivamente.

Entalpia molar ideal e em excesso ga fase liquida
respectivamente.

Entalpia molar do componente "m" na fase liguida e
vapoer respectivamente.

Entalpia molar de vaporizacdc do componente "m".
Entalpia total da fase liguida no estagio "e".
Entalpia total da fase vapor no estagio "e".

Forga idnica do meio ligquido.

Razdo de equilibrio de fases.

Grau de distribuicdo de etancl [equacido (4.1))
Matriz triangular inferior e superior
respectivamente,

Vazao individual do componente wvoldtil na fase
liguida.

Vazdo total de liguide.

Meolalidade do ion.

Massa mclecular.

Numerc de estigios da coluna,

Numero de ions.

Numero de sals.

Nimero de componentes volatels.

Pressdo total do sistema.

Pureza do destilado [equacio (4.2)1.

Pressac critica do componente.

Pressao de saturacdo do compcnente.

Parametro de area superficial lequagdo (3.18)].
Carga Ltérmica no referveder e condensadcer
respectivamente.

Par&metro de volume [equagdc {(3.23)1].

Raio médic de giro,

Constante universal dos gases

Raz8o de refluxc externa.

Vazio da corrente de retirada lateral de liguido.

Vazdc da corrente de retirada lateral de vapor.

ii
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Letras Gregas

iid

Vazdo da corrente de retirada lateral de sal.

Solubilidade de sal em "K".

Temperatura da corrente de alimentacdo.
Temperatura do estiagio "e".

Temperatura absoluta.

Temperatura critica do componente.

Volume molar da mistura de gases.

Vazdo individual do compenente na fase vapor,
Volume molar liquide do componente "n".

Vazao individual de sal.

Vazdo total de vapor.

Vazao total de sal.

Fracdo molar em base de total dissociacdo do sal
lequacdes {3.5) e (3.6})].

Fracdo molar em base de sal nao-dissociado
fequacac {3.11)7.

Fragdo molar em base livre de sal [egquacédoc (3.7)].
Fracdo molar maxima de sal em "K".

Vetor das variaveils independentes agrupadas por
estagio.

Fracdo nmolar do componente na fase vapor.

Numerc de carga do ion.

Fator de compressibilidade da mistura de gases.

Volatilidade relativa,

Volatilidade relativa de um sistema salino.
Pardmetro de interacido [equagdo {(3.20)].

Fracdo de veolume f{equacgdc (3.23)].

Coeficiente de atividade [equacdo 3.14) 1.
Eficiéncia de prato de Murphree {equacgdoc (3.55)].
Parametro de assoclacgdo/soclvatacidc [apéndice Al.

Coeficiente de fugacidade.



- W Ny ..

iv

0,5 Coeficiente de fugacidade no estado de saturacgdo.
™ Mcmento dipolar.

v, Soma dos coeficientes estequiométricos do sal.

B, Fracdo de area superficial [equacgdo (3.18)].

1 Residuo [equacdo (3.68)].

Ce Fracic de wvapcr na corrente de alimentacdo
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cAPITULO 1 5

1.1 - INTRODUGCAO

X indubitével que as operacgdes unitédrias envolvendo
eletrolitos constituem um importante setor da indastria quimica.
Em diversas situacdes faz-se necessario incluir o efeito de sais
sobre og diversos paradmetros de projeto de um dado equipamento.

Particularmente as operacdes de separacio encaixXam-se nesta
situagdo quando uma dada corrente salina proveniente, por exemplo,
de uma etapa de neutralizacdo, deve ser purificada por destilacio
(Sander e outros, 1986). Outro caso, que serd abordado neste
estudo, ocorre quando um sal é empregadc como agente de separacao
de misturas azeotrépicas ou de misturas gque apresentam componentes
com valores de volatilidade relativa muito préximos.

Como €& sabido, as misturas azeotrépicas ndc podem ser
separadas por destilacgdc convencional. Normalmente empregam—se
agentes de separacdo que, devide &s suas propriedades fisico-
quimicas, alteram a composicidoc de equilibrio da nistura
possibilitando uma maior separacgdc dos componentes. Um agente de
separacdc pode ser empregado em processos de destilacédo
azeotrbdpica ou extrativa, dependendc da volatilidade do mesmo com
relacdo aos componentes da mistura.

Entre as décadas de 60 e 70 ganhou especial relevéncia a
proposta de wutilizacdc de um ou mals sals como agentes de
separacdo de misturas azeotrdpicas em um processo de destilacéo
extrativa (Furter, 19773 . Os diversos dados experimentais
coletados demonstraram a alta seletividade de alguns sals enm
certos sistemas, principalmente os constituldos por um Aalcool e
aqua. Assim, por exemplo, a adicdo de acetato de potédssio ao
bindaric etanol-dgua altera significativamente a composicdo de
equilibrio da mistura com relagdc & solugdo 1isenta de sal,
conforme indicade na figura 1.1 (Zemp, 1989) para os dados a
pressdao atmosférica. Dependende do sal e de sua quantidade

adicionada ao sistema, o ponto de azeotropla pode ser totalmente

eliminado.
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Figura 1.1 - Diagrama de Equilibrio Liquido-Vapor do Sistema

Etanol-Agua Contendo Acetato de Potéassio.

As vantagens deste processo, assinaladas por alguns autores,
residiriam principalmente no balxo consumo energético gue o0 mesme
pode proporcionar., J& que o sal nidc é volatilizado ao longo da
coluna, © seu uso seria energeticamente mais eficiente do que no
caso da utilizacdo de um agente ligquido de separacio. Grande parte
dos sals propostos apresentam um intensc efeito sobre a composicéoc
de equilibrio da mistura azeotrdépica, o gque favoreceria a operacéo
em uma coluna de menores dimensdes com peguenas guantidades de
sal. No entanto, a destilagdo salina apresentaria inconvenientes
nc sentido das dificuldades de manuselo, transporte, mwmistura e
dissolugdo que ¢s sais apresentam (Furter, 1972). Acrescente-se a
isso o fato de o©s meilos eletroliticos serem extremamente
corrosivos sob determinadas condigdes operacionais.

Diversos podem ser os fluxogramas propostos para a destilacao
salina (Galindez e Fredenslund, 1987). Na figura 1.2 esta
representado um processo ne gual o sal isente do produtoc de fundo
¢ dissolvido na corrente de refluxo. Tal configuracido é adotada,
por exemplo, na etapa de desidratacdo do etanol. No topo da coluna
de fracionamento {C) & obtido o etanol anidro isento de sal. A
solucdo aquosa salina retirada no fundo da coluna & enviada a um

sistema de evaporagdc (E} e secagem do sal (8). Para © caso do
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etancl diluido ser obtido a partir do processo fermentativo do
melacc ou do caldo de cana, parte da corrente de funde, dependendo

do sal, pode ser empregada diretamente comc complemento de adubo

para a cultura canavieira.

Efanol Aniirse

Solugls

Rguosa Ss.ina

Figura 1.2 - Esquema do Processo de Destilacdo Extrativa Salina do

Bindrio Etanocl-Agua.

Qutra configuracdo possivel é ilustrada na figura 1.3. Nesta
situacdo, aplicada no processo de concentragéo do acido nitrico, o
sal é circulado pelo sistema sob a forma de uma solucdc aquosa, ©
que simplifica scobremaneira o manuseioc do mesmo. O produtc de
topo, no entanto, nao atinge elevados niveils de pureza j& que o

sal & introduzido junto com o produto de fundo.

I Acido Nitrico = Agua

! o o | oo
i oy \/ e ‘ ! Ac.Nitrico = Agus
¥ o % e i Ac.Nitrico ~ Agua
| C . L SolugioSalina__ | Py e
] B PC |
L | T .
'i_E- o E R S—— - e
| ! N
. R o F
i By
UL W Azedtropn

Figura 1.3 - Esquema do Processo de Destilacgio Extrativa Salina do

Binaric Acido Nitrico-Agua
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Conforme seréd visto adiante, é relativamente escassa a
literatura técnica sobre a destilacdo extrativa salina. Dos
processos citados pouca informacdo & fornecida quanto ao
comportamento de tais sistemas. Com & disponibilidade de medelos
termodinadmicos para sistemas salinos, alguns autores tém efetuado
a sinulag8o matemédtica da destilacdc salina com resultados
satisfatérios. Entretanto, tais esforcos tém se revelado escassos
se for levada em conta a grande necessidade de estudos de
processos alternativos de separacio.

E neste sentido que no presente trabalho sera efetuada a
modelagem e a simulacdio matemdtica do processo de destilacio
extrativa salina. © modelo matematico da coluna de fracionamento
operando em estado estaciondrio serda uma adaptacdo daquele
proposto para sistemas isentos de sal por Naphtali e Sandholm
(1971). A néo-idealidade da fase ligquida sera considerada através
de um modelc termodini&mico do tipec UNIQUAC/Debye-HlUckel, proposto
por Sander e outros (1986), para o calculo do ccoeficiente de
atividade dos solventes.

Em principio, gualguer sistema com gqualgquer numero de
componentes poderid ser simulado, desde gque para ¢ mesme estejam
disponiveis todos 0§ parimetros pertinentes ao modelo
termodindmico empregadc. No entanto, este trabalho restringe-se ao
processo de separacdo do binario etanol-agua para obtencdo de
dlcool anidro.

0 etanol anidro {(minimo em 99,7% em peso} é principalmente
utilizado na mistura com a gasolina a fim de aumentar o grau de
octanagem desta, permitindo uma redugdo ou até eliminacdo de
consumo do aditive chumbo tetraetila. A importaéncia do 4&lcool
anidro para © Brasil estd refletida na evolucdo de sua demanda. No
ano de 1976 esta era de 171.500 m' ao passo gque em 1986 &
alcancava o valor de 8.226.100 m® (Neiva, 1987).

Desta forma, o valor estratégico que o etancl anidro ocupa na
atual situacdo energética brasileira aliado a urgente necessidade
de serem encontrados substitutes para o benzeno, atualmente o mais
empregado agente de separacgdo, sido motivos mais do que suficlientes
para que um estude do processc de destilacdo extrativa salina

deste sistema seja levado a cabo.



CAPITULO 1 &

No capitule 2 & efetuada uma atualizacdo da literatura
disponivel sobre o assunteo. Foli atribuida especial importédncia a
revisdo de modelos termodinédmicos para sistemas salincs e aos
diferentes processos de destilagdoc salina. Em particular para o
sistema etanol-dgua é feita uma comparacdo entre o0s consumos de
energia que diferentes alternativas de separacgio apresentam e o
consumoc de energia proposto para o processo de desidratacidc por
déstilacao salina.

No capitulc 3 estd apresentado o modelo matemidtico adotado
para a c¢oluna de fracionamento e © modelo termodinédmico para
correcao da nao~idealidade da fase liguida. U esguemna
simplificado do programa desenvolvido é representado, destacando
os principais aspectos gque devem ser levados em conta no calculo
iterativo de colunas de destilagédo salina.

No capitulo 4 sdoc apresentados o0s resultados de simulagdo para
diversas condicgdes de operacdc da coluna de fracionamento,
destacando~se as principais varidvels gque influem nos sistemas

salincs.
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2.1 - INTRODUCZO

E relativamente extensa a quantidade de estudos na dé4rea do
efeito salino, principalmente nas décadas de 60 e 70. Nesse
periodo, foi feita uma série de esforcos no sentido de obterem-se
correlactes, ainda gue de estrita aplicacio pratica, para a
representagdc do equilibric liquido-vapor de sistemas salinos.
Igualmente, de forma sistemdtica, foram publicados dados de
equilibrio liquido-vapor, principalmente de sistemas &lcool-4gua
contendo diferentes sals dissolvidos.

No entanto, embora seja um fendmeno conhecido héd bastante
tempo, o efeito salino fol escassamente aplicade em escala
industrial. Grande parte das patentes de processco e publicacdes
sobre a teoria da destilac¢do salina encontra-se na antiga Uniédo
Soviética. Do ladeo ocidental, Furter {1877) efetuou o maior nimero
de estudos scbre o assunto, tantc na &rea do levantamento e
correlacdo de dados de equilibric liguido-vapor, quantc na area do
processo de destilacdo salina.

A busca de processcs ambientalmente limpos e energeticamente
econdmicecs tem rencvado o interesse pelos processos de destilacéo
extrativa com sais e pelas opera¢des unitérias em geral gue
envolvem eletrélitos. O surgimento de novos modelos termodindmicos
para analise e predicdo do comportamento de tals sistemas tem
contribuide muito para isso. Porém, a total compreensédo dos
diversos tipos de interac¢bes entre as diferentes espécies de uma
fase liquida salina ainda n&c fol atingida. Trata-se na verdade de
um problema tedrico, cujas conclusdes sdc de dificil aplicagdo em
problemas de ordem pratica. Ainda assim, & adaptacdo de medelcs
termodindmicos para o coeficiente de atividade com bea aceitacdo
em sistemas nfo-salinos, ftais como aqueles baseados no concelto de
conmposicdo local ou no de contribuicgdo de grupos, as teorias
clédssicas sobre eletrdlitos tem se mostrado bem sucedids para
aplicag¢bes de engenharia. Isto permitiu a alguns autores a
utilizacdo desses modelos termodinamicos em simuladores e o estudo

prévio de diferentes fluxcgramas de destilacdo salina.
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O termo "efeito salino" é bastante abrangente. Desta forma, a
literatura técnica sobre o mesmo serd agqui subdividida em trés
itens:
1.Dados de equilibrio liquido-vapor de sistemas salinos.
Z2.Correlagdo e predicdo de efeito salino sobre o equilibrio

liquido-vapor de misturas de solventes.
3.Processos de destilagdo extrativa empregando um sal como agente
de separacdéo.

Tendo em mente o objetivo deste trabalhce, fol dispensada maior
atencdo & revisdo bibliografica dos itens 2 e 3.

A presenca de particulas eletricamente carregadas em uma
mistura de solventes liguidos é um fendmeno complexo devido a
variedade de interacdes gque 3530 possivels entre as diferentes
espécies. Estas incluem interacdes do tipc ion-solvente, sclvente-
solvente, 1ilcon-ion e, dependendo do grau de dissoclacido do sal,
sal—-solvente. Cada uma dessas interagdes & funcédo da concentracdo
e das propriedades de cada componente.

Geralmente, as moléculas do compeonente liguide mais polar sdao
mais fortemente atraidas pelo eletrélito para formar associacgdes,
dor que sd3o as moléculas do outro componente menos polar. Alguns
modelos qualitatives (Furfer, 1967) explicam ¢ comportamento das
solucdes terndrias salinas, de dois solventes e um sal, como sendo
o resultado da congregagdo de um dos solventes na vizinhanca dos
icns. O outro solvente tende a se deslocar para as regides cnde ©
efeito dos 1lons é desprezivel. Assim, a sua atividade na fase
liguida aumenta com relagdc & do outro componente, aumentando
portanto a sua frac&oc molar na fase wvapor em eguilibrio. Diz-se
entdo gue este sclvente scofreu "salting-out” e ¢ outro compenente

sofreu "salting-in".

2.2 - EQUILfBRIO LIQUIDO-VAPOR DE SISTEMAS SALINOS

Duas extensas revisdes bibliograficas publicadas por Furter e
Cook (1967} e Furter (1977} fornecem diversas fontes de dados de

equilibric liquido-vapor de diferentes sistemas salinos. Entre
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estes destaca-se o sistema &lcool-dgua contendo uma série de sais
dissolvidos, para o qual hd razodvel numero de dados publicados.
Podem ser encontradas também fontes de dados de equilibrio
liquido-vapor para os sistemas Acidos inorgénicos-agua~-sal e
dcidos orgéniceos-agua-sal. Grande parte desses dados de equilibrio
¢ dada para sistemas saturados com o sal em toda a faixa de
composicdo relativa dos solventes. Para o cédlcule de uma coluna de
destilacdo salina, no entanto, tém maior relevancia os dados de
sistemas com composigdo constante de sal. As duas revisdes juntas
cobrem a literatura na &rea do efeito salino publicada até 1976.

A dissclucdo de sails em misturas de solventes tem um forte
efeito sobre a temperatura de equilibrio do sistema. Este efeito é
proporcicnal & guantidade dissolvida destes sais. Jaques e Galan
(1980) analisaram o compeortamento de terndrios &lcool-adgua-sal que
apresentam um ponto de minimo na temperatura de eguilibrio. Este,
no entanto, ndo correspeondia a um ponto de azeotropia conforme
verificado experimentalmente. Cs autores sugeriram gque este minimo
de temperatura é ocasionado pelo ponto de minimc da sclubilidade
do sal naquele pontc de composicio dos solventes. Estes efeitos de
temperatura parecem igualmente dificultar ¢ levantamento de dados
de equilibrio liquido-vapor para o sistema etanol-agua saturado
com acetato de potédssio, conforme o relato de Merancda e Furter
(1966) .

Zemp (1989) fez um levantamento dos diferentes equipamentos
normalmente utilizados na determinacdo do equilibrio liguide-vapor
de sistemas salinos. Cencluiu gue estes sdo inadequados para a
determinacdoc correta das condicdes de equilibrio destes sistemas.
Assim, o© autor desenveclveu um ebuliémetro com reclrculacdo de
ambas as fases, o gual permite a determinacdo exata de todas as
grandezas  termodinédmicas envolvidas (temperatura, pressac e
composicdes da fase vapor e da fase liquida). Com este
equipamento, coletou dades de equilibrio liquide-vapor do ternario
etanol-&gua-acetato de 9potéssio, & pressdo atmosférica, para
diversas concentracdes de sal constantes ac longe de toda a faixa
de concentracdc dos solventes. A comparagdo destes dades com
outros publicados por diferentes autores revela alguns desvios

sistematicos, tanto entre os valores de compcsicdo de etancl na
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fase vapor quanto entre os valores de temperatura de equilibrio.
De fato, verifica-se que este tipo de discrepancia entre dados de
equilibrio ocorre para grande parte da literatura publicada sobre
o efeito salino, conforme demcnstrade por Zemp {1989).

Kumagae e outros (1992) publicaram dados isotérmicos de
equilibrio liquido-vapor de sistemas &alcool-alcocl e &lcool-igua
contendo cloreto de céalcio em concentracdes que vic de 0% a 15% en
peso, constantes ao longo de toda a faixa de composicdo dos
solventes, a temperatura de 298,15 K. Os autores empregaram um
procedimento experimental diferente do gque utiliza o ebulidémetro.
Este procedimento consiste na passagem de um gas de arraste pelo
sistema terné&rio salino e na posterior analise do gés, gque contém
o vapor da mistura de solventes, por cromatografia gasosa. Os
dados experimentais apresentam erro de 2%, de accorde com o©s
autores.

Tan e outros (1988) experimentaram o efelto da glucose, um
soluto nédo-eletrolitico, sobre o¢ equilibric liguido-vapor do
bindric etancl-igua a baixa pressidc. © levantamento faz parte de
um estudo para cbtencédo de etancl por destilacgdo direta do produto
de- fermentacdo a pressido sub-atmosférica. Foram levantadcs dados a
50, 100 e 250 mmHg para o sistema saturado com glucose em toda a
faixa de composigdo relativa des solventes. Verificou-se que o
efeitc saline aumenta no sentido do aumento da pressio total do
sistema. ¢ levantamento experimental dos autores ndo fol além da
composicdo de etanol na fase liquida correspondente a 83,3% molar
(base livre de sal) para 250 mmHg.

Tan e Ng (1993) verificaram o efeitc do uso combinado de dois
sais sobre a volatilidade relativa do sistema etanol-agua a

pressdc atmosférica. As misturas de sails usadas foram LiCl-HgClL e
CuClz-HgClz, ambas em concentracgic constante abaixo do ponto de
saturacgdo. As duas misturas ocasionaram o efeito de "salting-out"®
do etancl, entretantc as medidas experimentais ndo foram além do
valor de composicido de etanol na fase liquida de 92,8% molar (base

livre de éal).
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2.3 - PREDICAO E CORRELACAO DO EFEITO SALINO SOBRE O EQUILIBRIO

LIQUIDO-VAPOR DE MISTURAS DE SOLVENTES

Diversos métodes para correlacdoc do efeito salino sobre o
equilibric liquido-vapor de misturas de solventes foram revisados
pcr Furter ({1977}, Schmitt e Vogelpohl (1982) Barbz e outros
(1984), Sander e outros (19868), Mock e outros (1986) e Jansson e
Furzer (18989). Uma revisdo de modelos termodindmicos para solucdes
eletroliticas em geral é dado por Maurer {1983) e Heidemann e
Fredenslund (1989).

Grande parte dos medelos propostos estd baseada nas equacdes
termodindmicas utilizadas em sistemas nic-eletroliticos. A estas
equacdes é adicionado um ou mals termos empiricos ou tedricos que
levam em conta a presenca do eletrdlito.

Outros autores tém procurado ater-se as correlagdes empiricas,
visando com isto diminuir o ndmero de parimetros ajustaveis e,
portanto, facilitar a etapa de correlagidc de dados experimentails.

De qualquer forma, todos os modelos ©[Tém aspectos negativos,

seja na acuidade de predicio de dados de equilibrio liguido-vapor,

seda na sua aplicabilidade em cdlculos de colunas de destilacac.

A seguir, sdo relatadas algumas correlacdes para o efeito
salino, divididas em correlacdes empiricas, mnodelos baseados no
concelto de composicdo local e nmodelos baseados noe conceito de
contribuicdo de grupos. Cabe salientar gque outros modelos de
natureza tedrica tém sido propostes para a descricdo do efelto
salinc. Entrefanto, © elevado numeroc de pardmefros que exigem o0s
torna de dificil aplicac¢io prética. Assim, optou-se por clitar
modelos termodinédmicos que, em sistemas nado-eletroliticos,
apresentam boa aceitacao.

As egquacdes fornecidas a segulr apresentam a fragdo molar da

fase liquida de um dado componente "k" calculada em diferentes

bhases:

a) livre de sal (x' ]},

b) sal nac dissociado (x”.),

"

¢) sal totalmente dissociado (% ).

As expressdes para as diversas concentracdes da fase liquida

de sistemas salinos sac apresentadas no capitulo 3.
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2.3.1 - Correlagdes Empiricas

Johnson e Furter 11960}, partindc de consideracdes
termodinémicas, definiram o efeito salino como sendo a diferenca
entre os potenciailis quimicos dos solventes com e sem sal. A partir
desta definicdc, os autores ckitiveram uma relacidc entre a variacio
da composigdo da fase vapor de um sistema ternario Agua(l)-
dlcool (2)~sal(s) com a concentragdc de sal na fase liguida.
Admitindoc uma série de simplificacgfes, esta relagdc se apresenta

como .

o, .
log@ﬁjzzki-xs (2.1)
o

Desta forma, a razlo entre a volatilidade relativa do sistema
com sal (o.) e a volatilidade relativa do sistema sem sal (o), ©
chamado efeito salino, & diretamente proporcicnal a quantidade de
sal presente no meio ligquido.

A constante k_ e constituida de dois parametros individuais,

um para interacdes &lcool-sal (k

sal (k

) e outro para interacdes agua-

5&

.1 ou seda:

k, = k., - ki (2.2)

O wvalor da constante k_ depende, portanto, da razdo molar

entre o &lcoocl e a agua.

Contudo, partinde do levantamentc de dados experimentals para
uma série de 24 sistemas agua-a&lcool-sal, os autores obtiveram,
para a maioria dos sistemas testados, valores de kﬁ praticamente
constantes em toda a faixa de composicdo relativa dos solventes.
Qutros pesquisadores fizeram observagdes semelhantes (Furter e
Cook, 1967). Isto foi atribuide a um possivel "efeito de

balanceamento", no qual as variagdes dos termos k_ e k com a

composicao da fase liquida se cancelariam mutuamente, inalterando

o valor de kf
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Por outro ladeo, Meranda e Furter (1966), levantando dados
experimentais para o ternario etanol-dgua-acetatc de potéssio,

observaram uma variacdo considerdvel do parametro kX com a razio
3

alcool-agua. Meranda e Furter (1971,1972) fizeram observacdes
semelhantes para sistemas etanol-&gua e metanol-adgua contendo sais
de acetato e para o sistema metanol-dgua contendo sais de brometo
e lodeto.

Jagues e Furter (1974) testaram a relacsoc (2.1) na predicé&o da
composicdc da fase vapor em funci&c da concentracido de sal na fase
iiquida, mantendo a razio alcool-agua fixa. Houve boa concordincia
entre as predig¢des e os dados experimentais levantadoes.

Qutras aplicacdes da relacdo (2.1} sdo citadas no levantamento

biblicgrafico de Furter e Ccok (1967).

Schmitt e Vogelpohl (1982) propuseram um método de célculc do
equilibric liquido-vapcr de sistemas terndrios constituidos de um
sal e dois solventes. Este método exige trés tipos de dados, quais
sejam, a solublilidade do sal em cada sgolvente em fungdc da
temperatura, os coeficientes de atividade dos solventes nos
sistemas sclvente-sal e o0s coeficientes de atividade dos solventes
no sistema binario livre de sal. Ja& qgue dispensa dados
experimentals do sistema ternario saline, este método tem
caracteristicas preditivas.

0Os autores partiram da hipdtese de que um sal adicionado a uma
mistura de dois sclventes, forma complexos de associagdo com cada
um dos solventes. O grau de assoclacdc & proporcicnal a
solubilidade méxima do sal no respective sclvente. Desta forma,

define-se um coeficiente de distribuicdo K como sendo a razao

entre as sclubllidades maximas do sal (s) no solvente (1) e no

solvente (2) respectivamente:

« 5.(1) 2.3
s 55(2) ‘

A partir deste coeficiente de distribuicdo e das fracdes

molares dos solventes e do =sal no sistema ternario, o¢s aubtores

redefiniram a fragcdo molar de cada solvente (xi(s) (n=1,2Y) e a
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fracdo molar do sal {x:(n) (n=1,2)) no sistema "pseudo-binario"™.

Un- sistema "pseudo-bindrio" £foi definido como sendo a solucdo
constituida pelo complexc de associacdo sal-solvente.

O coeficiente de atividade do solvente em seu respectivo
sistema "pseudo-bindrio" fol correlacionado através de uma funcédo

do tipo:

v.(9 =2 (1-x9) +B-(1-x(9) +1 (2.4)

0Os termos A e B s8o parémetros ajustéaveis. O coeficiente de
atividade v.(s) leva em conta as interagdes entre as moléculas do
solvente "n" e as moléculas de sal que formam complexos com este
solvente.

Y-(s) e a fracdo molar x:(s) corrigem a pressdo parcial p, dos

solventes, calculada como para um sistema binédrio sem sal:

Py = p, + ¥,.(8) - x:(s) (2.5)

A pressdo parclal p' dos solventes no sistema ternédrio pode
Py

ser usada no calculo do equilibric liquido-vapor tanto de sistemas
isobé&ricos como de sistemas isotérmicos.

Foram levantados dados de egquilibrio liquido-vapor para dois
sistemas do tipo &lcocl-dgua-sal em diversas concentracdes de
goluto. A concordancia entre o0s dados experimentais e ©s
calculados €& boa. Este método pode ser estendido a sclugdes
salinas gque apresentem mals de dols solventes, mas nenhuma

experiéncia nesse sentido foi efetuada.

2.3.2 - Correlacdes Baseadas no Conceito de Composigdo Local

2.3.2.1 - Equagao de Wilson

Jagques e Furter (1972) propuseram um métode de célculo da

composigdo da fase vapor do sistema etanol(l)-agua(2) saturado com
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diferentes tipos de sals sob condicgdes isobdricas. C método parte
de duas relacdes: a dependéncia entre a temperatura e a pressidoc de
vapor dos solventes, com modificagdes adequadas gue levam em conta
a presenga do sal; e a dependéncia entre o ponto de bolha da
mistura e a composigdo da fase liquida em eguilibrio.

Para a aplicacdc deste método basta ter disponiveis dados
experimentais isobdricos de temperatura, pressido e composicgdo da
fase liquida.

Os dados experimentais s&o correlacicnados a partir da

L

.y« P ¢ a pressdo total

calc exp

minimizacido da funcio objetivo E(Pmm-P

medida. A pressao P__,_ € calculada a partir de:

lc

. = ¥p® -y, +{1-x) p° -y, (2.6)

A presenca do sal é considerada no cédlculc das pressdes de

vapor p° corrigidas:
Pt =g P (2.7)

As constantes de correcdo g sdo fornecidas pelos autores. As

presstes de saturacdo dos cempeonentes puros, Pj e P:, sdo fungdes
da temperatura.

O estado padric para o célculo dos coeficientes de atividade
dos solventes é escolhido come sende o de cada liquido puro
saturado com sal. Estes "pseudo-coeficientes" de atividade podem
ser calculados, em funcdo da fracio molar do etancl em base livre
de sal, a partir da egquacadao de Wilson (Wilson, 1964) de duas

constantes:

Iny'. =1-1n [Z x'vam) - ZJF——ZL—_ (2.8)
m k

:E: }{'m‘zka
m

Os parametros R e A, 530 calculados a partir da minimizacéo

da funcéo cobjetivo. A fracdo molar de etanol na fase vapor é entao

calculada a partir da equacdo de Gibbs-Duhem.
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Os dados experimentais coletados foram também ajustados a

equacio de Wilson, escrita na forma da energia livre em excesso

Kf/R.T Vs. x'l). Uma tabela contendc o©os desvios dos wvalores de

composicio de etancl na fase vapor em relagdc a dades
experimentais publicados, para os dois tipos de ajuste, é
fornecida pelos autores. Os desvios s8o razoaveis. Verifica-se gue
os resulfados obtidos a partir do ajuste da energia livre em

excesso sdc sensivelmente melhores gque os obtidos a partir do

ajuste da pressdo total. No entanto, os desvios de G /R.T calculado
e da pressdo calculada em relacdo acs seus respectivos valores
experimentals sdc bem mals significativos. Isto fol atribuido a
inconsisténcia e a errcs experimentals dos dados usados pelos

autores e ao fato de os parametros A = terem sido considerados

independentes da temperatura.

Ura objegdc pode ser feita a este método de céalculo de
composigbes da fase wvapor. A equacdo de Gibbs~Duhem aplicada a
sistemas isobarices, néoc isotérmicos, contém um termo de corregdo
proporcional & entalpia de mistura, gque ndc & desprezivel na
maioria dos cascs (Prausnitz e outros, 1886}. Os calculos de
Jaéues e Furter (1972) ndo incluem estes dados de entalpia de

mistura.

Rousseau e colaboladores (19723, partindo dos dados
experimentais de Johnscn e Furter (1960), calcularam os "pseudo-
coeficientes"” de atividade dos solventes aplicando ¢ mesno
critério de corregdo da pressdo de saturagdo do solvente e
considerando a fracdo molar deste em base livre de sal.

Contude, usaram a chamada "aproximacgdo pseudo-bindria”, na
qual a fase liquida do terndric alcool-agua-sal é representada por
duas espécies: o componente 1" sera aguele solvente gque apresentar
efeito de "salting-out” (normalmente o &lcocl), enquanto dque ©
componente 2' serd a mistura do sal com o solvente que sofrer
efeito de "salting-in" (normalmente a &gua). Desta forma, é feita
apenas a corre¢ac da pressdc de vapor do solvente que sofre
"salting-in".

Foram empregadas trés equacdes para correlacionar os "pseudo-

coeficientes" de atividade em funcdo da concentracao dos
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solventes: van Laar, Wilson (1264) e Renon e Prausnitz (1968). Os
parédmetros destas equacdes foram encontrados por minimizacdo do
valor absoluto da diferenca entre os valores calculados e
experimentais dos coeficientes de atividade. A equacdo de Wilson

foi a que melhor correlacionocu os dados experimentais.

Hala (1983} propds uma expressdo para & energla de Gibbs em
excesso, considerada como a soma de um tfermo do tipo Wilson com um
termo semi-empiricoe.

O procedimento proposte pelo autor permite predizer o
compcrtamento de um sistema salino multicomponente, partinde-se
exclusivamente de parémetros obtidos a partir de sistemas
bindrios.

Como exemplo, Hala efetuocu o cédlculo do equilibrio liquido-
vapor do sistema cloreto de litio(s)-metancl{l)-agua{2) a partir
dos dados experimentals, a 60 C)C, dos bindrios metanol-cloreto de
litio e &gua-cloreto de litic. Os dados experimentais de pressao
de wvapor dos solventes, em funcdo da concentracdo do eletrélito,

sdo correlaciconados a partir da minirnizagdo da funcgdo objetivo

(P - P_ ), onde:
exp cala
Peate = Kn+¥n+Pp® (2.9)
3
P &€ a pressdao de saturacdo do solvente (n=1 ou 2}). O

coeficiente de atividade do sclvente "n" no bindric é dado por:

Iny, = xf -(l -0 xn)- E, - 1n(xn + A, - xs)
A A J (2.10)
xb

- x‘s . 20 + an
) X, +A, X X, + A,

bl n

As fracdes molares dos solventes e do sal (disscociado em v.'

ions} sao dadas, respectivamente, por:
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nn
X o=
DLW W
n
(2.11)
*
ns'vs
K. =
T 2n, 0,V
n

Hala admitiu que A, = A . Os parametros A e E_ sdo obtidos
a partir da correlacdo dos dados experimentais de ambos o©s

sistemas bindrios. Ao pardmetro B fol atribuido o valor 3/2.

O coeficiente de atividade dos solventes no sistema terndrio

pode ent&o ser calculado a partir de:

lnYn = Xg 'Esn - Z{Xm 'Esm ) B XS)

m

¥ o« A (2.12)
1 -1 . - kT Tkn
+ (Z ) LS
1

Os sub-indices "k" e "1" referem-se a todos os componentes
{sal e solventes). O sub-indice "m" refere-se apenas aos
solventes.

Os parametros da equacido de Wilson referentes a interagao
metancl-agua, A, e A, foram obtidos a partir de dades publicados
na literatura para este binadrio. Cs wvalores calculados de
composicdc de metanol na fase vapor mostraram-se satisfatdrios
face acs dados experimentais.

Kumagae e outros (189%2) empregaram ¢ mesmc nodelo para
correlacionar seus resultadeos experimentails. Neste caso} o valor
btimo do parémetro B resultou ser igual a 5.

Kumagae e Arai {19923) também empregaram este modelo para
correlacionar os dados 1iscbaricos de equilibrio liquido-vapor dos
terndrios metancl-&gua-cloreto de calcio e metancl-etanol-cloreto
de célcio. Neste caso, nos parametros de interacdo solvente-
solvente foi introduzida a dependéncia com relagdc a temperatura.

A correlacgdo dos dados experimentals fol razoavel.
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Un modelo com excelentes propriedades preditivas fol proposto
por Tan (1987a). O auter introduziu uma modificagic na egquagéio
original de Wilson (1964) para a energia livre em excesso.

Desta forma o coeficiente de atividade para um solvente "n",

em fungéo de sua fracgdo molar em base livre de sal, é dado por:

Iny', = ~1n{(ASn —l)-x;+Z:Am -x%}

] Z Anm x'm —I
+ = {2.13)
(Am - l) X'+ ZAnm x'mJ
i 1
Z A - X, ‘
1 (Asl - 1") - X+ ZAlm X'mJ
L. il
onde:
¥y, ' P
Y o= ;;_TE? (2.14)
Aplicando as equacdes acima a um sistema bindrio solvente{m)-
sal{s):
Iny' = ~-1na_ (2.15)
, P
Y, = 5 s (2.16)

m

e portanto:

ps
A, = ?m) (2.1

Esta equacdo facllita a determinacdo do parémetro A_. Basta

efetuar a medigdo da temperatura do ponto de bolha do binario

sal(s)~solvente (m), t_+ & pressdo P e na mesma fracdo molar de sal

que na mistura nulticomponente,
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Tan {(1987a) empregou as equagdes do cceficiente de atividade

para analisar a intensidade do efeito salinoc o /a de um sistema

ternario sclvente(l)-solvente(2)-sal(s). Assim, o autor propds

como critério de "salting-out” do solvente 1:

A ~{A52J>1m>a—s—m>1 (2.18)
o o B (yl/y2) .

s1
A relacdc acima permite a rapida verificagdc da eficécia do
sal para uma determinada separacdo. Um método mais completo de
classificacdo de sais fol desenvolvido por Tan (1987b).
0 autor testou a validade deste modelc colhendo os ponios de
bolha de diversos sistemas ternarios do tipo éalcool(l)-agua{Z)-
) e x' =1 (t

sal{s) nas composicGes x'=1 (& ) & ©pressdo

sl 82

atmosférica. As pressdes de saturagéo Pf e Pf, calculadas a partir
da equacdo de Antoine, foram usadas na determinacdo de A, e A
respectivamente. Os pardmetros de interacdo solvente-solvente A e
Am foram retirados de cutras publicagdes.

Os parémetros acima foram empregados no célculoc do eqguilibrio
liquido-vapor dos diversos sistemas salincs. Estes valores foram
comparades com dados experimentais publicados. 0 desvio médio de
composicdo da fase vapor, ({y_,_ = y%p), é igual a 0,010, A relacdo
média de temperatura, tcac/tﬂo, & igual a 0,994,

Fol verificada experimentalmente a variacgdo do efeitec salino
(aé/a) com o fator Aﬁl, confirmando-se a relacido {(2.18}) como
condigdc de "salting-out". Quanto maicr o valor de A, malor & a
intensidade do efeito salino.

Tan {1887a) ndc impds restrigbes ac seu modelo quanto &
pressac total, & fragdoc molar, tipo ou numero de sals presentes,
nem ao tipo de solventes que constituem o sistema. Deste modo, Tan
e Ti (1989) estenderam o usc do modelc para misturas de solventes
orgénicos' {&lcocl n-propilice, acetate n-propilico, acetona e
metanol) contendo solutos polares ou apolares, e para solugdes
aquosas de Aacido acético contendo varics tipos de sais

inorgénicos, obtendo bons resultados de correlacdc. Igualmente,
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Tan e Ng (1993} correlacionaram seus dados experimentais de
equilibrio liquido-vapor do sistema etancl-agua contendo dois sais
dissclvidos. Tan e outros (1988) correlacionaram satisfatoriamente
seus dados experimentais de equilibrio liquido-vapor, & presséo
sub-atmosférica, do bindrio etanol-dgua saturado com g¢glucose. Tan
e Ti (1988) trabalharam com © sistema etanol-tolueno-acetato de
sbdio, obtendo também bons resultades de correlagdc. Nenhuma
experiéncia no sentido de aplicar a equacdo (2.13) a sistemas
salinos contendo mais de dois solventes foli efetuada.

A utilidade deste modelc poderia ainda ser incrementada se A,
fosse colocado em funcio da fracdo molar de sal no sistema. Isto
seria possivel indiretamente através do levantamento de dadeos de
temperatura de equilibrio do sistema sal-solvente, a uma dada
pressao constante, para varics valores de fragdo molar de sal. A
regressdo destes dados a uma funcido ta~t..(x.), permitiria a
simulagdo do efeito da fragido molar de sal sobre o equilibrio
ligquido-vapor de um certo sistema, sem a necessidade de inserir-se

um novo pardmetro As,.

2.3.2.2 - Equagic UNIQUAC

Rousseau e Boone {1978) empregaram a equacgdc UNIQUAC
("Universal Quasi Chemical™), originalmente desenvolvida por
Abrams e Prausnitz (1975), no célculc do equilibrio ligquido-vapor
de sistemas salinos.

OCs autores empregaram o© conceito de "aproximacido pseudo-
binadria", proposto por Rousseau e outros (1972}). A coerrelacdo de
dados de equilibric liquido-vapor de sistemas salinos ternarios
(dois solventes e um sal), é baseada no emprego de coeficientes de
atividade em diluig¢aoc infinita dos "pseudo-componentes”. Estes
coeficientes de atividade s8o usados na determinacdo dos
pardmetros de interac¢do das equagbes UNIQUAC e de Wilson (1964).

Admite~se um sistema salino ternaric, do tipo solvente(l)-
solvente(2)~sal(s), e um sistema sem sal, do tipo solvente{l'}-
solvente{2'), constituido dos mesmos solventes, na mesma razao

molar. Os autores definiram o efeito salino come a razac entre as
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fugacidades da fase liquida destes sistemas, de acordo com a
equacdo de Setschenow (Leong e McDevit, 1952).

A solucédo "pseudo-binaria" é constituida do solvente(l) isentc
de sal, chamado pseudc-componente 1i e da mistura solvente(2)-

sal(s), chamada pseudo-componente 2#. Deste modo, as composicdes da

fase liguida-deste sistema sdc redefinidas de acordo com:

1¥ i

{2.19)

2% 2 s

A rarzio molar entre o sal{s) & ¢ solvente(2) & constante. A
relacdo entre os coeficientes de atividade em diluig¢do infinita

dos solventes no sistema com e sem sal é dada por:

Vi pi(2)

== ey exp(k, o) (2.20)
Yo X, - Pl (2 )

Yy (1) Pi{1)

et = (2.21)
va o pa() 1) - AP

S » e ~
Pn(m) corresponde & pressido de saturacdoc do componente "n'" na

temperatura de ebuli¢dc do componente "m". AP; é o abalxamento de

pressdo de vapcer do sclvente(2) ocasionade pelo sal. A mclalidade

do sal mg é dada em moles de scluto por kg de solvente(Z). A

constante k, tem um significado andlogo ac da constante na equacéaoc
(2.1).

A etapa de correlacdo consiste em determinar y,, e ¥y, a partir
dos dados de equilibrio liguido-vapor do sistema binario sem sal.
A partir dos dados de equilibrioc do sistema salino ternario,

determina-se, para diversos valores de concentragdo de sal m o
# e e

coeficiente de atividade do pseudo-componente 1 em diluicgédo

infinita, y§,. O valor otimo de k_pode ser obtide a partir da

equacdo {2.20) por melo de um ajuste linear.
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A predicdc do efeito salino em outras concentragdes de soluto

é feita pelo uso das equagdes (2.20) e (2.21) para o calculc de ¥j

e Yy, respectivamente. Estes coeficientes de atividade em diluigdo
infinite s&c usados no calculo dos parametros de interacdo das
equacbes UNIQUAC e de Wilscn. Estas, por sua vez, sido usadas no
cédlculo das composicdes da fase vapor e da temperatura de
equilibrio do sistema salino.

Com a finalidade de testar a eficédcia do método, Rousseau e
Boone (1978) levantaram dados experimentals para varios sistemas
dlcool-agua-sal, em trés diferentes concentracdes de soluto. A
média dos desvics absolutos dos valores calculados de tenmperatura

de equilibrio e de composicic da fase vapor em relagdo aos seus
dados experimentais é igual a 0,5 C e 0,011, para o calculo a

partir da equagao UNIQUAC, e 0,7 °Cc e 0,014, vpara o calculo feito
com a equacdo de Wilson,

Os autores estenderam o uso da equagdo a sistemas quaterndrios
de trés solventes e um sal. Como hipdtese, este sistema é tratado
como um "pseudo-ternario” constituido por dols solventes e um
"pseudo-componente” (solvente-sal). Os parametros de interacgao das
equacbes de Wilson e UNIQUAC obtidos para sistemas "pseudo-
bindrios" sdo usades na descricdo do sistema quaternadrio. A
comparacgdoc dos dados calculados de equilibric ligquido-vapor em
relacdo aos dados experimentais levantados pelos autores, revelou

um valor médio dos desvics absolutfcs para a temperatura e a fracéo

mclar na fase vapor da ordem de 0,6 °C e 0,020 respectivamente.

A vantagem deste método em relacdo ao anteriormente propoesto
por Rousseau e outros (1972) & a sua capacidade de prever ¢ efeito
da concentracdo de sal sobre o equilibrio liguideo-vaper do sistena
ternario, sem a necessidade de recorrer a um novo procedimentco de
correlacdce. No entanto, ja gque as equacdes foram deduzidas para

uma razao molar constante sal(s)/solvente(2), o efeltc salino

somente poderada ser calculado para valores constantes de molalidade
de sal. Isto corresponde a um valor decrescente de fracéo molar de

sal no sentido do pseudo-componente 2" para o pseudo-componente 1%,

cnde a fracdo molar de sal €& nula. Desta forma, a fase rica no
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. ) l
. pseudo-componente 1' n#c é adequadamente descrita quando o sal é&

Eibastante solivel em tais solventes.

& Barba e outros {1984) bropuseram um modelo para o coeficiente
;:de atividade dos solventes, baseado na hipétese de solvatacio
: diferenciada dos ions pelos dois solventes.

: Supbe-se um sistema ternario constituido per n, moles de um
;solvente{l), n, moles de um solvente{2) e n_moles de um sal(s).

:Admite—se que o sal estéd intelramente dissociado. Este sistema &
constituidec por agregados de particulas e por moléculas livres de
solventes gque ndc participam do processo de solvatacdo. Como
hipétese simplificadora, os autcres assumiram que um determinado
ion esta exclusivamente sclvatado por moléculas ou do solvente(l)
cu do solvente(2). Desta forma, ¢ numerc de moles do sclvente "n"
(n=1 ou 2) 1livre e ¢ nlUmero de moles de Ions sclvatados pelo
solvente "n" sdo dados, respectivamente, por:

¥ _ b4 4 — L. + *
na=n, - v S Wn N, = X V. Sn W, 2
(2.22}
ni =W -vi-on, =W -V ¥

onde v.* & nimero total de ions formados por cada mol de sal.

¢ & definido como um nidmerc de solvatagdo 1idnico médio

relativo ao solvente "n". O mesmo estd relacionado com seu vaior

em diluicdo infinita, através de:

[ X, s
s, = 8" |
" an + W, XSJ
{2.23)
W+ W, =1
W & um fator "peso", funcadc da composic¢io relativa, tamanho

molecular e propriedades dielétricas dos solventes.
Deste modo, a fracdc molar de qualguer espécie "k" ¢ dada por:



::CAPfTULO 2
26
E]

nk
2onl o+ 2.n
n i

X, =

x, = in (2,24

Com ) .
5 o este sistema de composicles os autores empregaram a
- equagdo UNIQUAC modificada de Anderson e Prausnitg {1978, S&o

. usadas a fracdo molar do solvente livre x, e a fracdo molar do
% agregado de ions solvatados x..

A equagdo UNIQUAC aplicada a este sistema requer apenas
~ parametros binédrios, quais sejam, o0s parametros de interacéo
solvente-solvente, sal-solvente, sal-sal e 0% nlimeros de
soclvatagdo idnica médics em diluicfo infinita. Os trés udltimos
parametros sdc obtidos por ajuste da equacido UNIQUAC aos dadcs
experimentais do bindrioc sal-solvente.

A média dos desvios absolutos dos wvalores calculados de
composicdo da fase vapor em relagdo acs seus dades experimentais
esta dentro dos limites considerados aceitédveils, para todos os
sistemas testados. A vantagem deste método estd em seu poder

preditivo, dispensando dados experimentais de sistemas ternarios.

Gugla e Sax (1985} usaram dados isctérmicos de pressido total
de sistemas bindrios sal-solvente para calcular os paramnetros
ajustavels de interacdo da eguagdo UNIQUAC.

Os parametros de interacao foram obtidos através da
minimizagdo do desvio padridc entre os coeficientes de atividade
predito e <calculado. S&8c necessarics apenas dols parametros
ajustéavels por bindrio (interacgdes sal-solvente). Us parlmetros de
interagdc solvente-solvente sido cobtidos a partir de dados
publicados na literatura para estes componentes.

Admite~se gue © sal estda inteiramente dissociado. As
composicbes do sal e dos sclventes sdo calculadas de acordo com a
equacdo {2.11}). Os parédmetros de interacdc obtldos podem ser
aplicados em sistemas salinos mnulticomponentes, com concentragao
maxima de soluto igual a 2 molar. Para o©0s sistemas ternarios, de
dois solventes e um sal, testados por Gugla e Sax (1985), a

capacidade preditiva do modelo fol apenas razoavel.
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Chri
istensen e outros {(1883) adicionaram dois termos de

correcs “ &
¢d0 a equacido UNIQUAC (UNI). Neste bProcedimento, os autores

as i a i
Sumiram que a funcio de Gibbs em excessc & a soma d
composicdc local com dois termos

C termc de

que levam em conta
1 . (] a S
propriedades especiais das solucdes eletroliticas

Uma das contribuicdes & uma eXpressdo do tipo Debye-Hiickel

(DH), generalizada Para um sistema multicomponente. Esgte terﬁo

leva em conta as interacdes eletrostiticas entre os ions, mas a
sua validade fisica estid limitada a regides muito diluidas. Logo,
faz-se necessdria a adicio de um terceiro termo empirico deo tipo
Brénsted-Guggenheim (BG).

A expressdo para o coeficiente de atividade dos solventes e

dos ions serd entio:
In Y, = in xfm + In y:H + 1In mfs (2.25%)

Assume-se que o©s sals estdc totalmente dissociadcs na fase
liquida.

Embora valideo para sistemas multisolvente/multisal, este
modeio fol somente aplicade a sistemas eletroliticos aquosos com
até dols sails dissolvidos. Nesta publicag¢do foram apresentados os
parametros das equacdes acima para a agua e dez diferentes ions.
As propriedades preditivas deste modelo sdo satisfatdrias.

A extensdo a sistemas eletroliticos contendo mais de um
solvente foi feita por Sander e outros (1986). A diferenga do
modelc antericr o0s autores ndc incluiram o termo de corregdo de
Brénsted-Guggenheim. No entanto, assumiram como ajustaveils dois
pardmetros fisicos da equacdo de Debye-Hickel. Adicicnalmente,
introduziram a dependéncla dos pardmetros de interacdo ion-
solvente com relacdo a composigdo do sistema. Desta forma, a

expressdo para o coeficiente de atividade dos solventes & dada

jSlehab

In y = n ynUNI + 1n VnQH (2.206)
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Os autores n&do incluiram as expressdes para o coeficiente de
atividade dos ions.
0s parametros de interagdo entre as espécies foram obtidos por

minimizacdc da funcido £(in Y - 1ln ¥

n, exp mcac)ﬂ tante para dados
experimentais de sistemas binirios como de sistemas ternarios.

O desvio absoluto médio total bara a composicdo da fase vapor
com relacdo aos dados experimentais é igual a 0,012. No entanto,
conforme os autores, ©s erros na predigdo da temperatura e pressao
foram bem maiores, principalmente em concentracdes mais elevadas
de sal.

A hipdbdtese de total dissociacdo do sal, conforme ressaltado
pelos autores, s6 poderia ser véalida em regides diluidas. Deste
modo, @ mwéxima concentracdo de solute nos dados experimentais
ajustados é igual 10 mol/kyg para sals com Proporcéo
estequiométrica 1:1 e 6,5 mol/kg para sals com proporcdo
estequiométrica 2:1.

Macedo e outros (1590} modificaram o termo Debye-Hiickel da
equagdao de Sander (1986) a fim de substitui-lo por uma expressio
mals rigorosa do ponto de wvista tedbrico. 0Os pardmetros fisicos
foram explicitados na sua dependéncia em relacdo & constante
dielétrica do meio (por sua vez, uma funcido da composicdo da fase
liquida} e em relacdo & densidade da solucdo salina.

Esta modificagdo nédo introduziu outros tipos de paranetros
adicionais a serem ajustados. No entanto, exigiu gue os parametros
de interacgdo anteriores fossem recalculados, a partir do mesmo
conjunto de dados experimentais utilizados por Sander e outros
(1986) . Os autores introduziram dois novos sclventes e sete ions a
matriz anterior de dados experimentais, estendendec porftantoc a
aplicabilidade do modelo. 0Os desvios dos dados experimentals en
relacdo aos calculados com o modelo modificado sdo praticamente os
mesmos gue os obtidos por Sander {1986).

Estes modelos termodindmicos para o coeficiente de atividade
tém a vantagem de manter explicita em suas edquacdes a fracdo molar
dos ions; e desta forma, do sal. Assim, & possivel simular o
efeito da guantidade de sal sobre o eguilibric ligquido-vapor do
sistema eletrolitico. Além dissc, os parametros de interacdo sdo

especificos para um determinado tipo de ion, ou seja, uma dada
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in - fd ,
teragdo céation solvente é independente do anion a0 gqual este

cati
On pertence. Isto torna o modelo mais flexivel. No entanto
)

exige mai : 3 i
g 2l0r numerc de pardmetros ajustaveis por minimizacio

2.3.2.3 - Equagio NRTL

A aplicacdo da equacado NRTL ("Non Random Two Liquid"), de
Renon e Prausnitz (1968), em sistemas eletroliticos j& tinha sido
feita por Chen e outros {1882) e Chen e Evans (1986), através do
seu acoplamento a uma equacido do tipo Debye-Hickel. No entanto,
este procedimento contemplava apenas sistemas do tipo &gua-sal. A
extensdo aos sistemas multisolvente/multisal foi feita por Mock e
outros (1986). Neste caso, o0s autores desprezaram as interacdes de
longo alcance entre os ions, dadas pelo termo do tipo Debye-
Hickel, e admitiram somente as interacdes locais de curto alcance
entre as diferentes espécies.

A expressdo para o coeficiente de atividade é& escrita como a

contribuicdo de dols termos:
ln .Yn — ln ,YInNRTL + ln YIIRNRTL (2.27)

0 primeiro termc (in ") & funcdo da fracdc molar e
pardmetros de interacdo de todas as espécies. 0 segundc termo (1n
Y depende da fracdc molar dos ions e dos parimetros de

interacgdo sal-sclvente.

Por apresentar parametros de interagdc do tipo sal-solvente,
ac contrario do modelc de Sander e outros (1986), o© numero de
parametrcs ajustaveis neste modelc €& Dbem mnmencr. Um sistema
terndrio de dois solventes & um sal requer apenas nove pardmetros
ajustavels. Conforme salientado pelos autores, este numerc
equivale ao de um sistema ternario ndo-salino.

Os pardmetros ajustaveis foram obtides por minimizacdo da
funcdo objetivo (£ Wu. (Uxexe = Ui eare) /Ou’}. Us depende do tipo de
dadcs experimentais usados. Wy e Oy sfdo o fator peso do dado

experimental e seu erro padrédc respectivamente.
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; Os desvios médios dos valores calculados de composicdo da fase
; Vapor, pressdoc e temperatura 40, respectivamente, iguais a 0,01,
1 kPa e 0,1 K.

Este modelo pode ainda representar o equilibrio ligquido-
: liquido de sistemas salinos. Para este caso o desvio da composicio
~ da fase liguida é iqual a 0,01.

As capacidades preditivas deste modelo e do proposto por
Sander e outros (1986} foram testadas por Jansson e Furzer {1989).
Estas sdo equivalentes nos dois casos. Conforme salientado pelos
autores, os dois modelecs apresentam alguns pontos com desvios
maiores que 0,03, o que deve ser levado em conta quando dc uso

destes modelos no projeto e simulaciio de equipamentos de

destilacédo salina.

Tan (1990) aplicou o mesmo principio teérico do modelo NRTL
original de Renon e Prausnitz (1968), para levar em conta o efeito
da presenca de um eletrélito no meio ligquido.

0O autor distingiu duas regibes diferentes, onde predominam
respectivamente as interacbes solvente-solvente e ilon-solvente. Os

efeitos destas regibdes somados constituem o efeito total sobre o

comportamento do sistema salino.
Admitiu~se que © sal estd na forma molecular. As fragdes

molares dos solventes estdc explicitadas em base livre de sal. O

coeficiente de atividade do solvente "n" no sistema salinc é dado

por:
Z x‘m'G'ms T
Iny', = lny™™™ 4 -2
T T fok'Gks
X
I( thm.Gms ) Tmﬁ} (2'28)
+Wﬂﬁ T T -
Zx‘k‘Gks L ) fok'Gks J
[ K
onde:
(2.29)

Grs = expi“ams-zms}
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O termo 1ln y',"™" & dado conforme a equacio original de Renon e
Prausnitz (1968) para a composicio dos solventes em base livre de

- sal. Quando aplicada a um sistema binario solvente-sal o
- coeficiente de atividade do solvente é dado por:

N
_ P
lny, =1, = ln(g;J {2.30)

Logo, a obteng8o do parédmetro 1. para us¢ em um sistema
- multicomponente, depende apenas da temperatura de bolha t.. do
bindrio sal-solvente(n), que contém a mesma fracido molar de sal
que o sistema multicomponente & pressdo total P.

Os parémetros de interacdo solvente-solvente foram obtidos por
correlacac de dados experimentais de sistemas binarios néo-
eletreliticos. ©O wvalor do parémetro o.. fol encontrado por
regressdo de dados experimentais de sistemas ternarios de dois
solventes e um sal.

0 parametro 1., e€std relacionado com ¢ parimetro A da equacdo

(.17} de acordo com:

Aoy = eXp {~Tus) (2.31)

e portante decorrem relagbes idénticas a equacgdo (2.18) como
critério de avaliacdo da intensidade do efeito salino.

A capacidade preditiva deste modelo em relagdoc ac anterior
proposto  por Tan {1987a) & relativamente menor, conforme
verificado per Tan & Ng (1993).

No entanto, o] medelo NRTL modificado pode prever
instabilidades de fase liquida. Tan (1990) desenvolveu um critério
para prever o efeite de um solutec sobre a miscibilidade mitua de
dois solventes. Tal fendmeno de instabilidade de fase ndo pode ser

predito pela equacdo Wilson modificada de Tan (1987a).
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-; 2.3.3 -~ Modelo Baseado no Conceito de Contribuigdo de Grupos

Kikic e outros (1991} substituiram a equacio UNIQUAC do modelo

2 termodinémico proposto por Sander (1986) pela equacdo UNIFAC
("UNIQUAC Functional-Group Activity Coefficients").

G coeficiente de atividade do solvente & dado por:
ll‘l Yn - ln ,YnUNI?P\C e ln,ynD—H (2 32)

O termo Debye-Huckel é calculado com as alteracdes propostas
por Macedo (1990). O termo UNIFAC é descrito de acordo com o)
modelo original propostc por Fredenslund e outros (1977), com
pardmetros independentes da composicido da fase liquida.

Os parametros de interacdoc de grupo entre grupos de solventes
nado foram recalculados pelo autor, mas obtides a partir de
Gmehling e outros (1979).

Os parémetros de interacdo entre grupos de sclventes e os fons

foram estimados, a partir do conjunto de dados experimentails

utilizado por Macedo {1990), pelaz minimizacdc da funcdo objetivo
{ZWuc. (Uk,exo = Ukiemre)’}. Uxenp depende do tipo de dado experimental
utilizade no ajuste.

Os autores compararam 0s erros de predicgdo deste modelo UNIFAC
com resulitados obtides pelc modelo UNIQUAC de Macedo {1990C). A
média dos desvics absolutos de composicdo da fase vapor e de
pressdoc s8c bem menores no modelo UNIQUAC. De acordo com 0s
autores, isto é aceitavel se for considerado que os parametros de
interacdo, ao contrarioco da preoposta de Sander (19286), sao
independentes da composicdo do meio e que o modelo UNIFAC, como um
modelo de contribuicdo de grupos, é bem mais flexivel. De fato, a
predicdo do efeito salino para dois sistemas cujos dados ndo foram
incluidos no calculc dos parametros mostrou-se razoavelmente

precisa.
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2.4 - DESTILAGCAO EXTRATIVA SALINA

2.4.1 - Processos Convencionais de Obtengdo de Etanol Anidro por

Destilacgio

A etapa de separacdo e purificacio de produtos é uma das
partes essenciais de uma planta quimica. A separacdo de misturas
de liquides, na maioria das vezes ndo ideais, por destilacdo é um
dos aspectos criticos dos processos de separacdc. Muitas vezes os
componentes a serem separados formam azebtropos, o que torna
necessario modificacbes do processo de destilacio, como por
exemplo, a adicdc dos chamados agentes de separacio e mudancas das
condigdes operaciocnais.

O processo de destilacido extrativa emprega um agente de
separagdoc pouco velatil, alimentado no topo da coluna e recuperado
no fundo desta.

A destilacdc azeotrdpica emprega um agente de separacéo
volatil, alimentado no topo ou em pratos intermedidrios da coluna,
e -recuperado em sua maioria no topo desta.

Outra alternativa comumente proposta para processos de
separacdc de azebtropos é o usc de diversas colunas operandc a
pressdées distintas.

A desidratacdoc do etanol é um dos processos de separacdoc que
tem recebido especial atencdo, Jj& gque o© etanol anidro & um
excelente aditivo para combustiveis.

Uma forma econdmica de obtencdc de etancl €& a via
fermentativa. No Brasil as principais matérias primas para este
processo sdao o melago e a cana-de-agucar (Neiva, 1987). O etanol é
assim obtido sob a forma de uma solucdo agquosa extremamente
diluida com 10% em peso. Entretanto este forma um azedtropo com a
dgua (89,4% molar & pressdo atmosférica). RAssim, had um elevado
consumo de energia na etapa de remogdc da &agua até o ponto de
azeotropia, e na posterior etapa de deslidratacgdo.

Black (1980) efetuou a modelagem e simulagido de diversos
processos alternatives de desidratacdc de etancl, quais sejam, ©

processo a baixa pressdo, o processo de destilacldo azeotrdpica com
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- pentano e o processo de destilacgdo extrativa com gasclina. O autor

- restringiu-se & simulacdo destes ©processos sem  propor um

procedimento de otimizac&o de seus fluxogramas.

Um comentédric semelhante pode ser feitc a respeito do trabalho

- de Black e Ditsler (1872) que simularam o uso de etileno glicol

como agente de separagdc em uma coluna de destilacdo extrativa.
f Neste sentido, Knapp e Doherty (1990) otimizaram o fluxograma de
1 destilacdc extrativa do etanol empregando etilenc glicol.
Adicionalmente, propuseram um procedimento de integracdo térmica

i no qual a coluna de destilacdo extrativa (CE) opera & pressaoc de

9,2 atm e um dos pré-concentradores (PC) opera a pressdo de 3,2
atm. O outro pré-concentrador e a coluna de recuperacéo de etileno
glicol operam a pressio atmosférica. As colunas s&c seglencladas
de tal forma que ha troca de calor no sentido da coluna de alta

para a de baixa pressao, conforme ilustrado na figura 2.1.

5 HaO

|

francl BDilulde
¥
Ha0 i i

| |

| |

—
—

Figura 2.1 - Esquena do Processo de Destilagdo Extrativa com

ftilenc Glicol (Knapp e Doherty, 1990} .
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Um procedimento para seglienciamento e otimizacdo de colunas de

idestilagéo azeotrdpica do etanol empregando benzeno foi efetuado
- por Ryan e Doherty (1989}).

Black (1980)
. ordem de 245%.

Em relac&o aos dados reportades por
hd uma reducdo nc consumo especifico de energia da
Knapp & Doherty (1982} propuseram um processo no gual o agente
de separagdo forma um azedtropo com um dos componentes

; separado, sensivel & variagbes de pressdo.

a ser

por exemplo, a adicdo da acetona ao sistema etanol-dgua forma
um azedbtropo ternario a pressoes elevadas, inexistente 4 pressédo
.atmosférica Upa coluna de fyracionamento, operando 4 pressao

AT istema
atmosférica, Temove a agua, componente menos volatil do s

ternario. C produto de topo desta coluna é levado a uma coluna

ando a 10 atm Nesta © etanol desidratado & retirado na
oper .

igualmente efetuado um procedimento de

como pode Ser observadc na

corrente de fundo. Foi

integracéo térmica entre as colunas,

figura 2.2.
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Figura 2.2 - Esguema do Preocesso de Destilagdo com Mudancga de

Pressdo (Knapp e Dcoherty, 1992).

A tabela 2.1 apresenta o consumo especifico relativo a estes

processos.
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Tabela 2.1-Consumo Especifico de Energia para Diferentes Processos

de Desidratacdo de Etanol.

Consumo Faixa
Especifico de Concentracioc.
de (% Peso Referéncia
Energia de Bibliogréfica
{Kcal/Kg Etanol)
Etanol)
Destilacéo a 3061 6,4 - 98 Black (1980)
Baixa Pressao
Destilacio
Azeotrépica 2602 6,4 - 99,99 Black (1980)
com Pentano
Destilacioc
Azeotrdpica 2920 6,4 - 69,90 Black (1980)
com Benzeno
Destilacdo
Extrativa com 2446 6,4 -~ Gasohol Black (198Q)
Gasolina
Destilacdo
Extrativa com 8130 6,4 - 99,99 Black (1980)
Etileno Glicol
Destilagdo com Knapp e
Modificacdo de 1792 10 - 99,92 Doherty (1992)
Pressao
Destilacgédo
Extrativa com
Etileno Glicol 1833 10 - 99,92 Knapp €
Otimizada, Doherty (1990)
Termicamente
Nio Integrada
Idem, Knapp e
Termicamente 645 1¢ - 99,092 Doherty (1990)
Integrada
Destilacaoc Ryan e Doherty
Azeotrdpica 1960 10 - 99,92 (1989}
com Benzeno
Otimizada
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2.4.2 - Processos de Obtengdo de Etanol Anidro por Destilacgdo
Extrativa Salina

O efeito da adigdo de um sal sobre o equilibrio liquido-vapor
de uma mistura de solventes é um fendmeno conhecido h& muito
tempo, conforme pode ser verificado no levantamento bibliografico
feito por Furter ({1977). £ portanto estranho que a aplicacido do
efeito salino em operacdes de Separagadoc nac tenha atingido a
relevancia que tém os processos de separac¢ao com agentes liquidos.
As Unicas mencdes sistematicas aos processos de destilaglec salina
foram feitas por Furter e Cook (1967} e Furter (1977). A partir
destas percebe-se que hé& um numero razoavel de patentes
industriais e um nimerc reduzido de abordagens do assunto em
publicagdes cientificas. Na antiga Unido Soviética a destilacao
salina recebeu maior atengdo em diversas publicacdes que, no
entanto, se restringiram aguele pais.

Basicamente, o fluxograma de um processo de destilacéo
extrativa salina consiste na dissolucio de um sal na corrente de
refluxoe de uma coluna de fracionamentc. O componente mais voléatil
¢ obtide no topo da coluna, isento de sal. O sal é retirado pela
corrente de fundo na forma de uma solucgdo salina formada pelo sal
com 0s scolventes mencs volateis. Esta solucgdo é inserida em um
sistema de evaporagdc e secagem do solute (figura 1.2). Alguns
comentirios sobre ops aspectos tebricos da destilagdo salina séo
dados por Furter (1972)}.

C sistema etanol-agua foi um dos que maior atenclo recebeu em
estudos sobre a obtengdo de etancl absolute por destilacéo
extrativa salina. Testando o efeito de diversos agentes de
separacao, Kyrides e outres (1932) sugeriram © use combinade de
sais com agentes de separacdo liquideos. Com a mistura de etileno-
glicoléxido de sddio e etileno gliccocl, os autcres obtiveram em
laboratério etanol 99%9% em peso. Furter e Cook (18¢7) citam a
patente de um processo semelhante, por Van Ruymbeke, que emprega
glicerol e diversos sais inorgdnicos. Por outro lado, héd registros
de processos para a obtencdo de &lcool absoluto nos gquals dois ou
mais sals fundidos eram adicionades a corrente de refluxo da

coluna de destilagdc. Furter (1977) «cita o ©processo HIAG,
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patenteado pela Degussa alemd, para obtencédo de alcool absocluto a
partir de uma solucgdo diluida, com uso de uma mistura de sais de
acetato como agente de separacio. Diversas plantas foram
construidas entre as décadas de 30 e 50 para producdo de etanol
anidro combustivel. Além da obtencdo de etanol isento do agente de
separacao, © processe permitia a reducio de custos capitais e a
redugdo da demanda de energia em relacic aos processos
convencionais.

Cook e Furter (1968) efetuaram a destilacdo extrativa salina,
em escala piloto, do binadrio etanol-dgua empregande o acetato de
potassio em diversas concentrac¢des. Apds o teste de diversos
mecanismos de alimentagdo, os autores decidiram fluidizar o sal,
em regime constante, na corrente de refluxo quente. Fol obtido
etanol isento de soluto, & pressdo atmosférica, com concentracio
acima do ponto de azeotropia, mesmo para peguenas quantidades de
sal.

Morschbaker e Uller (1985) propuseram a utilizagido de uréia em
um processo de desidratacdo de etanol em laboratério. Em relacéo
acs eletrdlitos a wuréia tem algumas vantagens, quals sejanm,
auséncia de corrosdo, precgo reduzide e possibilidade de uso direto
na cultura canavieira. Entretanto, foi verificada a decomposigédo
desta em amdnia e Dbilureto, decorrente do efeite da alta
temperatura e do tempo prolongade de agquecimento (o gue, no
entanto, em escala industrial seria contornado pela sua retirada
continua do fundo da <c¢ocluna). Os autores propuseram dois
fluxogramas para o processc comercial de obtenci&c de etanol
anidro. Uma das alternativas prople a recupera¢ao da uréia por
evaporacdo e reciclagem na forma fundida. Comparado aos processos
convencionais, este apresenta-se vantajoso tanto em termos de
consumo de energia quanto em termos de investimento inicial.

Um fluxograma interessante foi proposto por Barba e outros
{1985). A solugdo diluida de etanol (7,5 % em peso} € alimentada
em uma coluna de esgotamento (PC) operando sem sal. O grau de pré-
concentracdo requerido nesta secdc €& limitado somente a 50% em
peso de etanol. Assim, a carga térmica nesta coluna € menor do que
em uma coluna de fracionamento projetada para fornecer etanol com

concentracdo préoxima do ponto de azeotropia. O vapor de teopo desta
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coluna, cujo contetde energético & aproveitado na segdo de
recuperacdo de sal, é alimentado em uma coluna de fracionamento
(CE) operando a baixa pressdco e com dissolugido de cloreto de
cadlcio na corrente de refluxo. A solugdo salina aquosa da corrente
de fundo é enviada a um sistema de evaporacdo e secagem. 0 vapor
injetado no fundo desta coluna provém do evaporadoer de sal (figura
2.3). A simulacdo deste processo prevé a obtencidoc de etanol 99% en
peso. Para este processo estima-se um consumo especifico de
energia da ordem de 1200 Kcal/Kg de etanol anidro.

Este valor estd acima do proposto por Knapp e Doherty (1990).
Isto pode ser explicado pelo fato de Barba (1985) ndo ter efetuado
a otimizacdo de seu processo. Tendo em mente que o sal, &o
contrario do etileno glicol, ndo é volatilizado e que, portanto,
h& menor consumo de calor no refervedor da coluna de destilacéo
extrativa, & razoavel supor que o fluxcgrama de destilacdo salina
devidamente otimizado seja aoc menos competitiveo com o proposto por

Knapp e Doherty (1990).
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Figura 2.3 - Esquema do Processo de Destilacdo Extrativa Salina

com Pré-Concentracdo da Alimentacdc (Barba e cutros, 1985).

Galindez e Fredensliund {1987) acoplaram o medelo termodindmico
de Sander e outros (1986) a um programa para simulagidc de colunas
de destilacdo. 0s autores assumiram a hipbdtese de fluxo molar
constante. Foi efetuada a comparacéo entre dados experimentais de
destilacdo do bindric etanol-agua com acetato de potassio e o¢s
dados obtidos por simulagdo. Verificou-se boa concordéncia entre
eles.

Gunn e Njenga (1992) propuseram um fluxograma de destilacédo
éom acetato de potéssio, no gqual a corrente liquida da secdo de
enriguecimento seria retirada acima do pontoe de alimentacdo da

coluna de fracionamento e enviada a um sistema de evaporagdo e
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secagem de sal. Isto diminuiria a carga térmica do refervedor. No

entanto, nenhum resultado numérico foi apresentado.

2.4.3 - Outras Aplicagdes do Efeito Salino

Malinowski e Daugulis (1993) empregaram eletrdlitos fortes,
entre os quais o acetato de potdssio e cloreto de célcio, na etapa
de separacdo do etanol, em um processo de fermentagdo extrativa. A
eficiéncia desta separacdo teve uma sensivel melhora.

Bogart e Brunjes (1948) recuperaram fencl a partir de solucdes
aquosas empregando cloreto de sédio como agente de extracdo em uma
coluna de esgotamento. Outros estudos de destilacso salina foram
efetuados para a recuperagdo de &cido acético e acetona (Furter,
1972).

O uso de sais tem aplicagdc também na indistria de produtos
inorganicos. O processo de destilacdo extrativa do acido nitrico
aquoso empregando nitrato de magnésic, ao invés de Acido
sulfuarico, comc agente de separacdo (Kenyon, 1958) e iniciado na
década de 50, apresentou uma série de vantagens: reducdo de 50%
nos custos operacionais, reducgdo no investimento inicial, melhoria
na qualidade do acido obtido (livre de sulfato), entre outras. O
adcido nitrico é obtide no topo da coluna. A corrente aguosa COm ©
sal & apenas parcialmente evaporada e reinserida na coluna
evitando-se maiores dificuldades com o© manuselio do sal (figura
1.3). Zaliopo e outros (1975) efetuaram um estudo computaciocnal do
processo de obtencdc do cloreteo de hidrogénio a partir da
destilacadc de Acido cloridrico diluido, empregando cloreto de
cdlcio como agente de separacgdo. 0O sal é alimentado na forma de
solucdo Jjunto com a alimentacdc de &cido no topo da coluna. Os
autores determinaram os parametros oétimos de projeto e operacdo
para a obtencdo de HCL 99,7%. O usc do sal proporcicna uma reducdo

considerdvel no numero de pratos da coluna.
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2.5 - CONCLUSAO

0 nuimero de dados de equilibrio ligquido-vapor disponivel para
©s sistemas salinos & relativamente elevado. E verdade que, ao
menos para o sistema etanol-agua, a maior parte desses dados foi
obtida entre as décadas de 60 e 70. BAinda assim, ha véarios
esforcos no sentide de aprimorarem-se as técnicas experimentals
para a coleta de dados de equilibrio liquido-vapor, normalmente
mais problemdtica do que para sistemas sem sal. Igualmente ha uma
tendéncia, por parte de alguns pesquisadores do efeito salino, de
buscarem-se substitutoes para oS eletrdlitos ndo-volateis,
extremamente corrosivos. O levantamento de dados experimentais
para sistemas contendo uréia e glucose sao exemplos disso. Unma
deficiéncia constatada por diversos autores é a discrepancia entre
cs dados de equilibrio de um mesmo sistema salinc coletados por
diferentes pesquisadores. Tais desvios 580 o resultado dos
diferentes equipamentos e procedimentos experimentais utilizados.

0 avanco na modelagem termodindmica de sistemas salinos foi
significativo, principalmente a partir da década de 80, quando os
modelos termodindmicos para ¢ coeficiente de atividade, baseados
no conceito de composicdc local e amplamente enmpregados em
sistemas n&o salinos, foram adaptados as diferentes tecrias para
eletrdlitos. A disponibilidade destes modelos, em especial os de
Sander (1986) e Mock (1986}, de facil implementacdo computacional,
permitird o estudo de fluxogramas alternativos para obtencédc de
dlcool anidro por meio de simulacdc matemdtica. Para casos em que
ndo ha disponibilidade de dados experimentais de equilibrio
liquido-vapocr de um certo sistema salino para regressido em um dos
modelos de composicdo local, resta a possibilidade de empregar-se
o modelo de contribuicdo de grupos UNIFAC/Debye-Hickel de Kikic e
outros (1991).

Uma deficiéncia pdde ser constatada nos poucos fluxogramas de
destilacdo propocstos para obtengdco de etancl anidro com sais.
Estes nao tém sido submetidos 4as técnicas de otimizacido e
integracdoc energética como tem sido feito no caso da desidratacédo
do etanol com agentes ligquidos de separacéo. Istc t{orna

problemdtica uma comparagdac criteriosa tanto de custos de
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investimento quanto de consumo especifico de energia. No entanto,
aoc menos €& possivel prever que o uso de um sal, ao invés de um
agente liquido de separacdo, proverd o etancl totalmente isento
deste sal, Jj& que o mesmo niao é volatil.

E preciso lembrar que o efeito salino nio esti restrito apenas
ao sistema &lcool-agua. Da mesma forma, o efeito salino ndo esté
apenas ligado a obtencdc de um determinado produto. Um sal pode
estar presente em correntes de processo com solventes a serem

reaproveitados.
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SALINA.
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3.1 - INTRODUGAO

A realizacdo de um estudo detalhade do uso de sais como
agentes de extracdo em uma coluna de fracionamento por meio de
simulacsdo matemdtica requer um eficaz algoritmo para o agrupamento
e a resolugdo das equagdes de balancos de massa e energia e das
relacbes de equilibrio. A resolucdo de tal conjunto de equacgdes
faz-se necessaria a fim de que possam ser preditos os perfis de
temperatura e de composicdc, os valores de vazio de liguido e
vapor ao longo da coluna, além das estimativas do consumo
energético para o processoc proposto.

0 procedimentc adotado neste estudo para a resolucido do
conjunto de equagdes da coluna de destilacd3c é o proposto por
Naphtali e Sandholm (1971). Feitas as devidas alteracdes, o
programa para simulacdo de uma coluna de fraciconamento salina
utiliza a implementagdo computacional deste algoritmo proposta por
Fredenslund e outros {(1977).

0 uso do algoritmo de Naphtali-Sandholm se justifica pelo fato
deste ser aplicadvel em uma grande variedade de processcs de
separacdo multicompcnente {(Henley e Seader, 198l) e por ser muito
robusto. Pode-se acrescentar ainda © fate de uma versao
simplificada do modelc Naphtali-Sancholm 34 ter sido testada com
sucesso em sistemas salinos por Galindez e Fredenslund (1287).

Dentro do problema analisado, a escolha do modelo
termodinédmicc para © calculo do eguilibrio liguido-vapor assume
especial importéncia. Trata-se de um sistema constituidec por
eletrdlitos para o qual a disponibilidade de modelos
termodindmicocs é pegquena, se comparada agquela entre sistemas nao-
eletroliticos. Sem duvida oS modelos de composicdo local
estendidos a sistemas salincs apresentam em geral uma estrutura
cuja implementacgdo computacicnal ¢é relativamente féacil. Entre
estes, destaca-se o modelc UNIQUAC/Debye~Hiickel de Sander e outros
(1986), citado no capitulo anterior, «cuja estrutura é muito
similar aos modelos de contribuigdo de grupcs.

Uma descricgdo detalhada deste modelo é dada a seguir. Da mesnma

forma, estdc descritas todas as alteracgdes que se fazenm
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necessarias para que a presenca do sal seja incluida no método de

resolucdc de colunas proposto.

3.2 - CALCULO DO EQUILIBRIO LIQUINDO-VAPOR DE SISTEMAS SALINOS

A adicado de um sal nao-volatil a um sistema composto por dois
solventes liquidos, misciveis e volateis, ocasicna, entre varios
efeitos, alteragdes do ponto de ebulicdo da sclucdo, da
solubilidade mitua dos solventes e da composicdo da fase vapor em
equilibric. Isto ocorre poraue o sal modifica a atividade de ambos
0s solventes através da formacdo de complexos de assoclacédo ou de
modificacdes na estrutura da fase liquida.

0 calculec do equilibrio liguide-vapor de sistemas salincs é

feito ©pela aplicacdc do critérico de isofugacidade para os

solventes:

A fugacidade do solvente "n" na fase vapor é dada por:

£ = ¢, -y, - P (3.2
onde @, e P sdo o coeficiente de fugacidade do componente "n" e a
pressdo total do sistema respectivamente.
A fugacidade do solvente na fase liquida é descrita por:
£f = x, -y, £ (3.3)

Y. e f. sdc o coeficiente de atividade e a fugacidade de
referéncia do solvente "n" respectivamente.

Tendo em conta que, nas condicdes de operagdo da coluna de
fracionamento, ¢ sal permanece inteiramente dissolvide na fase
liquida, é Jjustamente através do termo £, que o efeitc salinc é

representado matematicamente,
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A seguir s&o dadas as diferentes definicdes de concentracéo de

fase liquida para sistemas salincs e os métodos de calculo da

fugacidade da fase liquida e da fase vapor empregados neste

trabalho.

3.2.1 - Concentragdes da Fase Liquida de Sistemas Salinos

Seja um sistema salino liguido constituido por n, moles de um

solvente "n" (n = 1,...,N.., onde N,

solventes) e por n, moles de um sal "s" (s

o numero total de sais).,

Admite-se como hipdtese simplificadora que os sais

inteiramente dissociados na fase
proporgdc relativa entre os sclventes,
(] = lr---f Nionl
um dado sal XY, tem-se que:
Tierie wap B -y
XEYE s VX 4+ VY
Deste modo,
para os ions, em termos de fragdo mclar,

com:

nn
X o=
DI I
m 1

0 indice mn refere-ge a todos
. f Nsol)

1, eeusdree s N,

1, ...,0,.. e o indice "i" refere-se

X, e X; sdc denominadas fracgdes

dissociacdo do sal.

liguida,

onde Ni,, & o0 numerc total de ions),

0 nlimero

1! LRI ] Nsall Onde

total de

Naal é

estejam

independentemente da

Qs solventes

a todos os ions

ou seja,

formando n: moles do ion "3"

para

(3.4)

as composicdes da fase liquida para os solventes e
s&o descritas de accordo

{3.6)

(m =

(i =

molares em base de total
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Para o caso dos solventes constituintes de um sistema salino é&

comum utilizar-se a fracdo molar em base livre de sal, definida de
acordo com:

A fracgdo molar de solvente em base de total disscciacio do sal

estd relacionada com sua fracdc molar em base livre de sal através
da equacio:

Xy ;x'r( —inJ (3.8)

Para os ions, outra escala de concentracido normalmente
empregada €& a molalidade, em moles de sclutc por kg de solvente,
definida através da eguacgdo:

onde M, € a massa molecular do solvente "m" em kg por mol.

A molalidade e a fracdoc molar do lon estdc relacionadas por:

my

- 1
Ei:mi v Zx'm Mmm

m

Xy

(3.10)

Para os sals, a fragdo molar e a molalidade s8c dados por:

X, = 3 njzn (3.11)
n‘m <

m, = jzh—“wggﬂ (3.12)
n, -
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onde o indice "t" refere-se aocs sais (t = 1,...,8,...,N.,).

m, & X', sdo relacionados através de:

*

X

m, = .
(1 - sz]’ 2%, M,

T

{3.13)

3.2.2 - Calculo do Coeficiente de Atividade dos Solventes

Conforme proposto por Sander e outros (1986), o coeficiente de

atividade dos solventes em um sistema salino € dado por:
Inyv,=lny" + Iny™=Inv"™ + In v° + In vf° {3.14)

C termo Y. representa o efeito das interacdes de longo
alcance entre os ions sobre o coeficiente de atividade dos
solventes. O mesmc é dadoc pela equagdo de Debye-Hickel, escrita

para sistemas com mals de um solvente:

ln?:ﬂmz;%.;ﬁ.{l+b,f~ﬁ—2-ln(l+b~ﬁ)} (3.15)

A e b s3o considerados paréametros ajustévels, fixados
respectivamente em 2,0 (kg/mol)*? e 1,5 (kg/mol)'/”.

Em um estude posterior, Macedo e outros (1990) explicitaram
estes parémetros em funcdo da constante dielétrica do meio liquido
e da densidade da solucdo salina. Entretanto, esta alteracdo néo
introduziu variag¢des significativas no grau de predicdo do modelo,
desmerecendo o aumento necessario no numero de calculos. Por este
motivo, neste estudo os pardmetros A e b foram mantidos constantes

ncs valores acima dados.

I é a forca idnica do meic, dada por:

i

I=0,5 2 m -2 (3.16)



capfruio 3 _ 51

onde z; & o numero de carga do ilon "i". A molalidade do ion m, é
calculada a partir da equacdo (3.9).

O efeito do termo Debye~Hiickel sobre o coeficiente de
atividade dos solventes prevalece em solucdes muito diluidas em
sal.

0O termo v.™ €& dado por uma equacdo UNIQUAC modificada e
corresponde as interagdes de curte alcance entre todas as
espécies. Este termo caracteriza solucdes mals concentradas em
sal.

0 modelo de composicdo local UNIQUAC, originalmente proposto

por Abrams e Prausnitz (1975) para sistemas ndo-eletroliticos, é
constituido de duas partes: um termo residual (v.'), que descreve as

interacdes energéticas entre as moléculas, e um termo

combinatorial (y. ), que leva em conta as diferengas de tamanho e
forma das moléculas.

No caso de meics eletroliticos, o©s termos residual e
combinatorial mantém o© mesmo significade. No entanto, Sander
{1986) introduziu no termc residual a dependéncia dos pardmetros
de interacdo com relacdo & composicéo da fase ligquida.

‘ A contribuigdo residual para o cceficiente de atividade do

solvente é dado pela equacéo:

] 1
Iny, = q, -il- 1n(§k:ek : \pkn]— ZMJ

{3.17)

T hESE

( )

2 d, i Wi Wie ]
— . 8? * 8 " 6‘4 : e '

LR LR D RSN STy

K

0Os indices "1" e "k" referem-se a todas as espécies (k,1 =

1, ooy eerdseesNigntNa) . B € a2 fragédo de area superficial dada por:
x[ .
9. - X d, (3'18)
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onde . & o paradmetro de &rea superficial do componente "1". A
temperatura absoluta T é dada em Kelvin. A fracdo molar x, dos
componentes é calculada em base de total dissociac@o do sal, de

acordo com as equacdes (3.5} e (3.6).

0 termo y,, € dado por:

Y = expl{~an/T) {3.19}

onde a, & o parametro de interacdo entre a espécie "k" e a espécie
"1", dade em Kelvin.
A dependéncia com relagdo & composicdo fol introduzida para os

pardmetros de interaclo entre ions e solventes:

a, =a, +8, - 2,8, 6 (3.20a)

im im i
j=i

a, = a, +6 - 28, -6 (3.20b)
hES]

onde a'y, e a'm S&o parametros de referéncia, e b.,, € um parametro

de interacdo. Assume-se que Oiyn = Oiin-

Para as interacdes solvente-solvente e ion-ion tem-se:

a = a (3.21a)

am nm

a. = a (3.21b)

i i3

0 termoc combinatorial ndo sofreu modificacdes e & dado pela

equacdo:

ln?i=lnm+1—;~~»0;5-qn'Z~[1n¢;”—+l~¢_”) (3.22)

z = 10 e ¢, € a fracgdo de volume dada por:
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s

Xn 1
b, = w — ' (3.23)
X, I,
4

onde r, € O parédmetro de volume do componente "k".

0 modelo acima foi ajustado por Sander (1986) para incluir um
total de oitoc jons (Li%, Na', K, Ca'%, Cl7, Br-, NGy, CH,.CCC) e cinco
solventes ({(&gua, etanol, metanol, l-propanol e 2-propanocl).

Ceg parametros de volume e de superficie, r, e q., dos &nions e
dos solventes estdo baseadcos nos seus respectivos tamanhos
moleculares. No caso dos cétions, estes para@metros foram tratados
come ajustavels, a fim de se melhorar a correlacdc dos dades
experimentais. Os valores de r, e g« estédo dados na tabela 3.1 para

todos os ions, ¢ etanol e a Agua.

Tabela 3.1 - Pardmetros UNIQUAC de superficie e de volume (Sander

e outros, 1986).

Li” Na” K* Ca™ o
Ty 1,0 3,0 3,0 1,0 0,9861
- 1,0 3,0 3,0 1,0 0,9917
Br- NO.~ CH,COO E,O C;H.OH
Iy 1,2331 1,64 2,05 0,92 2,1055
oy 1,1510 1,60 1,90 1,40 1,9720

Os parametros de interacdc entre solventes e ions (&, aw).
entre os ions (a’;;) e o paréametro &;;,. foram obtidos a partir da
correlacdo de dados experimentais de sistemas ternarios, de dois
solventes e um sal, e de sistemas Dbindrics, de um sal e um
solvente. Os pardmetros de interacgdc entre os solventes (a'n) foram
obtidos diretamente a partir de dados publicados na literatura ou
a partir da correlagdo de dados de equilibrio ligquido-vapor de
sistemas binarics. Os valores dos parametros de 1nteracdc de

referéncia a',, em Kelvin estdo dados na tabela 3.2,
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Tabela 3.2 - Parémetros de Interacdo a’,; {Sander e outros, 1986).

Li” Na’ K Ca™* cl” Br~ NO; | CyHaOp H; 0 CoHO
Li’ 0,0 0,0 0,0 g,0 0,0 - - - -484,21 -445,5
Na® 0,0 0,0 c,0 0,0 76,2 |-362,11 0,0 [-236,01~209,4] 86,0
K 0,0 ¢,0 0,0 0,0 {-470,3] -63,1] 0,0 [ -41,0 [-220,7] 424,53
Ca™* 0,0 0,0 9,0 G,0 0,0 - 0,0 - -593,71 735,9
c1 c,0 | -11,2 | -80,9 4,0 0,0 0,0 ¢, 0,0 }-524,9] 901,2
Br® - 265,2 |-210,0 - 0,0 0,0 0,0 0,0 -128,8} 89%0,9
NOy - 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 ¢,0 0,06 |[-219,3] 00,7
CoHa0p - -627,7] 531,9 - 0,0 0,0 0,0 0,0 J]-416,6] 619,5
H,0 [-59,2| 330,6 | 458,4 |-956,9|~190,2] ~43,5 |140,3|-143,8| ¢C,0 162,4
C:HO |304,5} 116,9 | 146,4 {-386,8] 374,8 | 913,9 [620,7| 107,2 | -14,5 0,0

Os valores dos parémetros de interacdo 8;;,. em Kelvin estéo

dados na tabela 3.3.

Tabela 3.3 ~ Parametros de Interacdo 8;;,. (Sander e outros, 1986).

Etancl Agua
cl” Br” NO,” CoH40;" cl” Br’ NO;~ C,H10,"
Li® 25580 - - - 6548 - - -
Na® 63557 - - 4378 185 6624 - 2170
K 55142 41072 5848 4282 393 5668 230 1618
Ca'* 1163 - 67145 - 10496 - 642 -

O numero de parametros ajustaveis N, necessarios em funcado do

nimero de componentes no sistema é dado por:
Npa = (Nion + Nsml) . {Nian + N:sol - 1) + Nscl-N:-saL (3-24}

Assim, um sistema de dois solventes e um sal, como 0 Jque sera
simulado mais adiante, requer 10 pardmetros do tipo aa, 2
parametros do tipo 0.,, e os parametros r. e g. para o cation.

0 limite maximo de concentracdo de sal para o modelo de Sander
{1986) & igual a 10 mol/kg para sals cuja proporcdo entre Os
coeficientes estequiométricos des ions é 1:1. Para salis cula
proporcdo entre os coeficientes estequiométricos & de 2:1, o valor

miximo de concentracdc de sal é 6,5 mol/kg. Para um sistema de
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dois solventes e um sal, estes valores podem ser calculados em

termos de fragdo molar de sal, pelo rearranjo da equacdo {3.13):

m, - E:xﬂ{Mm

_ ]
l+m, - Z x'. M,
m

*Max
8

X (3.25)

Na figura 3.1 estad dado o perfil dos valcores de fracdo molar
maxima de sal %™ em funcdc da fracdc molar de etancl em base

livre de sal x'..

¢ Molar Maxima de Sal
o
" t
(&3] iR
&
i

Fraca
(] fun)
:—3 bl
> (83
:

T

o

L)

in
i

1

0.00 S R B R S B B R B
0.9 ©.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.5 0.9 4 4

Fragdo Molar de Etanol
{Base Livre de Sal)

Figura 3.1 - Fracdo Molar MAaxima de Sal no Sistema

0 desvic absoluto médio total dos valores de composigdo da
fase vapor calculados com relacdc aos seus valores experimentals é
igual a 0,012. Confeorme Sander (1986) desvios maiores si3o obtidos
na predicdo da temperatura e da pressdo.

A revisdc bibliografica efetuada no capitulo 2 mostra que
outros ‘modelos termodinédmicos apresentam desvios médios
equivalentes ou até menores. Ainda assim, a utilizacgdo do modelo
UNIQUAC/Debye-Hiickel para sistemas salinos se justifica pelo fato
do mesmo apresentar uma estrufura gque ¢é muito similar a dos

mocdelos do tipo de contribuigdc de grupos. J& gue os parédmetros de
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interacdo sdo do tipo ion-solvente (ac invés de sal-solvente, como
em Mock, 1986), a combinacdc de diferentes pardmetros permitiria
uma econcmia na etapa de regressido de novos dados experimentais. A
facil implementacdo computaciocnal deste modelo em um sistema para
simulagdo matematica torna ainda mals evidente as vantagens

decorrentes do seu uso.

3.2.3 ~ Calculo da Fugacidade de Referéncia da Fase Liquida

A fugacidade de referéncia do sclvente "n" puro, a temperatura

T e pressdo P do sistema, estd relacionada com a fugacidade £.° no

estado de saturacdoc através da equacdo {Prausnitz e outros, 1986):

£2 = £ . POY (3.26)

onde a fugacidade do vapor saturado & temperatura T e pressao de

saturacido P,° é dada por:

£ =9, B (3.27)

{3.28)

0. é o coeficiente de fugacidade dc solvente "n" no estado de
saturacdo. O mesmo & calculado a partir de propriedades de
pressao-volume-temperatura da fase vapor, conforme  indicado
adiante. R é a constante universal dos gases.

0 termo de correcaoc de Poynting, POY, corrige a compressio do
liquido & pressdo P. A variagdo do volume molar do liquido v,” com
a pressdo pode ser desprezada para sistemas afastados das
condicdes criticas.

conforme assinalado por Prausnitz e outros (1986), o termo de

correcdo de Poynting é bastante préximo da unidade para diferengas
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de até 10 atm entre a pressdo total P e a pressfio de saturacio de
cada liquido.

A pressdo de saturacdo P, é calculada a partir da equacdo de
Antoine:

ANTB,

log B} = ANTA - ————i—
ANTC, + t

(3.29)

Os valcores das constantes de Antoine para o etancl e a agua,
com a pressdo de vapor em mmHg e a temperatura t em °C, foram
cbtidos a partir de Fredenslund e outros (1977) e estdo dados na
tabela 3.4.

Tabela 3.4 - Constantes da Equacdo de Antoine.

ANTA, ANTB, ANTC,
Etanol 8,04494 1554, 3 222,68
Agua 7,96681 1668,2 228,00

3:2.4 - Calculo dos Coeficientes de Fugacidade da Fase Vapor

O coeficiente de fugacidade ¢, de um componente "n" em uma
mistura de gases ndo-ideals é dado pela equagdo (Fredenslund e
outros, 1877):

1 R-T
1 T (—‘-—— P .
no, = — (s, g (3.30)

vV, corresponde ac volume parcial molar do componente "n", dado

por:
_ [an- VQJ
G o= | (3.31)

onde v' é o volume molar da mistura & n é& o numero total de moles.
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Para baixas pressdes o volume molar v' pode ser calculado a
partir da equacgdo virial, explicita no volume e truncada apés o

segundo termo:

(3.32)

onde Z é o fator de compressibilidade da mistura.
Para uma mistura de N, compcnentes, o© segundo coeficiente

virial B estd relacionado com a composigdo pela equacdo:
B:ZZyn-ym-Bm {3.33)

onde Bn. €& o segundo ceoeficiente wvirial c¢ruzado, fungdo da
temperatura. 0 mesmo representa uma Iinteracdc bimolecular entre
uma molécula "n" e uma molécula "™m" (n,m = 1,...,N,.), sendo B, =
B... Para m = n tem-se que B,, &€ o0 segundo coeficiente virial do
componente "n" puro.

Pelo rearranijo das equagdes acima, o coeficiente de fugacidade

do componente "n" em uma mistura de gases pode ser rescrito como:

P
1 = = 12 - B sz} 3.34
Do, = = ( 2. B (3.34)

O coeficiente de fugacidade dc compconente "n" puro nc estado

de saturagdo €& dado pela eqguacdo:

B .
ln ¢ = ——FF (3.35)

O calculo dos coeficientes virials pode ser efetuadeo de acordo
com © método propostc por Hayden e O'Connell {(1875), ilustrado no

apéndice A,
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3.2.5 - Calculo da Razdo de Equilibrio de Fases

A razdo de equilibrio de fases ¢ definida como a proporgéo
entre a fracgdo molar do solvente "n" na fase vapor e sua fracido
molar na fase liquida. Considerando as equacgdes (3.2) e (3.3),

esta proporcdoc é dada por:

. f°
K o= 3o o Yo'l (3.36)
X @, * P

n

Sander (1986), no ajuste dos dados experimentais ac seu modelo
termodinémico, desconsiderou a nédo-idealidade da fase vapor e o
termo de correcidc de Poynting. Ou seja, © termo POY da equagao
(3.26), o termo ¢,° da equacdo (3.27) e o termo ¢, da equacdc (3.2)
foram considerados iguais a um. Desta forma, a equac&dc (3.36) pode

ser rescrita de acordo com:

K = A (3.37)

A razdo de equilibrio de fases, conforme dada pela equacdo
acima, serd utilizada nos calculos da c¢oluna de fracionamento
salina.

0 procedimento iterativo para o célculo do fator K, de um

sistema salino isobdrico estd ilustrado no apéndice B.

3.3 - CALCULO DAS ENTALPIAS MOLARES PARA O BALANCO DE ENERGIA

Neste estudo ndc serad levada em conta a presenca do sal no
calculc das entalpias dos componentes volételis. Deste modo, a
entalpia molar total da fase liquida, h% ¢é definida comoc sendo a
soma entre a entalpia molar ideal, h", e a entalpia molar de

excesso, h'f:

h' = h¥ + h€ (3.38)
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h* & dado em funcdo da fracio molar dos solventes em base

livre de sal:

R = ) x_ht (3.39)

onde h. & a entalpia molar do componente puro "m" (m = 1,...,Nu)
no estado ligquido.
A uma dada pressfo, a variacdo da entalpia molar de un

componente purc com a temperatura, é definida de acordo com:

nt (1) - hi{t,) = ICp’; . dt (3.40)

L3
onde Cp. é o calor especifico molar a pressiaoc constante do
componente "m" na fase liquida, e hif{ty) €& a entalpia molar do
componente "m" ligquido na temperatura de referéncia t,.
Admitindo que Cpi seja constante entre as temperaturas t, e t,

e atribuindc o valor zero para hiu(t,), tem-se que:

hi(t) = b + Cpt - t (3.41)

s

onde:

hY = —Cp- - t, (3.42)

A entalpia meolar de excesso da fase liquida € calculada a
partir do modelo UNIQUAC de acordo com a equagdo (Fredenslund e
outros, 1977):

qn ) x'n'z ea’!\ ' \%JI'M‘. ’ ln(wmn)
h = R . T D, iﬁ v (3.43)

onde 6, e Y. sdc determinados respectivamente a partir das equacdes
{3.18) e (3.19), aplicadas somente aos componentes volateis. Os

paradmetros d., para os solventes sd0 os dados na tabela 3.1.
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A eqguacdo (3.43) fornece apenas uma estimativa grosseira da
entalpia molar de excesso, quando o0s pardmetros de energia de
interagdo sdo determinades a partir de dados de equilibric
liquido-vapor e s&o considerados independentes da temperatura
{Fredenslund e outros, 1977). Ainda assim, para o caso do sistema
etanol-agua, a magniftude de h*™ & peguena se comparada com a
entalpia de vaporizacéo.

No calculo da entalpia molar total da fase vapor h' admite-se
que esta fase & uma solucdo ideal, ou seja, a entalpla excesso €

desprezada. Deste modo:
h' = Zym-h§ (3.44)

Admitindo que Cp', seja constante entre as temperaturas t e to,

a entalpia molar h’ do componente "m" puro na fase vapor em funcdo
da temperatura é& dada por:

() = Y +cCp! vt (3.45)

m

onde:

h® = H) - Cp! - &, (3.46)
H, é a entalpia molar de vaporizacdc do componente "m" a
temperatura de referéncia t,, e Cp; & o0 calor especifico molar a
pressdo constante do componente "m"™ na fase vapor.
Os valcres dos calores especificos a pressdo constante e da
entalpia de vaporizacdo para o etancl e a &gua, obtidos de

Fredensiund e cutros (19277), estdo dados na tabela 3.5

Tabela 3.5 - Dados de Hom' Cme € vam para t, = 8O °C.

H’, {cal/mol) Cp*. (cal/mel.°C) Cp'n (cal/mol.°C)
etanol 9397,8 37,904 18,676
Zgua 5527, 0 18, 0 5,705
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3.4 - MODELO DE UMA COLUNA DE FRACIONAMENTO SALINA OPERANDO EM
ESTADO ESTACIONARIO

0 métode adotado para o céiculo de uma coluna de destilacgdo
multicomponente em estado estaciondrio é& o proposto por Naphtali e
Sandholm (1971). 0O esguenma da coluna de destilagdo estad ilustrado

na figura 3.2.

/!\ L = VNes
N.lt
SancL
RR.D
1
Fshls:.:‘}
5.Y etl
{-WW# 2
SO - ST R - - P8
& ~1 F.
8" e-1
2 Fsz
Fs
8,

BE = Ly + V5,

Figura 3.2 - Escquema da Coluna de Destilacio.

Originalmente concebido para sistemas contendo componentes
volateis, © modelo admite mGltiples pratos de alimentagdo e de
retiradas laterais de componentes na fase vapor e na fase liquida.
Admite-se gue o condensador e o refervedor s#o parciais, ou seja,
0s mesmos sdo tratades como estagios de equilibrio.

Para o <casoc da destilacdo extrativa salina admitem-se
igualmente mdltiplos pratos de alimentacdo dos solutos ndc-
voléateis. A retirada lateral destes estéd condicionada & retirada
lateral dos componentes volidteis na fase liguida, ndo sendo
necessario especificé~la. Deste modo, as modificacbes a serem

introduzidas no modelo original sio minimas.
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Neste procedimento devem ser especificadas as seguintes
variaveis:

* O numero total de estagios.
e A eficiéncia de Murphree para cada estagio.
®* O prato onde se localizam a retirada lateral e a alimentacidc dos
componentes.
¢ A composicdo da alimentacdo, sua vazioc e seu estado térmico.
e A vazao e 0 estado de fase da retirada lateral.
* A pressao de operac¢do da coluna.
e A razdc externa de refluxo.
¢ A vazdo de destilado.
Desta forma, para cada estagio sdo consideradas como varidveis
independentes:
e A vazdo individual de cada componente na fase vapor.
e A vazdo individual de cada componente na fase liquida.
e I temperatura.

A qgueda de pressdo entre os estagics é desprezada neste

estudo. Admite-se que todos os pratos da coluna sdc adiabaticos.

3.4.1 - Formagaoc das Fungoes Discrepéncia

As equacdes de conservacdo de massa e energia e as equagdes do

" L

equilibrio de fases sao formuladas para cada componente "m" em
cada estagio "e" de tal modo a formarem funcdes discrepancia, aqgui
designadas F.(e,m}. A funcido discrepancia é uma medida quantitativa
do desvio proporcionado pelas varidveis independentes en
satisfazer as condig¢des fisicas na coluna.

0Os sals ndo sdo incluidos na formacdo dessas funcdes
discrepancia. A vazic dos sals alimentados a ccluna é uma variavel
especificada. J& que o0s nesmos permanecem integralmente na fase
liquida, -os seus fluxos individuais em cada estagio sio obtidos
por meio de balancc material.

Seja a coluna de N.. estdgios ilustrada na figura 3.2. O
nimero de componentes volateis presentes é igual a N,u € © numero

de sals é igual a Ng;.
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Conforme ilustrado na figura 3.3, para cada estagic "e" (e =

1,...:Ne.) admitem-se as seguintes correntes:

¢ Alimentacdo individual do componente veolédtil, f.., & do sal,
£Se,5.

¢ Retirada lateral de vapor, 8., de liquido, S.", e de sal, S.°.

e Vazio individual do componente volatil na fase wvapor, v.. & na
fase liquida, l...

¢ Vazdo individual de sal, vs.,..

Vsa-»l,ﬁ

2,0 N
v<‘__ A ’_JL ie+1,m
|
|
E

£3. s
o stagio "e" l
fom N
| s
i ;1
; Se
i )/
i vse = s
Ve-1,m E Lo,m

Figura 3.3 - Representacdo de um prato genérico "e".
Em negrito estdo todas as varidvels especificadas. Todos o©s
valores de vazioc acima estic em moles por hora.
a) Balanco de Massa
A funcdo discrepancia F,{e,m) formada a partir de balancos

materiais aplicados a todos os componentes volateis (m = 1, ..., Naar)

& dada por:

| 5t sy
| - el = - I .. —Ff. =20
Fle,m) = |1+ 7 la+til+yg Voo =™ Ve = Lo = E

F (1, m)

i
’_l
“+
e,
N
H}—‘
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I
+
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(3.47b)
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( st \ ( gV

Nane Neat
F}.(Nest’ m) = Ll + ?WJ ) lNes:!m + Ll + "‘{}“‘——““"'J ) VNascam - vNe:t“‘lrm - stscfm = O

(3.47¢)

onde L. e V. sfo a vazdo total de liquido e a vazdoc total de vapor
no estagio "e" respectivamente.

Portanto, para o balango de massa forma-se um total de
(Nege . Near)  funcgdes discrepédncia. 0 valor de F.{e,m}) corresponde ao
nimero de moles por hora pelo qual o balango material ndo esta
satisfeito.

A vazido de cada sal "s" (s = 1,...,N.) no estagio "e" é dada

por:

{e = ll'--f Nes:_l)

Nage \
VSNHH:'S = fSNEaE'S ' LL . J {3’ 48b)
NE'_‘J

"

A vazdo de um dado sal s" na corrente de alimentacdc no
estagic "e" pode ser especificada em funcido da fragaoc nolar de sal

X%, . nessa corrente, de acordc com:

x5 2 fan
fs _ = (3.49)
1 - %

A retirada lateral de sal em funcgdo da retirada lateral de

liquido & dada por:

g = 5 (3.50)

e = 1,000 Nege)

onde VS, é a vazdo total de sal no estagio "e".
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b} Balang¢o de Energia

A funcdo discrepancia F,(e), formada a partir do balanco de
energia, é dada por:

\
Fle) = [1-+~£—J. HE +[} + V_)- B, —H/, - H,, —H =0 (3.51a)

(e = 2,..., Negeml)

onde H.', H.' e H,S s3o as entalpias totais {em calorias por hora) dos
componentes volateis na fase vapor, na fase liquida e na
alimentacdc respectivamente.

As cargas térmicas do refervedor, Q., e do condensador, Q..
sdo varlévels ndo-especificadas e portanto niac podem ser usadas
para gerar as funcdes discrepéncia F, (1) e F,{(N..). Estas funcdes
sdo formadas a partir dos valores especificados de razdoc de
refluxo externa, RR, e vazido de destilade, V.

Aplicando um balance material global, para todos 0s
componentes voléateis (m = 1,...,N.), a fungdo discrepidncia para o

refervedor é dada por:

Fz(l) = Zl;,m - sze,m + vNest

=] m e

Da mesma forma, a funcdo discrepéncia para o condensador é

dada por:

~RR -V, =0 (3.51c)

(m = }-I"Of Nsal)

Para © balango de energia had um total de N.. funcdes
discrepancia. 0 valor de F,(e] representa o numerc de calorias por
hora pelo qual o balanco de energia ndo estad satisfeito.

As cargas térmicas no refervedor e no condensader sdoc dadas

por:
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st gy
e e L 1
Q1~1+L -H1+l+*{;—-§-{f—H§‘—Hf (3.52)
1 1
A I A T
Q.. = Ll I j Hy. * Ll T J “Hy - Hy o - H[ (3.53)
Near Naut
Os valores de H,, H' e HS (e = 1,...,N...) sdo calculados a
partir de:
H = h! -V, (3.54a)
H = hl - L, (3.54Db)
Y = 2. o rie?) + (1 - ) - ni(e))]) (3.54c)

As entalpias molares totais da fase liquida, ht, e da fase
vapor, h.', em cada estdgic sdc determinadas a partir das equacdes
(3.38) e (3.44) respectivamente,

As entalpias molares do componente '"m" puro na fase vapor,
hy(t’), e na fase liguida, h,)(t"), da corrente de alimentacido sio

calculadas & temperatura de alimentacdoc tf através das equacdes
{3.45) e (3.41) respectivamente. . &€ a fracgdo de vapor na corrente

de alimentacéio.

c) Relagdes de Egquilibrio

A terceira funcdc discrepéancia F.{e,m) é formada a partir do

conceito de eficiéncia de prato de Murphree (1.).

A eficiéncia de estagioc de Murphree é dada por:

yc_g,m - ye—l,m

(3.55)

para (€ = 2,...,Nee}) € (0 = 1,...,Noa}.
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A razao de equilibrio K., é dada, para um estagio "e", pela
equacédo {3.37}.

A fracdo moclar dos soclventes no estédgio "e", x.., estid escrita
em base de total dissociacic do sal. Colocande~a em funcédoc da

vazfes dos solventes e dos sais tem-se que:

Kepw = = ] (3.56)
{S = 1;..., Nsal)

+ - 4 . \ v . -
onde v, € a soma dos coeficientes estequiométricos dos ions para o

sal "s".
Substituindo %,. na equacgdo (3.55) e rearranijando esta, tem-se

como terceira funcdo discrepéncia:

n. - Ke,m : Ve ’ le,m Veot,m (l - ne) ) Ve
Fle, m) = T + : - v, = 0 (3.57a)
Le + Z V; ’ vse,s Ve*l .
(e = 2! o ey Nesﬁ)
K. -V, -1,
F,(1, m) = —* e — V. = 0 (3.57b)

Ly + Zvi © VS,
5

onde a eficiéncia de Murphree do refervedor é igual a 1,0.

H&  (Neoe.Nyo1) fungdes discrepdncia do tipo acima. A fungédo

File,m) é dada em moles por hora.

As equacgbes (3.47), {(3.51} e (3.57) formam um vetor de funcdes

discrepéncia representadc por:

o

(3.58)

-

™1

<

i
T
=y i i
I |

I

<>

As funcdes vetoriais F, contém cada uma os elementos F,{e,m).

O vetor FE(x), constituido por um total de N...{2N+1) elementos,
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pode ser resolvido para um igual numerc de incégnitas (variaveis
independentes) :

e

Hu g b
T

(3.59)

onde o vetores 1, v e t contém todes os elementos 1., Vem € Lo
respectivamente.

Uma vez que os valores destes elementos satisfacam a equacan
(3.58), podem ser obtidos os perfis de temperatura e compesicdo ao
longe da coluna, os valores de vazdc molar de cada produto e os

valores da carga térmica no refervedor e condensador.

3.4.2 - Resolugdo do Sistema de Equagdes

O sistema nédo linear de equacgdes representado na eguacio
{3.58) €& resclvido peloc método iterative de Newton-Raphson,
empregando-se a convergéncia simulténea de todas as variavels
independentes Xx.

Neste método s&o criadecs valores sucessivos das variavels
independentes até gque os valores das fungdes discrepéncia
permanecam dentro de uma faixa préxima de zero.

Um novo conjunto de valores das variaveis independentes, x,

é gerado a partir de uma estimativa prévia, x°, conforme a equacao:

| o8(x
{aﬂ“)} [ax] = [-E(x)] (3.60a)

Ax = x*% - x° (3,60Dh)

[op(x) |

onde L P J ¢ a matriz Jacobiana do vetor F(x) na iteracioc p.
"x"' P

Pelo método de Naphtali e Sandholm (1971) as eguagles & as

variavels sdo agrupadas por prato, um procedimento mais adegquado
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para sistemas envolvendo um elevado numerc de estégios e baixo
nimero de componentes (Henley e Seader, 1981). Desta forma a
matriz Jacobiana assume um formato de facil resolucdo: reduz-se a
memdria e o numerc de calculos requeridos.

As funcdes discrepéncia F(x) s&o reagrupadas na forma:

o

N

SN [ [

6lu) = | (3.61)

]
®

onde G. & o vetor de funcdes discrepancia arranjadas para o estédgio
e Este vetor apresenta um total de (2.Nsu+tl) elementos e é dado

por:

Fl(e’ l) Ge,l
Fl(e' 2) Ge 2
F (e, )

Fl(e’ 1qsol) Ge:Nsol

g = E13(e’1) = G‘»?#Nsol."‘1 {3.62)

FE(e’ 2) Ge,NSOVQ
FE(e, m)

Fl(e’ Nsol) GE'ENsol

L FZ(e) o LGQ,ZNSOL-‘H\_

Analogamente, © reagrupamento das varidveis independentes se

di de acordo com:
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[y,
1,
u = {3.63)
e
EN@.;C ‘|
onde u. é o vetor das variavels independentes agrupadas para o
estagio "e", compreendendo (2.N,,+1) elementos na ordem:
( le,l ue,l
e,2 U’e,Z
Lom
E"'!Naol uestcL
u, = t. = | Ugy,, -1 (3.64)
ve,l U‘e,N,,ﬂ«kZ
Ve,m
ey Ny —1 } uefz'\'sek
L 2, N0 Lue,zl\iso; +1

Ja que as funcdes discrepancia para o estédgio "e" dependem das

variadvels dos pratos "e-1", "e" e "e+l", a matriz do Jacobiano de

elementos apresenta-se conforme:

(Neor . Nase)
B, c 0 0 0 - -
2 B < 0 e :
=2 =2 =7
ol 1. = =
L géhJ e ’ (3.65)
u : o a8 e 0
=Nes‘: -2 @ Nogy =2 =Nea* 3
0 0 I B C
mEN Ly, =1 =N -1 =N -l
0 0 0 0 2 B :

Os elementos ndc nulos da matriz acima sdc dados por:



capfTULo 3 77

oG,
A = 2u.. {3.66a)
B = %,
% T (3.66b)
oG,
¢, = P (3.66c)

onde A. &€ uma sub-matriz contendo as derivadas parciais das funces
discrepancia do prato "e" com relacdc a todas as variaveis
independentes do prato "e-1". De forma andloga, B. e (. 330 sub-
matrizes contendo as derivadas parciais das funcgdes discrepancia
do prato "e" com relacdo &s variédvels independentes do prato "e" e
"e+l" respectivamente. Deste modo, estas sub-matrizes contém cada
uma um total de (2.N,,+1}? elementos. Os elementos de A., B. e C. s&o
dados no apéndice D,

A estrutura do Jacobiano é denominada bloco tridiagenal por
apresentar elementos diferentes de zero apenas na diagenal e ao
redor desta. A resolucio de um sistema de equagdes desta natureza
é facilitada pelo método de decomposicédo de matrizes em LU, ou

seja:

{ _—lJ:[L]- g (3.67)

Os elementos das matrizes [L] e [U] e os passos de resolugao

do sistema de equacgdes nido serdo detalhados aqui e podem ser
vistecs em Ravagnani (1983 .

O critério de parada para © processo literativo definidec em

{3.60) é& obtido a partir da definicdoc do residuc 1t dado por:

=23 (An,) (3.68)

-/ Nest)
(n = lf-"l 2N501+1)

@
il
H
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Aceita-se uma solugdo para o sistema quando:

T =K (3.69)

onde k¥ foi fixado em 0,01.

Os valores iniclais atribuidos &s varidveis independentes para

a resolucdc do sistema de equacgdes por Newton-Raphson s8o de

extrema importancia. O©Os mnesmos sdoc obtidos de acorde com a

seqiiéncia de célculos:

1)VNescB = Viest
2) LNesto = Viest.RR

3) Viese-1® = Liesr® = Frese + Sueer” + Swest’ + Vies

4)LS° = Le®” - S5+ (1 - G . Fe (3.70)
S5)Vet” = V' + 87 - L. F.

6L = L0 - S + (1 - L) .Fy - V'

onde:

e = N, + 2 - kk
kk - (3;410"INest) -~

m=1

O calculo do primeiro valor das vazdes 1individuais dos

componentes na fase liquida é feito de acorde com:

lon = {i f/N‘Z Fe]- L, (3.71)

g= ]

Analogamente para os componentes na fase vapor, tem-se que:

Vom & fe,m Fo |- Ve (3.72)

ewl
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Onde (ezl.r-c-l est) e (m=1f--'l Sol)'

G valor inicial da temperatura do estagioc "e", para (e =
1,000, Nl s & dado por:

T = TB+——————--1---« (TT - TB)
. = - - (3.73)

TT e TB s&c as temperaturas no topo e no fundo da coluna
respectivamente. Estes valores sdo especificados como sendo a
menor e a malor temperatura de ebulicido dos componentes volateis

que compdem a mistura.
As variacdes entre as iteracdes subseqglientes sido limitadas a
fim de que os valores de Au ndc ultrapassem um valor maximo

preestabelecido, ou seja:

At, < t£2* = 10°C
Ne:

Al, . s L 2fm < RR (3.74)
=1

e
N

Av,. < V¥ = D f .RR
el

e,m m

No caso em que os valecres de vazdo dos compenentes na fase
vapor ou na fase liquida sic menores do gue zero, 0S NMesncs sao

igualados a 0,0001.

3.5 - PROGRAMA PARA SIMULAGAO DO PROCESSO DE DESTILAGAO EXTRATIVA
SALINA

Um diagrama de blocos simplificadeo do programa de simulacdo da
coluna de fracionamento salina estéd ilustrado na figura 3.4.

0 programa em linguagem de programacao FORTRAN para a
resolucdc de colunas peloc métode de Naphtali e Sandholm &
fornecido por Fredenslund e ocutros (1977).

Ao mesmo foram introduzidas as devidas alteragfes a fim de que

se inclua a presenca de componentes nido-volateis no sistema.



caritTuro 3

Leitura:

“Nimero de Componentes

~Propriedades Fisicas

~Pardmetros UNIQUAC/
Debye-Hickel

~Pressds de Opsragio

-

/

~Configuragasc da Coluna

K

[ed

!

Valores Iniciais ]

~Vaz&o dos solventes na fase liguida

-Vazdo dos sclventes na fase vapor e
~Vazdo de sal

~Parfil de temperatura

|

-Calculo da composigio da fase ligquida
em base de total dissociacdo do sal
~Calcule des coeficlentes de atividade
dos solventes
~Calcule de W # suas derivadas parclails
- ~CAlcule da entalpia total de fase e

suas derivadas parcials

da matriz do Jacecbianc

~Construg¢io das matrizes LU e resolucio

~Construgdo das fungfes discrepéncia e I
N

do sistema de egquaches lg

|

~gotina ‘_.:,-ara;mrur
gle da vazio
ividual de sal
em zada estaglo

l

Noves valores para a
temperatura e vazbes
individuals dos selvente:
nas fases liquida e vapor

Ha Sim

retiradas laterals
de liguide?

[ 51)

|

NAS (eq. 3.63) "

Calcule: -
~Carga térmica deo refervedor o
e do condensador ! Arguive de
~Censume especifice de anergia e saida de
-Perfis de fragioc molar dos dades i
compenentes volatels e do W,
sal

i
[ E—

/:;;m‘““

Figura 3.4 - Diagrama de Blocecs para ¢ Programa

de Simulacéao.
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O numero méximo de estagios admitidos para a coluna é igual a
60. O numero méximc de componentes volateis e de componentes nio-
volateis admitidos no sistema é igual a 3 e 2 respectivamente.
Para o propdsito deste estudo estas limitag¢bes sdo mais do que
suficientes. Ainda assim, alteracdes nas mesmas poderédo ser feitas
pelo redimensionamento apropriado das matrizes contidas no
programa.

Apds a leitura das propriedades fisicas dos compenentes e dos
parametres de operagdo da coluna, séo computados os valores
iniciais de temperatura e de wvazdo total e individual dos
componentes na fase liquida e vapor.

A especificacdc da quantidade de sal alimentado permite o
calculo da vazdo de sal em cada prato da coluna através da eguacdo
(3.48).

Conforme verificado na figura 3.4, para o caso em gue coluna
apresentar retirada lateral de liquido, 8., este calculo & repetido
a cada nova iterac¢do. Este procedimento torna-se necessario pois,
embora o valor de S.) seja especificado {e, portanto, se mantenha
constante durante © processo iterativo), é& razocavel admitir que ©
valor da vazdo total da fase liquida, L., iréd sofrer alteracées a
cada nova iteracdo. Deste modo, conforme a equacdo (3.48), o valor
da vazdo de sal variaria na mesma pProporgio.

Para © caso de sistemas sem retiradas laterais de liquido o
procedimento acima ndo se justifica e a vaz&o de sal é& calculada
uma Gnica vez.

Embora seja desnecessidria para o presente caso, em virtude das
hipdteses simplificadoras do modelo termodindmico UNIQUAC/Debye-
Hickel, foi mantida a sub-rofina para o célculec dos coeficientes
de fugacidade da fase wvapor.

A fim de testar-se o programa, fci efetuade o calculo da
temperatura de equilibrio e da fracidc molar dos componentes na
fase vapor, correspondentes & composicgdc na fase liquida de cada
estiagio, empregando o procedimento iterativo dade no apéndice B.
Verificou-se a concorddncia entre os dados calculados a partir dos
dois procedimentos.

Uma listagem do programa, com ¢ significade de todas as

variaveis empregadas estd inserida nc apéndice C.
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3.6 - CONCLUSAO

A modelagem do processc de destilacido extrativa salina, com

relagdo a modelagem de sistemas sem sals, ndo apresentou maiores
dificuldades.

Primeiramente, ¢ precisc ter & disposicdc um  modele
termodinémico para o calculo do equilibrio liquido-vapor que seja
facilmente adaptado a um programa para simulacdo de colunas de
destilacdo. Tal é o caso do modelo escolhido neste estudo.

O programa para simulacdo de colunas de destilacido de
Fredenslund e ocutros (1977) necessitou alteracdes minimas para o
caso de sistemas salinos. Tails alteracdes dizem respeito ao
calculo da vazdo de sal em cada pratoc e das diferentes escalas de
concentracdc dos ions no meio liquido. Com relacdo ao sistema
multicomponente sem sal, apenas & terceira funcido discrepéncia
sofreu alteracdes.

0 sal ndo entrou na formacgdo das func¢des discrepéncia, e

portanto o numero de equacdes a serem resclvidas simultaneamente,
com relaclo a um sistema sem sal, ndo foli alterado.
i Uma das deficiéncias do programa é o fato do mesmo n&o incluir
no calculo das entalpias da fase ligquida o efeitc da presenga do
sal. Isto reflete-se no c¢dlculo do consumo de energia no
refervedor. Pode-se argumentar, no entanfo, due na maioria dos
casos a serem estudados a fracédo meolar de sal no refervedor seré
pecquena em virtude da diluic&o ocasicnada pela corrente de
alimentacdo intermedidria na coluna de fracionamento.

Com rela¢dc ao programa para simulagdoc do processo de
destilagdo salina, DISSALT, proposto por Galindez e Fredenslund
(1987), o programa apresentado neste estudo excluli a hipdtese de
"fluxo molar constante” ao longo da coluna. Por este motivo, para
0 caso de uma ccluna de destilacido que apresente retirada lateral
de liquido, a vazdo de sal deve ser reestimada a cada nove ciclo
iterativo.

Testes preliminares feitos com © programa mostraram que o
mesmo estd em concordancia com o método previamente desenvelvido

para o calculo do eguilibrio liguido-vapeor de sistemas salinos.
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4.1 - INTRODUGAOD

No capitule 2 foram mencionados alguns casos praticos de
aplicagdc do efeito salino na etapa de separacdo de misturas
azeotrdépicas da indastria quimica. Particularmente, o sistema
etanol-idgua recsheu
do &lcool anidro como fonte renovavel de energia. Todos os casos
préaticos mencionados para este sistema, relataram a redugdc do
Consumo especifico de energia en reiacio aos pProcessos
convencionais e a obtencdo de etanol anidrc com a necessidade de
quantidades minimas do agente de separacio.

O estudo a seguir apresenta resultados de simulacdes feitas
para trés diferentes sals: cloreto de litio, cloreto de calcio e
acetato de potassio. Todos estes sais s30 citados na literatura
como fortes agentes de "salting-out".

As sinmulacdes foram realizadas com o objetivo de analisar:
Influéncia do Numero de Estagios;

Influéncia do Local de Alimentacdc dos Solventes;
Influéncia do Local de Alimentacgdo do Sal;

Influéncia da Cuantidade de Sal Alimentado;

Influéncia da Razdo de Refluxo;

Influéncia da Temperatura de Alimentacio dos Sclventes;

BoEor o oE o o

Influéncia da Fragdo Molar de Etanol na Corrente de
Alimentac&oc dos Sclventes e
s 05 Perfis de Temperatura e de Fracgdo Molar de Etancl e Sal.
Foi efetuada também uma comparacdc com o©0s resultados da
simulacdo feita por Black (1980) do processo de destilacgéo
azeotrdpica do etanol com pentano, para obtencao de etanol 993,99%

molar.
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4.2 - CONDIGOES DE OPERACAO

4.2.1 - Escolha do Sal

Vérios fatores devem influir na escolha de um sal como agente
de separacdc do bindrio etanol-agua. Neste caso em particular,
sera utilizado unicamente o critério de intensidade de efeito
salino, 1sto é, o critéric de "salting-out".

Em principio, um sal ocasiona "salting-out" do solvente com o
qual apresenta menos afinidade, 1isto é, aquele sclvente no qual
ele € menos soluvel. Tal é o caso, por exemplo, do acetato de
potassio quando dissolvido em uma solugdo de etancl e éagua. Por
ser um eletrdlito, o mesmo tem maior afinidade com a Agua, Ja que
esta &€ malis polar que o alcocl. Deste modo, no equilibric, a fase
vapor é enriquecida em etanol.

Per outro lado, este comportamento nédc € regra geral para
todos os sais. De fato, Meranda e Furter (1971,1972) detectaran
diversas exce¢des. (O acetatec de célcio, que é muito sollvel em
dgua e 1nsoluvel em etanol, ocasiona efeito de "salting-out" da
dgua. Portanto, a escolha de sais baseada neste critéric de
solubllidade deve atentar para estas excecgdes.

Conforme verificado no capitulo 2, a literatura fornece alguns
exemplos de casos praticos de utilizacdo de sais come agentes de
separagdo. Um dos sailis mais comumente usados é o acetato de
potassic. De acordo com o relato de Cook e Furter (1868}, pegquenas
gquantidades deste sal permitem a obtencdo de etanol, & pressaoc
atmosférica, com concentracdo acima deo pontc de azeotropia. Outros
sais J& testades na desidratacdo do etancl e dque se mostraram
eficientes agentes de separacdo, foram o cloreto de calcico e a
uréia, respectivamente usados por Barba e outros {1985) e
Morschbaker e Uller (1885).

0 método de selecdo de sals proposto por Tan (1987a) tem como
critério de "salting-out" a egquacgdo (2.18). C autor aplicou este
critério a diversos dados experimentais de equilibrio liguidoe-
vapor de sistemas etanol-dgua salinos, entre os quals destaca-se ©

sistema contendo cloreto de litio (Tan, 1987b).
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Neste estudc serdc testados o cloreto de calcio, o acetato de
potdssio e o cloreto de 1litio. Os dois primeiros por serem
experimentalmente reconhecidos como eficientes agentes de
separagdo. O cloreto de 1litio, por sua vez, foi escolhido em
fungéo do critério dado por Tan (1987a).

4.2.2 - Predicgdo do Equilibrio Liquido-Vapor de Sistemas Salinos

A fim de verificar a capacidade de predicdo do modelo
termodindmico adotade com relacdc aos sais escolhidos, fol
efetvada uma comparacédc com dados experimentais de equilibrio
liguido~vapor publicados.

Para © sistema etanol-agua-acetato de potéssio os dades de
equilibric preditos foram comparados com os dados experimentais
isobaricos colhidos por Zemp {1989). A fracdc molar de sal no

sistema & igual a 0,085 e a pressdc é& igual a 760 mmHg.

1.0 i

]
o%
o%
%
%k
ox
ox

o

* .

2 4" ( ACZTATO DE BOTASSIO (8,5% Molar) )
N

B o= 760,90 mnHg 1
Valor Predito \

*
e Valor Experimental (Zemp, 198%))

Fracdo Molar de Etanol Vapor
(o]
o

¢.0 | I i i ! i H T T T

I 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.8 C.7 0.8 0.9 |

.0 N . 1.0
Fragdo Molar de Etancl Liquido

Figura 4.1 - Diagrama das Composicdes de Equilibrio Ligquido-Vapor.

conforme ilustrade na figura 4.1, na regido de composigdo de

etanol na fase liquida (em base livre de sal) entre 0,20 e 0,85 os
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dados preditos estao sistematicamente acima dos dados
experimentais. A mesma tendéncia pode ser observada no caso da

predicdo da temperatura de equilibrioc, na regifc de %'g.aney entre
0,5 e 1,0 {(figura 4.2).

EE
<
= - ACETATO DE POCTASSIO (&,5% Molar) !
P o= 760,0 mmHy |
|
90 - E 3 Valer Predito ;
. k e ] Valor Experimental {Zemp, 1989))
&
e
y =
CER <
o *
m %
g K ok om M H
& < o
¢ 9
B0 <
¢¢¢
[E \ f ! | I ] ! I i
0.1 0.2 0.3 0.4 0.3 0.8 0.7 0.8 0.3 i

0.0 1.0
Fragdo Molar de Btanol Liquido

Figura 4.2 - Diagrama da Temperatura de Equilibrio Ligquido-Vapor.

Estes desvios sdo aceitaveis na medida em gque os dados
experimentais de Zemp (1989) ndo foram utilizados na etapa de
correlacido do modelo termodindmico de Sander (1986). Além dissoc,
Zemp (1989) detectou desvios entre oS Seus dados e os dados
experimentais coletados por outros autores.

No caso do sistema etancl-agua-cloretc de litio os dados
experimentais de equilibrio liguido-vapor de Rius Mirdé e outros
(1957), a pressé&o de 700 mmHg, e O0S dados preditos estéo
ilustrados na figura 4.3, para diversos valores de fraco molar de
sal.

Na figura 4.4, estdo ilustrados os respectivos valores de

temperatura de equilibrio.
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Figura 4.3 - Diagrama das Composicées de Equilibric Liquido-Vapor.
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Figura 4.4 - Diagrama da Temperatura de Equilibrioc Liguido-Vapor.

0s valores de fracgdo molar de sal x',, correspondentes a cada

ponto experimental, estdc dados na tabela 4.1.
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Tabela 4.1 - Fracdo Molar de Sal para os Dados de Rius Mird

{1957) .
N°" Ponto 1 2 3 4 [ 6 7
Ko 0,152 0,215 0,113 0,227 0,191 0,242 0,256

0O desvio dos dados de composicdc de equilibrio predites em

relacdo aos valores experimentals torna-se mais acentuadc para

valores elevados de fracdo molar de sal, mesme gque estes nac

estejam acima do permitido pelo modelo termodinédmico. Tal & ¢ caso
dos pontcs 6 e 7. No ponto 1, onde o valor de fragdo molar de sal

& proximo do que sera adotado para a simulagdo da coluna de

fracionamento, héd boa concorddncia entre o valocr experimental e ©

valor predito de Veean:. De forma geral, a predicdo da temperatura

de equilibrio revela-se satisfatdria.

Para © sSistema etancl-adgua-cloreto de cdlcio os dades de
equilibrio preditos foram comparados com os dados experimentais
levantados por Kumagae e outros (1992). Estes valores foram

obtides & temperatura constante de 298,15 K e estéo ilustrados nas

figuras 4.5 e 4.6 para uma guantidade de sal igual a 15% em peso.

a CLORETO DE CALCIO {15,0% Pesc) \
T = 298,15 K i
O 0.851 ¥ Valor Freditp E?’?(
% L\ T 3 Valor Experimental {Kumagae, 1992)i
= 0,904
E 2
9 e
3 0,85+
4 0.80 "
u <
a
3 0.78
= 5
o
T 0,70
" ©
<91
0.65+
0.60 | ! ! ' ] T T i ;
C.1 §.2 £.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9
c.0 1.0

Fracdo Molar de Etanol Liquido

Figura 4.5 - Diagrama das Composic¢Ces de Equilibrio Liguido-Vapor.
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0s dados experimentais de Kumagae e outros {1992) nadc foram
empregados na correlag¢do do modelo termodindmico de Sander (1986).
Desta forma, os desvios entre Viaa preditoc € Vi experimental

podem ser considerados razoéveis.

I p—
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3 6.0 xR
q ! ¢
+
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—
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-4 v
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o] ; : =
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o 5.0+ T = 299,15 K i
g ;
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i3] i : = i
" < Valor Experimental (Kumagae, 1932);
R 5.5~ < —
4.0 L I I S S

0.1 ¢.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.5 C.9

c.0 . 1.0
Fracdo Molar de Etanol Liquido

Figura 4.6 - Diagrama da Pressdo de Equilibrio Liguido-Vapor.

L.evando em conta a maior flexibilidade do mcdelo termodindmico
de Sander (1986) em relacdoc a outros modelos empiricos (que
porventura sdo mals precisos, mas que sdo de dificil aplicacdo em
um programa para simulagdo de colunas de fracionamento) a

capacidade preditiva deste é& bastante razocéavel.

4.2.3 - Configuracao da Coluna de Fracionamento

Embora o programa para simulacdo da coluna de fracionamento
salina admita a possibilidade de multiplas alimentacgdes de sal e
de solventes, optou-se por simular a configuracdo mais citada na
literatura, representada na Figura 4.7.

Hi somente uma corrente de alimentacdc (1) de etancl diluido

em um prato intermedidrio da coluna. Assume-se que esta corrente &
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ligquida e que estd em seu pontoc de saturagdc. Nio héd retiradas

laterais de wvapor ou liquide. 0Os wvalores béasicos desta corrente
estdo dados na tabela 4.2.

(1)

Figura 4.7 - Ccluna de Fracionamento Salina: Configuracdoc Adotada

) Por exemplo, a vazdoc da corrente de destilade (2) estd fixada
em 200 mol/h. Isto corresponde a um produtc de topo com pureza
maxima de 29,0% molar em etanol, valor razoavel tendc em vista a
especificagdo de etanol anidro, gque é de 98,2% molar (Neiwva,
1987).

A eficiéncia de Murphree fol arbitrariamente fixada em 70,0%

para todos os pratos. A pressdo de operacdoc & 1,0 aﬁmosfera.

Tabela 4.2 - Especificacdo dos Fluxos de Solventes na Coluna.

CORRENTE

(1) (2) {3)
VAZAO TOTAL (mol/h) 10000 200 9800
VAZAO DE ETANOL (mol/h) 198 - -
VAZAQ DE AGUA {(mol/h) 9802 - -
TEMPERATURA (°C) 95 - -

FRACAO DE VAPOR (%) 0,0 106,0 6,0
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0 sal (4} é& alimentado unicamente na corrente de refluxo. Em
termos de simulacgdo isto corresponde a adiciona-lo no prato logo
abaixo do condensador.

A vaz&o maxima de sal serd estipulada em funcdo de sua
solubilidade nos solventes ou em funcd3o da limitacdo imposta pelo
modelo termodinimico, prevalecendo sempre ¢ menor valor, em Termos
de fracdo molar de sal.

Pelos valores impostos 4s varidveils de operacdo, espera-se que
a corrente de refluxo apresente composicdc de até 99,0% molar em
etanol. Assim, a fracdo molar de sal na corrente de refluxo néo
poderéd ser maior do gue a solubilidade deste sal em etanol anidro.
Este dado de solubilidade para os trés sais, alén das limitactes
impcstas pelo modelo termodinamico (ver capitulo 3), estdo dados
na tabela 4.3.

Tabela 4.3 - Fracdoc Molar de Sal na Corrente de Refluxo

Sal Sclubilidade em | Fracdo Molar | Fragédo Molar Fracdo

Etancl Anidro Maxima para Maxima para Molar no

(Fracido Molar) ™ | %' emwe=0,99 ® o =0, 02 Refluxo
CaCl; g,201a) 0,23 0,10 0,10
LicCl 0,190 0,31 0,15 0,15
KC,0,H; 0,10/(c] c, 31 0,15 0,10

* Dados de Solubilidade, a temperatura de saturacdoc, obtides a partir
de:

(a) Linke e Seidell (1963).

() Rius Mirdé e outros (1837).

{c) Meranda e Furter (1966).

Para © cloreto de céalcio o valor de fracdo mclar de sal na
corrente de refluxo foil estipulado em fungdoc do limite imposto
pelc modelo termodindmico para % egme = 0,02. Isto & justificavel
se levarmos em conta docis fatores. Primeiramente, de uma forma
aproximada, pode-se esperar que a fracdac molar de sal permaneca
constante ao longo de toda a secido de enriquecimento, com um valor
igual ao estipulado para a corrente de refluxo. Por outro lado, a

corrente de liquido descendente estard bastante diluida em etanol
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ne prato acima do prato de alimentacdo de sclventes, ja que a
corrente de alimentacdo & igualmente diluida. Desta forma, embora
a solubilidade do cloreto de céalcio em etanol anidro seja 0,2, &
preciso ater-se ao limite imposto pelo modelo termodindmico para o
caso de uma solucdo diluida em etanol, isto &, um valor de fracéo
moclar de sal igual a 0,1. Umn comentdrio andlogo pode ser feito com
relagdo ao cloreto de litio.

No caso do acetato de potéssioc, o que restringe a quantidade
de sal alimentadc é a se¢lubilidade deste em etanol anidro, cu
seja, a porcentagem molar méxima de sal na corrente de refluxo é
igual a 16, 0%.

Nos resultados apresentados a seguir, o grau de distribuigdo

de etanol é definido como:

v Npqe s ETOH

KFeron =

ll.E‘.TOH

ou seja, a razdo entre a vazdo molar de etanol na corrente de
destilado e a vazdo molar de etanol na corrente de fundo.
A pureza da corrente de destilade, cujo fluxo molar & igual a

D (mol/h), & dada, em porcentagem molar de etanol, por:

N gor s ETOH

PD x 100 (4.2)

C consumo especifico, em Kcal/Kg de etancl, & dado por:

x 10°
CE = <% (4.3}
v x 46,0

Ny r ETOH

onde o consumo de energia no refervedor da coluna Q, esta em
Mcal/h.
0 consumo especifico CS do agente de separacio, em Kg/Kg de

etanocl anidro produzido, é definido por:

F.. x M,
cs = As As (4.4)
v x 46,0

Nesc ‘ ETOH
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onde Fx. €& o consumc total do agente de separacdo, liguido ou
s0lido, em mol/h e My; é o valor do seu peso meolecular em g/mol.

A titulo de comparacdo, serio efetuadas simulacdes para
sistemas livres de sal. Nestes a vazdo de destilado seréd igual a
221,4 mol/h, isto &, o produto de topo terid pureza maxima de
89,43% molar (equivalente a composicao do azebtropo & pressio

atmosférica) para os valores apresentadcos na tabela 4.2.

4.3 - RESULTADOS

4.3.1 - Numero de Estagios

Os sistemas indicados na tabela 4.4 operam todos & mesma razio
externa de refluxo, igual a 5,0. O cloreto de cdlcio requer uma
coluna com menor numero de estdgios para efetuar uma separacao
equivalente a dos cutros sais. Ou seja, em termos de intensidade
de efeitc salino, os sais poderiam ser classificados de acordo

com: CaCl. > LiCl > KC,0.H,.

Tabela 4.4 - Influéncia do Numero de Estégios

Sal Nes- PD (%)
LiCl 35 98, 4
40 98,8

CaCl, 25 98,4 |
28 98, 8
KC,0.H; 40 98,0
45 98, 4

E preciso observar que para um incremento de 0,4% na pureza do
destilado, os sistemas operando com LiCl e KC0H; reguerem um
aumento de 5 estagics, a0 passo gue o sistema contendo CaCl; requer

um aumento de 3 estégilos.
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Pode-se verificar se o critério de selecdo de sals expresso na
equagdo {(2.18) é condizente com estes resultados. J& gque n&o se
dispde de dados experimentails de equilibrio liquido-vapor para o0s
sistemas, no valor de fracdo molar de sal estipulado, seréd
enmpregada a temperatura de pontc de beolha calculada com o emprego

do modelo termodindmico de Sander (198¢).

Tabela 4.5 - Fatores A,, para os Sistemas Salinos

Etanol (1)- Lo sz A A Agye
Agua(2):
CaCl, 82,5 120,89 1,1788 2,0166 1,7107
KC,0,H, 83,2 109,0 1,2105 | 1,3672 1,1294
LicCl 93,0 118,7 1,7408 1,8822 i,0812

Na tabela 4.5 estdo dados os valores da temperatura de
saturacdo t.. (°C) do binario solvente(n)-sal{s) e do fator A.,
calculado de acordo com a eqguacdc (2.17). 0O valor de fracdo molar
de sal é ¢ estipulado para a corrente de refluxo.

0Os wvalores calculados de A, confirmam a alta intensidade de
efeito salino do cloreto de calcio. No entanto, ao contrario do
verificado por simulacdo, de acordo com esses valores o acetato de
potédssic apresentaria efeito salino malor do que o cloreto de
litio., Isto pode ser atribuidc ac erro de predicdo da temperatura
de saturac8o inerente ao modelo termodindmico UNIQUAC/Debye-
Hiickel.

4,3,2 - Prato de Alimentag¢io dos Solventes

Para cada sistema salino fol simulada uma coluna de 25 pratos.
A razdo externa de refluxo foil ajustada de forma que, gquando a
alimentacdo dos solventes se desse no prato ideal, todos os
sistemas  apresentassenm valores de pureza de destilado
equivalentes.

Conforme os dados mostrados na tabela 4.6, uma coluna de

destilacdo extrativa salina requer um elevado numerc de pratos na
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secdo de esgotamento, para que se obtenha a corrente de destilado

com um valor méximo de pureza.

Tabela 4.6 - Efelto do Prato de Alimentaclo sobre a Pureza de

Destilado
Etanol-Agua: RR Local Alimentagdo PD (%)
Cacl; 5,3 10 97,3
15 98,7
16 98,8
17 98,6
KC;0Hy 7] 5 58,7
i1 98,7
12 58,8
13 98,7
Licl 6,8 10 @g,1
| 13 98, 8
14 %8,8
15 98,6

A proporcéo N /N..° (Nimero de pratos na secdo de
enriquecimento/Nimero de pratos na segdo de esgotamente) é igual a
8/15, 10/13 e 12/11 para o sistema contendoc cloreto de célcio,
cloreto de 1litio e acetato de potassio respectivamente. Esta
proporcdo aumenta no sentido de um aumento no valor da razido de
refluxo externa.

A titulo de comparacdo foil simuladeo o efeito da wvariacdo do
prato de alimentacdc em uma coluna isenta de sal. Para obter um
grau de distribuicdo de etanol equivalente aos sistemas salinos,
esta coluna apresenta 35 pratos e opera com razdo de refluxo igual
a 12,4.

Uma comparagac do efeito da localizacdc do prato de
alimentacdo dos solventes entre sistemas com & sem sal esta

ilustrada na figura 4.8.
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Figura 4.8 — Efeito do Loral de Alimentacio

A cocluna de fracionamento isenta de sal requer 7 pratos na
secdo de esgotamento e 26 pratos na segdo de enriquecimento para
efetuar a mesma recuperacdc de etanol dos sistemas salinos. No
entanto, deve-se ter em mente gque a coluna operando com sal
consegue maior pureza do prcduto de topo.

A fracdo molar de sal mantém-se praticamente constante em toda
a secdc de enriguecimento. Desta forma, o efeito salino nesta
regido é& intenso e impde valores menores de razdoc de refluxo em
relacido ao sistema sem sal.

Por outro lado, a fracdo mocliar de sal na secdo de esgotamento
diminui em virtude da alta vazdo de alimentacdo de etanol diluide.
Nesta secdo o efeito salino é bem mencr &, portanto, o numerc de
pratos é necessariamente elevado de modo que tode o etanol seja
removido da corrente de fundo.

A andlise dos perfis de fracdo molar de sal, ilustrados nas
figuras 4.20, 4.28 e 4.36 (linhas tracejadas), podem auxiliar na
compreensdo deste comportamentoe.

Na figura 4.9 estdo ilustrados, para a coluna contendo cloreto
de cédlcio, os perfis de fracido mclar de etanol na fase vapor para

trés diferentes locais de alimentacéio.
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Figura 4.9 - Perfil de Fracdo Molar de Etancl na Fase Vapor

Para uma alimentacdo no prato 10 verifica-se a ocorréncia de
uma regido, entre o 10® e o 17% prato, onde virtualmente nic ha

enriguecimento da fase vapor {regido de "pinch").

4.3.3 - Influéncia da Temperatura de Alimentacdo

Verificou~-se em estudos preliminares que a diminuigdo da
temperatura de alimentacdo favorece a obtencidc de um produto de
topo mais rico em etanol.

Deste modo optou-se por iniciar a simulacédo de uma coluna de
fracionamento sendo alimentada por uma corrente fria de etanol. A
temperatura desta corrente foi gradativamente aumentada, e a razio
de refluxo ajustada de modo que a pureza do destilado se
mantivesse muito prdxima de 98,8% molar em cada sistema.

Conforme os dados apresentados na tabela 4.7, esta mudanca da
condicgdo térmica da alimentacdo tende a aumentar a razédo de
refluxo necessaria para que a pureza do destilado permaneca

inalterada.
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Tabela 4.7 - Influéncia da Temperatura de Alimentacao.
Sal Nest PD (%) tt RR Q. AHF + O
KC;0:H; 25 88,8 25 3,8 22,85 22,85
" " 50 4,9 20,37 24,97
" " 75 6,2 18,28 27,48
" " 95 7,0 17,30 30,18
LiCl 25 98, 8 25 3,0 21,48 21,48
" " 50 4,2 15,25 23,85
" " 75 5,5 17,22 26,42
" " 85 6,8 16,12 29,00
CaCl,; 20 88,7 25 3,2 21,71 21,71
" " 50 4,0 18,60 23,26
" " 75 5,2 16,38 25,58
" " a5 6,3 14,84 27,72

No entanto, este aumento no valcr da razdco de refluxo nio

chega a ocasionar um aumentce consideravel no valor da carga

rérmica do refervedor ¢, (Mcal/h). Esta & virtualmente determinada

pelo conteudo energético da alimentacdo.

Por outro lado, se a energia AH' (Mcal/h) necessdria para

aquecer a alimentacdo de etanocl de 25 ‘C a temperatura t¥ nao for
obtida a partir de uma corrente quente disponivel no processoc, Q

pré-aquecimento torna-se antiecondmico.

4.3.4 -~ Influéncia da Fragioco Molar de Etanol na Corrente de

Alimentagio dos Solventes

Optou-se por testar a varlagdo do prato e da temperatura de

alimentacdoc para um valor maior de fracdo molar de etancl na

alimentacdo. Para tanto, diminuiu-se o valor da vazdo de A4gua

nesta corrente, permanecendo o valor da vazdo de etanol

inalterado. A porcentagem molar de etanol foli fixada em 10,65%
molar {45° GL). A alimentacdoc estd na forma de liquido saturado e a

vazdo de destilade fol mantida constante (tabela 4.8).
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Tabela 4.8 - Especificacdo dos Fluxos de Solventes.

CORRENTE*
(1) (2) {3)
VAZAO TOTAL (mol/h) 1859, 750 200,0 1659,750
VAZAO DE ETANOL (mol/h) 198,0 - -
VAZAC DE AGUA (mol/h) 1661,750 - -
TEMPERATURA (°C) 86,0 - -
FRACAO DE VAPOR (%) 0,0 100,0 0,0

*Vide figura 4-7

Foi simulada uma cocluna de 20 estégics para todos os sais. A
razdo externa de refluxo fol ajustada em 1,40 para o sistema
contendo cloreto de célcio, 2,57 para o clorete de litio e 3,85
para o acetato de potéssio.

Primeiramente foi verificado o efeito do teor de etanol na
alimentacdo sobre a proporcgdc entre o numerco de pratos na secdo de
enriquecimentc e o nlGmero de pratos na secdc de esgotamento
(Neet®/ Neat®) &

3000
(*“}K"—' Cloreto de Litic
§ 2500 | -~ Cloreto de Calcic
g t—z%—w Lcetato de PoTAassio
‘g 2000-
0
il \ \
5
f 15004 ‘
wl
: \
ot
"
ot i
MA1000+ \ |
G \ |
\ \ |
: x |
L 500 b \ g
© ] 4 i
LA
o ] f ] 1 T : ; ’
s 6 7 8 3 e 11
: 12

Prato de Alimentacgio

Figura 4.10- Efeito do Local de Alimentacéc dos Solventes.
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Conforme ilustrado na figura 4.10, a propor¢ido N.. /Ne.® tende
a aumentar com o aumento da porcentagem de etanol na alimentacéo
{13/5 para o acetatc de potassic, 11/7 para ¢ cloreto de litic e
9/9 para o cloreto de céalcio).

0 efeito da temperatura de alimentacdc fol analisado
efetuando-se o© mesmo procedimento de simulacgdo do item 4.3.3.
Observou~se © aumento da razdo externa de refluxo, com o aumento
da temperatura de alimentag¢dc, necessidric para gue a pureza do
destilado se mantivesse constante (tabela 4.9). No entanto, esta
variac8o ndo se mostrou tdc acentuada como no caso da alimentacédo

com 1,98% molar de etanol.

Tabela 4.2 - Influéncia da Temperatura de Alimentacio.

Sal Nes: PD (%) tf RR Q. AE' + 0,
KCr0H; 20 98,9 25 3,52 11,35 11,35
" " 55 3,68 10, 54 11,66
" " 86 3,85 9,70 11,99
LiCl 20 98,9 25 2,33 9,19 9,19
" " 55 2,43 8,27 9,39
" " 86 2,57 7,39 9,67
CaCl, 20 98, 9 25 1,23 6,93 6,93
" " 55 1,29 5,92 7,04
" " 86 1,40 4,97 7,26

Como no caso anteriocr, o consumo de energia no refervedor é

determinado principalmente pela temperatura de alimentacio.

- 4.3.5 - Influéncia da‘Quantidade de Sal Pissolvido no Refluxo

Todos o0s sistemas simulados apresentam 25 estagios. O teor de
f etanol na alimentacdo é de 1,98% molar. A razdc de refluxo foil
fixada em 6,0 para o sistema contendo cloreto de calcio, 9,5 para

o acetato de potéadssio e 8,0 para o cloreto de litio.
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Em cada sistema manteve-se constante a vazdo da corrente de
refluxe e diminuiu-se progressivamente a fracgdoc molar de sal
dissolvido na mesmra.

O efeito desta diminuicdo sobre a pureza do destilado esta

ilustrado na figura 4.11.
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Figura 4.11 - Efeito da Fracdo Molar de Sal no Refluxo sobre a

Fureza do Destilado.

Na regido testada de fragdo molar de sal (de 0,05 a 0,15 para
o cloreto de litic, e de 0,05 a 0,1 para o cloreto de calcio e
acetato de potassio) ¢ valor da pureza de destlilado mantem-se
acima do ponto de azeotropia. Todos os sistemas mostraram-se pouco
sensivels a uma varlacidc de 0,02 no valor da fracidac molar de sal.
Esta caracteristica pode ser aproveitada em um estudo mais
aprofundado de busca do valor étimo de wvazdoc de sal adicionado &
coluna.

Observou-se também que a presenca do sal no refervedor tende a
elevar a - temperatura de ebulic&o em alguns graus Celsius. Desta
forma, h& aumento, ainda que minimo, da carga térmica do

refervedor resultante da presenc¢a do sal (figura 4.12).



cAPITULO 4 98

22
Y St
AM
204
)
S
-
8 %’//gfgﬂw»ﬁ%
Z 184 ‘
“ 18y e
3
g 3 — Clorero de Litic W
2 164 ~ey—  Cloreto de CElcio i
g ~—fy— Acetato de Potéssic)
4
S
14 gy
|
12 ; ; %
.05 0.10 |
.00 0.13

Fracdo Molar de Sal

Figura 4.12 - Efeito da Frac&o Molar de Sal no Refluxc scbre a
Carga Térmica do Refervedor.

Foi efetuada uma comparacdo, em termos de consumc especifico

do. agente de separacgéo,

(1980)

agentes de separacgdo liquidos.

com o0s resultados publicados por Black

para a destilacdoc azeotrdpica e extrativa do etancl com

Tabela 4.10 -~ Consumo Especifico do Agente de Separacédo para

Diferentes Processos de Desidratacdo do Etancl

Agente de % (%) Mas PD (%) CS
Separag¢ac

CaCl, 1,98 110,99 99,0 1,623
CaCl, 10,65 " 99,0 G,379
LicCl 1,98 42,40 98,9 1,313
Licl 10, 65 " 99,0 0,421
KC,0.H, 1,98 98,14 99,0 2,272
KC,0,H, 10, 65 " 99,0 0,921
Pentano 82,86 72,15 100,0 4,692
Benzeno 85,64 78,11 106,0 5,425
Etileno Glicol B85, 64 62,07 1006,0 5,500
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Na tabela 4.10 estdo colocados os consumos especificos CS de
agente de separagio (kg do agente de separacdo/kg de etanol
produzido) para os sistemas salinos com teor de etancl na
alimentacdo de 1,98% e 10,65% molar. No <caso da alimentacgédo
contendo 10,65% molar de etancl foram empregados os resultados da
simulacédo efetuada no item 4.3.4.

Nos sistemas contendo agentes ligquidos de separacdc © consumoc
especifico C§ fol calculado para uma produgdo de 198,012 moles por
hora de destilado com pureza de 100,0% molar de etanocl.

Conforme os resultados, o consumo especifico do agente de
separagdo para os sistemas salinos é virtualmente menor do que no
casc dos sistemas contendc agentes liguides de separacdo, ainda
que a alimentac¢dc nestes sistemas seja mais concentrada em etancl.
Entre os sistemas salinos destacam-se aqueles contendo cloreto de
cédlcio e cloreto de litio.

Embora apresente o malcr wvalor de massa molecular, o cloreto
de calcio mostra-se particularmente eficiente para uma alimentacdo
de 10,63% molar de etanol. Isto é devido ao baixo valor de razdo
de refluxo {(RR = 1,4} que o intenso efeitoc deste sal permite.

O cloreto de litio é o agente de separacidc com menor valor de
massa molecular e, portanto, apresenta baixos wvalores de CS. No
entanto, para a alimentacdo de 10,65% molar de etancl seu valor de
CS é maior do que no caso do cleoreto de célcio. Istc deve-se ao
fato do sistema que contém cloretc de litic operar com valores
maicres de refluxo (RR = 2,57) e de fragdo molar de sal no refluxo
(15% molar).

4.3.6 -~ Influéncia da Razio de Refluxo

Os sistemas salincs simulados apresentam todos 25 estagios. ©

teor de etanol na alimentacdo é igual a 1,98% molar. Para efeito

. de comparacdo foi testado o efeito da razdo de refluxo sobre uma

| coluna de 40 estagics isenta de sal.

Na figura 4.13 estéa ilustrado o efeitc da razdo de refluxc

 sobre o grau de distribuicdo do etancl. Este mostra-se mails
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sensivel a variacdo da razdo de refiuxo no caso da coluna contendo

cloreto de calcio.

C—f— Cloreto de Cialcio
lmm§§mm Acetato de Pornaéssio
i Clorsto de Litio

§
5500 LTEE%“‘ Sistema sem Sal !

3500 i

30004

2000

1500

1000+

Grau de Distribuigdo do Etanol

5004

Q- T T . z
5.0 6.0 7.0 8.0 9.0 10.0 4

Razdo de Refluxo

- Figura 4.13 - Efeito da Razdo de Refluxo.

De uma forma geral, em relagdo ao sistema sem sal, 0s sistemas
salinos apresentam malocr taxa de aumento d¢ grau de distribuilcédo
de etanol com o aumento da razdo de refluxo.

0 wvalor da pureza do destilado, em funcdo do consumo
especifico de energia no refervedor, estd ilustrade na figura
4,14, Todcs o0s sistemas apresentam maior incremento do consumo

especifico de energia na regido de 98,7 @ 29,0% molar de etanol.
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4.3.7 - Local de Alimentagdo do Sal

Em todos os casos praticos de destilacgdo extrativa salina, o
agente de separagdoc €& alimentade por disscolucdo na corrente de
refluxe da coluna de fracionamento (Furter, 1972). Deste modo, o
efeito salino é& bastante intenso na regi&o de enriquecimento, e é
bem menor na se¢do de esgotamento da cocluna.

Pode-se verificar por simulacdo o efeito da alimentacao
simultdnea de sal na corrente de refluxo e ne prate de alimentacdo

dos sclventes. Esta configuracdo esta ilustrada na figura 4.15.
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Figura 4.15 ~ Sistema com Duas Alimentacfes de Sal.

A vazado de sal Fs(l} na corrente (1) fol ajustada em funcgéio

dos seguintes fatores:

¢ Fracdo molar maxima de sal admitida pelo modelo ftermodinédmicc na

corrente (1) de alimentacido, x:™(1)
e Solubilidade do sal na corrente {1} de alimentacio, S,(1).
e Vazdo de sal Fs{4) na corrente de refluxo.

e Vazdo maxima de sal VS™(3) na corrente de fundo (3).

A vazdo maxima de sal VSY3} {mcl/h) na corrente de fundo é
dada por:
x£,"(3) - 1(3)
vsH(3) = — - 4.5
) 1 - x£(3) (4.5
L(3) & a vazido de solventes na corrente de fundo {(3). 0O termo

xE™ (3} representa a fracdc molar maxima de sal nesta corrente.
Este termo é determinado & partir de S:(3) (solubilidade do sal em
fracio molar) ou x,"{3) (fracdo molar madxima de sal admitida pelo
modelo termodindmico), prevalecendo sempre o© menor valor (tabela
4,11). Admite-se que a corrente 3 & consftituida essencialmente de

dgua e sal.
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Tabela 4.11 - Valores Maximos de Fracio Molar de Sal no Sistema

Sal

CaCl, KC,0,H; Licl
S. (3}~ 0,36 0,50™ 0,35
M, (3) 2,10 0,15 0,15
xE™(3) G,10 0,15 0,15
vsh(3) 1089 1729 1729
S:(1)~* G,357 0,493"™ 0,347
Xs 1) 0,10 0,15 0,15
£ (1) 0,10 C,15 0,15

* Dados de Solubilidade obtidos de:
{a), (d) Perry e Chilton (1986).
{b), (e} Meranda e Furter (1966}.
{c), (f} Rius Mird e outres (1%57).

A vazdo maxima de sal Fs"(l) que pode ser alimentado na

corrente de alimentacdo, é dada por:

Fs"(1l) = VS"(3)- Fs(4) (4.0)

E preciso ter em mente que, além da restricido acima, a fracgdo
mclar de sal na corrente de alimentacdo {1} ndoc pcdera superar 0s
valores de xf™, (1) dados na tabela 4.11 para 1,98% molar de etanol
na alimentacéao.

No caso do acetato de potdssio, optou~se por manter a fracdo
molar de sal constante ao longo de toda a coluna, alimentando a
corrente de solventes (1) com valor de fracdo molar de sal igual a
0,1.

Para o cloreto de litic e o <cloreto de céalcio este
procedimento ndc pdéde ser adotado. Em tais casos, a vazidc de sal
na corrente 1, Fs(l), supera o valor méximo Fs"(l). Portanto, =a
vazdo de sal alimentadc nco prato intermedidrio da coluna foil
ajustada de acordo com a equagdo 4.6.

0s resultades mostrados na tabela 4.12 mostram a redugdo da
razdo de refluxo possibilitada pelo uso de dois pontos de
alimentacgdc de sal. Para todecs os sistemas fol mantida constante a

pureza do destilado em 98,6% molar de etancl. O© valor da
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temperatura da corrente de alimentacdc foi mantido igual a 95 °C.

Os valores de vazdo de sal estdo em moles por hora.

Tabela 4.12 - Influéncia do Local de Alimentacdo do Sal

Sal Fs (4) Fs (1] VS (3) RR CE
KC,0,H, 156 - 156 7,00 1780
100 1111 1211 4,50 1435

Licl 219 E 219 6,20 1647
141 1588 1729 4,00 1515

CaCl, 112 = 112 5,05 1368
40 1049 1089 1,82 1080

Conforme verificado no item 4.3.5, o0 aumento da vazdoc de sal
alimentado & coluna tende a elevar a carga térmica do refervedor.
Para os sistemas contendo cloreto de célcio e cloreto de litio foi
diminuida a vazdo de sal na corrente de alimentacgio dos solventes,
a fim de verificar se ha ocorréncia de um minimo no consumo
especifico de energia no refervedor. A razao de refluxeo foil
aumentada no sentido de manter-se o destilado com um valor de
pureza igual a 98,6% molar.

Este minimo consumo especifico de energia fol observado,
dentro dos limites de vazdc de sal adotados, somente para o
sistema contendo cloretc de calcio, conforme ilustrade na figura

4.16.
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Especifico de Energia.

A direita deste ponto de minimo, o aumento da carga térmica no
refervedor é determinado pelo aumento da temperatura de equilibrio
resultante, por sua vez, do aumento de fracdc melar de sal no
refervedor. A sua esquerda o aumento se da em virtude do aumento
no valor da razdo de refluxo, necessario para compensar a
diminuigdo da vazlo de sal na corrente de alimentacdo {1}.

No caso do clorete de 1litio, & diminuigdoc da wvazdo de sal
Fs (1) ocasionou aumento do consumo especifico de energia' no
refervedor. Para um valor de consumo total de sal maior que 600
meles/h, o consume especificce do sistema contendo cloreto de litio
passa a ser maior do que o do sistema contendo acetato de
potassio.

Para o sistema contende acetato de potéassic aumentou-se o©
valor de Fs{l) de modo que a vazido total de sal atingisse o limite
de 1729 mol/h. Este procedimento proporcionou diminuicado do
consumo especifico de energia no refervedor {figura 4.16). Em
todos os pontos simulados, manteve-se o¢© valor da pureza de
destilado constante em 98,6% molar.

Embora este procedimento tenha proporcionade redugdc do

consumo de energia , somente um estudo mais detalhado pcdera
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precisar até que ponto esta reducdo é viadvel & custa de um aumento
no consumo de sal.
4.3.8 - Analise dos Perfis de Temperatura e de Fracdo Molar

A tabela 4.13 fornece as caracteristicas dos sistemas cujos

perfis sdo analisados.

Tabela 4.13 - Caracteristicas dos Sistemas Representados nos

Perfis.
Teor de Etanol
Alimentacdes Sal Nimero de Prato de na Alimentacdc
de Sal Estagios Alimentacéo {% molar)
1 caCl, 25 16 1,98
2 " " 15 "
1 " 20 10 10,865
1 Lici 25 14 1,98
2 " " 13 "
1 " 20 8 10,65
i KC,GH; 25 13 1,98
2 " " 12 "
1 " 20 6 10,65

Foram levantadcs os perfis de temperatura e de frag¢dc molar
para dols valores diferentes de concentragaoc de etancl na corrente
de alimentacdc dos solventes. Foram incluidos também os perfis
para o caso de duas alimentacgdes de sal.

O perfil de temperatura ao longo da coluna, para 1,98% molar
de etanol na alimentacdo, é bastante influenciade pela presenca do
sal, Conforme ilustrado nas figuras 4.17 e 4.25 a elevagido do
ponto de bolha ocasiona uma descontinuidade mails acentuada no
perfil de temperatura a partir do prato de alimentagdo dos
solventes, no caso em que a alimentacdo do sal se dé& unicamente na
corrente de refluxo. E justamente a partir do prato de alimentacéo

dos solventes que a fracdo molar de sal na fase liquida diminui,
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possibilitande a queda da temperatura nos pratos da secdo de
esgotamento.

0 aumento progressivo da temperatura, na Secgdo de
enriquecimento, é devido a diminuicdo da fracdo molar de etanol na
fase liquida no sentido descendente da coluna, ou seja, na regido
rica em &gua a elevagldo do ponto de bolha tende a se acentuar. O
sistema contende acetato de potassio ¢é uma excecdo, J& que
apresenta um perfil continuo de temperatura (figura 4.33).
Confotme visto no item 4.2.2, este sal nd3o ocasiona um aumento
significativo do ponto de bolha do bindrio etanol-dgua, como é o
caso dos outros sais.

A este efeito é preciso acrescentar o fato de que a fracéo
molar do sal aumenta nos primeiros pratos acima do pratc de
alimentacdo (Figuras 4.20, 4.28 e 4.36). E possivel observar nos
perfis de frac¢fo molar de sal um ponto de mé&ximo nesses pratos.

Estas duas caracteristicas revelaram-se particularmente
significativas no caso dos sistemas contendo cloreto de calcio e
cloreto de litio. A analise dos valores de temperatura e de vazio
molar de vapor e de ligquidc nos pratos acima da alimentacéo
auxilia na comnpreensdo deste comportamento. Conforme os dados da
tabela 4.14, o vapor que entra no prato 18 a 112,9 °C ocasiona a
evaporacgac de parte do liquido proveniente do prato 192, J& que a
vazdo molar de sal é constante ac longo de toda a coluna, o valor
de fracdo molar de sal aumenta no prato 18. A diminuicdo do valor
da fracdoc molar de sal no prato 17 é decorrente da condensacido de

vapor gue provém do prato 16 a 95,7 °C.

Tabela 4.14 -~ Dados de Vazido Molar e Temperatura para o Sistema

Contende Cloreto de Calcio.

Estagio t. Le V. Xy
20 83,1 1011,8 - 0,100
19 85,0 980,2 1211,8 0,103
18 98,7 968, 6 1180,2 0,104
17 112,9 1011,6 1168,6 6,100
16 95,7 - 1211,6 -
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A descontinuidade do perfil de temperatura é atenuada pela
complementacdo de sal na corrente de alimentacdo dos solventes. A
fragdo molar de sal mantém-se praticamente constante ao longo de
toda a coluna, mantendo portanto o mesmo grau de elevacido da
temperatura do ponto de bolha (figuras 4.20, 4.28 e 4.36).

No prato de alimentacdo dos solventes ocorre pequena gueda de
temperatura nos sistemas contendo cloreto de calcio e cloreto de
litio, devido ao valor da temperatura da alimentacdo (figura 4.17
e 4.25)., Esta foli mantida em 95 °C, independentemente da presenca
do sal, o que equivale a alimentar uma sclugdo liquida salina ndo-
saturada.

Para duas alimentag¢des do agente de separacédo, os perfis de
fracdo molar de sal apresentam um ponto de maximo nos pratos acima
da alimenta¢dc dos solventes, resultadc do comportamento exposto
acima,

Nas figuras 4.18, 4.26 e 4.34 fica explicito o resultado da
utilizacdo de dois pontos de alimentacdo de sal; a fracdo molar de
etanol na fase vapor aumenta na regido de esgotamento.
Particularmente para o cloreto de calcic este aumento é bastante
significativo.

De uma forma ¢geral, o aumento da fracdo molar de etanol na
alimentacdc dos solventes nédo introduz muitas modificacdes nos
perfis de temperatura e de fracdo molar de sal.

Por outro lado, os perfis de fracido molar de etanol na fase
liguida (figuras 4.23, 4.31 e 4.39) indicam melhor aproveitamento
dos pratos da secdo de esgotamento do que no caso dos sistemas con
alimentacdoc mais diluida em etanol (figuras 4.19,4.27,4.35).

Esta caracteristica sugere a viabilidade gue h& no emprego de
um sistema de pré-concentracidc do etanol, o que permitiria o uso
de uma coluna de desidratacidc de menores dimensdes.

A seguir sdo apresentados os perfis, agrupados de acordo com o

sal utilizado.
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¢ Perfis para os Sistemas Contendo Cloreto de Calcio
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Figura 4.1%
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¢ Perfis para Sistema Contendo Cloreto de Litio
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¢ Perfis para o Sistema Contendo Acetato de Potéssio
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Fracdo Molar de Etanol Liquido
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Figura 4.38 - Perfil de Fragdo Molar de Etanol na Fase Vapor.
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4.3.9 -~ Comparagio com o© Processo de Destilagioc Azeotrdpica

Empregando Pentano como Agente de Separacido

Com a finalidade de obter uma igual base de comparacidc, foram
simuladas para os sistemas salinos as condigdes dadas por Black
(1980}, reproduzidas na tabela 4.15, para a destilacdo azeotrdpica

com pentano.

Tabela 4.15 - Especificacido dos Fluxos de Solventes na Coluna.

CORRENTE*
(1) (2) (3)
VAZAO TOTAL (kmol/h) 39,291 32,556 6,135
VAZAO DE ETANOL  (kmol/h) 32,554 - -
VAZAO DE AGUA {(kmol/h) 6,737 - -
TEMPERATURA (°C) 73,9 - -
FRAGEO DE VAPOR (%) 0,224 100, 0 0,0

*Vide figura 4.7

A vazdo de sal alimentado na corrente de refluxo fci ajustada
em funcdo da solubilidade do mesmo na corrente de fundo
(constituida essencialmente por &gua), independentemente deste
valor superar o limite imposto pelo modelo termodindmico
{(verificar dados de solubilidade na tabela 4.11). Este
procedimente fez-se necessaric em virtude do baixo valor de vazdo
da corrente de fundo, gue impde valores balxos de wvazao de sal
alimentado.

Os resultados para diversas simulacdes estdo ilustrados na
tabela 4.16. Inicialmente foi simulada uma ccluna de 19 estdgios
conforme com o exemplo de Black (198C). Para o valor de razido de
refluxo empregado, 0S sistemas salinos nao atingiram a
especificacao de produto de topo com 10C,0% molar de etancl
{corridas 1, 7 e 12). O sistema contendo cloreto de calcio atingiu
um valor mais proximo do especificado do que o sistema contendo

cloreteo de litio ou acetato de potéassio.
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Tabela 4.16 -~ Consumo Especifico de Sal para Alimentacdo Contendo
82,85% mclar de Etfanol

Fs X,

N Sal Mese RR (kg/h} Refluxo PD(2) Cs

1 CaCl; 18 1,0 420, 4 0,104 99,8 0,281
2 " 19 1,5 420,4 0,072 99,7 0,281
3 " 29 1,0 420,4 0,104 100,0 0,280
4 " 29 1,6 277,5 0,046 99,4 0,186
5 " 36 1,6 277,5 0,046 | 99,8 0,185
6 " 35 2,7 111,0 0,011 94,6 0,196
7 LiCl 19 2,0 153,7 0,053 95,6 0,107
8 " 19 3,0 153,7 0,036 85,2 0,108
9 " 23 2,0 153, 7 0,053 26,0 0,107
10 " 30 3,0 153,7 0,036 96,5 0,106
11 " 55 3,0 153,7 0,036 97,7 0,105
12 | KC,0.Hy | 19 2,7 196, 3 0,022 93,5 0,140
13 " 30 2,7 196, 3 0,022 94,5 0,139

0 aumento no valcr da razdo de refluxo (corridas 2 e 8)
revela-se ineficiente jA& que, mantida constante a vazdo de sal,
ocorre diminuigdoc dos valores de fracdc molar deste na regido de
enriguecimento da coluna. Desta forma, ¢ aumento do valor da
pureza de destilado & obtido pelo aumentc do nuamero de pratos
(corridas 3, 9 e 13}). Este aumento do numero de pratos revela-se
satisfatdrio apenas para o sistema contende cloreto de céalcio.
Além de ndc atingir a especificacdo de 100,0% molar de etanol, os
sistemas contendo cloreto de 1litioc ou acetato de potassio ndo
atingem a especificacdo minima para o produto de topo {98,2% molar
de etanol}, ainda que & custa de um elevade numerc de pratos
{corridas 10, 11 e 13).

Para o sistema contendo cloreto de calcic fol possivel testar
valores menores de vazado de sal alimentadc a coluna, de modo que a
corrente de fundo ndo se apresentasse saturada com sal. Para tal
caso fol preciso aumentar ¢ numero de pratos e a razao de refluxo

(corridas 4 e 5), obtendo-se valores razodvels de pureza de
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produto de topo e de consumc especifico de sal. Esta redugdo no
consumo de sal é entretanto limitada pela queda no valor da fracgédo
molar de sal na regific de enriquecimento da coluna {corrida 6).

Os valores obtidos na tabela 4.16 confirmam a economia no
consum¢ de agente de separacdo possibilitada pela utilizacdc de
sais ao invés de agentes de separacdo liquidos (ver tabela 4.10).

Quanto ao consumo energético, na figura 4.41 a pureza do
produto de topo foi colocada em fungdc do consumo especifico de

energia para o0s quatrc agentes de separagio.

100.0 ; &
{ o
b3
. 99,0
3 (. Agente de Separacidc: 7
—
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Figura 4-41 - Pureza do Destilado vs. Consumo Especifico de

Energia.

O sistema contendo cloreto de calcio cbteve os menores valores
de demanda energética para valores de pureza de destilade acima da
especificagdc minima (de 368 a 500 Kcal/kg). A coluna de
desidratacao contendo pentano apresentcu consumo especifico de 625
Kcal/kg. Para um igual nimero de pratos (corrida 1}, a redugaoc no
consumo especifico de energia no sistema contendo cloreto de
cadlcio com relacdoc ao sistema contendo pentano fol de
aproximadamente 41%.

0 consumc especifico de energia para o© sistema contendo

cloreto de litio manteve-se na faixa de 600 a 800 Kcal/kg, tanto
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pelo malor nivel de razé&o de refluxo do sistema (corridas 7 a 11},
quanto pela mencr quantidade de etanol no topo da coluna.
contendo acetato de potéssio

700 800 Kcal/kg. Este

apresentou os menores valores de pureza de destilado.

Para o sistema 0 consumo

especifico situa-se entre e sistema
Para este
sistema a vazédo de sal alimentado no refluxo fol ajustada de tal
forma que a fracdo molar de sal na corrente de fundoc estivesse bem

abaixo do ponto de saturacdo em Agua.
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Figura 4.42 - Efeito da Fracdc Molar de 5al scbre a Predicdo da
Temperatura de Equilibrio do Binario Agua-Sal.
Este procedimento se Jjustifica através da figura 4.42. Quanto
mais afastada a frag¢ao molar de sal do limite imposto pelo modelo
da de

para © sistema Agua-sal, verifica-se a

termodindmico, maior é o erro na predicao temperatura

equilibrio. Neste exemplo,
pcorréncia de um méximo de temperatura predita na proximidade do
ponto de saturagdo do sal.

esta anomalia é verificada em qualguer pento de

de

No entanto,

composigdo relativa dos solventes. Assim, a simulagéo uma

coluna de fracionamento com o refervedor saturado com acetato de
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potéssio, resultou em uma temperatura do referveder menor que a
temperatura do condensador.

Deste modo, €& preciso muita cautela na anadlise destes valores
de consumo energético obtidos por simulacdo, para alimentacdes com
elevado teor de etanol. Uma anélise mais precisa exigiria a
obtencac de parametros do modeloc UNIQUAC/Debye-Hickel validos para
maiores concentracdes de sal.

4.4 - CONCLUSAO

Dos trés sais escolhidos, o cloreto de cédlcio mostrou-se como
mais o eficiente em termos de grau de separacdo: sua utilizacéo
permite a operacdo do sistema em niveis de razidec de refluxo
externa menores do que no caso dog outros sais.

Para uma alimentacao diluida em etancl a coluna de
fracionamento salina exigiu um ndmero elevado de pratos na sec&o
de esgotamento, em relacdo aoc necessdrio para um sistema isento de
sal. Os perfis de fracd&o molar de etanol indicaram a baixa
eficiéncia de separacdo dos pratos nessa regido.

0 aumento da fracdo molar de etancl na corrente de alimentacéo
dos solventes reverteu esta situvacdo: verificou~se uma diminuicdo
do nuUmero de pratos necessarios na secidc de esgotamento ao mesmo
tempo que os perfis de fracidc molar de etanol mostraram um melhor
aproveitamento dos pratos nessa secgdo.

Um outro aspecto de relevéncia nos sistemas salinos diz
respeito & alta sensibilidade destes com relacdo as variacdes da
temperatura de alimentacdc dos sclventes. De forma geral, o
aumento da temperatura de alimentacgdc requer © aumento da razdo de
refluxo para que se mantenha constante a pureza do destilado. Tal
situagdo tende a ser minimizada com o aumento da concentracao de
etanol na corrente de alimentacéo.

Os sistemas de fracionamento por efeito salino se caracterizam
pela necessidade de pequenas quantidades do agente de separacdoc.

Da mesma forma, mostraram-se pouco sensiveis a variagdes da ordem
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de 20% na frac¢do molar de sal na corrente de refluxo: dentro desta
faixa as variagfes no valcr da pureza do destilado foram pequenas.

Os sistemas contendeo cloreto de cédlcio e cloreto de litio
caracterizaram-se pelos baixos valores de consumo especifico de
sal com relagdo aos processos convencicnais de desidratacido do
etanol com agentes liguidos de separacdo ({pentano, benzeno,
etilenc glicol). C consumc especifice de sal decresce com o©
aumento do teor de etanol na alimentacdo. Particularmente para a
coluna contendo cloreto de cédlcio este decréscime é significativo,
ainda que este sal tenha um elevade valor de massa molecular. Isto
pode ser explilicado pelo forte efeito salino que o© cloreto de
calcio apresenta. © sistema contendc clcocreto de litic apresenta
também baixos valores de consumo especificco de sal para a
alimentagdo com alto teor de etanol. Entretanto, para a
alimentacdo com 82,85% molar de efanol ndo houve a possibilidade
de obter-se um produtc de topo com pureza superior a especificacéo
minima. Istoc sugere a necessidade de se estudar um valor &timo
para ¢ teor de etancl na alimentacgdo.

E preciso ter em mente que para a alimentacdo com 82,85% molar
de etanol, a fracdo molar de sal no refervedor estd acima das
restricdes do modelo termodindmico. De tal modo, o©s resultados de
consumo energétice devem ser tomados com cautela, especialmente
para o© sistema contendo acetato de potédssico. A estimativa de
parametros da equacdo UNIQUAC/Debye-Hiickel para valores elevados
de fracdc moclar de sal seria uma alternativa para verificar-se ate
que ponto os resultados obtidos acima sdo confiaveis.

A alternativa de se alimentar o sal em dois pontos da coluna
mostrou ser viavel do ponto de vista energético. Tal procedimento
permitiu ao sistema operar em niveis mencres de razdo de refluxo.
Nos perfis de fragdoc molar de etanol fica claro o efeito exercido
pelo sal na regifo de esgotamento. E claro gue esta alternativa de
reducdo do consumc de energia se dad a custa de um aumento no
consumo de sal.

Os resultados acima obtidos indicam que o© processo de
destilacdo extrativa salina é uma alternativa bastante viavel em
relacdo aos processos convencicnals com  agentes liquidos de

separagdo. O programa de simulacdo utilizado pbde auxiliar na
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coleta das principais caracteristicas de tals sistemas. Ainda
assim, fazem-se necessarics estudos na Area de recuperacgio e

reciclagem do sal.
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CAPITULO 5 - DISCUSSAO E CONCLUSOES



capiTULo 5 129

5.1 - DISCUSSAD

No capitulo 2 foi efetuado um levantamento bibliogrédfico para
0 processo de destilacdc extrativa salina. Verificou-se um
relativo avanco na &rea da modelagem termodinimica de sistemas
salinos, principalmente a partir da década de 80, com a adaptacédo
de diversos modelos de composicdo local as diferentes teorias
sobre eletrélitos. E grande o ntmerc de aplicacdes de modelos
termodinadmicos sobre o bindrio etanol-adgua contendo sais, em
virtude do elevado numerc de dados de equilibrio liquido-vapor
disponiveis para este sistema.

O mesme ndo peode ser afirmado com relagdo aocs processos de
destilag8o salina. Grande parte das mals recentes publicacdes
sobre o assunto ainda mantém como principal referéncia o extenso
trabalho de revisdoc bibliogréafica efetuado por Furter (1977) e
Furter e Cook (1967}). E é Jjustamente nestes trabalhos onde sé&o
citadas diversas patentes industriais do processo de destilacdo
salina de diferentes sistemas.

Com a disponibilidade de medelcs fermodinidmicos alguns autores
tém optado por estudar a destilacdo salina do etanol por meio de
simulacdo matemética, isto permitiu a proposta de novos
fluxogramas de destilac&c salina com valores de consumo energético
extremamente vantajosos com relacado aos procedimentos
convencionais de destilac8o azeotrépica ou extrativa. E certo gque
outras propostas mantém valores ainda inferiores de consumo
especifico de energia. A maioria delas, no entantc, & o resultado
da aplicacdo de técnicas de integraclo energética e de otimizacgdo,
ndo empregadas na elaboracdo dos fluxogramas de destilacdo salina.
Desta forma, tendo em conta a ndo-volatilidade do sal ao longo da
coluna, € razoavel admitir gque, sujeito as mesmas técnicas de
otimizacdo e integracd3o energeética, um fluxcgrama de destilacéo
salina apresentard resultados tdc ou mails satisfatdrios quanto
qualgquer processo gue empregue agentes liquidos de separacéo.

Na etapa de modelagem do preocesso de destilacdo salina enm
estado estaciondrioc optou-se por efetuar uma adaptacgdo do medelo
Naphtali-Sandholm para sistemas 1sentos de sal, pelc fato do mesmo

ser um método robusto para resolucidc de colunas de destilacdo. A
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ndo-idealidade da fase liquida foi considerada através de um
modelo termodinamico do tipo  UNIQUAC/Debye-Hiickel para ¢}
coeficiente de atividade dos solventes. Deste modo, através da
aplicacdo de balancos de massa e energia e do conceitc de
eficiéncia de prato de Murphree formam-se trés diferentes
conjuntos de  fungdes  discrepancia a serem simultaneamente
resolvidos pelo método de Newton-Raphson. Merece destaque o fato
do numero de eguagfes a serem resolvidas permanecer somente uma
funcio do numerc de pratos e do nlimero de componentes voeolateis,
ndc sendo alterado pela presencga do sal.

Para a elaboracdo do programa de simulacdo optou-se por
alterar o programa propostc por Fredenslund e outreos (1877},
amplamente testado em diferentes situagdes. Particularmente para
sistemas com retirada lateral de liquide faz-se necessario
programar a correcdo da vazdo de sal a cada ciclo iterativo. O
programa de Fredenslund (1977) mostrou-se muito robusto para a
simulacdo do processo de destilacdc salina, mesmo se tratando de
sistemas extremamente nido-ideais.

Os resultados levantados através de simulacdo matemadtica
confirmam as vantagens técnicas da destilacidc extrativa salina,
citadas na literatura, quanto ao consumo especifico de energia,
nimero de pratos necessarios e consumo especifico do agente de
separacio.

Dos trés sais testados o cloreto de calcio mostrou ser o mais
eficiente agente de separacdc. O seu intensc efeito salino permite
a operacdo do sistema em baixos nivels de razdo externa de
refluxo, com a necessidade de menor nimero de pratos, mesmo para
uma alimentacdo com baixo teor de efanol. Deste modo, héa
consideraveis reducdes nos consumcs especificos de energia e de
sal.

De forma geral, com relagdo aos processos convencionais de
desidratacdo de etanol com agentes liquidos de separacgdo, o
processo de destilacdo salina apresenta baixo consumo especifico
de sal. Este, por sua vez, estd intimamente relacionado com o tecr
de etanol na corrente de alimentacao.

Assim, tals resultados sugerem a viebllidade de empregar-se

uma coluna de ré-concentracido do etanol antes da etapa de
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desidratacdc. O grau ideal de pré-concentracdo sé pode ser
determinado mediante um critericso estudo que leve em conta, entre
outros fatores, o tipo de sal empregado, a sclubilidade do mesmo
na corrente de fundo da coluna de desidratacdo, ¢ destino dado a
essa corrente salina, a dimensdo ¢étima da coluna e os consumos de
energia e de sal permitidos.

Deste modo, para um teor de 82,8% molar de etancl na corrente
de alimentacdo & coluna de destilacgdo salina, dos sais testados
apenas © cloreto de calcio permitiu a obtencdo de um destilado com
grau de pureza acima da especificacdo minima para alcool anidro. O
sistema contendo cloreto de litio, um sal de menor massa molecular
e de menor efeito salino com relacdc ac cloreto de céalcie,
apresentou baixos valores de consumc especifico de sal, porém
forneceu um produtc de topo com pureza abaixo da especificacgdo
minima. Esta caracteristica resulta dos baixos valores de vazdo da
corrente liquida de fundo e das limitacdes de sclubilidade de sal
na mesma.

Se o sal empregade for util na fertilizacdoc da cultura
canavieira, poderd ser dispensada a etapa de evaporacgido e secageml
de. parte ou de ftoda a corrente aquosa salina de fundo. Em tal
situacdo seria conveniente alimentar & coluna de destilag@o salina
uma corrente com elevado teor de etanol, a fim de gue ¢ consumo de
sal seja baixo. Entretanto apenas um estudo detalhado que envolva
o custo de aquisicdc do sal, a guantidade do mesmc necessaria a
fertilizacdo e seu custo de recuperagdo por evaporagdo e secagenm
poderd precisar até que ponto é& vidvel esta alternativa.

C programa de simulacdc desenvolvido permite a elabeocracdc de
estudos neste sentido. E claro que a variedade de sais passiveis
de serem testados dependerd sobremaneira da disponibilidade de
dados experimentais de equilibrio liquido-vapor gue possam ser
ajustados ao modelo termodindmico UNIQUAC/Debye-Hickel.

Uma deficiéncia detectada neste estudo diz respeito &
inexisténcia de dados ©publicados quanto As caracteristicas
hidrodindmicas e da eficiéncia dos pratos de uma cecluna de
destilacdc salina. Estudos experimentals neste sentide fazem-se
necessé&rios para que tals dados possam ser incorporados ac

programa de simulacdo matemdtica.
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Os mecanismos de alimentacdo e de transporte de sal ao longo
do sistema também mereceriam maicr atencdc, visto gue constituenm
aspectos que  poden tornar ©  PpProcesso destilacgdo salina
tecnicamente ineficiente.

Um outro campo ainda ndc explorado para a destilacic salina
diz respeito & utilizacdo das téenicas de  seglenciamento,
integracéo energética e otimizacdo das diferentes etapas do
processo, tal como tem sido feito para os sistemas envolvendoc o0s
agentes liquidos convencicnals de separagidc. A ndo-volatilidade do
sal aoc longo da coluna é& um bom motive para esperar gque hajam
resultados positivos nessa &rea em termos de consumo enéergético.

Particularmente, a integracgdc energética poderia ser aplicada
no caso de a coluna de destilacio salina operar a baixa pressido. A
primeira wvista tal situacdc parece cabivel se for levada em conta
a alta temperatura no refervedor decorrente do aumento da
temperatura de bolha ocasicnado pelo sal, principalmente para
alimentacfes com alto tecr de etancl. A utilizacdo de sistemas de
vacuo na etapa de evaporacdc do sal possibilitaria a integragdo do
mesmo com a coluna de destilacdo salina.

Em suma, diante de um quadro nc gqual faz-se necessério
encontrar um substituto para um produto extremamente tdxico, como
& 0 benzeno, atualmente o mais empregado agente de separacdo, o
processo de destilagdo salina aplicade & obtengdc de etanol
ressurge como uma alternativa promissora, energeticamente passivel

de ter a sua eficiéncia melhorada e ambilentalmente limpa.

5.2 - SUGESTOES PARA PROXIMOS TRABALHOS NA AREA DE MODELAGEM E
SIMULAGCAO DA DESTILACAO SALINA

1)A validade dos resultados obtidos para a destilacdc salina do
bindrio etanol-dgua dependerd sobremaneira de trabalhos em
colunas de laboratério ou escala piloto, a fim de que possam ser
verificadas as principais <caracteristicas gque este estudo
aponta. Mereceriam especial atencéo a verificacédo da

sensibilidade dos sistemas salinos com relagdc a temperatura de
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alimentacdo, e da relac8o entre o numero de pratos na segdo de
enrigquecimento e na secdo de esgotamento.

2}A modelagem do processo de destilacdo salina empregando outros
modelos termodindmicos, como o de Mock (1986) ou Tan (1987a),
também mereceria atencdo. Deste modo o comportamento da coluna
de fracionamento salina predito através do modelo UNIQUAC/Debye-
Hickel poderd ser cotejado com predicdes de modelos baseados nas
equacdes NRTL e de Wilson. A equacdo de Wilscn modificada por
Tan (1987a} & particularmente interessante vistc que a etapa de
correlacgdo deste modelo & extremamente simples.

3)0 programa de simulacdoc deste trabalho poderd ser aplicado em um
estudo mais detido do processo de obtencio de etancl anidro,
através da sua insercdo em um programa gerenciador. Assim a
simulagc&ce conjunta de uma unidade de evaporagdc e secagem de
sal, permitird que o custo de recuperacdc e reciclagem deste
esteja incluido no valor do consumo energético global do
processc. A sugestdo de Gunn e Njenga (1992) de retirar-se o sal
no pratc acima da alimentacdo & uma alternativa passivel de ser
testada por simulacédo.

4)-Parece importante estender o estudo da destilacdc salina a
outros sistemas que ndo o etanol-adgua. Por exemplo, este & o
caso do bindric acido nitrico-&gua, no qual além do equilibrio
de fases deve ser incluido o equilibrio quimico. Pesquisas na
drea de anadlise da recuperacdo de produtos provenientes de
correntes salinas assumem igual importéncia, principalmente se
for levada em conta a relevdncia que o aspectc de conservacao

ambiental assume na inddstria moderna.
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APENDICE A - CALCULO DO SEGUNDO COEFICIENTE VIRIAL
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A.1 - Segundo Coeficiente Virial para Interagdes Bimoleculares

0 método proposto por Hayden e O'Connell (1975) prediz o
segundo coeficiente virial cruzade utilizando somente propriedades
criticas e parametros moleculares.

0 segundc coeficiente virial B, {cm’/mol) resulta da soma de

dois tipos de contribuicdes:

B, = (B, + B +B¥)+B% (A.1)

{Baw + Bw + Bun™) corresponde & contribuicdo das interacdes
fisicas entre as moléculas, sendo que B, representa o veclume
molecular e B,  + B.* refere-se & energia potencial de pares de
moléculas ligadas. B,® representa a contribuicdo resultante da
associacdc quimica entre as substéncias. A relacdoc acima é valida
tanto para o calculo de B, puro (n = m) quanto para o célculo de
Bu. Cruzade {n # m).

O valor de B, ¢ dado por:

e 1,47 0,85 1,015
B, = Db, v(Q94 o 3}
T Tﬁm " Tnm '

nm

(A.2)
. 3 27 2,1
_bonm ' unm" 0’75 Ty R s
nm Tnm‘ Tr;m')
O valer de B, + B.” & dadc por:
BY + B, = Db, A - expl o (R.3)
(x - T/e,.)

0 valor de B,° é dado por:

1500 -
Bgm = bonm ) {l - eXp !t_"*??ﬂ:;} - eXP {n[«» ) [E”lm - 4"27]} (A.4)
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onde k é a constante de Boltzmann (1,3805.10"" ergs/molécula.K} e T
é a temperatura absoluta em Kelvin. |

0 volume das moléculas equivalente a uma esfera rigida bom
{cm’/mol), a temperatura reduzida T.', a entalpia efetiva de
formacdo de pares fisicamente ligades AH, (ergs/moléculal e o

pardmetro A, sdo determinados conforme:

2-7n
bonm = ND Gim (A-S)
3
1. fw 16 - o
T k.1 0 O B0
A, =-03-005-pu (A.7)
AH, =199+ 02 u° (R.8)

onde N, &€ o0 numerc de Avogadro.
Os parametros necessarios para a determinacido do segundo

coeficiente virial puro B, sio calculados conforme:

®,, = 0,006 - R',+0,02087 - R”“~(C,00136 - R' (R.9)
€'a 0,748 + 0,91 A
_ 91 ot~ -
k- T, ' 242000, (A 10)
1/3
TCII
O'nn = (21‘{34 -— (Ofnn) . (—-P——J {A.ll)
n =16+ 400 o (A.12)
1,882 . o
C = 2,882 - ~—t0
0,03 + o' (B-13)

k-l
5723 10" - Cc-¢' _o° T

nn cn

£ = para {1, > 1,45 (A.14a)
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£ =0 para U, < 1,45 (A.14Db)
n [ ( n ) &1}
- g 41 - CE T - 4+ 12 (A.15)
ann £ on {1 (n — 6) é Ll n- 6 ZJ
R (1+ 3“2) (A.16)
an nn n -6
z
. H
SR o (A.17)
Hnn 8"11’1 ' 0;1‘1
onde R'sn & 0 ralc médio de giro (Amstrongs), M. € © parametro de

associacdo, M. € o momento dipolar do componente n (Debye), Gn € ©
parametro de tamanho molecular (Amstrongs), &. & © parametro de

energia (ergs/molécula) e o', é o fator acéntricce apolar. A

temperatura critica do componente T, & dada em Kelvin e a presséo

critica P.. & dada em atmosferas,.

O termo E, para M. < 4 & dado por:

650
(e,. /4 + 300

(A.18a)

N

€ para Mwm > 4 (normalmente sistemas contendo &cidos carboxilicos)

tem—-se:

42800

Fon = (6., /%) + 22400 280

Os parametros necessariocs aoc calculo de B, cruzado sio dados
por:

€. = 07 (e, -e,)" + o,es/[i + }_} (A.19)

bl

Owm = (Gm ' Gmm)g’s (A.20}
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o =05 - {o, +0",) (A.21)

nm

No caso de uma interacdo do tipo polar(n)-apolar(m), onde . >

2 e W = 0, & considerado o efeito de inducdo no cadlculc de & e
e P |
P2 . p
g = ¢ -(1 +§ ) (A.22)
nm nm n - 6

@) = o) (1 - 25 .23

épa = : . - (A.24)

n =16+ 400 o' (A.25)

onde ®'msr Ow © &rn sd0 determinados a partir das equacgbes (A.21),

(A.20) e (A.19) respectivamente.

O momento dipclar reduzido W, (n # m) é& dado por:

. Hy = My
= Mo " Ha A.26
“nm £ . 03 ( }

am nm

Para ¢ calculo de w,' (n=m e n#m) utilizam-se os seguintes

critérios:
' = Wy = 0,25 $e fn > 0,25 (A.27a)
U ' = O se 0,25 > W, > 0,04 (A.27h)

[TI N T se 0,04 > .

Iv
<

(A.27¢C)



Apéndice A 139

0 parametro de solvatacio N {ri£m) é determinado
experimentalmente.

Na tabela A.l estdo dados os valores das constantes criticas e
dos parametros moleculares para o etanol e a &gua, conforme
fornecidos por Fredenslund e outros {(1977). Os autores fornecem um
programa, em linguagem de programagdo FORTRAN, para o calculo de
Bie-

Tabela A.l1 - Pardmetros Mecleculares e Constantes Criticas para o

Etanol e a Agua.

COmponente Pcn {atm) Tc:n (K} Rn' (A) 1L, (Debye) MNom
Etanol (1) 63,0 516,33 2,250 1,69 1,40
Agua {2) 218,3 647,3 0,615 1,83 1,70
Rindrio {(1-2) - - - - 1,55
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APENDICE B - EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR DE SISTEMAS SALINOS
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B.1 - (4 3
Calculo da Razio de Equilibric de Fases para Sistemas

Isobaricos

O calculo do equilibrico liquido-vapor de sistemas salinos
!

quando a pressio total e a composicédo da fase liquida sio

especificadas, esti baseadn ne procedime

T o AL

3
ot
O

. citado por Holland
(1967) para sistemas com um componente "pesado" na fase liquida

SeJa um mol de um sistema salino liquido, 2 uma dada pressio

P, constituido por 2:>%‘ moles de componentes volateis (n =
m

1,00/ N} e Z:Xi moles de ions (i = 1,..., N.,.), onde:

me+in=l (B.1)

A aplicagdo do critério de isofugacidade para os componentes

volatels na fase vapor e na fase liquida, admitinde a fase vapor

como ideal e desprezandc o termo de correcdo de Poynting, permite
a obtencdc razdc de eguilibrio K, entre as fases conforme:
Y, Y. - B
= K= e B.2)
X " P (

Para o sistema supracitado héd um tctal de N.; equagdes do tipo
(B.2), para um igual nimero de varidvels independentes (Ng;-1

valores de y, € a temperatura de eqguilibrio T.).
Este sistema de equacdes pode ser reduzide a uma uUnica relacgdo

conforme:

2y, = LK, ox =1 (8.3)

n

Esta relacdo colocada em forma funcional apresenta-se como:

FT) = 2 K, - %, -1=0 (3.4)
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Deste modo, o problema reduz-se &a busca de um valor de
temperatura T, positivo e dentro de um intervalo preestabelecido,
que satisfaca a relacdo (B.4).

Optou-se por resolver esta relacdc ndo-linear através do
método de interpolag&o ("regula-falsi"). Neste procedimento, a
partir de dois valores arbitrdrics da variédvel =z, obtém-se um
terceiro valor que se aproxima da raiz da funcdc £(z) (Holland,
1963), de acordo com:

Z,; = : : (8.5)

Pode~se verificar se haverd dificuldades na busca da raiz da
funcdo {B.4) efetuando o célculo de F(T) para varias temperaturas
compreendidas em uma faixa admitida como razoavel. Conforme
iiustradoe na figura B.l para o sSistema etancl-agua=-cloreto de
litio & pressdo atmosférica, n& uma unica railz para F(T) dentro da

faixa de valores de temperatura de 200 a 1000 Kelvin.

§.0E+3
; — -~ 90% Etansl-10% sal 5
3. 6E+3
—&>—  10% Etancl-10% Sal l
3. 3E43 i
—{3— 90% Etancl-1% sal | |
2. 9E+3 ~
~—4)— 10% Etancl-1i% Sal ‘
2.5843 ~ i
— 2.2E43 %
Ll |
e LoBE+3 1
j
1.4E+3 -
1.1E+3 i
T 2ET2
3.5E+2 %
~1.0E+1 —~ ﬁ
300 &00 830 :
0 12388

Temperatura (K}

Figura B.l1 - Diagrama de F{T) em fungdoc da temperatura.

Na figura B.2 estd ilustrado um esquema simplificado para ©

cidlculo do ponto de bolha de um sistema salino.
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Y

Leltura:
-Nimero de companentes
-Propriedades fisicas
~Pardmetros UNIQUAC/
Dekye-Hickel /
~Composigido da fase
liquida o pressic total
~T({k} @& T{k+l} //

7
i

Y

Conversdc da composigdo E
da fase liguida para
base de total dissocia-
¢&c do sal

t

~Caleule de F{T{k)] e F{T(k+1)] !
[Eguagdo B.2 e B.4]
~Calculo de F{T{k+2))
{Equagao B.5Lj

’f/”,,ff,ﬂx“mxmmmﬁﬁ‘
{www#mwwmwwW*—<:::HMH1FET{k+2)]1 < 0,0000017

UOFITUR) I =F[T(ke11)
i

k=0

1

iF[T(k+l]}=F[T(k+2H

S

Simi

Ta = T{k+2)
Calcule de yn
{Equagdo B.6]

o

Arquive de
saida ds
dados

Término

Figura B.2 - Procedimento de Céalculo do Equilibric Liquido~Vapor

de Sistemas Salinos.

Uma vez determinade o valor de Ty,

é determinada através de:

Com o procedimento empregado a resclucido da

requer mais do que, em média,

a composicdco da fase vapor

{(B.6)

equacido (B.4) néo

sels ilteracdes.
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APENDICE C - PROGRAMA PARA SIMULACAO DE UMA COLUNA DE DESTILACAO
EXTRATIVA SALINA OPERANDO EM ESTADO ESTACIONARIO.
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C.1 - PROGRAMA PRINCIDAL DESTSAL3

A estrutura principal do i
. Programa listado a segui ! Y
completa desenvolvida por Fredenslund e outros ) pate sictomay sorcrsdo

P . {1977} para sistem
componen?es volateis, em linguagem de programagdo FORTRAN. O modelo stcgfgsingz

destilagdo adotado pel

fracionamento

substituiu-se a
UNEQUAC/pebye—Huckel de Sander e cutres (19886) .,
Criou-se uma sub-rotina
assim como foram feitas as al
sais totalmente dissociados no meio

¢do de sistemas salinos manteve-se o
equagdo UNIQUAC pelo modelo
para o calculo da vazio de sal

teragles necessarias para incluir a presenca
liguido,

C.1.1 -~ Lista de Variaveis

ANT (K, J} Constante de Antecine para o componente J.

AMAT (J, K) Matriz A do Jacobianc.

BMAT(I,J,K) Matriz B do Jacobiano.

BU Vazdo tetal dos produtos volétels na corrente de fundo.

CONESP Consumo especifico de energia.

CM({J, K) Matriz empregada na sub-rotina GAUSL.

DEST Vazdo de destilado,

DFK(I,J,K) Derivada do fater K com relagdo & temperatura, e vazio do
componente volatil na fase liquida e vapor.

DI, 7} Fungde discrepéncia para o componente J no estdgic I ou
corregdes destas funcgdes discrepidncia.

ENP(J,K) Pardmetros de entalpia para o componente J na fase
liguida (K = 1, 2} e na fase vapor (K = 3, 4).

FEV{I) Fragdo de vapor na alimentagdoc ao prato I.

FSTR(I,NK1) Alimentacdo total no estagio I,

FSTR(I, T} Alimentacdo do componente J no estdgio I.

FV (I} Vazdo total de vapor no estédgio I.

JFL(TY Vazdo total de liguide no estagic I.

FEED (T} Vazdo total do componente J alimentado,

FEED (NK1} Vazdo total da alimentacdo.

FVMAX (J) Limite para a corregdo da vazdo de vapor.

FLMAX (J) Limite para a corregdo da vazdce de liquidc.

FvWii,& Vazdo deo componente J vapor no estdgioc I.

FLL{I,J) Vazdo do componente J liguide no estagioc I.

FINM(1,I,d) Fragdo molar do componente J liquido no estdgio 1 (base
de sal ndo-dissociade).

FINM({2,T,3) Fragdec molar do componente J vapor no estagio I.

FIBL(I,J} Fracio melar do componente J liguido no estdgio I (base
livre de sal).

FRSAL{ZI, T} Fragdc molar do sal J no estdgio I.

HF (1) Entalpia da corrente de alimentacio.

ICONT Nuimero de iteracdes.

MU Se KMU for maiocr gque zero assume-se Jue os valores de
eficiéncia de Murphree s3c iguais em todos os prates
acima do refervedor. Se KMU for nulo é efetuada a leitura
de. um valor de eficiéncia para cada prato.

LLEG Numerc de configuragdes da coluna.

MU(L) Eficiéncia de Murphree do estigic I.

MUS Valor da eficiéncia de Murphree constante em todos os
pratos acima do refervedor.

NK = NKO Numero total de componentes volateis.

NTSAL Numero total de sais.

NION Nimero total de ions.

NTICO Numero total de componentes (ions e solventes).

NKEY Nimero do componente principal.

NOAC S5e NOAC for menor do que a unidade, os coeficientes de
actividade sdo igualados a um.

NOFUG Se NOFUG for mencr dc que a unidade, os coeficientes de
fugacidade sdo igualados a um.

NODIM Se NODIM for menor do que a unidade nio é& considerada a

e Sandholm (1971),

©

modelo da coluna de
termodinamico

em cada estagio,

de
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NOEX Se NOEX f i

e - menor do gque a unidade, a entalpia excesso &
Egég g:mi%%ﬁdifcomponente que dimeriza na fase vapor.

or nulo o programa é inter i

leitura das variaveis. K srrompide na etapa de
NAVN(I) T?xto indicando o sistema simulado,
NST _ Numero teotal de estagics.
NFEED Ngmero de alimentacdes do componente voldtil.
NFDSAL Nimero de alimentacdes de sal.
NSL Numero de saidas laterais de liguide.

N3V Nimero de saidas laterais de vapor,
NF Nimerc do prato de alimentacdoc.
P Pressdo total,.
PROD(1,I,3) Vézéo do componente voldtil J na retirada lateral de
liguido,
PROD(2,I,J) Vazdo do componente wvoladtil J na retirada lateral de
vapor.
Q0 Correcgédo maXima aplicada sobre as variaveis
independentes.
QR Carga térmica do refervedor,
Qc Carga térmica do condensador.
RES Residuo.
RFLX Razdo de refluxo.
SVI{I} Vazdo total da retirada lateral de vapor no estagioc I.
SL(I} Vazao total da retirada lateral de ligquido no estagio I.
SAL(I) Vazdo total da retirada lateral dos componentes nédo-
velateis no estégio I.
SSAL(I,d) Vazdo da retirada lateral de sal J no estagio I.
SCOEF (J) Soma dos coeficientes estequiométricos dos ions no sal J.
TMAX Limite para a corregdo da temperatura.
TT Temperatura estimada no topo da coluna,
T8 Temperatura estimada na base da coluna.
- TE(NF) Temperatura da alimentacdo dos componentes valateis.
T(I} Temperatura do estagio I.
VALOR Valor minimo do residuoc para términc da etapa iterativa.
VSALI{T) Vazdo total de sal no estagio I.
VSSAL(I, d) Vazdc individual do sal J no estagio I.
VION (I} Vazido total de ions no estdgio I.
VDSAL(I,J) Vazdo da alimentacio de sal J no estagio I.
YVEDAL (J) guantidade total de sal J alimentadc & coluna.
ADEST Vazdc total das retiradas laterais de liquido e vapor.
XEK(T,d) Fator de separacgio para o componente J no estégic I.

C.1.2 - Listagem do programa

c
o
C
c
$

MODELO TERMODINAMICC DE SANDER (1986).

TMAX E RESIDUC MAXIMO ADQUIRIDOS POR LEITURA.
MODIFICADA A MATRIZ BMAT.

CALCULO DO CONSUMO ESPECIFICO

DERUG

PROGRAM DESTSAL3
REAL MU{6G),MUs

DIMENSION FLMAX (3}, FVMAX (3},FIBL{&0,3),FRSAL{60,2)
DIMENSION PROD(2,60,3),HLL(60,3),5C0EF(2),SCF(4)
DIMENSION FEED({4),FL(60),FV(60),XFK(60,3),FLL{60,3),T{60)
DIMENSION FVV(60,3),KV(60},HL{60),CV(60),CL{60),HVV (60, 3)
DIMENSION HF (60),TF(60),AMAT(7,7),BMAT(60,7,7),D(60,7)
DOUBLE PRECISION CM(7,14)

DIMENSION SL(60),5V(60),FKV(60},FSTR(60,4), DFK(60,3,7)
DIMENSION ANT (3,3),NAVN(30),HHE(60),DEXH (60,4}, TION(60)
DIMENSION FINM(Z,60,3),ANTM(2,3),VION(60),SSAL(60,2)
DIMENSION VSAL(E0),VSSAL(60,2),VDSAL(60,3),VEDAL(3),SAL(60)
COMMON NDIM, NOAC, NOFUG, NODIM, NOEX, NK, NK1,NTCO,
10{7),R{7),AAS (7,7}, DELT (4, 4, 3}, COES (4) , PMOL (3},

1486
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'CAR(4) ,ENP(3,4),BI1(3,3),BI2(3,3),T1
!NTSAL’ TON ] 4 r r3) . rT2rAr BX,
OPEN(Zi,FILEﬂ'DSL3.DAT',STATGS='OLD')
OPEN(19,FILE='DSL4.DAT',STATUS?'NEW')

C LLFG = NUMERC DE CONFIGURACOES DA COLUNA
c NK = NUMERO TOTAL DE SOLVENTES
c NTSAL = NUMERC TOTAL DE SAIS
C NKEY = NUMERO DO COMPONENTE PRINCIPAL
READ {21,*) LLFG,VALOR,TMAX
READ (21,*) NK,NTSAL,NKEY
READ (21,*) NOAC, NOFUG, NODIM, NCEX, NDIM
C NTSAL = NUMERC TOTAL DE SAIS
c KION = NUMERO TOTAL DE IONS
KIT = 0
NKO = NK
NK1 = NK+1
NKZ = Z*NK+1
NK11l = NK1+1
NKZ1 = NKZ-1
NT31 = NTSAL+1
NION = NTSAL*2

NIONI = NION-1
NTCO = NK+NION
WRITE(19,2000) NEK,NTSAL
2000 FORMAT{/, 3%, '"NUMERC DE SOLVENTES=', I3, 3%,
I'NUMERO DE SAIS=',I3)
CALL PARIN (NAVN)
WRITE(19,12) NAVN
12 FORMAT (///,3%,30A2)
IF(NOAC.GT.0) WRITE(19,801)
801 FORMAT{/,3X,"INCLUINDO COEFICIENTE DE ATIVIDADE')
IF(NOFUG.GT.0) WRITE(19,802)
802 FORMAT (/,3%, '"INCLUINDO COEFICIENTE DE FUGACIDADE')
IF{NODIM.GT.0) WRITE({19%9,803)
BO3 FORMAT (/,3%, 'INCLUINDO DIMERIZACAOY)
IF (NOEX.GT.0} WRITE({19,804)
804 FORMAT (/,3¥, 'INCLUINDO EXCESS0O DE ENTALPIA',/)
Do 17 J=1,NK
17 READ (21, *) (ANT(K,J),K=1,3)
DO 19 J=1,NK
ANTM(1,J} = ANT(1,J)
ANT(1,J) = 2.302585* (ANT(1,J)-2.880814)
ANTM{2,J} = ANT(2,J)
19  ANT(2,) = 2.302585%*ANT(2,J)
oo 1 J=1,NK
READ(21,*) (ENP(J,X),K=1,4)
WRITE(19,2002) {ENP(J, K), K=1, 4)
2002 FORMAT (/, 3%, 'ENTALPIAS',4F10.3)
1 CONTINUE
333 READ{21,*) NST,NFEED,NSL,NSV,NCON
WRITE(19,2003) NST,NFEED,NSL,NSV,NCON
2003 FORMAT(/,3X,'NST=',13,3¥%, 'NFREED=',13,3%, 'NSL=",13,
138, 'NSV=1,13,3%, 'NCON=",13)
IF{NCON.EQ.0) GO TO 555
READ(21,*) DEST,RFLX,?,TT,TB
WRITE(19,2004) TT,TB
5004 FORMAT{/,3%,'TT=',F10.5,3%, '"TB=',F10.5)
READ (21, *) EMU
WRITE{19,2005) RMU
2005 FORMAT{/, 3%, '®pMu="',15}
TP (KMU)1001,1001,1002
1001 CONTINUE
DO 1000 I=2,NST
READ{2L,*) MU(I)
WRITE{19,2006) MU{I}
2006 FORMAT!{/,3%, 'EFIC.PRATO=',30F10.5)
1000 CONTINUE

147
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GO TO 10064

1002 READ(21,*) MUS
WRITE(19,2007) MUs

2007 FORMAT (3%, 'EFIC.PRATO=" ,F10.5)
DO 1005 I=2,NST

1005 MU(I)=MUS

1004 CONTINUE
MU(1l} =1.0
Do 200C I=1,NST
SL{I)=0,0
SV{I)=0.0
FKV{I)=0.0
FSTR{I,NK1l)=0.0
DO 200 J=1,NK

200 FSTR({I,J)=0.0
Do 1010 I=1,NsT

1010 HF{I)=0.0
DO 201 I=1,NFEED
READ(21,*) NF
WRITE(19, 2012}

2012 FORMAT (/, 3%, "ALIMENTACAO SOLVENTES')
READ{21,*) TE(NF),FKV(NF), (FSTR(NF, T}, d=1, NK)
WRITE(19,2008) NF, TF(NF),FKV{NF)}

2008 FORMAT{/,4%,'PRATO ALIM=',I4,/,4%, 'TEMP ALIM=',F10.5,/,
t4¥, 'FRAC VAPOR=',F10.5,/)

DO 20156 J=1,NK
HF (NF) =HF (NF} +FSTR(NF, J) * (FXV(NF} * (ENP(J, 3) +ENP (J, 4) *TF (NF})
P4 {1, 0-FKV (NF})* (ENP{J, 1) +BENP (J,2) *TF(NF) })
FSTRI(NF, NKL)=FSTR(NF,NKL) +FSTRI(NF, 1)
20156 CONTINUE

201 CONTINUE
IF(NSL.EQ.0) GO TO 203
DO 202 I=1,NSL
READ{Z1,*) NF

202 READ{21,*) SLI(NF}

203 IF(NSV.EQ.0) GO TO 204
DO 2085 I=1,NsV
READ(21,*} NF

205 READ(21,*) SV(NF)

204 FV{NST)=DEST
FL{NST) = DEST*RFLX
FVI(NST-1)=FL(NST) -FSTR(NST,NKL) +SV(NST) +5L(NST) +DEST
DO 210 II=3,NsT
IF(NST.LE.2}) GO TO 210

I=NST+2-11
FL{L}=FL{I+1}-SL(I)+(1,0~-FRV{I))*FSTR(I,NKL)
FV{I-1) = FV(I)+SV{I)-FKV{I)*F5TR{I,NKl)

210 CONTINUE
FL{L}=FL{2)- 1)+ (1.0-FEV (1)) *FSTR(1,NKI)
FL{L)=FL {1}~ ()
DO 3000 T = 1,NST
FL{T} = ABS( FL{I} )

3000 FV{I) = ABS{ FV{I} )

DO 211 J=1,NK1L
FEED{(J}=0.0
DO 211 I=1,NST

211 FEED(J}=FEED(J)+EFSTRI{I,J)
BU = 0.0
Do 212 J=1,NKO

212 BU = BU+FEEDR(J)
XDEST = 0.0
DG 213 I=1,NST

213 XDEST=XDEST +SV{I}+3L(1)
BU = BU-DEST-XDEST
WRITE{1%, 18)

18 FORMAT (/, 3%, 'COMPOSICAO DA ALIMENTACAO E CONST. DE ANTOINE')
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23

24

16

26

4001

4002

4004

4005

4006
4003

4007
6001
6002

4009

7031

7032

510

31

143

WRITE(19,23) (J,FEED{J),ANTM(Ll,J),ANTM!? =

FORMAT (I3,F12.3, 5X, 3F12 . 3) el (2,3}, ANT (3,0}, 3=1,NK)

Do 24 J=1,NK

EVMAX (J) = FEED(J)*RFLY

FLMAX{J) = FEED{J)}*RFLX

WRITE({19,16}NST, DEST,RFLY, P

FORMAT (//,3X, '"SUMERO DE ESTAGIOS ',I3,/,23%,'DESTILADO ',

'F10.6,/, 3%, '"RAZRO DE REFLUXO ', F10.6,/,3X

!, '"PRESSAO TOTAL ',F6.3,//)

DO 26 I=1,NST

T(L} = TB+{I~1)*{TT-TB)/ (NST-1)

DO 3 I=1,NST

D 3 J=1,NK

FVV(I,J) = FEED{J)/FEED(NKL)*FV{I)

FLL(I,J) = FEED{J}/FEED (NK1)*FL(I)

DADOS DO SISTEMA SALINO

DO 4001 I=1,NST

VDSAL(I,NT31)=0.0

DO 4001 J=1,NTSAL

VDSAL(I,J)=0.0

VSSAL(I,J)=0.0

READ (21,*) NFDSAL

WRITE (19,4002} NFDSAL

FORMAT (/, 3%, '"NUMERC DE ALIMENTACOES DE SAL=',I3)

LEITURA DA VAZAO INDIVIDUAL DE ALIMENTACAO DE SAL.

DC 4003 T=1,NFDSAL

READ(21,*) NF

WRITE (19,4004}

FORMAT (/, 3%, 'ALIMENTACAO DE SAL')

READ (21, *) (VDSAL(NF,J),J=1,NTSAL)

WRITE{19,4005) NF, (VDSAL(NF,J),Jd=1,NTSAL)

FORMAT (/, 4X, ' PRATO ALIM=',I14,/,4%, '"VAZAO="',2(2X,F10.5)}

DO 4008 J=1,NTSAL

VDSAL(NF,NT31)= VDSAL(NF,J) + VDSAL{NF,NT31)

CONTINUE

po 40067 J=1,NT31

VEDAL({J})=0.0

DO 4007 I=1,NST

VEDAL{J) = VDSAL(I,J) + VEDAL(J)

write{l9,6001)

format {/, 3%, 'VAZAQC TOTAL DE CADA SAL ALIMENTADG')

write (19,6002} (j,vedal({j),J=1,ntsal)

format (/,5%,13,£12.3)

WRITE(19,4009) VEDAL{NT31)

FORMAT (/, 3%, '"ALIMENTACAC TOTAL DE SAL=',Fll.8)

Calcule do coeficiente estequiometrico total do sal

DO 7031 J=1,NIONI,2

SCF{J+1)=COES (J) +COES (J+1)

DO 7032 J=2,NION, 2

K=J/2

SCOEF (K} =3CFE (J}

SUBROTINA XSAL - CALCULO DA VAZAO DE SAL EM CADA
ESTAGIO.

CALL XSAL{NST,VDSAL,FL,SL,VSSAL, VSAL, VION, SCOEF, TION)

INICIC DO PROCESSO ITERATIVO

ICONT=0

CALL KFAC{NST,T,ANT, P, FLL, ¥VV,XFK, DFK, VS3AL, SCOEF)

CALL ENT(NST,T, FLL, FVV, HLL, HVV, HL, RV, CL, CV)

CALL EXCES(NST,T, FLL, HHE)

CALL EXCOR(NST,T, FLL, DEXK)

DO 30 I=1,NS5T

DO 31 J=1,NKO

D(I,J} = FUV{I, ) *{L.0+SV(T)/FV (I Y+FLL(L, ) *{1.045L(T)/

'FL(I))~FSTR(I,J)

IF{I.GT.1) DI{I,5)=D(I,0)-FVV¥({I-1,T)
IF{I.LT.NST} D(I,J) = D(I,J3~-FLL{I+1,J}
CONTINUE
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DO 32 J=NKI1,NK21
K = J-NKO

D(I,J) = MU (I) *®XFK{I,K)*FV(1 1) *FLL{I,K)/{FL(I) ) #VION (1)) ~FW{I, K)

2§§é{i?§;i} DII,J}) = DI, +(1.0-MU(I)) V*EVV(I-1,K)*FV{(I)
32 CONTINUE

IF{I.EQ.1) GO TO 27

IF(I.EQ.NST} GC TO 28

D{I,NK2) = (1.0+SV(I)/FV(I))*HV(I)+(1. O+SL IV /F

L(I))*
mr(ﬂ_yw(ﬂ_qvfr 1) wHL(T+1) 4+ {FLIT +81 4 *HY V-
| AHHE (141 CI}+SL{I) ) *HEE(T} -FLIT+1)
GO TO 29

27 D{I,NK2) = BU
DO 101 J=1,NKO
101 D(I,NX2) = D{I,NK2)-FLL({1,J)
GO TC 29
28 D{I,NK2) = RFLX*DEST
Do 102 J=1,NKO
102 D{I,NK2) = D{I,NK2)~-FLL(NST,J)
GO TO 29
29 CONTINUE
30 CONTINUE
Do 40 I=1,NST
DO 41 J=1,NKO
DO 42 K=1,NKO
42 BMAT({X,J,K) = ~FLL{I, ) *SL{I)/(FL(I}**2.0}
BMAT(I,J,J) = BMAT{(I,J,J)+(FL{I)+S8L{I})}/FL{T)
BMAT (I,d,NK1} = 0.0
DO 43 KK=NKil,NK2
K = KK-NK1
43 BMAT(I,J,KK) = ~FVV(I,JV*SVIIV/(FV{I}**2.0)
BMAT(I,.J, J+NK1) = BMAT(I,J,J+NK1)+ (1. 045VII)/FV{I))
4] CONTINUE
DO 44 JJI=NKI1,NK21
J = JI-NKO
DO 45 K=1,NKO
45 BMAT (I,JJ,K} = MU(TL)*FV (I} *FLL{I, I}/ (FL{T) +VION{I})
VR (DFR{T, I, K} ~%FK (L, ) * {1+TION{I}) / (FL(T}+VION(T) })
BMAT (I, J+NKO,J) = BMAT (I, J4NKO, J}+MULTY*FV{I) *XFK(I, T}
V/{FL(I)+VION{I])
BMAT(I,JJ,NK1) = MU{I}*EV(I)*FLL{I,JY*DFKI{I, J, NK1)
1/ {FL{I}4+VION{(I))
DO 46 KK=NK11,NK2
K = KK-NK1
BMAT (I,JJ,KK) = MU(I)*FLL{(T, J)* {(XFK(I,J)+DFK(I,J,KK)*FV{I}}
Y/UFL(I)4+VION(I})
46 IF{I.GT.1) BMAT(I,JJ,KK)=RMAT (I, JJ, KRK}+{(1.0-MU{I))*
YRV (I-1, ) /EVI-1)
BMAT (I, J+NKO, J+NK1}) = BMAT(I, J+NKOQ, J+NK1}~-1.0
44 CONTINUE
IF(I.EQ.1) GO TO 103
IF{I.EQ.NST) GO TO 103
Do 47 ¥ =1,NKO
47 BMAT (I,NK2,K) = ~HL{I)*SL{(I}/(FL(I}**2.0}+(L.0+3L(T)/FL{I}}
PRHLL (T, K +HHE (I} +{FL{TY 451 (1) ) *DEXH (I, K)
BMAT (I, NK2,NK1) = CV{I)*(1.0+5V(I)/FV{I)}+CL{I)*{1.+5L(1)/
TPL{IV Y+ {FL{I)+SL{I} ) *DEXH(I,NKL)
DO 48 KK=NK11,NK2
K = KK-NK1
48 BMAT (I,NK2,KK) = ~HV(I)*SV(I)/(FV(I)**2.0)+{1.0+SV{I}/FV(I
V*HVV{I, K)
GO TC 104
103 DO 105 K=1,NK2
10% BMAT(I,NKZ,K}=0.0
DO 106 K=1,NKO
106 BMAT{TI,NK2,K)=-1.0
104 CONTINUE
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490

74

70

72
71

73

37

51

59
52

84

80

82
81

83
85

53

58
54

55
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CONTINUE

DO 74 J=1,NK2

DO 74 K=1,NKZ

AMAT (T, K)=0.0

DO 70 J=],NKO

AMAT (J, J¥NK1)=-1.0

AMAT (NK2,NK1) = -Ccv{l)

YX = (1-MU{2})*FV{2)/(FV(1}**2.0)
BO 71 JJ=NK1,NK21

J = JJI-NKO
DO 72 KK=NK11l,NK2

K = KK-NK1

AMAT (JJ,KK) = -YX*FVV(1, J)

AMAT (J+NKO, J+NK1} = AMAT (J+NKO, J+NK1) +YX*FV (1)
DO 73 KK= NK11,NK2

K = KK-NKi

AMAT (NK2,KK) = ~HVV{1l,K)

DC 57 I =1,NST

DO 57 J= 1,NK2

PiL,J) = ~-D{X,J)

B0 5C I=2,NST

DO 51 J=1,NK2

DC 51 K=1,NK2

CM({J,K}) = BMAT(I~1,K,J)

DO 52 K=1,NK2

KK = K+NK2

DO 5% J=1,NK2

CM{J, KK} = AMAT(K,J)

CONTINUE

DO 84 J=1,NK2

DO 84 K=1,NK2

AMAT (J,K)=0.0

IF(I.EQ.NST) GO TO 85

DC 80 J=1,NKO

AMAT (J, J+NK1) = -1.0

DO 81 JJ=NK1l,NKZ1

J JJ-NKO

DC 82 KK=NK11,6NK2

K = KK-NK1

X o= (1.0-MU(T4+1))*EV(I+1) /AFVI{T)**2.0)
AMAT (JJ, KK} = ~X*FVW(I,J)

AMAT { J+NKO, J+NK1) = AMAT (J+NKC, J+NK1)+X*FV (1)
IF(I.EQ.NST-1) GO TC 85

AMAT (NK2,NK1) = -CV(I)
DC 83 KK=NK11,NK2

K = KK-NK1

AMAT (NK2, KK} = ~HW{I,K)
CONTINUE

CALL GAUSL(7,14,NKZ,NKZ,CM)

DG 53 J=1,NK2

DO 53 K=1,NK2

KK = NK2+K

CM(K,J) = CM(J,KK)

CONTINUE

DO 54 J=1,NKZ

DO 34 XK= 1,NKO

IF(I.EQ.Z2) BMAT(I,J,K)=BMATI(I,J,K)+CM{J,K)

IF(I.EQ.2) GC TC 58

BMAT{I,J,K) = BMATI(I,J,K)+CM(J, K} +CM{J, NK2)* (HLL(I,K)+HHE (I}
'4FL(I}*DEXH(I,K})

CONTINUE

CONTINUE

IF{I.EQ.2) GO TO 150

DO 55 J=1,NK2

BMAT (I,J,NK1l) = BMATI(I,J,NKL)+CM(J,NK2)* (CL{I)+FL(TI)*
IDEXH (I, NKL) )

CONTINUE
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36
50

61
62
64

€5

63

66

223
222
67

234
233

244
243
68

121
122
131
13z

1121
60

80

3001
5000

501

600

DC 56 J=1,HNK2

DO 56 K=1,NK2
D(L,J)=D(I,J)-CM(J,K)*D{I-1,K)
CONTINUE

DO 60 KK=1,NST

I=NST+1-KK

DO 61 J=1,NK2

CM({J, NK2+1}=D (I, J)

DO 61 K=]1,NK2

CM(J,K)=BMAT (I,J,K)
IF{I~NST)62,63,63

DO B4 J=1,NKO
CM(J,NK2+1)=CM(J,NK2+1}+D(I+1, )
IF(I.EQ.1) GO TO 63

DC 65 J=1,NKO

CM(NKZ2,NK2+1} =CM (NK2,NK2+1)+D(I+1,J) * (HLL{I+1, J) +HEE{I+1}

'+EL(I+]1) *DEXH(TI+1,J))

CM(NKZ,NK2+1)=CM(NKZ,NK2+1) +D{I+1,NKL) * {CL(I+1)+FL(I+1)}

'*DEXH (I+1,NK1}))

CALL GAUSL{7,14,NK2,1,CM)
DO 66 J=1,NK2
B(I,J)=CM(J, NKZ+1)

De 67 J=1,NKO

QR = 1.0

IF(ABS{D{I, J))~FLMAX (J)) 222,222,223

QO=FLMAX (T} /ABS(D(I,J))
CONTINUE
FLL{I,J)=FLL(I,3)+Q0*D(1I,J)
g = 1.0

IF(ABS{D({I,NKLl))-TMAX} 233,233,234

QO=TMAX/ABS (D (I,NK1))
CONTINUE
T(I)=T(I}+D(I,NKL)*QQ
DO 68 JJI=NK1l,6NKZ2
J=JJ~NK1

Qo=1,0

IF(ABS{D(I,JI) ) -FVMAX (J)) 243,243,244

QQ=FVMAYX (J) /ABS(D(I,JJ))
CONTINUE

FYVI{I, 3)=FVWI({I,J)+DI{I,JJ}*QQ
DO 1121 J=1,NKO
IF(FLL(T,J)}121,121,122
FLL(I,J3y=0.0001

CONTINUE
I¥P(FVV(I,J))131,131,132
FVWI(I,J)=0.0001

CONTINUE

CONTINUE

CONTINUE

Do 90 I=1,NST

FL{I}=0.0

FV(I}=0.0

Do 80 J=1,NKO
FL({I)=FL({I)+FLL(I,J}
FV(I)=FV(I)+FVV({I, T}

IF (NSL - 0) 5000,5000,5001

CALL ¥SAL(NST,VDSAL,FL,SL,VSSAL, V3AL,VION, SCOEF, TION)

CONTINUE

RES = 0.9

DO 501 I=1,NST

DO 501 J=1,NKZ

RES = RES+D(I,J)**2.0
ICONT=TICONT+1

WRITE (*,*) ICONT,RES
IF(ABS(RES).LE.VALCR) GO TO 600
GO TC 510

CONTINUE

1s2
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WRITE (19,2016) ICONT,RES

2016 FORMAT(/,3X,'NUM. DE ITERACOES=',IS,3X,/,3X,'RESIDUOﬂ',E12.3}

WRITE {19,21)
21  FORMAT(//,5X,'EST  TEMP
- LTOUTDOY 1) FLUXO TOT FLUXO COMP
DC 1021 I=1,NST
WRITE({19,22) I,T(I),FL(I), {FLL{I =
22 FORMAT(3X,14,5{3X,FED.3}; (FLL{Z, ), =1, NKO)
1021 CONTINUE
WRITE(19,323)
323 FCORMAT(//,5%,'EST TEMP FLUXO TOT
|VAEOR' | /] o] FLUXO COMP
DO 1022 I=]1,NST
WRITE(19,324) I,T(I),EV(I), (FW(I,J),J=1,NKO)
324 FORMAT (3X,I4,5(3%,F10.3))
1022 CONTINUE
6010 WRITE(1%,3010)
3010 FORMAT(//,5X, 'EST  TEMP FLUXO TOT FLUXO COMP
t-SALY, /)
DO 3011 I=1,NWST
WRITE(19,3012) I,T{I),VSAL{I), (VSSAL(I,K),K=1,NTSAL)
3012 FORMAT (3X,I4,4(3%,F10.3))
3011 CONTINUE
2070 DO 612 I=1,NsT
DO 612 J=1,NK
PROD(1,I,J) = FLL(I,J)*SL(I)/FL(I)
612 PROD(2,I,J) = FVVI(I,J)*SV{(I)/FV{I]
PO 611 J=1,NKO
PROD{1,1, J)=FLL{1, J)+PROD(1,1,J)
611 PROD(2,NST,J)=FVV(NST,J)+PROD(2,NST,J)
DO 613 K=1,2
IF(K.EQ.1) WRITE{19,614)
IF(K.EQ.2) WRITE(1¢%,615)
614 FORMAT (/,3%, 'FLUXO LATERAL DO PRODUTO
. 1= FASE LIQUIDA',/)
615 FORMAT (/,3X, 'FLUXO LATERAL DO PRODUTO
{- FASE VAPOR',/)
DO 2011 I=1,NST
DO 2010 J=1,NK
IF(PRODI{K,I,J).NE.0.0) GC TO 2009
2010 CONTINUE
GO TO 2011 .
2009 WRITE(19,605} I, {PROD(X,I,J),J=1,NK)
605 FORMAT (I4,7%,18F10.3)
2011 CONTINUE
613 CONTINUE
DC 2030 I=1,NST
SAL(I) = VSAL{I)*SL(I)/FL(I)
Do 2030 J=1,NTSAL
2030 SSAL(I,J) = VSSAL(I,J)}*SL{I)/FL(I)
SAL{1l) = SAL{l) + VSAL(L)
DO 2031 J=1,NTSAL
2031 8SAL(1l,J) = VSSAL(1,J) + SSAL{1,J)
WRITE(19,7000)
7000 FORMAT (/,3X, 'FLUXO LATERAL DC PRODUTO ~ FLUXO TOTAL
't~ SAL',/)
Do 7001 I=1,NST
DO 7002 J=1,NTSAL
IF (SSAL(I,J).NE.G.0) GO TO 7004
7002 CONTINUE
GO TO 7001
7004 WRITE(19,7003)1, {SSAL(I,J},J=1,NTSAL),SAL(I)
7003 FORMAT{I4,7X,3F10.3)
7001 CONTINUE
2033 WRITE(19,603)
603 FORMAT{//,3%,'PERFIL DO FATOR K NA COLUNA',/)
PO 604 I=1,NST
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604 WRITE(19,605) I, (XFK{I,J),J=1,NKO)
DO 4800 I=1,NST
4T = 0.0
YT = 0.0
BO 721 J=1,NK
XT=XT+FLL(I,J)

721 YT=YT+EVV (I, J)
DO 4500 J=1,NK

4500 FIBLI(T, J)=FLL{I,J}/%T
DO 3005 J=1,NTSAL

3005 AT=XT+V8SAL(I, J)
DO 720 J=1,NK
FINM(Ll,I,3)=FLL{I,J}/%T

720 FINM(2,T,Jy=FVV(I,J)/YT
DO 4800 J=1,NTSAL

4800 FRSALI(I,J)=VSSAL{I,J)/XT
DO 7122 K=1,2
IF(K.EQ.1) WRITE{19,723)
IF(K.EQ.2) WRITE(19,724)

723 FORMAT (/,3%,'PERFIL DA FRACAC MOLAR NA COL.

724 FORMAT (/,3%, 'PERFIL DA FRACAC MOLAR NA COL.
DO 722 I=1,NST

722 WRITE(19,605)1, (FINM(K,I,J),J=1,KK)
WRITE (19,4501

4501 FORMAT(/,3X, 'FERFIL DA FRACAO MOLAR NA COL. - LIQUIDO',
1/, 3%, "BASE LIVRE DE SAL',/)
DO 4502 I=1,NST

4502 WRITE(19,605)1, (FIBL(I,J), J=1,NK)
WRITE{1%,3006)

3006 FORMAT(/,3%, "PERFIL DA FRACAC MOLAR NA COL.
DO 4801 I=1,NST

4801 WRITE(19,605) 1, (FRSAL{T,J),J=1,NTSAL)

7030 CONTINUE
CALL ENT(NST,T, FLL, FVV, HLL, BVV, HL, HV, CL, CV)
QC=HV{NST-1) ~HL {NST)~HV(N3T)
P4hf (nsty~hl{nst)*sli{nst)/flinst)~hvi{nst)*svinst)/fvinst)
QR=HV (1} +HL{1}~HL{2)~
ThE(DY+h1l (D) ¥l (1) /£2 (L) +hv (L) *sv (1) /£v (1)
WRITE{19, 725)1QR
WRITE{19,726)0C

725 FORMAT(/,3%,'0 CALCR A SER FORNECIDO AQC REFERVEDOR E : Y,
tE12.4,"' CAL/HR',/)

726 FORMAT(/,3%,'0 CALCR A SER RETIRADO DO CONDENSADOR'E : ',
1E12.4,"' CAL/HR'/)

c CALCULC DO CONSUMO ESPECIFICO
CONESP = QR / (PROD{2,NST,NKEY) “PMOL (NKEY) *100C.0)
WRITE(19,6011) CONESP

6011 FORMAT{/,3X, 'CONSUMO ESPECIFICO =',F15.3,
11%, 'KCAL / KG DO PRODUTC PRINCIPAL'Y
KTT = KTT +1
IF (KTT.GE.LLFG) GO TO 555

LIQUIDS', /)
VAPOR', /)

SAL', /)

GO TO 333

555 CLOSE (19,3TATUS='KEEP'}
STCP
END

C.2 - SUB-ROTINA PARIN

Esta sub-rotina efetua a leitura deos diverscs parimetros necessarios para
as sub-rotinas MQUAC, TUG e ONEDI.
C.2.1 - Lista de varidveis

A, BX Pardmetros para a sub-rotina ONEDRI.
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AAS{K,L) Pardmetro de interacio a'y do modelo UNIQUAC/Debye-
Hickel.,
BIL(I,J) ?egundo ceoeficiente virial para interacgdes bimoleculares
a temperatura Tl.
BIZ(I,d) ?egundo coeficiente virial para interacdes bimoleculares
a temperatura TZ.
COES {J) Coeficiente estequiométrice do ion J.
CAR({I) Carga do ion.
DELT{I,J, M) Par@metro de interagdo dii,. do modelo UNIQUAC/Debye-
Hickel. _
NAME (I} Texto indicande o sistema simulado.
PMOL () Massa molecular do componente wvoldtil J.
QIK),R(K} Pardmetros q e ry dos componentes pures
UNIQUAC/Debye-Hickel.
©.2.2 - Listagem do programa

999

14

10006

1901
10

1010
i1

1003

1004

1005

1006

SUBROUTINE PARIN {NAME)

DIMENSION NAME (30)

COMMON NDIM,NOAC,NOFUG, NODIM, NOEX, NK,NK1,NTCO,
!Q(T},R(T},AAS{T,T),DELT(a,é,B),coxscq),PMOL(s),
'CAR(4),ENP(3,4),B11(3,3),B12(3,3),T1,T2,A,BX,
INTSAL, NION

READ(21,999) (NAME(I),I=1,30}

FORMAT (30A2)

DO 14 M=1,NK

READ {21, *) PMOL (M)

TF(NOAC.LT.1) GO TG 4

Do 5 K=1,NTCO

READ{21,*) Q(K) R{K)

WRITE (19,1000} Q{K),R(X}

FORMAT {/,3¥, 'PAR./Q/R ',2F15.5)
CONTINUE

DO 10 K=1,NTCO

READ (21,*) (RAAS({K,L),L=1,NTCO)
WRITE(19,1001) (AAS(X,L1),L=1,NTCO)
FORMAT (3%, ' PAR.REF. A*(K,L)",5(1%,F7.2))
CONTINUE

po 11 I=1,NICN

DO 11 J=1,NION

READ (21, *) (DELT{I,J,M),M=1,NK)
WRITE(19,1010) (DELT(I,J,M),M=1,NK)
FORMAT (3X, 'PAR., DELTA(I,J,M}',5(1X,F9.2))
CONTINUE

DO 18 I=1,NICN

READ ({21, *) COES{I),CAR(I)}

CONTINUE

IF (NOFUG.LT.1) GO TO 6

po 7 I=1,NK

READ{21,*) (BILl{I,J),J=1,NK)
WRITE(19,1003) (BILl{I,J),J=1,NK)

FORMAT (3%, 'PARIN/BIL',5F10.3}

READ{21,*) (BI2(I,J),J=1,NK)
WRITE(19,1004) (BI2(I,J),J=1,NK)

FORMAT (3%, 'PARIN/BIZ2',5F10.3)

CONTINUE

READ (21,7%) T1i,7T2

WRITE(19,1005) T1,T2

FORMAT (3%, "PARIN/T1/T2',2F10.3)
CONTINUE

IF(NODIM.LT.1) GO TO 9

READ{21,*) A,BX

WRITE(19,1006) A,BX

FORMAT (/, 3%, ' PARIN/A/BX',2F10.3)
CONTINUE

RETURN
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END

C.3 ~ SUB~ROTINA EXCOR

Esta subwrot%na Faicula as derivadas parciais (numericamente)
exXcesso com relacdo & wvazio do co
temperatura.

da entalpia
mponente na fase liquida e com relacdc a

C.3.1 - Lista de variaveis

DEX (I, J) Deriv?da‘parcial da entalpia excesso do estégio I com
relagdo a vazdo do componente ligquido ¢ temperatura.

C.3.2 - Listagem do programa

SUBRCUTINE EXCOR(NST,TEM, FLL, DEX)
DIMENSION FLM(60,3),FLL{&0,3),TEM(60),HE (60}, HEX (60)
DIMENSION TEMX(60),DEX(60,4)
COMMON NDIM,NOAC, NOFUG, NODIM, NOEX, NK, NK1, NTCO,
!Q(7),R{T),AAS(7,7) ,DELT (4, 4,3),COES (4) , PMOL {3),
'CAR(4},ENP(3,4),BIL1(3,3),BI2(3,3),T1,T2,A, BX,
INTSAL, NION
IF (NOEX.LT.1) GO TO 5
CALL EXCES (NST,TEM, FLL, HE)
DO 1 J=1,NK
DO 2 I=1,NST
DO 8 K=1,NK
8 FIM(I,K) = FLL{I,K)
2 FIM(I,J) = FLL{I,J}+1.0
CALL EXCES{NST,TEM, FLM, HEX)
DO 1 I=1,NST
1 DEX(I,J) = HEX(I)-HE(I)
DO 3 I=1,NST
3 TEMX (I} = TEM(I)+20.0
CALL EXCES (NST, TEMX, FLL, HEX)
DG 4 I=1,NST
4 DEX(I,NK+1) = (HEX(I)-HE(I))/20.0
GO TO 7
5 DO 6 I=1,NST
e 6 J=1,NK1
DEX (I, J}=0.0
CONTINUE
RETURN
END

-~

C.4 - SUB-RCTINA ENT

Esta sub-rotina calcula:
A entalpia do componente puro.
A entalpla total de uma fase.
2s derivadas parciais da entalpia total com relaglc & temperatura.

»

»

C.4.1 - lista de variiveis da gub-rotina ENT

CL{I),CV(I} Derivadas parciais da entalpia da fase liguida e wvapor
ccm relagdo a temperatura.

HL{I),HBV(I} Entalpia da fase liquida e vapor no estéagio I,

HVV({I,J} Entalpia na fase vapor do componente J no estagie I.

HLL{I, J} Entalpila na fase ligquida do componente J no estagio I.



APENDICE C
157

C.4.2 - Listagem do programa

SUBROUTINE ENT (NST, T, FLL, FVV, HLL, HVV, HL, HV, CL, CV
DIMENSION T(60),FLL(69,3),?VV(60,3),HLL(60:3):HVb(GO 3)
'HL(60} ,HV (60} ,CL{60),CV(60) ’
COMMON NSEM,NOAC,ﬁOFUG,NOSIM,NOEX,NK,NKE,NTCO,
!Q(?},R(T),AAS{?,T),DELT{4,4,3),COES(4),?MOL(3),
!CAR{4),ENP(3,4),BIl{3,3),BIZ(3,3),T1,T2,A,BX,

¥

INTSAL, NION
DO 3 I=1,NST
HL(I) = 0.0
HV (I} = 0.0
CL{I} = 0.0
CV(I) = 0.0
DO 3 J=1,NK
HLL{IL,J} = ENP(J,1) + ENP{J,2)*T(I)
HVV(I,J} = ENP(J,3)+ENP{J,4)*T{I}
HL{I) = HL(I)+HLL(I,J}*FLL{I,J)
HV{I} = HBV{I)+BVV(I,J)*FVV{I,J)
CL{I) = CL{I}+ENP(J,2}*FLL(I,T)

3 CV(I}) = CV{I}4ENP(J, 4)*FVV (I, )
RETURN
END

C.5 ~ SUB-ROTINA EXCES

Esta sub-rotina calcula a entalpia excesso de uma mistura liquida de
acordo com a equacdc . (3.43). FEste procedimentc emprega os parémetros
UNIQUAC/Debye-Hickel adquiridos em PARIN., B desconsiderada a presenga de sal no
calculo e, portanto, empregam-se as composigdes dos componentes volateis em base

livre de sal.

¢.5.1 - Lista de variaveis

HE(T} Entalpia excesso no estédgio I.

TE (1) Temperatura no estigic I (em Kelvin).

KT} fracio molar do componente ligquide J em base livre de
sal.

AR (K, L} Pardmetro de interacdo solvente-solvente do modelo

UNIQUAC/Debye-Hilckel.

€.5.2 ~ Listagem do programa

SUBROUTINE EXCES (NST,ATE, FLL, HE)

DIMENSION TE(60),%{3},THETA(3),HFAC(3),HHFA(3) ,HE(60),
'FLL {60, 3),HM(60) ,ATE(60) ,AA(3, 3)

COMMON NDIM, NCAC, NCFUG, NODIM, NOEX, NK,NK1,NTCO,
tQ(7),R{7},AAS(7,7),DELT (4,4, 3),COES(4),PMOL{3},
'CAR(4),ENP{3,4),BI1(3,3),812(3,3),T1,T2,A, BX,

INTSAL, NION

IF(NOEX.LT.L} GO TO 7

DO 100 K = 1,NK

DO 100 L = 1,NK

100 AA(K,L) = AAS(K,L)
DO 11 I=1,NST
HE(I}) = 0.0
i1 TE(I} = ATE(I}+273.16
DO 10 K=1,NST
XT = 0.0
DO 5 J=1,NK

5 XT = XT+FLL(K,J!
Do & J=1,NK
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6 X({J) = FLL(K, J) /4T
THETS = 0.0
DO 1 I=1,NK
1 THETS = THETS+Q(I)*X(I)
DG 2 J=1,NK
2 THETA{J) = Q(J)*¥(J)/THETS
DO 3 I=1,NK
HFAC(I) = 0.0
HEFA(T) = 0.0
DO 3 J=1,NK
HFAC(I) = HFAC(I)+THETA(J)*EXP (~AA(J,1)/TE(K))*
1{~A& (3, I)/TE(X))
3 HHFA(I} = HHFA(I)+THETA(J)*EXP (~AA(J,I)/TE(K))
DO 4 I=1,NK
4 HM(I) = {(Q(I)*X{I)*HFAC(I})/HHFA(I)
DC 12 I=1,NK
12 HE(K) = HE(K)-(1.9872*TE{K)*HM(I})
10  CONTINUE

GO TO 9
7 D B I=1,NST
B8 HE{I) = 0.0
9 CONTINUE

RETURN

END

C.6 ~ SUB-ROTINA CONEDI

Esta sub-rotina calcula o fator de correcio de dimerizacido da
quando apenas um componente dimeriza. No caso do componente gue
coeficiente de fugacidade & modificado pelo fator IDI. Para
componentes os coeficientes de fugacidade sic modificados pelo fator

C.6.1 - Lista de variaveig

ZDI Corregldo para componentes gue dimerizam.
ZNODI Correqio para componentes que nio dimerizam.

C.6.2 - Liatagem do programa

SUBROUTINE ONEDI (P,ATEM, Y, AKA, ZDI, ZNODI)
COMMON NDIM,NOAC, NOFUG, NODIM, NOEX, NK,NK1,NTCGC,
(M ,R{7),AAS{7,7),DELT {4,4,3},COES{4},PMCL({3)},
'CAR{4),ENP{3,4),8B71(3,3),B12(3,3),T1,T2,A,BX,
INTSAL, NION
IF {(Yy-0.0001} 1,1,2

2 AKA = EXP{{2.880814-A+BX/ATEM) *2.302585)
AKOR = 4. 0*AKA*P*Y*{2.0-Y)
2DI = (SQET{1.0+AKOR)-1.0)*2.0/AKOR
ZNODT = 2.0% (1.0-¥Y+SQRT(1.0+AKCR) )/ (2.0-Y)/{1.0+
'SQRT (1., 0+AKOR))

GO TO 3
1 ZhI = 1.0
ZNODT = 1.0
3 CONTINUE
RETURN

END
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C.7 - SUB-ROTINA FUG

Esta sub-rotina calcula o cceficiente de fugacidade na fase vapor. Inclui-
se o efeito de dimerizagic no cédlculoc pela acesso a sub-rotina ONEDI. Os
coeficientes de fugacidade sdo estimados através da equagdo virial (3.34).

c.7.1 - Lista de variaveis

BI(I, O} Segundc coeficiente virial 2 temperatura T.

BMIX Segundeo coeficiente virial da mistura.

FI(J) Coeficiente de fugacidade do componente J,

ZNOD Corregio sobre o coeficlente de fugacidade para
componentes que ndo dimerizam.

ZDIM Corregdo scbre o ceceficiente de fugacidade para

componentes gue dimerizam.

¢.7.2 - Listagem do programa

SUBROUTINE FUG(TT,P,Y,FI,PAR)
DIMENSION Y(3),FIFAC{3),FI(3),B(3,3),PRAR(3)
COMMON NDIM,NOAC,NOFUG, NODIM, NOEX, NK,NK1,NTCC,
'9({7y,R(7),AAS¢{7,7),DELT (4,4,3),COES(4),BMOL (3},
FCAR(4) ,ENP(3,4}),BT1(3,3),BI2(3,3),T1,T2,A, BY,
'NTSAL, NION
IF (NOFUG.LT.1l) GO TO 7
DO 4 I=1,NK
Do 4 J=1,NK
4 B(I,J) = BI1{I,J)}+{(BI2(I,JI)-BIL1{1,T))/{T2-TL)*{TT-T1)
BMIX = 0.0
DO 1 I=1,NK
Do 1 J=1,NK
1 BMIX = BMIX+Y(I)*Y{(J}*B(I,J)
Do 2 J=1,NK
2 FIFAC(J) = 0.0
Do 3 J=1,NK
DO 3 K=1,NK
3 FIFAC(J) = FIFAC({J)+Y{K)*B{(J,K)
Do 10 J=1,WK
10 FI(J) = EXP{(2.0%FIFAC(J)~BMIX)*pP/82.05/TT-B(J,J)*PAR{J)*
'P/B2.05/TT)
IF(NODIM.LT.1) GO TO 6
GO TO 8
7 Do 9 J=1,NK
9 FI(J} = 1.0
IF(NODIM.LT.1) GO TC 6
B CONTINUE
IF(NODIM.GT.C) CALL ONEDI(P,TT,Y(NDIM),AK,2DIM, ZNOD)
DO 5 J=1,NK
5 FI(J} = FI(J)*INOD
FI (NDIM) = ZDIM
6 CONTINUE
RETURN
END

.8 ~ SUB~ROTINA XSAL

Esta subrotina calcula:
e A vazdo individual e total de sal nos estagies.
A vazic total de ions nos estagios.
Um termo da derivada parcial de Fi(e,m) com relagio & lgn.
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C.B.1 - Lista de variaveis da sub-rotina ¥SAL

TION (I} Terme da derivada parcial de Fiy(e,m)

com lacy -
(termo U da equacdco D.18). reiagao a le,m

€.8.2 - Listagem do programa

SUBROUTINE XSAL (NST,VDSAL
DIMENSICN VDSALiec,éz,EL{ég?:gt?ggf?ééggﬁ?éyzeN'SCOEF'TION)
DIMENSION VSAL(60),VSSAL(60,2),VION (60),TION(60)
COMMON NDIM,NOAC, NOFUG, NODIM, NOEX,NK, NK1, NTCO,
%Q(V),R(7),AAS(7,7),DELT(4,4,3),COEs(q),PMOL(3)
!CAR(4),ENP(3,4},BI11(3,3),BI2(3,3),TL, T2,A, BX,
INTSAL, NION
DO 3004 J=1,NTSAL
3004 VSSAL(NST,J)=VDSAL{NST, J)/ (1+(SL{NST)/FL(NST})}
IF(NST.LE.2} GO TO 2200
Do 2100 IT = 3,NST
I=NST+2-I1
Do 3005 J=1,NTSAL
3005 VSSAL(I, J)=(VSSAL(I+1,J)+VDSALI{I,J))/{1+(SL(T)/FL{I))}
2100 CONTINUE
2200 DO 3006 J=1,NTSAL
3006 VSSAL{L, Jy=(VSSAL{2, J)+VDSAL{1,T) )}/ (1+(SL{1)/FL{1})}
DO 3008 I=1,NST
VSAL{I)=0.0
DO 3007 J=1,NTSAL
3007 VSAL(I)=VSAL{I)+VSSAL(I,J)
3008 CONTINUE

r

DO 3009 I=1,NST
TION(I}=0.0
VION (I)=0.0
DC 3010 J=1,NTSAL
i TION(I) = TION(I) + VDSAL{(I,J)*SCOEF(J)
3010 VION(I) = VICN(I) + VSSAL(I,.J) *SCOEF{J)

3009 CONTINUE
DO 3013 I=1,NS5T-1
3013 TION{I) = TION(TI) + VION(I+1)
DO 3014 I=1,NST
3014 TION{I) = TION(I)*SL{I)/{((FL(I)+3L(I))**2)
RETURN
END

C.% - SUB-ROTINA RFAC

Esta sub-rotina calcula o fator de separagdo e as derivadas parciais do
fator de separagdo com relacio & vazic do componente na fase vapor e
liguida(derivadas numéricas) e com relagidoc a temperatura.

No cdlculo destas derivadas assumem-se como desprezivels as derivadas do
coeficiente de atividade e de fugacidade com relagdc & temperatura. No caso em
gue hd dimerizacdo na fase vapor a derivada do cceficiente de fugacidade com
relagdo a temperatura é estimada numericamente.

C.5.1 - Lista de variaveis

DFAC({I,J,K} Derivada parcial do fator de separagic com relagde a
temperatura e as vazdes dos componentes na fase liquida
e vapor.

PAR(J) Pressao parcial do componente J.

KASA (T} Fracdo molar do sal J.

XX (K) Frag¢dc molar do componente K (ion e solvente}.

XRKF{I, T} Razdo de equilibrio do componente J no estagio I.
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Y

Y{J)=Y({J)

C.9.2 - Listagem do programa

11

5C

12

51

60

13

15

1c0

101

14

SUBROUTINE KFAC(NST,T,ANT, P, FLL, FVV, ¥XKF, DFAC, V5SAL, SCCEF)

DIMENSION XKF(60,3),DFAC{60,3,7),VSSAL(60,2),XXSA(2)
DIMENSION T{60),ANT(3,3),FLL(60,3},SCORF(2)
DIMENSION PAR(3),XX(7),GAM (3}, GAMX (3)

DIMENSION FVV{60,3),YY{3),Y(3),FI(3),FIX(3) FIXM(3)
COMMON NDIM, NOAC, NOFUG, NODIM, NOEX, NK, NK1i,NTCO,

(7 ,R{7),AAS(7,7),DELT(4,4,3),COES (4}, PMOL{3),
'CAR(4),ENP(3,4),B11(3,3),BI2{3,3),T1,T2,A,BX,
'NTSAL,NION
NKO=NK
DO 10 I=1,NST
XT=0,0
YT=0.0
po 11 J=1,NKO
YT = YT + FVV(I,J}

WT=XT+FLL(I,J)

PAR{J)=EXP (ANT (1, J)-ANT(2,J)/ (T(I)+ANT(3,J})) /P

DO 50 K=1,NTSAL
XT=XT+VSSAL (I, K) *SCOEF(K)

DG 12 J=1,NKO
YY (J)=FVV(I,J} /YT
Y (J)=YY{J)

Y¥(J)=FLL{I,J)/XT
PO 51 K=1,NTSAL
XXSA{K)=VSSAL(I, K)/XT
DO 60 J=2 ,NION,2
K= J/2
L = NK + J
XX (L) =XXSA (K} *COES (J)

XY (L-1} =XXSA (K) *COES (J-1)

CONTINUE
CALL MQUAC{T{I)+273.16,%X,GAM)

IF (NODIM.GT.0) CALL ONEDI(P,T(I)+273.16,Y(NDIM), AKA,

12D1IM, ZNODIM)

tH

IF(NODIM.GT. D) PAR(NDIM! = (SQRT{1.0+4.0*AKA*PAR (NDIM)*

1py-1.0)/2.0/AKA/P

CALL FUG{T(I)+273.16,9,YY,FI,PAR)
Do 13 J=1,NKO

XKF (I,J)= PAR(J)*GAM(J}/FI(J)
IF(NOAC.LT.1) GO TO 1

Do 14 K=1,NKO

po 15 J=1,NKO

XX (J)=FLL{I,J)/ (XT+1.0)

XX (K)=(FLL(I,K)+1.0)/ {XT+1.0)
do 100 l=1,ntsal
wxsa{ly=vssal{i, 1}/ {xt+1.0}

po 101 J=2,NION,2

M= J/2

L = NKE + J

KK (L) =X¥SA (M) *CCES (J)

®X¥ {L~1)=XXSA (M) *COES (J~1)
CONTINUE

CALL MQUAC(T{I)+273.16,KX, GAMA)
Do 14 J=1,NKC

DFAC(T, J, K)=PAR(J) *GAMX (J) /FI (J) ~XKF (I, J)
GO TO 490

po 2 J=1,NKO

DO 3 K=1,NK

DFAC(I,J,K)=0.0

CONTINUE

IF (NOFUG.LT.1) GC TC 41

DO 186 K=1,NK

Fracdo molar do componente J na fase wvapor.
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17

16
41

43
42

18

10

pO 17 J=1,NK

YY (J)=FVV{I, T}/ {(¥T+1.0)

YY(K)={EVV (I, K)+1.0)/{YT+1.0)

CALL FUG{T(I)+273.16,P,YY, FI¥X, PAR)

DO 16 J=1,NK

DFAC(I,J,K+1+NK) = PAR(J)*GAM(J) /FIX%(J)-XKF(I,J)

GO TO 42

DO 43 J=1,NKO

BO 43 K=1,NKC

DFAC (I, J,K+NXO+1) = 0.0

CONTINUE

DO 18 J=1,NKO

DFAC{I, J,NKO+1)=XKF(I,J)*ANT (2,J)/(T(I)+ANT{3,J)
1y**3 0

IF(NODIM.GT.0) CALL ONEDI (P, T{I)+278.16,Y(NDIM),6 AKAS, ZDIMM,
1ZNO)

IF{(NODIM.GT.0) PAR{(NDIM) =EXP{ANT(1l,NDIM}~ANT (2, NDIM)/
P(T(T)+5.0+ANT (3,NDIM)))

IF(NODIM.GT.0) PARI(NDIM)=(SQRT(1.0+4,.0*AKAS*PAR (NDIM) )~
11.0)/2.0/AKAS/P

IF{NODIM.GT.0) CALL FUG(T(I)+278.16,P,Y,FIXM, PAR)

IF(NODIM.GT.0) DFAC(I,NDIM,NKLl) = (PAR{(NDIM}*GAM(NDIM)
L/FIXM (NDIM) ~XKF{I,NDIM} ) /5.0

CONTINUE

RETURN

END

C.10 — SUB-ROTINA MQUAC

Fsta sub-rotina calcula o coeficiente de atividade de

um

volatil em um meio salino, empregando o modelo UNIQUAC/Debye-Huckel.

C.10.1 - Lista de variaveis

162

componente

AA(K, L) Parametro de interacdo do modelec UNIQUAC/Debye~Hickel.

COMB (N) Contribuicgéo do termo UNIQUAC combinatorial ao
coeficiente de atividade do sclvente N.

DBH (N} Contribuicde do termo Debye-Hiickel aoc coeficiente de
atividade do solvente N.

FION Forca idnica.

GAM (N) Coeficiente de atividade do solvente N.

MOLAL(I} Molalidade do ion I.

RES (N) Contribuicio do termo UNIQUAC residual ao coeficiente de

atividade dos solventes.

€.10.2 - Listagem do programa

200

52

SUBROUTINE MQUAC (TEMP,X, GAM)
REAL MOLAL (4)

DIMENSION X (7),GAM(3),THETA(7),PHI (7),THS(7),PAR{7,7)
DIMENSION ASUM(4,3},RES{3),COMB(3),DBH(3),AA(7,7)
COMMON NDIM,NOAC,NOFUG, NODIM, NOEX,NK,NK1,NTCO,
'Q(7),R(7},AAS(7,7),DELT (4,4,3),COES(4),EMOL(3),
ICAR(4},ENP(3,4),BI1(3,3),B12(3,3},T1,T2,A,BX,
INTSAL,NION

IF (NOAC.LT.1) GO TO §

DO 200 K=1,NTCO

DO 200 L=1,NTCO

AA(K,L) = AAS{K,L)

XIMM=0.,

DO 52 K=1,NK

XIMM = XIMM + X (K)*PMOL (K)

DO 53 I=1,NION
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K= I + NK
53 MOLAL(I) = X(K})/XIMM
THETS = 0.0
PHS = 0.0
BO 6 K=1,NTCO
THETS = THETS+Q(K)*X(K)
6 PHS = PHS+R(K)*X (K)
DO 7 K=1,NTCO
THETA (K} = X{K)*Q(K)/THETS

7 PHI (K} = X(K)*R{K)/PHS
PO 30 1 = 1,NION
K=NK + I

DO 30 M=1,NK
ASUM{I, M) =0,
PO 32 J=1,NION
L = NK + J
32 ASUM(I,M) = ASUM{I,M)+THETA(K)*DELT{I,J,M)*THETA (L)
AA(K,M} = AAS(K,M) + ASUM(I,M)
30 AA(M,K) = AAS{M,K) + ASUM(I,M)
DG 8 K=1,NTCO
DO 8 L=1,NTCO
B PAR{K,L}= EXP(-AA(K,L)/TEMP)
DG 40 L=1,NTCO
THS {L}=0.0
DO 40 K=1,NTCO
40  THS{L)=THS{L)+THEETA{K}*PAR (K, L)
c FORCA IONICA
FION=0].
DO 14 I=1,NION
14  FION=FION+MOLAL(I)*CAR(I)*CAR{I})*0.5
TERM=1,+1.5*SQRT (FION]

C CALCULO DO COEFICIENTE DE ATIVIDADE
DG 19 N=1,NK
C TERMOC DEBYE HUCKEL

DEH (N)=PMOL{N)* (4.0/3.375) * {TERM- (1. /TERM)
1~ (2*ALOG (TERM) } )
C TERMC COMBINATORIAL
COMB {N) =ALOG (R(N}/PHS)+1.0- (R{N) /PHS)
1-5%Q (N] * (ALOG{R (N} /Q(N) *THETS/PHS) +1.
- (R(N)/Q{N}*THETS/PHS))
c TERMO RESIDUAL
RES {N)=0
DO 20 I=1,NION
K = NK + I
DO 20 M=1,NK
RES (N} =RES (N} +ASUM(I,M) *THETA{K) *THETA (M)
L* (PAR (M, K)/THS (K) +PAR{K, M) /THS (M} )
20  CONTINUE
RES (N)=RES (N} * (-2)*Q (N} /TEMP
SI=0,
DO 23 L=1,NTCO
23 SI=SI+THETA (L) *PARIN,L)/THS(L)
RES {N)=RES (N) +Q {N)* (1.~-ALOG (THS (N} }-5I)
C GAMA TOTAL
GAM (N} =DBH {N) +COMB {N) +RES (N}
GAM (N) =E%P (GAM(N))
19  CONTINUE
GO TO 4
DG 3 N=1,NK
GAM(N) = 1.0
CONTINUE
RETURN
END

= L)
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. €.11 ~ SUB-ROTINA GAUSL

Esta sub-rotina resolve N equa¢des algébricas lineares por eliminagio de

Gauss com pivetagdo de linha.
Para resclver o problema Q.X=J, onde Q é uma matriz (N.N) e U & uma matriz

{N.NS), insere-se Q nas primeiras N colunas de A e insere-se | nas restantes NS
colunas de A. O programa retorna X = Q'.U na posicgdo de U.

¢.11.1 - Listagem de wariaveis

ND Dimensdo da linha de A.
NCOL Dimensdo da coluna de A.

? ¢.11.2 - Listagem do programa

SUBROUTINE GAUSL(ND,NCOL,N,NS5,A}
DOURBLE PRECISICN A(ND,NCOL),X
Ni=N+]
NT=N+N3
IF {N .EQ. 1) GO TO 50
Do 10 I=2,N
IP=1-1
I1 = IP
X = DABS(A(I1,Il}}
Do 1i J=I,N
IF (DARS(A{J,I1})) .LT. ¥} GO TO 11
X=DABS (A(J,T1))
Ip=J
i1 CONTINUE
IFr (IP .EQ. I1) GO TO 13
pe 12 J=I1,NT
Z=A{Z1,3)
A(IL,d)=A(1P,J)
12 A(IP,J}=X
13 DO 10 J=I,N
DO 106 K=I,NT
10 A(J,K}=A(J, K)-X*A(IL, K]
5C Do 20 Ip=1,N
I=N1-1IP
DO 20 K=N1,NT
A{I,K) = A{I,KI/A{(I, 1)
IF (I .EQ. 1) GO TO 20
11 = I~-1
Do 25 J=1,1I11
25 A{J,K)=A(J,K) - A(I,K)*A(J, I}
20 CONTINUE
RETURN
END
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A seguir sdo dados os elementos nio nulos do Jacobiano
:apresentado na equacdc (3.65). Nas equacgles dadas o termo 0'.. &

igual a 1 param=n e & nulo param# n (m,n = 1,...,Na).
D.1 - SUB-MATRIZ B,
D.1.1 - Primeira Fungic Discrepancia

As derivadas parciais de F,{e,n) com relacdo a&as variaveis

independentes do estdgio "e" (e = 1,..., N.,.) sdo dadas por:

or, (e, n) st S, - 1.,

81 = ﬁle,m‘ 1+ I..n_ - Lz (D' 1)
OF e, n

lift’ ) = 0 (D.2)
OF, le, n s! S, - V.,

i( ) —6'@m'[l+—]— T (D.3)

Ovem E’

D.1.2 -~ Segunda Funcdoc Discrepancia

A derivade parcial de F,{e) com relagdo a vazao do componente

liquide no estagio "e" é dada por:

oF, (e) [ s;J oH  HY - S
1+ . -
ol

e, m

onde:

OH: oh-F
= = ht 4+ R4 E
oL e ¢ © 01,
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do componente liquido é determinada numericamente:

aa;{f = %1, + 1) - n(1,.)

2,m

Para o primeirc e 1ultimo estigio tem-se:

oF, (1)
21

= ]

l;m

aFZ(Nest)

=1
a1,

est ™
estagio "e" é dada por:

OF, (e) ( s] H! ( N } ouY
= |1+ i DR e
ot L ot % ot

@

onde:

OB oht*
< = Cp* . 1 + L =
cH’

e _ Vo
ate - Zcpm ve,m

relacdo & temperatura é estimada numericamente:

&nl® hff(te +20) - hgg(te)
o, 20

Para o primeirc e ultimo estigio tem-se:
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A derivada parcial da entalpia em excesso com relagdo a vazdéo

A derivada parcial de F;{e) com relacdc & temperatura do

(D.10)

(D.11)

A derivada parcial da entalpia em excesso na fase liquida com

(D.12)
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oF, (1)

0
ot,

aFZ (Nest)

= 0
ot

ant

A derivada parcial de F;(e)

onde:

com relagdo a vazéo
Evapor no estagio "e" & dada por:
v v v
JF,(e) _ 1+Se - H) - S
ave,m VE o v:
(e = 2,
Para o primeiro e Ultimo estdgio tem-se:
ar, (1)
= =0
OV n
ar,(N,..)
B —— O
avNe:!‘.'m
D.1.3 -~ Terceira Func¢do Discrepincia
A derivada parcial de Fi,(e,n) com relacéo
Ecomponente liquidc no estéagic "e" & dada por:
aFl(e’ n) _ ne ’ Ve . 2,0 5Ke,n Ke,n ' (j‘ + Ue)
ol . L, + Z vi-vus,, oL, . L, + Z v, - Vs,
3 3
N, - Ve ' Ke,n ' 6'9,:?1
L, + ji vV, - VS,
5

a
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(D.13}

(D.14)

do componente

{D.15)

Nest" 1 )

{D.1le¢)

{D.17)

vazdo do

(D.18}

Nest)
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R A )
U, = : : Vi - (vs.., T Es.. (D.19)
& (Le + SZ)E - 1
aKen Pjn &Yen P‘asr [ye:n(l@“ + l) - ’Yﬁiﬂ(lev)]
ho o B0 AL D.20
01, . P81, P ( )
Com relagdo & temperatura a derivada parcial de F.{e,n) é dada
por:
GEJe,n) n - V. - 1., oK,
= " - (D.21)
ot, L, + sz - vs,, Ot
(e = 1,..., Nl
onde, desprezando-se o termo &v.,./0t., & derivada parcial do fator

de separacdo com relacio a temperatura é dada por:

oK., ANTB,
Y = K, Z {D.22}
ot. (anTC, + t.)
A derivada parcial de F;(e,n) com relagdo & vazdo do
componente vapor no estagio "e" é dada por:
oF, (e, n nﬁ'len 'Ken Veopn 1“"‘1&
3(! ) - & .+ ! -t ( )"6'91 (D.23)
v@:m Le + Z V; ) Vse,s V@wl "
(e = 2! hd r N?St)
Para o primeiro estégio tem-se:
oF, (1, n 1. K.,
(L n) = e -6 (D.24)
V. L, + ) vi - vs, '
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D.2 - SUB-MATRIZ A,

D.2.1 - Primeira Fungdo Discrepincia

As derivadas parciais de F.{e,n) com relacldo &s variaveis

independentes do pratc "e-1" (e = 2,..., N.-) sdo dadas por:

oF, (e, 1)

o1, = 0 (D.25}
oF, (e, n)

ot . =0 (D.26}
OF e,

1(8 1'1) _ mﬁ,m‘w (D.27)
avewl,m s

D.2.2 - Segunda Fungdo Discrepidncia

As derivadas parciais de ,{(e) com relacdoc 4&as varidveils

independentes do prate "e-1" sdo dadas por:

OF (e)
512 = 0 (D.28)
e=3,m
(e = 2,..., N
oF, (e}
atz = -2 V., - Cpl (D.29)
a-1 b
(e = 2,..., Nom1)
aFE(Nesi)

=0 (D.30)
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OF,(e) v
D.31
aVEWLm g-1,m ( )
(e - 2; ’ Nest l)
OF AN
.._...3_(_?.55_)_ = 0 (D.32)
avNeat‘l’n"

D.2.3 - Terceira Fungdc Discrepéncia

As derivadas parciais de F;{e,n) com relagdo as variaveils

independentes do prato "e-~1" (e = 2,..., N..) sdo dadas por:

orlen) _ -
le-—l,m

oF. (e,

orfen) -
te*l

oF (e, n) Ve '

—“;:: = (1 - Tle) . V;l . (VEV1 . Seml,mmve*l,n) (D.35)

D.3 - SUB-MATRIZ C,

D.3.1 - Primeira Funcdo Discrepancia

As derivadas parciails de F, (e,n) com relagdo as varidveils

independentes do prato "e+l" (e = 1,..., N..-1) s&c dadas por:

oF (e, n) '
m = -8, (D.36)

e+l,m
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5F1(e, n)
ot

e+l
5F1(e, n)
e+l,m
D.3.2 - Segunda Funcfio Discrepéincia

As derivadas parciais de F;(e) com relac¢doc as

independentes do pratc "e+l" sdo dadas por:

+ L

e+l

- L LE
- —Lheﬂ,m + h erl 1 J
e+i,m

3]
N
—
e
]
[ma
®
A
ol
@
+
-
I
A
3
)
e,
ENES

OF.{e)
v

e+l
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(D.37)

(D.38)

variaveis

(D.39)

.« y Nesf;—l)

(D.40)

(D.41)

(D.42)

{D.43})

vy Neet"l )

As derivadas parciais &h...*Y/0l... e Oh.,"/0t... sd3o estimadas

numericamente conforme as equacdes (D.6) e (D.12).
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D.3.3 - Terceira Fungioc Discrepancia

As derivadas parciais de Fi(e,n} com relagdo as variaveis

independentes do pratoc "e+l" {e = 1,..., Nua.—1} sdoc dadas por:

OF, (e, n)

— = { D.44
ale+i,m ( )

OF, (e, n)

el L = {D.45)
ateﬂ

OF, (e, 1)
i~ =0 (D.46)
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