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RESUMO

S&o apresentadas e discutidas as estruturas basicas
dos modelos estatico e dindmico de colunas de destilagdo, as me
todeologias usadas para a sua implementacgac e algumas dificulda

2

des associadas a simulagdo.

O0s modelos em questdo sdo usados para a simulagdo es
tatica e dinamica. de uma coluna tipica de destilacgdo de al-
cool, e aplicados a anadlise do comportamento do sistema para uma

dada configuragao de controle.

Utilizam-se, conjuntamente, os métodos UNIQUAC e UNIFAC,
na determinagao da termodinédmica do equilibrio liguido-vapor, o
gue generaliza a simulac¢ao efetuada para misturas cujos. dados

termodinimicos nao estio disponiveis na literatura.

Para a simulag&o do regime estacicnario da coluna de
ﬁestilacéo séo utilizados o método Naphtali-Sandholm e o méto
do aguili chamado de Alternativo, baseado na sequéncia das dife
rentes decisées apresentadas por Friday-Smith. A comparacgic das
solugées numéricas apresentadas pelos dois métodos conduzem &
perfis aproximadamente idénticos na coluna. Contudo, em termos
de tempo de computagao o métode de Naphtali-Sandholm revelou-se

sempre mais rapido.

Na simulacﬁo do regime transiente da coluna sao utili
zados dois metodos para a integragéo das equag¢fes do balango ma
terial, o método de Buler-modificado e o de Runge-Kutta. Quanto
a preciso eles demonstraram serem equivalentes. Mas, guanto ao
tempo dispendido nes calculos, o método de Euler-meodificade de

monstrou neaeésitar de um menor tempo.
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A simulacéo dinémica da coluna de destiiac%o a base
de etanol e agua em malha aberta mostrou que, para as perturba
¢des introduzidas, o tempo de resposta da coluna se situa entre
120 e 140 minutos. A simulacao dinémica da coluna em malha fe
chada mostrou gue, nas condicées indicadas, o sistema de contrg

le apresenta um comportamento estavel.
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ABSTRACT

The basic structures of the static and dynamic models
of distillation columns as well as the utilized methodology for
their implementation and some difficulties associated to  the

simulation are presented and discussed.

The models are used for static and dynamic simulation
of a typical alcohel distillation column and applied in the ana
1yses of the system behaviour for a given control configura

ticon,

The UNIQUAC and UNIFAC nethods are used in conection
for determining the thermodynamics of the liguid-vapor equili
brium, generalizing the simulation for mixtures with thermodyna

mical data not available in the literature.

For the simulation of the distillation c¢olumn in stes
dy-state conditions, one has ‘used the Naphtali-Sandholm metﬁod
and, also, the\Alternative methed, here defined, based in the
segquence cf!different decisions presented by Friday-Smith. A
comparison 5etween_§he numerical sclutions of the two methods
shows a ¢lose proximity for the calculated profiles. Neverthe
less, in terms of computational time, the Naphtali-Sandholm mg'

thods resulted faster.

In the unsteady simulation, two methods are utili
zed for the integration of the mass balance equations: the mo
dified Euler method and the Runge-Xutta method. Both have shown
to be equivalent in terms of precision of the results. As far

 as computational time, the modified Euler method has shown Lo

he faster.

The dynamic simulation of the distillation c¢olumn for
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ethanol and water in open loop has shown that, for the introdu
ced perturbation, the response time lies between 120 and 140
minutes, The dynamic simulation in <¢losed leoop has shown that,

in the indicated conditions, the control system has a stable

behavior.

L
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CAPITULO T.
INTRODUCAD

A saturag§0 do mercado para determinadas faixas . de
produtos e o concomiténte aumento da concorréncia coloca neces
sariamente a necessidade de, por um lado, aperfeigoar'e garan
tir a gualidade desses produtos e de, por outro lado, reduzir o
seu custo de produq&o. Estes dois objetives podem ser consegui
dos, ou pela pesquisa e desenvolvimento de rotas alternativas,
levando a novos processos de preducéo, ou pela introdugao de me
lhorias operacionais e dos eguipamentos em processos j& existen

tes, visando a sua otimizacao.

A recente crise energética_e a consequente élevagéc
dos custos de energia torﬁou o consumo especifico de enexrgia
num dos principais componentes dos custos de operacgdao e, portan
to, dos custos finais dos prodﬁtos. Uma parcela consideravel da
energia total consumida hoje nos paises industrializados & usa
da em processos industriais. Assim, por exemplo, em 1978 mais
de um quarto da energia consumida nos Estadog Unidos da América
era dirigido para o uso.em processos industriais, sendo gue,mais
da metade desta energla era perdida. Por outro ladeo, estima - se
gque a indGstria quimica responde par cerca de 12% do consumo in
dustrial de energia no Brasil, sendo gue o custo da energia na
indtstria guimica representa em geral 10 - 15% do  faturamento
das empresas. Estes dados mostram gue, embora algumas das per
das de energia nos processos sejam naturalmente irrecuperavels,
o¢ incentivos eaonémicos para 5e conseguir uma maior eficiéncia

energética dos processos industriais sio altamente considera



A otimizacac de um processo, tanto em termos globais
como em termos de eficiéncia energética; pressupée, de uma ma
neira geral, a otimizagéo de cada um dos seus componentes, bem
como  uma maior integracéo destes componentes. Estes dois aspec
tos da otimizacéo de processos estéo, hoie em dia, associados

ao recurse intensivo a técnicas de simulagdo, ac nivel de proje

to e operacao de processos,

A simulacdo de processos pode ser usada para estudar
o comportamento do processo em regime estacionario {Simulagao
do Regime Bstacionadrio ou Simulagdo Estatica), ou em regime

transiente (Simulacgdo do Regime Transiente ou Simulagdc Dindmi

cal.

0 recurso 5'Simﬁiag§o BEstatica permite, entre cutros,
a determinagaa das condigﬁes nominais Otimas de operac¢iao do Pro
cesso; deste modo, a Simulagao Estatica & uma ferramenta basica
do projeto do processo. A Simulagéo Dinamica, por sua vez, cons
titui uma ferramenta util, tanto para o estudo da operagéo dos
Processos em condicées transientes (partidas e paradas, analise
de desempenho e efiaiéncia) como para o estudeo dos esquemas de
controle dos processos, na fase do projeto das instalacdes, per
mitindo, por exemplo, avaliar a potencialidade de noves concel
tos de controle e de uma instrumentac¢ao mais sofisticada. Um
melhor controle do processo pode traduzir-se por uma maior uni
formidade da gualidade do produto, por uma mailorx eficiéncia
de processo, etc; Em alguns cascs, a necessidade de um controle
mais adequadce pode ser‘imposta por raz&es exteriores ac proces

s¢, como por exemplo, a seguranga ambiental.



A destilagéo e um dos processos de separac§o mais fre
quentemente encontrades na indlstria quimica. Fundamentalmente,
uma coluna de destilacdo € uma maquina termodinamica, na  qual
se fornece energia no refervedor e se extral energia no conden
sador. Tipicamente, até 95% da energia fornecida & coluna no re
fervedor pode ser removida no condensador. O consumo de energia
em ceolunag de destilaqéo nos Estados Unidos da América,em 13876,
foi estimado em cerca de 3% do consume total de energia no pais;
“um aumento®! de 10%1n1efici§ncia dos processos de destilacao im
plicaria numa economia de 16.000 m3 de Oleo {equivalente) por
dia, somente a niveis dos E.U.A., 0 gue representaria uma econg
mia de aproximadamente USﬁSGOn&lH@ﬁ; por ano. Estes dados mos
tram a importancia econémica de uma eventual redugao 4dc consumo
de energia na destilagéo, ou seja, de um auﬁento de sua eficién

cia energética.

As alternativas sugeridas ou implantadas para se con
seguir uma reduéao do consumo de energia na destilagao sio wva
riadas: recqmpressée de wvapor, integragéo térmica de colunas,
estabelecime&to de g@rfis decrescentes de presséo em Jgrupos de
colunas, etc. Naturalmente, a avaliacéo das potencialidades des
. tas alternativas e a sua adeguada implantagéo exigem um estudo
detalhado do processo de ﬂestilaqéo; via Simuiacéo Estatica.
Por outro lade, para qualquer uma das alternativas, a eficien
te conﬁugéo do processo de destilaqéo exige © recurso a wn
eficiente gistema de controle. A implementacio de um tal siste
ma de controle parte, normalmente, de um estudo das caracterii

ticas dinamicas do processo de destilagao, por via experimental

ou pelo uso da Simulagdo Dinamica.

Embora as equagoes basicas do balango de massa e de



energia para colunas de destibaqéo sejam conhecidas desde a dé
cada de 40, s& recentemente, com ¢ crescente | desenvolvimento
dos computadores, foi possivel usar tais equagﬁes de uma manei
ra eficiente para a simulagdo do comportamento estatice e dind
mico dessas colunas. O elevado nimerc de ﬁrabalhos nesta area
& um reflexo da sua iﬁpcrtancia técnico-eccn@mica e do seu in
teresse académico, No Pais, os trabalhos nesta area sdo  ainda
contudo de némero muite reduzido, sendo os programas de simula
cao de colunas de destilagéo usados na industria essencialmente

obtidos por aquisicdo no exterior.

No presente trabalho sao apresentadas e discutidas as
estruturas basicas dos modelos estatico e dinadmico de colunas
de destilagao, as metodologlas usadas para a sua implementagac

e algumas dificuldades associadas a simulacao.

0s modelos em guestdo saoc usados para a simulacac es
tadtica e dindmica, de uma coluna tipica de destilagdo de al
cool, e aplicados a andlise do comportamento do sistema para

uma dada configuracgao de controle.
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CAPITULD 11
STMULACAOD EM REGIME ESTACIONARIQ DE COLUNAS DUE DESTILACAQ

2.1 - Consddernagtes Genails

O processo de separacéo mais ampiamente utilizado na
indastria quimica é a destilacéo, operagéa unitaria também deno
“minada fracionamento ou destilagdo fracionada. A separacido dos
constituintes na destilacido origina-se de uma caracteristica
geral do equilibrio entre as fases liguido-vapor, a de ser co
mum & diferenca de composigao entre as mesmas (embora 08 azeé
tropos formem uma impmrtanté excecﬁo a esta regra). Em geral,um
liguido e vapor em eqgquilibrio contém os mesmﬁs componentes, mas
em guantidades relativas diferentes: o vapor & mais rico que o
liguido guanto aos componentes mais volateis. Se, por exenplo,
uma determinéda'solugéo atingir o estado de equilibrio com seu
proprio vapor num recipiente a uma temperatura fixada, e se Q
vapor for seéaraﬁo e-condensado, © resultado constituiria o ini
cio de um processo dé separagéo que poderia desenvolver-se inde
finidamente, a0 menos -em teoria. Num procedimento mais realis
ta, cada separagdo de fase poderia ser efetuada de forma nac
isotérmica, vaporizando o ligquido a uma taxa constante, pela
aqao de entrada de calor e retirando ¢ vapor continuamente. Por
tanto, uma sequéncia elaborada de separagées simples poderia
eventualmente conduzir a uma sepaxagéo pré~-fixada. Um processo
de destilacao aceitdvel & aquele que prapbrciona uma alternati

va eficiente para tal sequéncia de operac¢Ses basicas.

A vaporizagao de um liguido na base de uma coluna de



fracionamento descontinua simples de laboratdrio normalmente
gontém uma quantidade significativa do componente menos  volé-
til, que deve ser removida numa proporgéo desejada, antes gue
ocorra a condensacdo do vapor ascendente no condensador, Essa
remogdo @ consequida atravées da aqao de retificagéo ou purifica
¢a0, realizada por uma corrente de ligquido, conhecida como re
fluxo, proveniente do topo da coluna de fracionamento. As cor
rentes de &apcr e de liquido na parte superior da coluna SA0
‘mals ricas no componente mais volatil, e se a pressao for subs
tancialmente constante na coluna, isso significarad que a tempera
tura sera menor na parte superior, devido ao fato de as mistu
ras ricas no componente mais volatil terem pontos de  ebuligao
Cmenores. O contato entre as'duas correntes, a de vapor ascenden
te e de refluxo descendente, ou seia a transferéncia simulténea
de massa, de liguido pela vaporizacéo e do vapor pela condensa
qéo, implicara no aumento da goncentragéo do componente malis
volatil no vépor e do componente menos volatil no liguido. A va
parizacéo e a condensagao envolven os calores latentes de vapo
rizacao dos %omponentes, e os efeitos térmicos devem, por isso
entrar nes célculos:ﬁa destilacéo. Diversos dispositivos, denoc
minados pratos ou bandeijas, 350 usados para provocar este conta
to entre as duas fases, tanto a nivel de laboratdrio como em

operacao em larga escala.

Os fracionamenteos em larga escala geralmente sac efe
tuados de uma forma continua. A corrente de alimentagdo e a ta

)

xa de fornecimento de calor sao injetados continuamente e, si
multaneamente, cQrrentes de produto, ou correntes de produto e
residucs, sdc extraidas. A Figura 2.1 apresenta esguematicamen

te uma unidade tipica de destilacdo continua. Na pratica, a
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FIGURA 2.1 - Diagrama esguemdticc de uma c¢oluna de destilacao

com condensadoer total,



éﬁspxﬁgao fisica pode ser diferente, mas os principios sdo ge
rais. Na alternativa mais simples de fornecimento de calor, va
por € passado através de uma serpentina fechada na base da prd
pria ceoluna; no entante & mais comum, ¢ fornecimento de calor
através de um trocador de calor separado da coluna, denominado
refervedor. A corrente de alimentagéo normalmente néo é adicio
nada na base da coluna, mas em algum ponto‘intermediério. A par
te superior da coluna acima do pratc de alimentagdo & - conheci
da como "secgéo enriguecedora” ou "retificadora", enguanto que
a parte abaixo dele, incluindo-o, &€ conhecida como “secgdo de
exaustéo" ou separagéo, Esses termos séo descritivos; na parte
$ug§ri0r da coluna, a gualidade do produto superior vai sendo
constantemente melhorada e,‘na parte inferior da coluna, o com
ponente de alta volatilidade vai sendo recuperado do produto da
base ou residuo. Na parte superior da coluna, a vazdo de vapor
ascendente &, naturalmente,maior que a do fluido descendente,
pois o vapor condensado proporciona tanto refluxo como produto
superior. Na parte inferior da coluna, por uma razéo similar,
a vazéo de ligquido descendente excede a de vapor ascendente.
Convém ressaltar que os termos "retificacdo - exaustdo” ficam
bastante imprecisos nas colunas com alimentagdo miiltipla ou em
colunas em que ha extragéo de um produto intermedildric mediante

uma corrente lateral, além da retirada pelas duas correntes ter

minais,



2.2. Modelo de Cofunas de Destilacdo em Regime Estacionario

2.2.71. Bguacdes dos balangos de massa e energia

No item 2.1 colocou-se a necessidade de contato entre
o refluxo descendente e o vapor ascendente na coluna de desti
lagéo. A Figura 2.2 apresenta o esquema de uma unidade de con
tato ou estadgio da coluna. As equacges basicas do estagio  sao
as equagées do balanco de massa e energia aplicadas a cada esta

gio.

Piey Hy
Q Ly v
J Xj“y” YI;J w
A
F'
J : ESTREI0 T )
Z;,,j,.HFJ |
R, Ly V.
i”d Yi,g-1
i ! Hi

FIGURA 2.2 ~ Representacdc esquemitica de um estagic genérico

onde: Subscrito 3 : nlmero do estagio, 3 =1, 2, ..., N

Subscrito i : nimero do componente, L = 1, 2, ..., NC

V = vazao molar total do vapor

L = vazdo molar total de liguido

X . = fragdo molar do componente na fase liquida
¥ = fragéo molar do componente na fase vapor

P = vazao molar total de alimentagéo
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z = fragéo molar do caméonente na alimentagio

Hp = enﬁalpia molar total da alimentagéo

h = entalpia molar total na fase liquida

H = entalpia molar total na fase vapor

0 = calor trocado

W = vazéo molar total da retirada lateral na forma de va
por

R = vazdo molar total da retirada lateral na forma ligui
da.

- Equagao do balango de massa por componente:

~ BEgquagido do balanco de entalpia:

o hy o, - (Ve o+ W) H. - (Lo + R he + V., H,
Ij+1 T (V5 * Wﬁ) H3 (15 ¥ R?’ h3 * V§_1 H3"1 *

.ij%5=ijz=0 £2.2)

Existem diferentes maneiras de expressar as egquagoes

acima, dependendo do método de resolucdo adotado®r?,

No esquema de estagio da Figura 2.2 os estagios sao nu
merades do fundc para ¢ topo, com o refervedor sendo ¢ estagic
nimero 1 e © condensador o estagio nimero N. A alimentacao pode
variar desde liquido subresfriado até vapor superaguecido: as
retiradas laterais podem ser na forma liguida ou vapor & pode

ser considerada a presenca de aguecedores ou resfriadores inter



11

medidrios (para cada estagio), exceto para o condensador e o re

fervedor.

As entalpias das fases liguida hj e vapor Hj sao fun

goes do estado de cada fase,

o
1}

h-'T! P- ] x -
3 TgrPye¥y,5) . (2.3)

es
]

H. A PSS F RS o -
:J.{T3 P, Yl,j) , {2.4)

A forma destas funcgdes € apresentada adiante.

2.2.7 - Modelo do estadgio de eguilibrio (ideal)

Un estagio & dito de equilibrio guande o contato en
tre as duas fases, liquido e vapor, & suficiente para que se
estabeleca o equilibrio termodindmico entre as correntes de sal

da do estagio.

0 estagio de equilibrio proporciona a maior modifica
¢do possivel da composigio para um dado conjunto de condicgdes o

peracionais; ele & também denominado estagio ideal ou tedrico.

As relacoOes termodinamicas de equilibrio de fases po
dem ser utilizadas para determinar as concentrag®es nas corren

tes de saida do estagio. Em relagao & Figura 2.2 tem-se:

Yi,j”x Ki,j Xi,j ; {2.5)

onde Ky 3 & o coeficiente de distribuigdo do componente i no es
, s

tégio 3. Seu calculo sera apresentado adiante. Lembrando que

pela propria definigdo de fragido molar, se tem:
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ARV R T U B (2.6)
Y, .

LXy,3=1 gt o= 1 (2.6a)

i R

Mesmo que as condigoes de equilibrio sejam raramente
atingidas no equipamento real, ¢ modelo de estagio de equill
brio é de grande utilidade para a andlise de colunas de separa

Gao.

2.2.3 - Estagio Real. Eficiéncia de um estagio

No eguipamento industrial real ndo & em geral  possi
vel realizar um contato entre as fases tal qﬁe a mistura ligui
do-vapor atinija o équilibrio. Por isso, o estdgio real ndo efe
tua uma modificacac de composicao tao grande quanto a consegui

da no estigic de equilibrio.

O conceito de eficiéncia do prato & entdc introduzido
H

comoe um subs?ituto para o calculo direto da transferéncia de ca
lor e massa entre as.fases liguida e vapor no prato real. Do
ﬁﬂnto de vista pratice ela permite determinar o comportamento
de uma coluna real a partir do comportamento conhecido de uma
coluna ideal, ou seja, uma coluna em gue as correntes deixam 0s
estigios mutuamente em eguilibrio termodindmico de fase. O com
portanento de uma coluna ideal pode ser calculado através  dos
balangos de massa e energia,equagtes (2.1) e (2.2) e das rela
ctes do egquilibric de fases, eguacdes (2.5).

Diferentes expressdes para a eficiéncia dos estagios

tem sido propostas nos Gltimos anos?r’r*. KING' apresenta dois



critérios basicos para a anéliée destas expressées:

- A definig¢do de eficiéncia deve permitir uma sequén
gia computacional para a separacéo com um minime de complexida
de:

-~ O valor da efieiéncia deve refletir a grandeza dos
coeficientes de transferéncia de massa e calor e deve ser rela
tivamente independente da concentracdc do soluto, da relagdo en
tre as correntes de vapor e liquido e da forga motriz de equill
brio. Dentro destas candigées, a eficiéncia néo deve sofrer
grandes variagOes de estagio para estagio, o que pode as vezes
possibilitar o uso de um Unico valor de eficiéncia para todos

os estagios.

Das diferentes expressfes de eficiéncia, a eficiéncia

[p—

de vapor de MURPHREE?, definida por:

- X

-
L

i.3-1 (2.7)

i
i,3 . _ _
i Yi,9-1

.
i

pnde Y% 3 corresponde a fracao melar do componente i na fase va
¥
por em egquilibrio com o liguido gue deixa o prato i, Satisfaz
estes critérios, para situagées em gue: -
- a fase liguida pode ser considerada bem misturada;
~ 0 fluxo de vapor no ligquido é da forma "plug-flow®;
~ O processo de transferéncila de massa & controlado
pela fase gasosa;
- 05 estdgios sdo parte de um sistema de  escoamento

gontra-corrente, onde os calculos sdo feitos ao longo do escog

mente e na direcao do fluxo de vapor, estiagio por estigio.

¢ importante & gue estas quatro condigdes sio razoa

velmente bem aﬁlicéveis para colunas de destilacgao.
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Consiﬁeracées baseadas na teoria®? dacﬁiﬂséo multicom
ponente e em medidas experimentais levam a diferentes valores
de eficiéncias para diferentes componentes da mistura. Para uma
‘coluna com NC componentes, um estagio sera entﬁo caracterizado
por {(NC-1) eficiéncias do tipo MURPHREE, e se a coluna tiver N

gstdgios, ¢ nimero de eficidncias necessirias & de N. (NC-1).

A prediqéo e énélise da eficiéncia do prato. para sis
temasnmuiticcmponente € ainda um campo pouco explorado. Na pra
tica, normalmente, nao ha informagées disponiveis para a deter
minagéo das diferentes eficiéncias. Neste sentido € comum fi

xar—-$€ um valor constante da eficiéncia para cada componente em

todos os estagios, reduzindo os parametros para (NC-1).

Muitas vezes a eficiéncia correspondente aé componen
te chave, o componente de maior interesse no caso de uma separa
cao multicomponente, pode ser usada satisfatoriamente para oS
componentes restantes, reduzindo entéo a eficiénciai por exemn
plo do tipo MURPHREE, para um unico valor constante em toda a

coluna.

2.2.4 - Graus de liberdade. Especificacao de variaveis.

¢ problema de decisao de gquantas varidveils devem ser
especificadas na resolucdc das egquagoes que descrevem o regime
estacionarioc de colunas de destilagdo € um problema bastante
cormum. O problema ficara determinade guando o nimero de equa

¢oes independentes for igual ao nimero de variaveis.

Contudo, na formulagido de um problema de  destilacao,
o nimero de variaveis € em geral maior que o nimero de egua-

¢bes, o gue leva a introducao do conceito de graus de liberdade
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ou variancia, Ny, numero de variavels gque devem ser especifica

das para definir uma selucdo, e gue € definido por
Ni = ﬂv - Ny o+ (2.8)
onde N, = himero total de variaveis {incognitas) envolvi

das no processo, e

N, = nimero total de equagtes independentes.

Como exemplo de aplicagdo do métode de calculo de Ny
considere-se a coluna da Figura 2.3, com condensador parcial,
sem retiradas laterais, uma Onica alimentagac no estagio 3,

com NC componentes e un nimero total de N estagios {incluindo

refervedor e condensador).

Nunere total de egquagdes

-~ balan¢o de massa dos componentes {(Tabela 2.1)}...0c0vns NC.N

- balango de energia (Tabela é.Z},..,........ ...... e e N

- relacbes de equilibrio (prato ideal)...ciuvevavrocesnos NC.N

- ¢onstante de equilibrio como funcdo de T,P @ X........ NC.N
K = K(T,P,%) |

- entalpia de cada fase como funcéo do estado da fase

H

[H

H(T’Y;P) LR N R R B R A LT R e L R I I I I N

h

1t

BT, X,P)  seveesensenceenasoneasooncnsnsennsnnnees N

-~ da definicio de fracio molar

EY=1 - & 4 a0 8w u it 2 & e DR A s s s k¥ Eoa p F s N s T W LI I I B N
an1 w B O a0 W R oD R N R SRR oA RN FF RN R LR R R N
E Z. - 1 (alimentagé(:)) A P R T R R 1
Total = (3NC + 5}.N + 1



s s e, e e v ]

@‘w—-ﬂ‘
I
L I S
S o
S S

Nimero total de estagios
estigio 1 ~ refervedor

estagio N - condensador

Nimerc total de componentes | - NC
Taxa de calor do refervedor - Q,
Taxa de calor no condensador - Qy

FIGURA 2.3 -~ Coluna de destilacdo com condensador

parcial.

16
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TABELA 2.1 -~ Balango de massa do componente i para cada estagio

N Condensador it Yinet T Wwefin s PeYyn
N1 ; N2 Vw2 IR e Ve Yion t Bt % e
1 : ,
; - = | |
3 Allme?tacao V5w1 ¥i,4-1 * Lj+1 Xi,j+1‘+ Fj zi,j = Vj Yi,5 %
1 .
b ) ¢
: 1.,
) ' ! + 3 Xlr:]
i ¥ !
1 ) )
TABELA 2.2 - Balanc¢o de energia para cada estagio
b (Xxﬁmmgador Vﬁ;1 Hmmi"lﬁ hN =D BN'*Cﬁ
f
-1 ; Vo2 ez * T B ® Ve B B By
H
| 13
! : .
| ' f
73 Ailmentagao V5_1 ﬁjmi + Lj+1 41 + F HF V H + L3 h3

1

i Refervedor Q1-pL215 =V, HlelBkﬁ
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Numero total de incdgnitas

- nimerc total de est&gios (N) wuceeeeverevncvnsancnona 1
- localizagéo do prato de alimentac&o_....,.n.,....ﬁ.. | 1
- composigées das fases ligquido (X} e vapor ({Y)

nos estagios € NO% ProQUEOS cu.essssscoonssccovssacs 2NC.N
- temperatura, vazao molar global e composicéo

dos componentes na alimentacéo .........;..,........ NC + 2
w'vazﬁes mclares globais das fases

liguido (L) e vapor (V) para os varios estdgios,

MALs D @ B Lt eiiiieernmncvanrsacennsanrcvsrsnonnvoves 2.N
-~ entalpia da fases liquido (h) e vapor (H)

para o8 varios estiglios € produtOs . ..ve.cveorennnens Z2.N
-~ taxa de calor fornecidono refervedor (QR) e

retirada no condensador (QC) Gt ase v msavemsur s an ey 2

-~ coeficiente de distribuicac de cada

componente nos VArios estidgios .vesenceriacrcnncccan NC.M
temperatura nos varios estiagios ..i.ceercrennasenenn N
pressao na coluna (a mesma para todos os estagios) , 1
Total = (3NC + 5).N + NC + 7

- Numero de varidveis que devem ser especificadas (mi)

N, = (3NC + 5).N + NC +.7 - [(3NC + 5)N + 1] = NC + 6

E claro gque outias condigoes poderiam ser fixadas em
fungéo dc grau de.aproximacao gque se deseja para o medelo. As
sim, por exemplo, poder-se-ia definir um perfil de pressao  ao
iongo da coluna, a ser obtido através de correlacgdes de perda
de carga nos pratos. Contudo, o numer¢o de variaveis e eqguagles

adicionados seriam iguais ndo alterando o valor de Ni. A substi

tuicao das relacdes de equilibrio por expressdes de eficiéncia
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do tipo MURPHREE, com valores especificados, permitiria a consi
deragdo de estagios reais, mas ndo alteraria, igualmente, o va

lor de Ni*

Estas N + 6 varidveis descrevem completamente a c¢olu
na e se elas forem especificadas a separagac obtida estarda com

&

pletamente determinada.

‘As variaveis a serem especificadas, em relagao, por
exemplo, a coluna da Figura 2.3, dependem particularmente da
descrig%o do tipo de problema em estudo. Essencialmente, nos di
ferentes tipos de problemas séo especificadas as vaiiéveis que

descrevem a alimentagdc & a pressao da coluna.

0 problemas de cdlculo em colunas de destilac¢ao multi

componente podem ser classificados em dois grupos: -

~ Problemas de operagao: cujo objetivo consiste na de
terminagdo do poder de separacdc (a separag¢ac gue pode ser obti

da} através de uma configuracdo conhecida de coluna;

- Problemas de projeto: em gque se determina uma confi
guracdo de coluna {(numero de pratos, geometria, etc), para uma

separagio especificada.

Considera-se o seguinte exemplo {Problema de
opexacao). Analisando a coluna da Figura 2.3, deseja~se veri
ficar a possibilidade de usa-la para uma nova separagaoc. Além
das varifdveis que descrevem a alimentacdo (NC + 1) e Pressac

{1}, dentro dos objetivos da separagao pode-se fazer as seguin

i

tes especificacdes para as quatro variavels restantes (total
NC + 6)
N = nimero total de estagios 1

localizacgao do prato de alimentacdo 1
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RR

il

razao de refluxo do destilado 1

It

D vazao total do destilado 1

0 resultado dos calculos seria a faixa de  separagdo
de todos os componentes da alimentacdo; composigidc e temperatu
ra de todos os estagios, taxas de calor do refervedor e conden

gsador.

0 outro tipo de problema seria o projeto de uma nova
coluna. A separacao desejada & especificada através de duas va
ridvels de separag¢ac. A terceira e guarta variaveis normalmente

sfo a razao de refluxo do destilade e localizagdo da  alimenta

¢ao.

) {FRA)D = fragéo de recuperagéo do componente A no des
tilade {guantidade de A no produto dividido

pela guantidade de A na alimentacao) ..... 1

_{FRB)D = fragac de recuperagdao de B vereeanneneanas ]

RR = ragao de refluxc do destilado ............ 1
localizagido do estagio de alimentacéo ..... vesanens 1
0 resultadco dos ¢alculos, agora seria ¢ nimerco total de esté

gios, a separagac dos outros componantes, composigées, vazoes e
temperaturas para todos os estigios e taxas de calor do referve
dor e ¢ondensador.

2.3 - Metodos de Resofucao das Equacoes do Modelo

7.3.] - Analise da literatura

Os primeiros métodos visando a resolugdo das eguagdes
do modelo foram apresentados por McCABE-THIELE''® e PONCHON - SA

VARIT*'®. S30 métodos graficos e sio utilizados somente quando a
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alimentagao contém dois componéntes. ¢ método de McCABE - THIFLE
utiliza apenas as relacOes de equilibrioc e de balanco de massa
e se aproxima da exatidao somente para agueles poucos sistemas
em que séo despreziveis os efeitos de energia. O de PONCHON-SA-
VARIT & baseado no diagrama de entalpia—composicéo, utiliza o
balanco de energia e & rigoroso gquando se disp@e de dados. de ca
lor de mistura suficientes para construlr o diagrama, sem hipé
teses auxiliares. Apesar dos limites praticos de utilizacdo, es
tes metodos graficos séo de grande interesse, pois facilitam a
visualizagéo do processo de aestilagéo e dos conceltos envelvi

4dos,

Metodos simplificados para a solugac dos problemas
de sepaxacﬁo de sistemas com varios componentes foram apresenta
dos por SMITH-BRINKLEY® e FENSKE-UNDERWOOD-ERBAR-MADOX®, Na au
séncia de computadores estes métodos ééo bastantes Gteis, prin
cipalmente nos casos em que 0s dados de equilibrio de fases e

de entalpia ndc sdo suficientemente exatos para justificar métg

dos mais rigorosos,

Com a disponibilidade crescente do computador, o es
forco da pesquisa sobre os métodos de resolugéo das equacgoes
passou da procura de técnicas de aproximagao simplificadas para
o desenvolvimento de modernos métodos computacionais de aproxi

macac sucessiva.

A discussdo seguinte sera colocada apenas como uma
tentativa de elucidar a estrutura da andlise numérica que se
efetua nos algoritmos computacionais. Excelente analise neste

sentido é apresentada por FRIDAY e SMITH.

Para facilitar a andlise, as equacOes sdo diferen
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ciadas por tipos:

Tipo 1: Balan¢e de massa dos componentes:

Dy Big01 = Vg 2 W Yy 5= Uy e Ry Xy 5+ Vg g ¥y 5 g0t

1' 2’ L NC
1,2, .. N (2.1)

i

H

by F. %, . =0 i
M e 9% J
Tipo 2: Balanco de entalpia:

L.

J41 b

- {V, . . - .+ R, . g .
41 (J-é-W})H (LJ&RJ) h3+ 4 H +

3

+ F. . o= 0 2.2
3Pt 970 3e1,2, (2.2)
Tipo 3:'Relagées de equilibrio:
i=1, 2, ... NC (
Yoo« =Ky 00X 4 7 3:21,2,...1 {2.5)

Tipo 4: Restrigdes intrinsecas da propria definigdo

C de}iragéo molar:

E ¥i,9 =1 j = 1,2, ... N (2.6)
-E Xy 4 =1 j=1,2, ... N {2.6a)

Substituindc as equagoes (2.5) em (2.1} pode-se elimi

nar todos os Yi 5 A eliminagao dos Lj & feita através do balan
P - —

¢o de massa total (implicito nos balangos dos componentes). 0

sistema total das equagdes & reduzido para:
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1,550 Ve Ty) =0 (2.9)
Mj (Xi;j’ Vj; Tj) = 0 (2011)

i
<

onde as fungoes Cy representam os balangos dos componentes,

'3
Ej os balangos de entalpia e Mj os somatorics das fragdbes mola

res, para os i e j.

As equacgoes Cy 530, em geral, ndZo lineares em X,

i,3°

pois os valeores de Ky 5 Vj e Tj que aparecem nestas equagoes
F

serao funcdes dos Xi 5 No entanto, no processc iterativo neces
- - ¥ . -

saric para a sclugao o conjunto ¢y 5 & resolvido em cada etapa
r

com um conjuntc de valores dados de Ki 7 Vj e Tj; o ébnjunto
_ _ ,

& resolvido, portanto, como gse fosse linear nos Xi j,cnm o8 Ccoe
, =

ficientes constantes. Por isso, ele pode ser convenlienteumente represen

tado pelas eguac¢tes matriciails,

C; ¥ = £5 | {2.9a}
As matrizes dos coeficlentes 61 sdao tridiagonais e gquadradas
de ordem N. As ii e fi sao matrizes coluna. A mesma situacgac

no gque diz respeito d& linearidade, existe para o conjunto das

equagoes Ej’ que sdo resolvidas a cada iteragao.

Sels diferentes decisdes podem ser tomadas na formula

¢ao dos métodos de resolugao’.

A primeira € gquanteo ao agrupamento das equacgles ao
modelo, Elas podem ser agrupadas estagio por estagio, ou seja

resolucido dos éuatro tipos em cada estégio, um estigic de cada
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vez ou entdc resolucdo de cada tipo simultaneamente em todos 08

estagios, uma equagac de cada vez {agrupamento por tipos).

A segunda degiséc envolve a ordem seguencial em gue
s8o satisfeitas as equactes. A ordem (2.5)~(2.1)-(2.6) e (2.2).
& a melhor escolha para os processos de destilacéo, as eq&agées
(2.5) e (2.1) surgem sempre combinadas e a (2.6} antecede a
{2.2), para gue as entalpias possam ser caléulaﬁas com as con

centracbes normalizadas.

A terceira decisao envolve a selegao do tipo apropri
ado de equagéo para fornecer determinada variavel. As equagbes
matriciaisemzﬁa devem ser usadas para gerar os Xi,j’ As equagdes
do tipo (2.2) e (2.6) podem ser acopladas de duas formas possi
veis com as variaveis Vj & Tj' A primeira @ossibilidaae & a de
usar os balang¢os de entalplia para gerar 0S8 novos Vj e a somato
ria das fragées melares para calcular 0s noves Tj' Esta alter
nativa & conhecida como método do ponto de bholha (Pé). A outra
alternativa consiste na obtencéo do novos Tj & partir dos balan
gos de entalpia e gerar ©s novos Vj pelos somatdrios das vazdes
de cada componente, que satisfaz automaticamente as equacgoes

{2.6). Esta alternativa € conhecida como o metodo do somatdrio

das taxas {(5T}.

A guarta decisac € guanto a escolha do método de reso
lugace da matriz dos componentes, matriz éi para obter as concen

tracdes X 3 da nova etapa de calculo,
. ’

A guinta decisdo envolve a escolha do método de calcu
lo dos novos Tj, o que depende da escolha feita na terceira de
cisa0.

A sexta decisac & referente ao calculo dos novos vale



25

res de Vj. Quando o método PB € adotado, os Vj sdo obtides dos

balangos de entalpia em torno de cada estagio ou pelos de ental

pia em torno de uma extremidade da coluna . Com o métodoe 5T os

novos Vj e Lj aparecem imediatamente das equacgdes

Ly = :Z. 15,3 o (2.12)
Vj = i Vi,j ¢ . {2.13)
onde: li,j = Lj Xi,j : {2.14)
Vl,j = Vj Yi,] . {2.15)

0s métodos de LEWIS-MATHESON® e THIELE-GEDDES® foram
bastante utilizados na resolugéo da matriz tridiagonal 61 dos
componentes. Os dois sao, fundamentalmente, versdes autcomatiza
das dos métodos de solug§0 manuais gue se usavam, antes da uti

lizacdo 4o computador.

i -
Um, procedimento bastante eficiente de resolugac da ma
triz tridiagonal & atravds da utilizacio do método de  Thomas,
apresentadc entre outros por LAPIDUS'® e WANG-HENKE'', Este mé

tode & simples, rapide e numericamente estavel.

Qutros métodos de resolugdo desta matriz envolvendo
calculos estagios por estagics foram apresentados por HANSON®?e
HOLLAND?. Estes métodos podem apresentar um actmulo de grandes ex

ros de truncamento.

Una compara¢do entre os métedos de Thomas e o de Thie
le-Geddes estagio por estagio na resolugdo das equagles do  ba

lanco de massa dos componentes para um absorvedor de gas, con
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tracorrente com seis estagios e quinze componentes fol feita
por BIRMINGHAM e OTTO e apresentada por KING'. Com os mesmos
critérios de convergéncia, cada caso requer 18 iteragdes. éntre
as equag&es dos balangos de massa dos componentes para alcancar
a tolerancia-desejada. Em relagéo ao IBM 7094, o métode de Tho
mas requer 79 segqundos para as 18 iteragées, engquanto Thiele-~

Geddes reguer 381 segundos.

Quanto ac cilcule das temperaturas Tj’ oS metodos
 que seguem a alternativa PB sao eficientes para processos de
destilag&o, mas néo para absorgéo, enquanto que os metodos que
seguem a alternativa ST séo usualmentes utilizados para proble
mas de absorgao, mas nao para destilagéo. Analise  comparativa
entre os métodos PB e ST & apresentada por FRIDAY-SMITH’. Estes
autores sugerem gue 0s problemas intermediarios néo convergen
tes'fossem resolvideos por um algoritmo gue satisfizesse as e-
quagbes (2.6) e (2.2) simultaneamente, eliminando a distingao
entre os dois métodos,.

-

Nesta linha de raciocinioc TOMICH'? propde um novo mé
todo para a ;imulacaélﬁa operacgdc em estdgic de equilibrio. As
equacﬁes de balango de massa dos componentes sac resolvidas pe
lo algoritmo da matriz tridiagonal. As equacées {2.6) e (2.2}
sao resolvidas simultaneaﬁente através do método de BROYDEN?S®,
O método de BROYDEN consiste na verdade, de uma iteracgao de
NEWTON-RAPHSON, A principal vantagem deste método € que ele

apresenta soluctes para ambos os problemas, destilagao e ab

sor¢ac, além de ser numericamente estavel.

FRIDAY @ SMITH 34& tinham demonstrado que os métodos
de resolugdc estdgio por estagio (primeira decisdo, agrupamento

das eguacgdes por estagios) eram numericamente instaveis, além



27

de ndo se aplicarem para colunas com multiplas alimentacées =
retiradas laterais. Sempre que o cadlculo estagio por  estagio
pagsava pelo estagio de alimentacéa, aparecia um errxo de trunca
mento gue podia tornar o método instidvel. Neste sentido, eles
recomendavam gue as equagﬁes fossem agrupadas por tipos e resol

vidas simultaneamente.

Mas apds © trabalho de TOMICH e dentro do bom  senso
matemdtico a idéia interessante seria a resolugdo de todas  as
equagdes simultaneamente e de uma forma direta, através de um

nétodo de convergéncia tipo NEWTON-RAPHSON multivariavell?,

verificou-se que, apesar da efetiva convergéncia® a-
presentada guando da utilizag%o do NEWTON-RAPHSON, o alto nlme
yo de derivadas a serem calculadas por iteragéo aumentava, en
muilto, © tempo de computacao digpendido. Assim a sua utiliza
¢ao ficava restrita a casos de dificil ccnvergéncia com os meto

dos tradicionais.

TIERNEY-BRUNO** propuseram um caminho, ainda com a hi
pbtese de estagios de equilibrio, no gual ¢ tempolde computagao
poderia ser reduzido através da utiliza¢do de um mesmo conjunto

de derivadas parciais para varias iteracgodes,

NAPHTALI~SANDHOLM'® apresentaram um método de resolu
g%o simulténea global, bastante pratico, além de considerarem a
eficiéncia dos pratos de uma maneira bastante rigbrosa. As equa
¢bes sao agrupadas estagio por estagio e entao linearizadas. O
conjunto das equacées resultantes formam um bloco de  estrutura
tridiagonal gue & resolvido de uma forma simulténea utilizando

o metodo de NEWTON-RAPHSON.

A técnica proposta por NAPHTALI-SANDHOLM apresenta
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uma série de vantagens. A linearizac¢8o das equagbes acelera a
convergéncia, a medida que se aproxima da solucgd@o. Pode ser a

plicado a colunas complexas com qualguer nimero de alimentac¢les

e correntes laterais. A faixa de volatilidade dos componentes

n&o afeta a convergéncia, ou seja, pode ser usade tanto para
problemas de destilacdc gquanto absorg¢io. E um método rapido;
a malioria dos problemas s%o resolvidos em menos de dez itera
qﬁes,

Apbs esta revisao apresenta~se a seguinte pergunta:
Qual a metodologia de tratamento das equagdes do modelo a sey
implementado em linguagem de maguina visando os objetivos deste

trabalho?

Inicialmente optou-se pela utilizagéo de dois mé£o-
dos, no sentido de analise de resultados: o método de ﬁéPHTALIm
SANDHOIM em face das vantagens apresentadas e um segundo métg
do, que para efeito de navenclatura &ﬂé.a@ﬁ.chmmﬁocﬁaﬁéuxb Alterna

tivo, baseado na sequéncia de decisdOes de FRIDAY-SMITH.

2.3.2 - Método Alternativo. Estdgios de equilibrio

0 método agui apresentado como Alternativo {em rela
céo ao de NAPHTALI-SANDHOLM) considera o modelo de estagios de
equilibrio e & baseado na sequéncla das diferentes decisOes a
serem tomadas na formulac%o dos métodos de resolugéo, propostos
por FRIDAY-SMITH e descritas anteriormente. A solucéo & obtida
através de uma aproximacéo iterativa conforme o critério de to

lerancia adotado.

. As equagfes do estigio da Figura 2.2 s30 as egquagdes

{2.1}, (2.2), f2.5) e {2.6). As decisdes tomadas em sua resolu
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¢ao seguem as recomendacées de FRIDAY-SMITH e séo as mesmas uti
lizadas por WANG-HENKE ({(diferindo apenas na metodologia de uti
lizacdo das equagées do balang¢go de massa global):

- Utilizagéo do eficiente algoritmo da matriz tridia
gonal de Thomas na resolucéo do sistema de equacées do balango
de massa dos componentes (43 decisao) |

- Métode do ponto de bolha (PR} ﬁara.éélculo do  per
£fil de temperatura na coluna {52 decisao);

- Eqaagées do balang¢o de entalpia para o calculo dos

perfis de vazdes {62 decisdo}.

Este conjunto de equacdes & aplicado & configuragdo
da coluna de destilagao da Figura 2.4. Conforme item 2.2.4, as
equacdes anteriores ndo sao suficientes para definir uma {nica
operagdo da coluna, isto &, para fixar todas as variaveis de
conéentragéo, temperatura, preSS§0 e razéo de refluxo que 530

pertinentes a coluna.

Visando a anélise de operagac da coluna de Figura 2.4,
poder-se~ia egpecificar as variaveis que descrevem:
- élimentaééo (vazdo, entalpia e conposig¢des)
- localizagao do ponto de alimentagdo
- pressao na coluna (constante)
- nimero total ée estagios
- razéo de refluxo

~ vazac e fase das retiradas laterais

- vazao de destilado.

Através de manipulagdes, descritas na sequéncia, as
equacbes {2.1), {(2.2), (2.5) e (2.6) sao reduzidas ao conjunto
das equagdes (2.9}, (2.10) e {2.11} com as variaveis independen

tes X, ., T. & V.,
1,33 3
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FIGURA 2.4 - Configuragdo da coluna com N estagios de equili

brio (estagic 1 - refervedor; estadgio N - conden-
sador) .
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-~ balanco de massa dos componentes: N.NC equacgdes
c, .(X, .,v. ,T. =0 {2.9)
~ balanco de entalpia : N equag¢des

E. (X, .,V.

i P T ’ 2.10
JF I P I 3} (2.10)

- gomatOria das fragdes molares: N eguagdes

Mo(X, o, V,

Fi . 50 -
54 5 5 TJ) {2.11)

H& N(NC + 2} varidveis independentes em N(NC + 2) e
quag&es, portanto © sistema de equag&es & consistente. As deci
sGes agora serdo no sentido de encontrar-se O conjunto de valo
res de X, ., Vj e Tj que satigfazem as equagﬁes (2.9}, (2.10} e

L]
{2.11).

Para a formulagdo do método de resolugao, seguindo a

analise de FRIDAY—SMITH, tomou~se de imediato as seguintes deci

s0Ces:

12 decisac - agrupamento por tipos de eguagao. Resolu
cac simultanea.

22 decisiao - ordem sequencial de resolucdo das equa

goess (2.5-2.1)-(2.6)-(2.2).

32 decisao -~ matriz dos balancos de massa dos compo

nentes para gerar os Xi 5
r

respectivamente das equagtes (2.6} e (2.2).

e o método PB para gerar os Tj e Vj

Na obtencéo da matriz tridiagonal dos componentes as

equagdes (2.5} e {2.1) s3c combinadas e torna-se conveniente
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substituir os Lj em funcio dos Vj através da equacdo do balanco

de massa global {(implicito no balango de massa dos componentes).

Em vez de aplicar-se o balan¢o de massa global em ca
da estagio como faz WANG-HENKE'!,aplica-se o balanco de massa
global entre os estagios {(j) e o estégio (N - 1}. Na Figura
2.5 tem-se a indicacéa das correntes envelvidas.

Da Figura 2.5:

- N-1
Ly = Vi gt Ly Vigqt .kij [Fy - B~ W]l; {(2.16)
definindo
N-1 :
SR, = L [F_ - - W1, (2.17)
By joy K Re = W | n

fazendo o balanco de massa global no condensador

VN-? = LN + RN + VN’ (2.18)

definindo © ?roduto do topo como
D=Vw*R e (2.19)
substituindo (2.19) em (2.18) e o resultadc em {(2.16} temos

L, = V, + SR, - D (2.20)

Susbtituindo (2.20) e (2.5} na equag¢do do balange de

massa do componente i no estagioc j (equacdo (2.1)):
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FIGURA 2.5 - Esguema de correntes cnvolvidas entre os

j 2 b]""" w
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estagios
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. Z- 2 ; a . . . & . IO e » ) a - Wv = s b -
F3 1,3 ¥ xlrj_‘i [V3_1 K1r3“1} * xlrj{ Vj Klr:] ) Klr:] Rj

0 conijunto das equagdes {2.21) do componente i, parsa

todos os estagios da coluna:

By xj”,E + Cy x:;.,z = Dy {2.22)
By ¥ ne1¥ By By n o= Dy {(2.24)
ou na forma da matriz tridiagonal
Ir 3 4 » s b
By 4 5.1 b,
Ajm1 ;Bjua Cjui X1,3—1 D3-1
A B C. . . | = p
3 3 1 i 1
Ay By C5e1 45,541 Dy
AN BN Xi,N DN
. ' /
b - /X s No(2.25)

ou simplesmente

A
i
B

{ABC]{X. .} o= {Dj} 1 NC {2.25a)

L3

onde:
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Cy =V + B; B, = -[V1 K:m + Bl; 01 =0 {2.26)

tr
1

—-—— 3 ; v . » W r — . — R-; ..-—<.. ] g -
[Vy + Wl By - V44 =SRy+D=-Ry; 257581 (2.27a)

A,=V. ) * .=-.Z..-2§'§— -
5 = Vyq Ky go7 Dy = <Fy By 4 3 £ N1 (2.27b)

By =~V By g+ Iy + Ryl (2.28)
By = Vgt Ko (2.28a)
Dy =0 {2.28b)

Para a resolugao desta matriz (4% decisao) utiliza-se

o algoritmo da matriz tridiagonal de Thomas, apreséntado por

LAPIDUS'® e WANG-HENKE'®.

0 método de Thomas, consiste essecialmente no calculo

de duas gquantidades auxiliares Pj e g4 calculadas a partir de

avaliacbes iniciais

C1 I),I
1 1
Cj .
P, = e 2 5 ] £ N-1 {2.30}
B, -~ .
J By o By By
. = (D, - A, q. B, — A, P. 233 sH, R
9 = By - Ay Uyq) /By — Ay 3-1) 3 (2.31)
A solucdo é obtida inicialmente pelo calcule de Xi N €
: ' ’

a seguir dimindindo o Indice j até alcancgar X 1
r
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X, 0= .
1,N Iy (2.32)
X. . = . e . X_. . -
i3 7 % 7P R, e (2.33)
Apbs o calculo dos X, . utiliza-se o método  clissie

i,3

co do ponto de bolha (5% decisdo) para a obtencao do perfil de
temperatura na coluna. Este método serd obieto de andlise no i-~

tem 2.4.1.5.

Conhecidos X, ., ¥. ., T. e a pressao na coluna {espe
1,3 1,7 J : -
cificada) calcula-~se as entalpias especificas das correntes de

vapor e liquide, (item 2.4,2) determinando Hj e hj'

* Finalmente, (62 decisao}, substituinde a equacgao{2.16)
no balango de entalpia (2.2) determinamos o novo perfil de Vj’

simultaneamente para todos os estagios.

A solugdo & iterativa; todas estas etapas sao repeti
das até atingir a faixa de tolerancia. O critério de tolerancia

utilizado por WANG-HENKE!! & baseado no perfil de temperatura.

Ty =~ (1), 417 S & = 0,001.8  (2.34)

onde N = nimero de estigios de equilibrio da coluna e o subscri

to k refere-se ao nimero da iteragao.

0 critério de tolerdncia aqui utilizado & ¢ mesmo de
WANG~HENKE (e = 0,001N), mas considerando nido s6 ¢ quadrado do
residuo em cada iteracgdo do perfil de temperatura como tambén

o gquadrado do residuo no perfil de vazdo de liguido, ou sejas



37

N N N , N
' L)y, ~ Ty, .17+ 2
j=1 3 3= ket 3K IR Ty

2
=]
e
faged
E
1l

{(Lj)k -

- @)y 1% 5 e = 0,001N (2.34a)

0 diagrama de blocos do método & apresentado no Ane

x0 A.

7.3.3% - Método Alternative - EstAglos Reais

A consideragdc de estagios reais no método alternati

vo anterior é feita através da introdugac da eficiéncia de wva

por de Murphree.

C et

Da definic¢do de Murphree, equagido (2.7} (considerando

estagio 1 o condensador e estigio N o refervedor):

Y’_ : - Yt i .
n., . = i,q i,3+1 , (2.7)
Peloyx Ly

i,3 i,a+1

i

ou ¥ (1 — n; 4} ¥

. + N . ¥Y¥ -
L] i,3 iy

i,j+1 3 71,3

Atraves de sucessivas substituic¢des, a equagao (2.7 )
permite expressar a composicac do vapor em fungao da composigdo

do ligquido dos pratos imediatamente inferiores. Em relagao ao

prato j tem-se:

¥

i+t = =g ) ¥y gio v My S YE Ly

- — . . * .
EVEES T OF LR PR I OF B 95
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Y . ={1t=-mn, .} ¥

i,3+3 i,3 i,j+4 +n

* .
i,3 Ti,3+3

= - x. -
Yi,N Kl,N 1N para o refervedor

0 refervedor, estagio N & considerado como um estigio

de equilibrio.

Cada uma destas equacbes pode ser substituida na supe
rior para eventualmente eliminar-se todos os termos em Y do se

gundo membrec, ficando

Y. . = f(Xi," X.

i,3 3 1,3+17 Xi,j+2’ --e X

i,N) (2.35)
A diferenga em relacgao ao modelo de estagios de equi
1ibrio anterior € gue no balanco de massa dos componentes,  ao

invés da simples substituicdo ¥, ., = K; . X agora os By n

i,.] i3 71,37
sdo uma fung¢ao mais complexa da eficiéncia do prato, da constan
te de egquilibrio e da composic¢aoe do liguido nos pratos inferio

res.

A matriz resultante apresenta a mesma forma da {2.25},

30 que nfo & mais tridiagomal, mas sim "supertriangular®

o \F ’ Ny / y
a11 312 a13 f e e manaan A a1n i,1 d1
a21 a22 a23 . azn Xi,z d2
0 Byq Bgq cerccrincscannanes Aq xi,3 ) d3 (2.36)
0 a s earae
0 jo3=1 3350 @n| %1, |9
0 0 0 an,n—1 ann Xi,n dn
4, PR N AN
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HUBER'® apresenta um algoritmo de resolugdc da matriz

supertriangular similar ao da matriz tridiagonal.

Para j = N, Nei, N~2, ... 2 define-se

d. a. .
g, = 1 o h., = - o I Ll (2.37)
3 a. . 3 a. -
J2d J¢3 )

Para cada j, tem-se 08 elementos da matriz; os elemen
tos com asteriscos referem~se aos novos elementos da matriz,os

restantes sao os valores presentes,

5,3 Sm,i-1 * 8n,9 By mo= 1, 2, 3, ...9-1 (2.38a)
££ = £ - S . g - moe1, 2, 3, «..j=1 (2.38b)

A solugdo & obtida inicialmente pelo calculo de

t

e por substitulgac sucessiva. {2.39}
i=2,3, ... N8 - {2.40)

Um dos problemas encontrados neste método € que, de
pendendo do numero de estagios da coluna, © mesmo pode levar a
um tempo de computacéo muito grande, visto gue o nlmerco de pos
sivels elementos diferentes de zero para a matriz supertriangu-
lar e gi + N-1. Este problema pode ser reduzido desprezando-se
determinados elementos da matriz sem muito prejuiza na precisao
dos resultados. Para cada linha da matriz (2.36) os elementos

diminuen rapidamente da esquerda para a direita, pois cada ele

mento € aproximadamente {1 - n) vezes © elenento anterior. Expe
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periéncias realizadas por HUBER'®em colunas de até 200 pratos,de
monstram que para eficiéncias em torno de 70% pode~se  conside
rar apenas 15 elementeos da linha e desprezar-se o restante sem

introduzir grandes errcos no resultado.

A metodologia restante € analoga a do caso de estd
gios de egquilibrio. Com base nos valores calculados de X, ajus
tam-se as vazdes e temperaturas nos estagios até converagir para
a solugio.

0 diagrama de blocos do método & semelhante ao apre

sentado no anexo A, com a substituig¢ac do algoritmo de Tho

mas para & matriz tridiagonal pelo algoritmo de Huber.

*

?.3.4 - Método de Naphtali~Sandholm. Solucdo simultanea global

O principic basico do método de Naphtali-Sandholm é a
resolugao simultanea global de todas as equagdes do modelo. As
equagdes do balango de massa, energia e eguilibrio sdo agrupa
das por estagio e linearizadas, gerando uma matriz tridiagonal,
que & resolvida através do método de convergéncia de Newton - Ra
phsoﬂ.

A metodologia de tratamento das equagées visando sua
resolugéo simulténea global implica numa abordagem diferente da
apresentada no método alternativo. Torna-gse necessario a defini
cio de funcées discrepéncias, Fk(i,j), associadas aos balangos
de massa (k=1), energia (k=2} e as relaqées de equilibrio(k=3),
que guantificam 0s erros cometidos a cada iteragao. A  solugdo
& obtida quando as variaveis das fung¢des discrepancias as  dei

xam dentro de um critério de tolerancia admitido.

Descrevem-se estas fungdes aplicadas a representagio

P



41

de estﬁgio da Figura 2.2, alterando-se a estrutura de varidveis para
facilitar a aplicagio do método. O estdgio € considerado como adia
batico; a inculséo de um fator gue justifique a transfereéencia
de calor constitul apenag uma parcela adicional nas equagoes do
balanco de energia, nao alterando em nada a metodologia utiliza

da.

W, 1V, Lyer
Vi,g i aes

. i

Fi :
L ESTAGIO | )
iy Hry i -

Hy-1 hy
Vo4 fLy
Vi, 1 bilg

FIGURA 2.2a - Representacdo esguematica de um estagio genérico.

onde !

10 = vazgq'molar do componente na fase liguida

Z = vaz&o molar do componente alimentado

R = vaz&o molar total da retirada lateral na forma
liquida

W o= vazéo molar total da retirada lateral na forma
vapor

Hyp = entalpia molar total da alimentagéo

v = vazao molar do componente na fase vapor
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~ Funcac Discrepancia Balango de Massa por componente:

R, o,
o= .....3. . —1 Pl Y a — ] = -
Fi{i,j) [+ le li,1 1+ Vﬁl vi,j V4,31 11,3+1
""’zirj :J :2, -3f EY N—"i (2.41}

1'.31, 2; -..NC

R, - , | :

: . A ;
Fog, = Org) 4 g +0+gd vy 4 -1 50—z

1 1 3o
(2.42)
Frgam = G rgd by U %’ Vi T Vi1 T 2N
| (2.43)

onde o produto de topo & V,, (destilado} e Ly © produto de fun

do.

- Punc@o Discrepancia Balanco de Entalpias

R. W,
- i L - - -
F2{j) ={1 + Ij) hj + (1 + vi) Hj Hy 4 hj+1 - Hy
{2.44)
ij’BQ:N“"JI
As fun¢des discrepincias para © xeférvedor_F2(1} e pa

ra ¢ condensador, F2(N>'dependem das variaveis especificadas .
8¢ © calor removidoe no condensador, QN, e 0 caloy fornecido no
refervedor, Q1, forem especificados, entao FZ{}}_e F2(N) sao

geradas das equagdes dos balangos nos estagios 1 e N, respecti -

vamente:

Q1 = {1 + _L1) h,i + {1 + *‘}?} H‘i . h2 - HF1 (2.45)
Ry Wy
Q. = {1 + ) hy, + (1 + ==} H, - - B {2.46)
N Ly N Ty T e Fy
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Se Q1 e Qu nao forem. conhecidos, utiliza-se {(2.45} e
{2.46) para seus respectivos calculos, e as fungdes  discrepan

cias sao dadas por:

i !
1

- Fung¢ac Discrepincia Associada as RelagOes de Eguill

bric Termodinamico.

A eficiéncia de Murphree equacao 2.7 colocada em ter
mos das variiveis 1 e v, respectivamente vazdo nmolar do conpo

nente na fase liguida e vapor & dada por:

Kn . }_. . - Vt L] (1 - n

J 13- _ 9, (2.49)

multiplicando-se cada termo por Vj, pode-se definir a seguinte

funcio discrepancia associada as relagdOes de equilibrio

Vj li . Vj

¢ refervedor, analogamente a0 método anterior, &€ con

siderado como sendo un estagio de equilibrio,

ng 4 o= 1 i=1, 2, ... NC (2.51)

Conforme ja descrito, este conjunto de equagdes  ndo
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define uma Unica operagao da coluna, na utilizagado deste método
especificam~se normalmente as seguintes variéveis:

- alimentag&o (vazéo, composigao e entalpia)

- localizagéo do prato de alimentagdo

- pressao na coluna (constante)

~ nimerc¢ total de estagios

- razéo de refluxo

o vaz§0 e fase das retiradas laterais

- vazéo de destilado

- eficiénecia nos varios estagios.

As fungdes discrepincias Fy (i 4) para K=1, 2e 3de
_ _ ;
vem ser satisfeitas_dentro de um critério de tolerdncia  pelas

varifveis independentes v, ., 1. . e T..
1,3 3,3 3

0 problema € consistente stem-se N.NC varidveis cor

respondentes a v, ., N.NC de 1, ., e N de T., num total de
Ly 1] 3

N({2NC + 1) variaveis e também N{(2NC + 1) equagoes, a saber, N

Bstas equacgdes sdio resolvidas por Newton-Raphson =

segundo NAPHTALI'?, se as equacbes e varidveis forem agrupadas
por pratos, a matriz das derivadas parciais necessarias no meéto
do de Newton-Raphson assume uma forma de f£icil resolugdo e re

duz bastante o nimero de calculos e espago de memdria necessa

rio. E esta economia que torna o método aplicavel.

f k / p
% Fy
X ¥
.| * e F - 2 (2.52)
*n Fn
“ Fy
A, r,
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com §1 e Fj respectivamente os' vetores das variaveis e das fun

goes discrepancias no prato j, ou

g, L 4 \ r »
V1,3 1,3 F1,3
vzrj 2,3 Fz;]

i : ¥ ]
. t N
¥ [ i
se,j | *we, 3 fue, 3
: i - '
L, Xuc2,3 Frnce2,3
Ly, 3 ANc+3, 5 Fnes3,s
i ¥ i
' { Ty
Ine,y ZoNc+1,9 Farc+1,3
N d . 1 X, A&

e aplicando—se o método de Newton-Raphson a x e F obtem-ge:

=k :
§k«}~'§ = ik - ?k e §k+1 - Qk + ?ﬁquﬂ , (2‘54}
(dF
gx
TEE. ks =k
logo (a§w) AX m o B, _ {2.54a})
e At & a corregdo calculada para a obtencgdo dos novos valo

res de §k+1.

s

e
A matriz ‘gg”) & a matriz jacobiana de F na iteracgdo

k, ou seja a matriz das derivadas parcials de todas as funcgoes
discrepancias em relagao a todas as variaveils presentes en

7X,
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ax

onde

Fonce1, 4

1
""} LI
n
GE
dFy 4
dx; 2
dFZ'j - . »
dx; -
4FoNCsT, 3
dx.,

1,2

=z}

ax

dF1

o ted

X .
d 1,2.HC+1

" 2NC+1,5

OX: oNCed
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{2.55)

{2.56)

-~

As fungoes discrepancias relaciconadas com os balangos

de massa, energia e relacoes de equillibrio, para © prato j en

globam somente variaveis dos pratos -1, j e 3+1.

Portanto as

derivadas parciais das fung¢des para os outros pratos s$ao zero e

a matriz jaccobiana resultante apresenta uma estrutura de Dbloco

tridiagonal.
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/ | .
B, C,. O 0 0 0 0 0 0 0
AZ Bz C2 O 0 0 - - - -
i} 0 - Ay By Cy O 0 . . .
(§§ — '
ax’ -
) ) ' ’ O By, By.z Cyop O
) ) ’ 0 0 g1 Byor Cyeq
0 0 0 0 0 0 Q 0 A By
“ ”’
(2.57)
ar. ar., aF
com Ay = dxj r By o= §§l e Cy = Exj
] =1 J . J 41

As derivadas parciais, de todas as fungbes discrepancias do pra
to i em relacgao a todas as variiveis dos pratos i-1, j.e j+1 es

tio desenvolvidas no anexo B.

A matriz jacobiana permite répida solugdo por elimina

¢do de blocost®.

(§51 = [L1.0U]  com | (2.58)
. 3
I 0 0 s s i raarnr st 0
82 I 1 0 |
[L] =10 By I eeenernernnnnennnenens 0 (2.59)
00 0 o 8., I O
0 0 0 hihrereanas 0 0 SN I
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ra1 C; 0 esviinccaens veerenes. D
a o C2 0 -
=0 0 oy cg 0 ) (2.60)
: 0 a1 Cyg
0 eennn.. et 0 oy
\ /

onde I & a matriz identidade e os a; e By sao dados por:

&y = By @y By = By

@y = By = By Cy a, B3 = A5 (2.61)
. %ae1 T Bnog 8N—1 Ch-2 . »

ay = By = By Cyoq ®y.1 By = By

com Bi sendo calculado pelo método de eliminagaoc de Gauss.

A resolucgado de (2.54) pode ser realizada através das

egquagoes de recorréncia:

(651 = [-F}]
(631 = [-F51 - 1851, ek | (2.62)
(eh1 = [-rR1 = 8k1.1cX_ )

e a corregac do novos valores de x fica

st = ey oy
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Jket, |k k  _k P
x4l = 16 4 = Cyq-¥y  1-log 4]
K1 kK k oK. . k.-
R = ey - cp.Eyl. o]

Para a inicializagdo dos calculos devem ser estimados
valores iniciais para todas as varidveis. O critério de conver
_géncié indicade por NAPHTALI*? e agui wutilizado & a soma dos
gquadrados das fungées discrepancia. A solugac & obtida gquando
este valor for menor gue um determinado residuo fixado em 0.1;

valor este que se mostrou satisfatorio.

¢ diagrama de blocos do método encontra-se no  anexo

7.4 - Reloctes Tenmodinamicas

2.4.1 - Formulacdo do equilibrio de fases multicomponente

1

Oiccnheciméﬁto do equilibrio de fases c¢onstitui uma
etapa fundamental na Simulacao de colunas. A deternminacgao do
equilibrio através unicamente de técnicas experimentais requer
consideravel experiéncia ¢ habilidade do profissional e como o
nimero de possibilidades de misturas liquido-vapor em processos
de separagéo & bastante grande, nao se encontram disponiveis na
literatura dados experimentais para uma significante fragao des
te nimerc. £ este um estimulo a aplicagdo da termodindmica &0
cdlculo das relacbes de equilibrio de fases. SMITH - VAN NESS®®
deixam bem claro: a termodinamica néo gera dados, fornece S0

‘mente a estrutura matematica que possibilita a otimizagaoc de
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quaisquer dados gue sejam conhgcidos. Ela constitui a base da
correlagdo sistematica, da extensao, da generalizacao, da esti
mativa e da interpretacgdo de dados. Além disto, ela fornece os
meios mediante 0s gquais as previsdes das diversas teorias da fi

sica molecular e da mecanica estatistica podem ser aplicadas pa

ra fins praticos. .

0 tratamento termodinamico a ser‘utiiizado deve reque
rer poucos dados experimentais, ser de facil aplicagéo e, sem
pre gue possivel, basear-se em principios tedricos, tornando
confiaveis as diferentes interpretagoes e extrapolacdes em rela
géo as propriedades do sistema: temperatura, pressido e composi
gao.

0 critério termodinémico que deve ser satisfeito para
o equilibrio entre uma fase vapor e uma fase liquida,“;; mesma

temperatura e pressidc, & dado pelo sistema de eguagbes:

£) = £ paxa i = 1, 2, +... NC , (2.63)
onde fg = fugacidade do componente i1 na fase vapor e
f? = fugacidade do componente i na fase liquida.

Para o calculo do egquilibrio de fases de um  sistema
com NC componentes tem-se um total de 2NC variavels, a saber,T,
P, NC~1 fracoes molares na fase liguida e NC-1 fragsGes mnmolares

na fase vapor, e um total de NC eguagdes (2.63).

A aplicagao da equagdo {2.8) fornece:

Ni = 2NC - NC = NC, ou seija,

no estado de equilibrio, apenas NC entre as 2NC variaveis 840
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independentes. EBEspecificadas NC varidveis, as NC variaveis res
tantes podem ser determinadas pela resolugao do sistema de equa

pdes do equilibrio {(2.63).

As equacées {2.63) séo de pouca utilizagéo prética, a
menos que as fugacidades possam ser relacionadas com gquantida
des acessiveis experimentalmente (X, Y, T,P}. Esta relacgdo &
obtida através da introdugdo de duas fungﬁés aﬁxiliares, 0  cog
ficiente de fugacidade Y. @0 coeficiente de atividade, Yi- Di
ferentes metodologias®®72%s21+22 podem ser utilizadas para a

determinacao destes coeficientes. 0s métodos agui testados sido .

descritos a sequir,

L]

2.4.1.1 . Calculo do ceoeficiente de fugacidade

Para um componente i na fase vapor o coeficiente de

fugacidade & definido por:

D, = s . (2.64)

Utilizando a equagdo virial de estado, truncada apds

o segundo termo, obtem-se'®:

(2 £ ¥, B, . -~ B} , {2.65}

B
In ¥ = &5

com {2.66)

fex
It
P b
b
ot
e
td
!—lo
M
L4
]
b
L]
e
N

onde Bi 3 representa a interagao entre as moeléculas dos cCompo
r : -

nentes i e 1.

Convém ressaltar que a dificuldade encontrada na uti
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liéagéo da equagao (2.653) & quanto a auséncia na literatura dos
parametros necessdrios para sua resolugdao, principalmente gquan
do Acidos carboxilicos est@o presentes, neste caso os coeficien
tes de fugacidade sdo calculados através da teoria quimica®’. Para fluidos
a pressdes mais altas, nomalmente utiliza-se a equagao de estado de REDLICH
-KWONG, ao inves da virial. A pressio em que se passa de uma pa

ra outra depende da substincia e da temperatura do sistema®®,

Na utilizacao da equag¢do. (2.65) torna-se necessario a
_&etexminagéo do coeficiente virial Bi,j' o gual por sua vez &
fung%o da témperatura. Uma correlacao bastante simples e muito
utilizada & a mcdificagéo apresentada por TSONOPOULOS?® &  cox
relagéo de PITZER e CURL . Uma segunda correlagéo, mals genera
lizada do gue a de TSCONOPQULOS,fol apresentada por HAYDEN e

G CONNELL Y.

A.comparagéo entre valores experimentais e previstos
para algumas substéncias puras, atravées das duas correlacoes,
foi feita por TSONOPOULOS?®,que conclui por ligeira superiorida
de dé sua co;relagéo. Portante, para misturas nao associadas cu
fracamente aésociadas,_como e o caso da mistura etancl-agua, u-

tilizou-se aqui a simples correlacac de TSONOPOULOS.

Para & mistura etanol, agua, acido acético e impure

zas utilizou-se a correlagido generalizada de HAYDEN e O'CONNELL.

Estas duas correlagdes, juntamente coma correlagac de

Pitzer—Curl estac apresentadas no anexo D.
2.4.1.7 - Calculo do coeficiente de atividade

0 coeficiente de atividade para um componente i na



fase liquida & definido por:

Yi = ———— {(2.67)

Esta equagdo relaciona a fugacidade do componente i

na fase liquida, f?, com a fracao molar, Xi' e a fugacidade noe

estado de referéncia fgL.
0Os coeficientes de atividade estdo diretamente rela

cionados com a energia molar em excesso de Gibbs, gE,definida19
por
E

g = R.T. I Xi.lny‘

i (Z.68)
1 .

PRS-

ou utilizando um modelo matematico, baseado em consideracgdes mo

leculares que expresse a energia em excesso de Gibbs, em fungao

da composicao.

, Z}(nt QE}
In v, = 4 o | , (2.69)
TP, n. # 1
J
onde ng & o nimero de moles e

ny
n, = 5L i e X, = —= . (2.70)

£33 BB

Dentre os modelos existentes na literatura que apre
sentam a vantagem de previsdo do eguilibrio liguido-vapor multi
componente utilizando somente infoxmacées éxperimentais de sis
temas bindrios, os mails utilizadosaoséocsde Wilson, NRTL e,

UNIQUAC.



54

0 modelo UNIQUAC de ABRAMS, nodificado porx ANDER
SON, - dado abaixo, € um dos que apresenta menores desvios no

cdlculo do equilibrio®’ e serd agui utilizado.

&, Z 8, $,
i ) i i
Iny, 2Ing-+ = q Ine=+ 1, ~5= LX. 1, «qf .
i Xi 2 4 @i i Xi i 3 lj 9
e!?i.
" J-n(z 8E T' o) + ! — ! E ¥ - F (2Q71)
P i PR GG 3 12{ % x5
a; . ai .
. . 1 ¢ " o :,J
onde Tj'i = exp f{ = ) 2 Ti,j exp | T ) {2.72)
ze
r. &£,
i~
@i = % rj Xj {2.72h)
)|
94 Xl qi Xi
ei iy e B! = TR (2.72c)
i 303 3 J ]

Os pardmetros r, q, g' e 2 sdo constantes relaciona
das com a estrutura molecular dos componentes puros e sao lista

d4os por PRAUSNITZ?®,

Os parametros binarios a,

, & a
3 i

. . Sao ajustaveis a
1,3
partir de dados experimentais e sao fun¢oes da temperatura. Nox
malmente, contudo, devido a inexisténcia na literatura de corre
lagdes gue exprimem a variacao deste paradmetro com a temperatu

ra, esta dependéncia & desprezada.

Para ©  bindrio etanol (i) e agua (j), tem-se?® dis

ponivel a seguinte dependéncia com a temperatura



a; 4 = =1318 + 0,662.10% T . 0,781.10% % (2.73)

F ]

aj,; = 1165 - 0,103.10% =1 - 0,575.10% 2 (2.73a)
]

Portanto, a mences do binario etanol-agua, ay 3 &

aj i s8o considerados independentes da temperatura.
L4 .

Na auséncia de parimetros binirios a; 5 €84 4
. ¥ r

na 1i
teratura, mas existindo dados experimentais disponiveis dos pa
.ﬁres binadrios (por exemple dados de eguilibrio liquido-vapor ,
azeotropicos, coeficientes de atividade a diluicido infinita,
etc.) € possivel estimar-se a3 5 @84 4 através ,por exemplo, do
principio da méxima verossimilhanga?®.

Agora, na auséncia de a, , e a e também de dados

.3 3.1
experimentais, para solugdes ndo eletroliticas e pressdes nao e
levadas o5 mesmos podem ser estimados através do conceito de

contribuigoes de grupo,

Bstimativas de propriedades termo&inamicas de mistu
ras liquidas:através(de contribuicbes de grupos foram inicial
mente sugeridas por LANGMUIR, DEAL e finalmente WILSON-DEAL que
aplicaram © método de contribuicéo de grupos na determinagac do
coeficiente de atividade. Baseados nestas ideias, FREDENSLUND e
co-autores®’ desenvolveram o método UNIFAC (Functional - group

activity-coefficients).

A dificuldade encontrada na utiliza¢do do Método
UNIFAC & que a cada determinagao do coeficiente de atividade
tem~-gse que relacionar os diferentes grupos funcionais para cada
componente da mistura, © que acaba gerando um tempo excesgive

de computagao, disPaﬁdido nos calculos do eqguilibrio. Isto pode
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'l.

ser evitado utilizando-zse o métode UNIFAC apenas para a deter
minagdo dos parametros bindrios dos modelos UNIQUAC ou WILSON?®,
e subsequente utilizacdo destes modelos para toda a faixa de tem

peratura e composigao.

Esta determinacio & feita, se todos os parametros
de interacg@o de grupos forem &isponiveis na literatura’', atra
vés do calculo do ceoeficiente de atividade do componente i a
diluicéo infinita no componente j, para todos 0s pares i-j na

mistura multicomponente, a duas temperaturas; a temperatura de

saturacdo do menos volatil e a de saturacdo do mais volatil.

Com estes coeficientes de atividade a diluicdo infi
nita obtem-gse os parametros Tj N da equacao (2.72), através da
z

seguinte linearizacfo com a temperatura®’:

0) , (1) 4

T’j,i k= &j,i j'i . (2.74)
08 Dari o (0) (n . -
parametros binarios Rj 1 © Aj i serao 0s novos pa
! ¥

rametros binarios UNIQUAC obtidos do método UNIFAC.

No processo de obteng&o do alcool etilico a alimenta
gae da primeira coluna de destilacﬁo da unidade de separagao
contém, além do binario etancl-agua, uma série de ocutros compo
nentes que séo tratados como impurezas (acido acetico, alcool
iscamilico, acetato de etila, isobutanol, COZ, acetaldeido,etc).
Para a determinaqéo do coeficiente de atividade deste sistema
multicomponente através do modelo UNIQUAC, por exemplo, s&c ne
cessarios os par&metros binarios para cada combinacdo dos compo
nentes. Para algumas combinacées existem dados experimentais, e
os pardmetros binarios UNIQUAC foram obtidos da literatura®’®.pa

ra outras, ndo foram encontrados estes parametros, restando
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entdo a alternativa de determinacdo dos mesmos através do mode

1o UNIFAC.
Na Tabela 2.3 listam—-sSe ©s parametros binarios UNIQUAC
obtidos através do UNIFAC.

A descricao dos modelos INIQUAC, Wilson e NRTL encontra-se  no

Anexo E,

TABELA 2.3 - Parémetros bindrios UNIQUAC obtidos do UNIFAC. Tem

peraturas em Kelvin.

PAR BIMARIO T4y 7,
etanol - dlcool isoamilico| 1.08 + .17x107% T .86 + .22x107%
(1) {2}
etanocl - acetaldeldo 3 By
{1} (2) - 218 + .061xX10 - T 12.58 + 22%10°° T
acetato etila - agua _ 3 ;
(1) (2) - .32 + J12x10 - 7 65 + J50x107°
acetato etila - ischutancl ) 4 .
{1} (2) 1.06 + .12x10 7 T W91 + 10x107 7
acetato etila ~ acetaldeido 3 3
agua - isobutancl R \
(1) (2) 31T 4+ J12x107° 71 - LB2%10T7
agua - acetaldeido ) :
m {2) ~1.27 + .49x107° T 6.24 - .13x107' T
al - isoamflico -~ iscobutanol a . \
{( (2) .97 - LRI T 1,03 + .14x107° T
al-isoamilico - acetaldeido . ;
{n 2) 12.43 - .23x10° T - .19 + .64x1077 T
acido acetico — isobutanol _ 3 5
{1} 2 L35 4+ .85xi10° 7 T 1.84 - .838x10° T
isobutanol - acetaldeido X
(1) ) 10.84 ~ .018xT - .22 + 1070 7




58

2.4,1.3 - Cadlculo da fugacidade no estado padrao de um componen

te condensavel

0 coeficiente de atividade fica completamente defini

do somernte se a fugacidade no estado padrao, f?L

, estiver clara
mente definida. A definicdo de fgL € arbitraria e ditada por

conveniéncia.

Para misturas a baixas pressdes e longe das condigdes
criticas os coeficientes de atividade podem ser considerados in
dependentes da pressdo®’. Nestas condi¢Ses & comum adotar-se co
mo referéncia o componente puroc i a temperatura e pressac do

equilibrio, ou seja:

(F L
90 L 5 exp | - oar (2.75)
i j BT : .
p>
1
_ s _ .8 .8
onde fi = wi Pi. e N {2.75a})
wi = coeficiente de fugacidade do componente i nas
condicdes de saturacg&o
?? = pressdo de saturacdo.

Supondo-se gue os volumes parciais dos componentes 1i

quidos sejam fungao apenas da temperatura, 5? = V?, tem-se:
S
P - P}
OL _ 8 58 i L
£, = ¥ Py exp () v . (2.76)
Para a determinacaoc de wi utilizou-se a equagao vi

, - s L
rial de esgtado e para a pressaoc de vapor, Pi, utilizou-se a

o
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equagao de Antoine.

0 volume vy foi calculado através da eguacgao de Ra
ckett modificada por SPENCER e DANNER. Esta equagao, juntamente

com a equagao de pressdo de vapor, & dada no anexo F.

Uma élternativa para a determinacéo de fgL ~consiste
em considerar como estado de referéncia a fugacidade do conpe
nente.liquido puro i a temperatura do sistema, corrigida a pres
' £20)

sdo zero {para efeito de nomenclatura,

PRAUSNITZ?® obteve correlagdes para a fugacidade no
estado padréo a presséo zero e numa faixa de temperatura de
200 X a 600 X utilizando os melhores dados de pressao de wvapor
disponiveis na literatura para fluidos puros. A correlagdo gera

da & da forma:

C.,.
PO 21 2

onde os valores C]i’ CZi’ C3i' C4i =} cSi’ constantes para cada
fluido, estéé ligtados na referédncia 20.

A relacgac entre fgL e fza & obtida através do fator

de correcdc de POYTING®?, ou para efeito de nomenclatura,apenas

POY:
oL _ PO
fi = fi (POY}, {2.78)
P.Vi
COm 3 POY = & RT {z,78a)

Comparagdes entre as diferentes alternativas de utili

zagdo da fugacidade no estado padrdo sac apresentadas adiante.
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Z.4.1.4 - calculo da fugacidade no estado padrao de um componen

te considerado como nac condensavel

A distincdo entre componentes condensaveis e ndo con
densdveis & arbitraria, devido ser fun¢3o da faixa de temperaty
ra para a gual sdo efetuados os cilculos. Aqui o CO, sera, consi
derado como um componente nao condensavel na faixa de temperatu

ra em estudo.

Para um componente i ndo condensavel numa mistura mul

ticomponente, tem-se??:

exp '*H—ﬁ— I (2.79}

Pr o

onde a fugacidade no estado padrio corresponde a constante de

{Pr)

HENRY??, H;" ' ,estimada na temperatura do sistema e a uma dada
r B

pressac de referéncia.

Nas condigOes de diluigao {Xi << 1) tem-se:

P
~I,
. ap '
{Pr) Vi N
Yi exp BT =1 . _ {2.80)
Py

Substituindo (2.79%), {2.80) e (2.64) em (2.63) obtem-

Se;

{2.81)

que corresponde a equagao do equilibrio para um soluto 1 {nao
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condensavel) em uma mistura de solventes.

Pode-se estimar H, . atraves da aproximagao
¥ R

N
in B, . s (2.82)

-
o
fasd

l

it o1 {3

[an]

onde a somatdria se refere a todos os solventes e Gj _correspon

de a fracao superficial em base livre de soluto??,
A dificuldade na utilizagdo da equagao (2.82) consis

te na determinac@o de H; 5 Normalmente tem-se?’:

r

OL @

‘ Hy 4= £50 07 9 (2.83)
onde
£OL
In =i = 7.224 = 7.534 (=o—)") - 2.598 in (=) ,
Pe e T
i i Gy
(2.84)
e In v . o= 800 L 50 o (2.85)

i,3 1,3 i3

A equagaco generalizada (2.84) corresponde a uma apro
ximagac do efeitc da temperatura na constante de HENRY. Portan

to, se og parametros Gfgl e 5511 forem disponiveis, H, . ficade
: i,] a3 1,3 e

terminado.

FG} e 6;11 parxa

i,J

o CO, em etanol e agua, o valor de H, ; para ¢ sistema Coz-égua
¥

Na auséncia dos parametros binarios §

foi calculado pela equagdc de KRICHESVKY-ILINSKAYA®®, enguanto

que para © sistema CO,-etancol o valor de Hy 3 foi estimado a
!

partir da referéncia de WILHELM e BATTINO®7.

a
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2.4.1.5 . Cadlculo do egquilibric de fases multicomponente

As relagdes termodin@micas descritas anteriormente sdo
convenientemente representadas nas equagdes do modelo da coluna
através do coeficiente de distribuicido ou constante de  equill
brio, Ki, definida por:

Iy
Ki = ("‘":') ¥ i - 1; 2; a8 e NC (2.86)
i eq.
ou, utilizando as equagoes de coeficiente de fugacidade, equa

cdo (2.64), e coeficiente de atividade, {2.67}):

Y. . - |
K, = ii-: L , i=1,2, ... NC {2.87)
i

Gs-cogficientes de aistribuicéo representam NC rela
¢cbes entre as 2NC variéveis {(item 2.4.1). Para a resolucgao do
problema especificam-se NC variavels; as NC equagdes {2.87) sao
resclvidas ngs varié&eis restantes,

Embora se possam definir varios tipos de problemas,em
funcdo das diferentes combinag¢des possiveis de variaveis, oS
problemas de calculo de equilibrio entre as fases liguido e va
poxY,; que apresentaﬁ maior interesse em processos de destilacao

sao de dois tipos:

1} Cileculo da temperatura e da composigio no ponte de
bolha'?,

Determinagao de T e Yyr ¥q, e e Yoo sendo especifi

.gaéos P e Xi' Xor =ue XNC-1’
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2} Calculo da temperatura e da composigac no ponto de
orvalhol?. Determinagao de T e X1; X2’ onn XNCmI sendo especifi

cados P e Yi' Yz, .o YNC~1'

Um bom procedimento de calculo do equilibrio deve a-
presentar razoavel precisio e rapidez de convergéncia. A preci
sdo dos resultados & fortemente dependente da precisdo dos da

dos experimentais utilizados na obtengdo dos pardmetros das cor

relacoes termodindmicas.

Uma comparagéo entre os valores previstos {(de tempera
tura e composigéo na fase vapor} e experimentais, utilizando di
ferentes métodos de convergéncia, foi feita para o sistema bina
rio etanol-agua. Para o sistema multicomponente etanol-agua e
impurezas sao apresentados apenas os valores previstosim»devidé
a inexisténcia de dados experiﬁentais para comparagéo {Tabela

2«4}-

GIORDANO®® através da integragao da equagéo da coexis
téﬁcia testou a consisténcia termoéinémica dos dados de eguili
brio liguido-vapor para © sistema etanol-agua existentes na 1i
teratura. O0s dados considerados consistentes séo utilizados no
ajuste de correlagées para os coeficientes de atividades atra
vés do metodo da maxima vercossimilhanca. Os modeleos testados fo
ram:; UNIQUAC, NRTL (2 e 3 parémetxos), Wilson {2 e 3 paré—
metros), Van Laar, Margules {2 e 3 par&metros), Rediich -~ Kister

{2, 3, 4 ¢ 5 parametros).

As equagdes UNIQUAC, Van Laar € Redlich-Kister-4 paré
metros Sao as que melhor representam os dados experimentais.
Destas trés equagdes, no entanto, a que leva a menores desvios

nos calculos de equilibrio € a UNIQUAC.
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Neste sentido, para § cédlculo do coeficiente de ativi
dade em todas as situacées agqui estudadas utilizou~se a equagdo
UNIQUAC, com parémetros binarios considerados dependentes da
temperatura apenas para o par etancl-iagua (tal como descrito a
tras). Portanto para os outros pares, estes parémetros foram

considerados independentes da temperatura e obtidos de  PRAUS-

NITZ?°, e na auséncia destes, complementados pela Tabela 2.3.

As Tabelas 2.4 e 2.5 apresentam um exemplo de calculo
de equilibrio para o sistema binario etanol-agua, mais precisa
mente o calculo da temperatura e da composigéc no ponto de bo
lha e subsequente comparagéo entre estes valores previstos e o0s
experimentais utilizando dois procedimentos de convergéncia, ©

de "Newton-Raphson" e o da i‘Regz:alr:-l—-Fa1$i", alem de duas alterna

tivas diferentes para se estimar a fugacidade no estadc padrio,

a primeira utilizando a correlacao de Antoine para a pressaoc
de vapor e a segunda através da correlagao gerada por Praus
nitz.

A Tabela 2.6 apresenta o c¢alculo do ponto de bolha pa
ra os estagios de numeros 3, 1%, 36 e 37, de uma coluna de des
tilacéé multicomponente com 37 pratos processando uma corrente
de alimentacéa, nas con&igées indicadas na Tabela 2.7. Observar
a acentuada queda de temperatura entre o0s pratos 36 e 37, devi

da 3 presenca do COz.

Analisando os resultados das Tabelas 2.4 e 2.5 con
clui-se gue:

-~ 08 desvios entre os valores calculados e experimen
tais estao dentro da faixa de erro experimental;

- 08 deois metodos de aonvergénbia séo basicamente e-

quivalentes com uma ligeira superioridade para o Newton-Raphson



TABELA 2.4 - Calcule do ponto de bolha para o sistema binadrio etanol (1} - dgua (2) a P

760 mm

Hg. Dados experimentails isobaricos de KIRSCHBAUM, GERTSNER?®, variacdo no método de

convergéncia:

{(a) Mewton-Raphson e {b) Regula-falsi.

fase ligquida fase vapor fase vapor teamperatura nimero de fase vapor  temperatura nimero de iteracgdes
: , iteractes -
X{1) experimental calculada calculada pecoasiriag | CAkculada calculada necessarias
(1) (12 7@ 2 v m® ™ b
¥ Yo c ¢ e
.25 .8470 L9469 350.6953 3 . 0484 350.7393 4
.9 . 8998 . 8991 350. 6489 3 . 9016 350.7295 4
.8 LB200 L8172 350.7542 3 .8204 350.8889 4
.7 .7500 . 7499 351.0852 3 L1527 351. 2568 4
.6 L7000 L6940 351.6028 . 3 L5957 351.8015 3
.5 .6520 6471 352.272% 3 L6473 352.4946 4
A 6130 L6066 353.0791 4 L6052 353, 3247 4
+3 L5770 5688 354,.0630 4 5656 354,.3350 4
.2 5340 5241 355,4905 4 5194 355,7844 4
.1 .4390 L4375 358.6265 3 4320 358.8938 . 4
.05 . 3240 L3289 362.5020 3 L3244 362.6851 4
desvio . desvio desvio desvio
medio de medio de médio de medio de
y=.0041 T=.3426 y=, 0051 T=.5014
desvio desvio é desvio desvio
maxime de maximo de : maximo de  maximo de
y=.0116 T=, 6455 y=.0146 T=, 6895
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TABELA 2.5 -~ Calculo do ponte de bolha para o binario etanol (1) - agua (2) a P = 760 mmHg.Dados
experimentais isoblricos de JONES, SCHOEN, BORN e COLBURN?®, variac¢do na definicdo
da fugacidade padrido - {a} equacdo 2.77; (b) equagio 2.76.

fase ligquida fase vapor fase vapor temperatura namero de fase vapor tamperatura nimero de
experimental calculada  calculada  oorooooS  calculada calculada e
X(1) y (1) v (e 7 a v, ™ b
.B40 -840 . 847 351.2578 4 .848 351.3542 3
.673 .135 L7135 351.7578 4 .734 351.8818 3
514 657 L6585 352,7030 4 653 352.8491 4
.440 633 624 353.2666 4 .022 353.4114 4
.385 .612 . 603 353.7380 4 . 601 353.8972 4
.288 .570 567 354.7412 4 064 © 354.B906 4
.230 542 541 355.5496 4 539 355.6709 4
. 176 .h14 510 356.6213 4 509 356.6868 4
124 470 o L465 358.2715 4 467 358.2419 4
.054 .338 | . 333 362.9946 4 - 341 362.7781 4
.180 179 163 . 368.4067 4 L173 368. 2451 4
desvio desvio desvio desvio
médio de medio de médio de médio de
y=. 0054 T, 3408 y=. 0052 T=. 2855
desvio desvio desvio desvio
maximo de maxino de maximc de maximo de
v, 0158 T=.7551 y=,0115 T=.5717
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TABELA 2.6 - Determinagao do ?Ontc de bolha para guatro estagios (3, 15, 36 e 37) de uma coluna

de destilagao multicomponente.

-~ composicdo da corrente de alimentac¢do descrita na Tabela 2.7.

-~ componentes: {1} etanol, (2) acetato de etila, (3) agua, {4} dlcoel iscamilico,
{5) acido acetico, {6) isobutanol, {7} acetaldeido, (8) (202

pressio temperatura n® de prato de
Kgf/cm? fase liguida fase vapor de equilibrio iteragbes coluna
1.78 X{1) = 0007 X(3) = ,9996 y{1) = .0007 v{3} = .99579 389.,0762 2 3

X8} = .0003 ’ v(5) = .0014

X{1} = .3561 X{3) = .586¢0 : y(1}) = .5497 y(3}) = .4324 371.4224 2 15
1.66 w4y . 0498 X(6) = .0081 | y(4) = .0133 vy(6) = .0046

X{T) = 8793 X{2) = .0009 v{1) = .89%79 y(2} = .0030 360.8511 3 36
1245 w(3) = 1181 X(7) = .0017 | y(3) = .0919  y(7) = .0072

X{(1) = .8763 XE2) = 0021 y{(1) = .1635 v{(2) = .0017
1.1 X{3) = .1141 X{7) = .003% y{3} = .0153 v{7) = .0067 317.84 4 37

X{8) = .0035 v(8) = .8128

LY



TABELA 2.7 - Corrente de alimentagdo da coluna de destilacdo

multicomponente com 37 estagios.

Componente vazdo (Kg mol/minuto)

etanocl {1}

= 10.020
acetato de etila (2) = 0.002
agua (3) = 341.167
alcool isocamilico (4) = 0.006
dcido acetico (5) = 0.110
isobutanol {6) = 0.001
acetaldeido (7} = - 0.004

co, (8) = 0.199
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guanto a rapidez de convergéncia;

- a5 duas alternativas de definigdo da fugacidade no
estado padréo séo também equivalentes, com pequena superiorida
de guando se utiliza a correlacéo de Antoine para a presséo de

vapor.

Observou-se também que, para valores iniciais 7 longe
da solucac,o método Regula-Falsi mostrou ser bastante inferior

ao método de Newton-Raphson, guanto & rapidez de convergéncia.

Visando um pessivel reducdo no tempo de computacgdo, fator im
portante na analise dinémica da coluna verificou~se 0 erro introdu
zido quando a toleréneia de convergéncia{na variavel S, corres
pondente a somatdéria das fragbes molares na fase gasosa) & redu
zida. 0s resultados apresentados nas Tabelas 2.4, 2.5 e 2.6 fg

» —

ram obtidos para uma tolerancia de 1077,

Inicialmente reduziu-se esta tolerancia para ?0—2, Q

gue mostrou ser inadequado {aumentou-se o desvio médio de "Y' e
de "T" em cerca de 100%).Reduzindo~-se para 10_3, a precisac dos
resultados praticamente permanece dentro da falxa de erros ex
perimentais (o aumento no desvic meédio de "Y" e de "T" foi mui
to pequenc); por outro lado ¢ tempo de Computagéo (n® de iterxra
gﬁes necessariag) demonstrou ser igual agquele consumido para a
toleréncia de 10“4, ¢ gque nos levou a fixar a tolerancia de con

vergéncia para o calculo do equilibrio em 10™4,

As propriedades utilizadas dos componentes puros e as
constantes da diferentes correlagdes encontram-se nas referen

cias 20 a 25.
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2.4.2 . Calculo de entalpias

Para a resclugado das eqguacgdes do balango de energia
da coluna € necessarioc o conhecimento das entalpias da fase 11

guida (h} e da fase vapor (H).

A entalpia da fase vapor € dada por:

H=HY + AH (2.88)

onde HI

e a entalpia da mistura de vapor ideal e AH corresponde
a corregao de entalpia para o vapor a temperatura T e pressac P

em relagao ao vapor ideal a mesma temperatura e composicio.

A capacidade calorifica do vapor ideal sera obtida pe

la relagdo empirica apresentada por PRAUSNITZ®’

0 - .

{2.89)

¥

onde Cg em joules/mole-X e T em K.
b ! :
A éntalpiafdo vapor puro ideal a temperatura T & toma

da em relagdo a temperatura de referéncia T, = 0K

H, = c ar. {2.90)

Substituindo {(2.89) em (2.5%0) obtem-se:

T2 P
- T o
Hi: =D (T = T) + Dy In —O) + Dy ) + D, (TIn T -

=Ty Ty + T, -T) . {2.91)
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Para a mistura de vapor ideal com NC componentes:

H = L ¥, H, . {2.92)

. NXC . 7 Tf}
i=1 O
+ D4i (T Iln T - TO in T0 + TO - T} ] (2.93)

A entalpia de corregdao AH e calculada porza:

P

v - 2%y 7 ap , (2.94)

J 3T P,y
0

onde v & o volume molar da fase vapor.

Para avaliar a integral considerou-se a mistura como
sendo ndo associada (proporcionalmente a guantidade de acido
acético presente & multo peguena) e utilizando a eqguacgédo virial
truncada no segundc termo (consideragaoc, como j& discutida, v&

lida para pressoes moderadas), obtendo-se

NC NG : a B, .
AH =P I £ Y, Y. [B, . = T —zbd] , (2.95)
i=1 321 i 73 1,7 dT

sendo B, 4 caloulado pelo método de Tsnopoulos e as derivadas

r

analiticamente {(derivando a correlagao de Tsnopoulos em relagao

a temperatural.
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Em misturas de vaporn assocladas, onde ocorre forte di

merizacao, a determinac¢aoc do Ah é feita através da teo

associado
ria quimica®?.

A entalpia da fase ligquida & dada por:

I . Nc — =
h = h™ + I Xi ahi , onde (2.26)
i=1 ' '

nt & obtido pela equagdo (2.93) com Y substituido por X.4h; &
a entalpia residual do componente i na mistura liguida (em rela

gao ao componente i gas ideal a T do sistema).

Considerando a equacao de Gibbs Helmholtz para expri

mir a entalpia residual (EE), parametros binarios (UNIQUAC)ai

v J
e aj i independentes da temperatura e pressoes moderadas, che
, _ s =
ga~se a®’;
NC q! X, NC
h™ = ht 4 R I |t I e
3 - ¥ £
=1 L8 1, i =1
31 Js
Ne 2 3
(2.97)
com a entalpia de excesso dada por:
NC gl X, NC
¥ = R 1 N £ 6! t. . 8. .\l - (2.98)
= NC PR B P S P
i=1 ' J=1
et T, |
j=1 '*




73
i

A ardlise da influéncia da entalpia de excesso da fase

liguida na simulagdc da coluna em regime estaciondrio é apresen

tada adiante.
2.5 - Resulitados da simulacdo em negime estaclondnio
2.5.1 . Comparac¢ao dos métodos

Visando a anilise dos métodos utilizades definiram-—se
duas configurag¢Oes basicas de colunas a serem simuladas. Cada
configura¢io foi analisada para dois casos bisicos: estagios

ideals & reais.

A primeira configuragao & de uma coluna simples, sem
retiradas laterais e processando uma mistura bindria de etancl-

agua (Tabela 2.8).

TABELA 2.8 ~ Coluna simples, sem retiradas laterais.

CASC A (coluna simples, com estidgios ideais)
~ coluna com 34 pratos.
~ composicao da alimenta¢do em bases molares, 6,67% de etanol
e 93,33% de agua (no sexto prato a partir do fundo).
- yfess&o constante da coluna de 760 mmHg.
- gstagios ideais de eguilibrio ou seja Ny, =0 = 1.
CASO B {coluna simples, com estigios reais)
-~ goluna com 34 pratos.
- composicao da alimentacdo em bases molares, 6,67% de etanol
e 93,33% de agua {no sexto prato a partir do fundo)

- pressao constante da coluna de 760 mmHg.

~ estagios reals, ou seia N,y = N = .7,
d I
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A segunda configuracdc & de uma coluna complexa, com
retiradas laterais, processandc uma mistura multicomponente (Ta
bela 2.9).

TABELA 2.9 -~ Coluna complexa, com retiradas laterais.

CASO € (coluna complexa com estigios ideais)
- coluna com 37 pratos.
- ccmposigéo da alimentagéo {Tabela 2.7)
-~ retiradas laterais nos pratos 15 (drenagem liquida), 32(pro
duto-etanol} e 37 (drenagem vapor).
- variag¢do linear de pressao nos estagios, com pressao no re
- fervedor igual a 1,8 Kgffqﬁz e no tambor de topo de 1,05 Kgffcmz-
"~ Alimentacao no 129 prato a partir do fundo.

- estagios ideais de equilibrio, =n = 1.

1,3
CASO D (coluna complexa com estagios reais)

- coluna com 37 pratos.

-~ composigac da alimentagao (Tabela 2.7)

- retiradas laterais nos pratos 15 (drenagem ligquida), 32(pro
duto-etanol) e 37 (drenagem vapor).

- variagac linear de pressac nos estagios, Com pressaoc no re
fervedor de 1,8 Kngcmz e no tambor de topo de 1,05 Kgf{cm%

- estdgios reais com n, . = n = .7,

1.3
|~ Alimentagao no 129 prato a partir do fundo.

Os perfis em regime estacionario de.temperatura e com
poﬁigéo para as colunas correspondentes aos Casos A e C, calcu
lados utilizando-se o método de Naphtali-Sandholm e o método al
ternativo para estagios ideails, séo apresentados nas Figuras

2.6 e 2,7 respectivamente.

Os perfis das Figuras 2.9 e 2.8 referem-se respectiva
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para o Caso A
a - utilizando o método de Naphtali-Sangholm
b - utilizando o método alternativo para estagios

de equilibrio.
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b — utilizando ¢ método alternative para estigios

‘reais.
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FIGURA 2.9 - Perfis de temperatura e fragdo molar do etanol pa
ra ¢ Caso B
a - utilizando o método de Naphtali-Sandholm
b - utilizandec o método alternativo para estigios

reais.
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mente'aas Casos B e D, e foram obtidos utilizando o métode de

Naphtali~Sandholm e o métode alternativo para estagios reais.

Analisando~se as Figuras 2.6 e 2.7 observa-se um com
portamento semelhante para os perfis obtidos pelos dois métodos,
Em termos de fragéo molar do etanol, tanto para o Caso A quan
to para ¢ Caso C verifica-se uma regiéo inicial de pequena va
riacao (pratos 1 a 15), vindo a seguir uma‘regiéo de rapida va
riagdo (pratos 15 a 24) e por fim uma de variacdo lenta (24 até
o0 Gltimo prato). O desvio apresentado pelos perfis,  principal
mente na regi%o intermediaria da coluna (15 a 24), deve-~-se em
principio as diferentes caracteristicas de cada método, ou  se

ja, diferentes erros de truncamento, diferentes critérios de

convergencia,

Um critério significativo de distingdo entre os méto-
dos-citados diz respeito ao tempo dispendido nos calculos. O me
todo de Napgtali-Sandholm convergiu em menos de vinte iteragdes
para todas as sitnaqées, consumindo um tempo médiolde CPU de
aproxima&amepte 10 minutos, ao passo gue o alternativo com esta
gios ideaiS;ﬁemansﬁ:bu_ser mais lento, consumindo em média o do

bro de tempo de CPU.

A comparagéa entre ¢ método de Naphtali-Sandholm e o©
alternativo para o caso aé colunas com estagios reais conduz a
" resultados semelhantes aaé anteriores; observa-se contudo gue
o desvio apresentado entre os meéetodos para a regido intermedid
ria da coluna € proporciocnalmente maior, o que deve ser atribul
do a maneira como ambos os métodos levam em consideragdo o  fa
tor de eficiéncia de prato de Murphree.gEnquanto gue no  método

de Naphtali-Sandholm a eficiéncia & considerada de uma maneira

direta na matriz tridiagonal, nc método alternativo &  conside



80

3

racac da eficiéncia gera uma matriz supertriangular, da qual se
consideram apenas os 15 elementos de cada linha desprezando os

posteriores,

E claro que a comparagéo entre os perfis obtidos na
simulacéo com perfis experimentais seria de fundamental impor
t&ncia, néo sd para a anadlise da validade dos resultados ° mas
também para a eventual Dbtenqao de um fator de.eficiéncia da co
luna. Mas, na auséncia de perfis experimentais e considerando
gue os metodos citados apresentam comportamento semelhante, con
cluiu-se pela utilizagao na sequéncia deste trabalho do método
de convergéncia mais rapida, com menor tempo de CPU, ou seja o

de Naphtali-Sandholm.

2.5.2 . Perfis estacionarios obtidos pelo método de  Naphtali-

Sandholm para a fracionadora de &lcool etilice multicom

Eonente

A separagao de uma mistura de NC componentes €m NC pro
dutos relativamente puros,através de um processo de destilagdo
requery normalmente NC~1 colunas. Por exemplo, para se separar
uma mistura de A, B e C em 3 correntes relativamente puras ne
cessita~se de 2 colunas. A primeira para separar A da mistura
B-C, € a segunda para separar B de C. Uma tal separacao pode
contudo também ser realizada numa Gnica coluna, com A como pro
duto de topo, B numa corrente lateral e C no fundo, implicando
em uma economia de investimento (uma coluna x duas) e custos

operacionais (menor consumc de utilidades e manutengaon) .

A utilizacdo de uma Gnica coluna com retiradas late

rais depende da. pureza deseijada destas retiradas e, principal
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mente, da volatilidade dos componentes e composicao da alimenta
¢io, ou seja, ela € mais frequentemente usada para pequenas guan
tidades de componentes muito pesado ou muito leve na alimenta
géo;

A alimentacgdo de uma coluna tipica de produgdo de eta
nol apresenta uma série de impurezas mais leve ou mais pesadas
que ¢ etanol. Neste sentido, além das correntes de fundo e de
destiiado {drenagem do topo) consideram-se cutras duas correntes
laterais na forma liquida, a primeira como retirada dos dleos
fiseis (drenagem liguida) e a segunda como retirada de etanol.
A configuracado tipica de uma tal coluna & apresentada na  Tabe

1a2.10.

Na Tabela 2.11 sdo apresentades os perfis de tempera
tura e composicao obtidos pelo método de Naphtali-Sandholm para

esta coluna.

Analisando a composicao da alimentagaoc desta coluna e
og perfis de temperatura e composigdo apresentados, nota-se queg,
entrg as Impurezas cénsideradas, 0 acetato de etila, © disobuta
nol, o acetaldeido e o alcool isocamilico, aparecem em guantida
des nuito pequenas guando comparadas com 0s outros componentes

da mistura, a saber, &agua, etanol, acido acético e Co,.

As imprecisfes no calcule do equilibrioc do liguido-
vapor (vide item 2.4.1.2) para estes componentes, devido a au
séncia de dados experimentais, podem levar a erros da ordem de
grandeza da composicac dos mesmos ao longo da coluna. Neste sen
tido, visando uma redugac no tempo de computagdo, passou-se a
considerar na sequéncia deste trabalho a coluna em estudo como

sendo agquela especificada na Tabela 2.10, com a restrigao da



TABELA 2.10 - Configquracao da coluna de etancl

- pnimero de estagios

- destilado {drenagem do topo)
- vazao de refluxo

- pressdo no tambor de topo
w_presséo noe refervedor

i« drenagen (prato 15)

- retirada de alcool (prato 32)
~ drenagem de vapor (prato 37)

~ produto de fundo

- garga no estagio 12 (a partir do fundo)

Componentes
T etanol
2 acetato de etila
3 agua
4 dlcoel iscamilico
5 iscbutanol
acetaldeidg

dioxido de carbono

=~ B B

acido acetico

37
«323 Rg mol/min

56.81 Kg mol/min

" 1.05 Kgf/cm2

1.5 Kgf/cm®

0.13 Xg mol/min
10.98 Kg mol/min
0.247 XKg mol/min

339,55 Kg nmol/min

razéo {Kg mol/min)
1.020
.062
341,167
.006
. 007
.004

.199

*’110




TABELA 2.11 - Perfis de temperatura (°C) e composigdo (fracio molar na fase liquida) obtidos

através do método de Naphtali - Sandholm para a configuragao da coluna descrita
na Tabela 2.10. '

Prato Temperatura etanol acetato de agua  aleool isobutancl  acetaldeide  CO, &cido
etila iscamilico acetico
{(n (2} {3} {4} (%) (6) {7} {8}
1 111.39 .007128 .0 . 99836 . 00002 .0 . 00001 .0 .00032
3 109,13 .00790 .0 99177 .00002 .0 .00002 .0 .00028
5 106.26 .02348 .0 .97619 . 00002 . 00001 .00002 .0 .00028
7 105.41 . 04549 .0 95418 .00002 .00001 .00002 .0 .00028
9 104.16 .06188 .0 ,93780 .00002 . 00001 .00002 .0 .00027
11 102.02 .06963 .0 . 92966 .00032 . 00011 . 00001 .0 .00027 -
13 98.70 . 26621 . 00001 .73059 .00096 .00214 .00001 .0 .00008
15 95.73 50795 .00002 L A4141 .04370 , 00690 .00001 .00001 .00001
17 86.58 .68246 .00002 . 32501 .03610 .00640 . 00001 .00001 .0
19 84.85 70128 .00002 . 28751 ,00743 .00374 .00001 .00001 .0
21 83.28 . 74591 .00002 . 25405 00092 .00246 00001 - .00001 .0
23 82.76 77513 .00002 22480 .00001 .00002 .00001 00001 .0
25 81.28 79793 .00002 .20203 .0 .0 .00001 . 00001 .0
27 80.81 81677 00002 18319 .0 .0 . 00001 .00002 .0
29 80.35 .83314 .00003 . 16680 .0 .0 . 00001 .00002 .0
31 79.90 .84799 ,00004 .15182 .0 .0 .00013 .00002 .0
33 79.24 . 86061 .00013 .13800 .0 . 00124 7 .00002 .0
35 78.97 . 87001 .00044 12586 .00367 .00002 .0
37 43.24 .B7336 00158 .11976 . . .00151 .00379 .0

€8
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alimentagdo ser constituida somente por guatre componentes,

e

gua, etanol, acido acético e Co,, com as composigoes dada$ na

Tabela 2.12.

TABELA 2.12 - Composigio tipica da alimentacio.

componente % molar
agua 97,06
etanol 2,85
co, 0,06
N acido acético 0,03
2.6 - Analise de hipoteses simplificativas do modelo visando

uma possivel redugdo do tempo de computagdo

A construcdo de modelos os mals realisticos possiveis
implica num aumento do tewmpo de computagio dispendido.Muitas ve
zes o cugto final de computacédc pode inviabilizar economicamnen

te o programa construido.

Mesmo com O recente desenvolvimento de computadores
de alta velocidade, o tempo de caleulo na simulacgdo de colunas
de destilagdo pode ser superior ao tempo real de operacdc, tor

nando inadegquado o modelo para controle on-line.

Un dos componentes basicos de gualguer modelo de simu
lacado de colunas e o conjunto de subrotinas para © cdlcule das
propriedades termoding@micas. Tal como descrito anteriormente,

existe uma variedade de metodologias para o calculo de tais
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propriedades. A escolha da metodologia a ser adotada em  situa
c¢hes especificas & fungdo nido sO da exatiddo exigida mas também
do tempo necessario para © caleulo, o gual, para © caso de sis
temas multicomponente , pode ser um fator determinante. Neste
sentido, procurou-se analisar o efeito de varias hipbteses sim
plificativas na simulacao da coluna cuja confiéuracéo & dada na
Tabela 2.10. A alimentagao & reduzida a quatro componentes e

sua composigac € a da Tabela 2.12.

A Figura 2.10 apresenta os perfis obtidos consideran
do comportamento ideal das fases gasosa e liquida (¢i = Yi:1,QL
Analisando esta flgura, conclui-se dgue 08 erros resultantes des

ta hipdtese sido bastante consideriveis.

Og calculos foram entac repetidos, considerando num

caso apenas a hipdOtese de idealidade da fase gasocsa (wi = 1 e

Yy z 1) e em outro caso a hipbtese de idealiéade_da fase ligui
da {$i 1 ey = 1). O resultado para estas duas condigoes ope
ratbrias estdo demonstrados na Tabela 2.13. Como se vé&€, somente
a hipOtese de idealidade da fase gasosa pode ser considerada
como aceitavel, os desvios apresentados estao dentro dos erros
experimentais. E evidente, contudo,que tal aproximagio deveri

sey testada Caso 3 Caso.

0O calculo da entalpia de uma mistura pressupde neces
sariamente o conhecimento da entalpia de excesso. Para a fase
gasosa, a balxas pressdes, a entalpia de excessc € freguentemen
te desprezivel; o mesmo nao & contudo necessariamente verdadel

ro para a fase ligquida.
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TABELA 2.13 ~ Influéncia da ndo idealidade das fases em separa

do .

Hipdtese simplificativa

fase gasosa ideal fase gasosa nao ideal
fase liquida nao ideal| fase ligquida igeal

0,001 00,3419

desvico medic em Xetanol

desvio médio em T, °C 0,043 11,67
desvio maximo anﬁéi 1 0,0172 0,80
desvio maximo em T, °C 0,48 10,47

A verificagao da influéncia da entalpia de excesso da

fase ligquida na simulagac da coluna & apresentada abaixo,

TABELA 2.14 - Influéncia da entalpia de excesso da fase liquida.

desvio méedio am xetanal L0037
desvio médio em T, °C L007
degvio maxime em Xetanol LQ05
desvio miximo em T, “C .19

Da Tabela 2.14 conclui-se que ela pode ser igualmente

desprezada.

Como ja visto, a utilizagido de programas de simulagido
em regime estacionario, tanto na analise como no projeto de co
lunas de destilacdo, requer o conhecimento da eficiéncia dos

pratos.
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A Figura 2.11 apresenta os perfis obtidos para dife

rentes valores de eficiéncia dos pratos.

As diferencas observadas evidenciam claramente a in
fluéncia do fator de eficiéncia dos pratos e a necessidade  de
gse dispor de dados confidveis sobre este parametro da coluna.Is
to porgque as diferentes correlagées disponiveis na literatura
se revelam, normalmente,como inadeguadas, éobretudo para siste
mas cujas caracteristicas diferem das dos usados para estabele

cer tais correlagoes.
7.7 - Analise de esquemas de contrcle basicos de colunas

Normalmente, para ¢ projeto de colunas de destilacao
o engenheiro utiliza programas de resolugao dos balangos de
massa e energia em regime estacionario acoplados a subprogramas
termodindmicos e de dimensionamento dos pratos da coluna. A si
mulagéo tem facilitado ao engehheiro a otimizacgao de seus pPro
jetos entre o investimento de capital e custos operacionais., A

margem de erros ou fator de seguranga dos calculos estdo sendo

reduzidos, o que demonstra a confiabilidade deste instrumento.

Colunas projetadas neste sentido sao mais exigentes
guanto a sua necessidade de controle. Portanto, para se obter
os beneficios de um projeto otimizado,c esquema de controle de
ve ser construido de modo a manter a coluna dentro das condi
¢Oes de projeto. Se o controle nao for adequado para os objeti
vos da separagdo, entdo as condigdes de projeto sao alteradas

afastando a coluna do seu ponto Otimo de projeto.

O problema do controle na destilacao pode ser exempli

ficado através da Figura 2.712, que representa uma coluna simples
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sem retiradas laterais, com uma Unica corrente de alimentacao,
r, sendo separada num destilado, D, e num produto de fuﬁﬁo, B.
Agua de resfriamento & utilizada para condensar o vapor de topo
e gerar o refluxo, L. Vapor & utilizado no refervedor para ge

rar a taxa de vapor V.

O sistema de controle & projetado para controlar a
pressdo de operagdo da coluna, a composigao do componente chave
no destilado e a composigdo deste mesmo componente no produto
Sée fundo. Normalmente, os niveis de liquido no acumulador de re
fluxo e no fundo da coluna também devem ser controlados. Valvu
las de controle sao utilizadas para regular a vazao de agua de
regfriamento, a vazao de destilado, a vazdoc de refluxo, a vazio
de vapor e a vazéa de produto de fundc. Instrumentos de medida
Séo utilizados para indicar a pressée de operacéo da coluna,
o nivel de liguido no acumulador de refluxo, a temperatura {ou
composigéo)'no prato de controle da secgéo de topo, a temperatu
ra {(ou composicéo) ne prato de controle da Secgéo de fundo e o

nivel no funde da coluna.

1
1

As variaveis manipuladas e as variaveis controladas

para este sistema estac listadas na Tabela 2.15.

Un dos problemas que o engenheiro de controle deve re
solver consiste em determinar as associagaes mais adeguadas .eg
tre variavels manipuladas e variiveis controladas, ou seja, por
exenplo, decidir se a composicéo do destilado deve sexr controla
da manipulando a razéo R ou a vazéo de destilado D, se o nivel
de liguido ne fundo deve ser controladeo manipulando a vazdc de

produto de fundo B ou a vazao de vapor no refervedor, etc.

Estas questdes, em principio, podem ser respondidas



TABELA 2.15 ~ Varidveis manipuladas e controladas.

Variadveis manipuladas

vVarifveis controladas

- vazdo de agua de resfriamento

- vazao de destilado de topo,

R.NxD

-~ taxa de refluxo, LN

~ vazac de fundo, R1 = B

- vazao de vapor, V

pressao de operagdo da coluna, P
nivel de ligquido no acumulador

de refluxoc, LD

comnposicao do destilado Xy

{ou temperatura TD}

nivel de liquidoc no fundo, Ly,

composicdo do residuo, XB

{ou temperatura TB)

=

16



92

através da analise de sensibilidade ou ganho do processo. Defi
ne-se ganho de um processo Como a relagéo entre a variaqéo da va
ridvel controlada e a variagdo da variavel manipulada®®. 0 ga
nho de um processo pode ser avaliado rigorosamente atraves do

programa em regime estacionario.

A analise apresentada neste trabalho & efetuada para
uma ccluna mais complexa {com retiradas laterais e condensador
parcial) do gue dguela da Figura 2.12 e sera restrita a trés
condicdes diferentes de operacdo desta coluna, ou melhor a treés
diferentes esquemas de controle, denominados agui esguemas D/F,
R/F e V/F, e apresentados respectivamente nag Figuras 2.13 ;

2.14 ¢ 2,15,

Apesar de ndo ser agui exemplificado, o coﬁceito de
ganho do processo estende-~se a sistemas multivariaveis, caracte
rizados por grupos de variaveis controladas (n) e variédveis ma
nipuladas {(m}. Analises neste sentido sio apresentadas por

SKINSKEY®?, BRISTOL®® e WANG3!.

0 esqguema D/F ajusta diretamente © balanco de massa
na coluna por manipulacao da vazao de retirada de produto da
corrente lateral. A composigao desta corrente {(ou a temperatura
num prato superior da coluna) & controlada variando a vazdo des

ta corrente lateral.

0 esquema R/F ajusta o balango de massa de uma forma

indireta por manipulagac da vazao de refliuxe L,. A composigio

Nﬁ
no topo da celuna {ou a temperatura num prato intermediiric su
perior da coluna) € controlada variando a vazdo de refluxo. 0
controle da vazdo de retirada da corrente lateral é feito atra

vés do nivel de condensado no acumulador de refluxo.
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¥
Um dog problemas basicos associados a um dado esquema
de controle é a possivel interacdo entre as diferentes malhas.

Este problema, em relacgdo ao esquema R/F da Figura 2.14, € ilus

trado pelas seguintes consideragoes.

~ Suponha-se que a temperatura no prato de controle
aumenta. A agdo do controlador de temperatura aumenta © *reflg
xo, e, conseguentemente, o nivel do liquido‘no acumulador tende
2 baixar, e asgsim, a VaZ§o da corrente lateral e reduzida, o}
gque contribui diretamente para reforgar o efeite do aumento do
refluxo. Analogamente, suponha-se que o nivel do liguide no acu
nilador tende a subir. A agéo do controlador do nivel provoca
um aumento da vazao da corrente lateral, o gue origina, ao fim
de um certo tempo, um aumento da temperatura do prato de contro
le, e, consequentemente, um aumento do refluxo, e assim*suéessi

vamente.

Para o esquema D/F, Figura 2.13, a regulagem da cor
rente lateral de salda & feita pela temperatura € a do refluxo
através do nivel de condensado no acumulador. Ele ndo apresenta
a dependéncia {ninho) encontrada no esquema {(R/F}. A vazao de
refluxo e a corrente lateral de saida apresgentam um efeito dire
to respectivamente no nivel do acumulador e na temperatura. Ape
sar de ogorrer uma certa interagio entre as duas malhas, visto
gue a vazao de refluxo também afeta a temperatura, por outro la
do a corrente lateral de salda néo influi no nivel do refluxo,
o que permite-se dizer gue a malha de controle de temperatura
& isolada da malha de controle de nivel, o gue nos leva a pric

rizar este esquema (D/F} em relagao ao anterior (R/F).

O esquema V/F representa um ajuste indireto do balan

go de massa, visto gue a vazdo de vapor gerada no refervedor é
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fungao do calor fornecido. Ele estd diretamente associado com
¢ balan¢o de energia na coluna. A composicéo do residuo {ou a
temperatura em um prato intermedidrio inferior) é controlada
através da variagdo da vazao de vapor ou o gue & eguivalente,

do calor no refervedor.

Para comparar o efeito relativo destes dois esquemas
basicos de controle, esquema D/F e esquema V/F, pode-se recor

rer ao® ganho s de cada sistema:

(2.99)

definido pela variagdoc de composigao, Ax, dividido pela  wvaria
¢do relativa da variavel manipulada, AM/M. Para & coluna em es
tudo AX seria a variacgao de composigac da corrente de retirada

do etanol, enguantc que M seria a vazao desta corrente (D/F) ou

a vazdo de vapor na coluna (V/F).

O valor do ganho do sistema, definido acima, pode ser
calculado usando O programa de simulacéo egtatica da coluna,
a partir da variacac da composicao do destilado asscociada a ca
da variag¢fo da variavel manipulada. A Tabela 2.16 resume os cal

culos feitos e os resultados obtidos.

Estes resultados revelam claramente o fato de que pa
ra controlar a composigao do destilade (etanol) é.muito mais
eficiente (maior sensibilidade) manipular a vazdo do destilado
(controle direto} do que a vazdo de vapor {controle indireto}.
Qutras vantagens residem na manipulacgao de uma corrente com me
nor vazao, e numa operagao mais estavel e segura da coluna,
pois, ndo variando praticamente a vazido de vapor, o risco de

inundagio € reduzido.
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TABELA 2.16 - Sensibilidade da:.coluna para diferentes esguemas
de controle.
a -~ Coluna de destilacgac multicomponente.
Caso D - Tabkela 2,9.
Esgquena RAazZa0 2 -6 c o Ax
de condigao de D/F (x107) QR(X1Q ) Xetanol 5 = RH/H
Controle " Refluxo Kcal/min.
- Base 230 3,1257 0.8862 0.86466 -
+(I)/F)Q1 230 3,1548 0.8868 0.857306 -~0.79
D/F
-—{D/F)Q1 230 3,0578 0.8867 0.87238 ~0.36
+{Q,ID/F 235 3,1257 8.9003 0.86481 +0.009
v/F B
-(QR)D/F 210 3,1257 0.8334 0.86322 +0.024
b -~ Coluna de destilacao éimples com alimentagao etancl-agua.
Caso B - Tabela 2.8.
Esguema Razao ' 5 - Ax
de condigdc de’ D/F(x10°) Q. (x10" ") X g = AR
Controle - Refluxo Kﬁal/min, etanol AM/H
- Base 30,0 T7,4395 0.3735 0.859285 -
+{(D/FIQ 30.0 7,4994 0.3766 0.88454 -~1.02
D/F ]
-(DXF)Q1 30.0 7,4347 0.3732 0.89349 ~1.00
+{QpID/F 32.0 7,4395 0.3967 0.89285 0.0
V/E
~0.0

-(QR)D/F 28.0 7,4395 0.3502 . 0.88284
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Contude, certas decigbes inerentes & escolha do sis
tema de controle, tais como comportamento das curvas de respos
tas a determinadas perturbag¢des, sintonizacao dos controlado
res, etc, exigem um estudo do comportamento dinadmico da colu
na. BEste estude pode ser feito uséndo um modelo dinamico de co

luna, tal ca® se apresenta no proximo capitulo.
2.8 -~ Localizagae do prato de controle

Para esquemas de controle, em gue a composigdo de
uma determinada corrente da coluna & controlada através de um
aoqtrole de temperatura em um pratq, a localizagao do melhox
pratc para este coﬁtxole de temperatura constitui dmportante
etapa no projeto de controle da coluna. Idealmente, o topo da
coluna constitui a melhor localizacao para controle da composi
cao do destilado. Isto é desejavel, devido ele manter o retardo

or transporte ou tempo morto?®? tio pegueno guanto possivel.
B P ped q L

Contudo, como mostram as Figuras 2.6, 2.7, 2.8 e 2.9,
muitas vezes os perfis de temperatura proximo do topo da coluna
sd0 tais que ndo hi praticamente variacdo de témperatura de
prato a prato, principalmente se o produto de topo for razoavel
mente puro. A faixa de variagao da temperatura torna-se bastan

te limitada.

Por outro lado, pequenas variag¢Oes de presgsio no topo
da coluna podem influenciar diretamente a temperatﬁra, gaerando
interagdes entre as malhas de controle da pressac e a da compo
sicdo. Neste sentido, ds vezes € recomendavel escolher-se um

prato intermediario da coluna para o controle de composigao.

A localizagdo do prato de controle &timo pode sexr

3
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4

determinada de uma maneira precisa utilizando a simulacgado em re
gime estacionario, através da sensibilidade (ou caracterizagdo)

da resposta da coluna.

A caracterizagdo da coluna é obtida basicamente atra
vés da determinaqéo dos perfis de temperatura para trés situa
gbes diferentes, o primeiro perfil correspondente a situaééo ba
sica de projeto, & os dois restantes correspondentes a varia
gbes da mesma grandeza na relagdo "D/F", para mais e para me
nos em torno do valor de projeto. A localizagado do prato Otimo

de controle corresponde aquele prato gue apresenta o maior des

vio simétrico de temperatura.

Os perfis de temperatura para a coluna multicomponen
te configurada na Tabela 2.10 e alimentagao dada pela . Tabela

2,12, sBo plotados juntos na Figura 2.16.

Como mostra esta figura, para a coluna em guestao o}
prato de controle Otimo € © de nimero 16, pois ele apresenta o
maior desvio simétrico de temperatura para as duas perturbacdes

na vazao de retirada do produto etancl.

Um maior desvio de temperatura garante uma sensibili
dade malor para a variag@o de composicdo. A simetria garante
resposta mais linear em relac¢ao a magnitude e tempo decorrido,

para iguais variagoes em ambos os sentidos das perturbacgles.

Ressalte-se também que a utilizagdo deste método de
determinagdc do prato de controle &timo pressupde uma resposta
deste pelo mencs téo rapida quanto a de gualguer outro prato da

coluna.

A precisdo deste método & uma fungao direta do valor

dos fatores de eficiénecia utilizades. Como, normalmente, a
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obtencdo destes fatores & feita de uma manelra aproximada, de
ve~se considerar uma certa flexibilidade, guanto a localizagao
do prato Otimo, ou seja, admitir a possibilidade da localizacao

um pouco acima ou abaixo do prate determinado.



caPiTuLo III

SIMULACAQ EM REGIME TRANSIENTE DE COLUNAS DE DESTILACAOQ



CAPITULO 111
STMULACRO EM REGIME TRANSIENTE TE COLUNAS DE DESTILACAD

3.1 - Analise da Literatura

hd
P

0 estudo da dinémica da destilagaa tem um longo passa
do. Embora as formulacées matematicas necessarias para a simu
lagée do processo de destilaqéo sejam conhecidas desde a déca
da de 40, ainda hoje persistem certas dificuldades na obtencao
de uma Solugés suficientemente realistica para o slstema de e-
quagées que representam o transiente de uma coluna de  destila
gac. Muitos problemas estao associados a resolugéo das equacOes
gue descrevemn ©O comportamento dinémico de colunas de - destila
g&o, desde &estilagées em-bateladas, simulagdo da partida de co
lunas} analise de desempenho e eficiéncia de processos, até O

problema do controle de colunas, propriamente dito.

MARSHALL € PIGFORD®" apresentaram um dos  primeirvos
trabalhos em regime transiente, relacionado com o problema de
partida da coluna. Utilizando transformadas de Laplace obtivg
ram uma solugéo analitica para o sistema de equa¢des que descre
vem o comportamento transiente de um prato da coluna. Para dgue
¢ sistema de equagées apresentasse uma solugéo analitica foram
feitas diversas hipdteses restritivas: coluna com refervedor de
volume infinito, ou seja camposigéo constante do vapor de entra
da no fundo da coluna, misturas bindrias, volatilidades e va-—

zOes constantes.

LAPIDUS e AMUNDSOL®® estenderam a metodologia inicig

da por MARSHALL e PIGFORD a absorvedores. As relagles de equili
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brio eram consideradas lineares e independentes da temperatura.
Utilizando um computador analégico ACRIVOS e AMUNDSON?®E obtive
ram uma Sclugdo para a mesma situacac estudada por LAPIDUS e

AMUNDSON.

ROSEMBROCK®?, nun estudo comparativo sobre o uso de

computadores digitais e analdgicos para diferentes casos, con
clui por uma maicr utilizacao dos digitais; devido principal
mente a perda de generalidade apresentada pelo analdogico, em

"'Que, para cada caso, se tem que construlxr um circuitc especifi
co. O computador digital permite uma maior flexibilidade; qual

quef generalizacgao pode ser facilmente implementada.

Nos primeiros estudos de simulacac a principal hipdte
- se restritiva era a da constancia das vazées aoc longo da coluna,
ou seja, as equagées do balanco de energia nac eram considera
das\nos calculos. Isto impedia que os modelos fossem utilizados
para anéliseldo problema de controle de operac¢ao da coluna, vis
to gue © controle & obtido através de manipulacoes das  vazdes

internas de liquido e vapor.

b

A ctonsideracao das equacdes do balango de energia no
calcule dos perfis de vazdes a cada incremento de tempo deu-se

‘pela primeira vez com ROSE e colaboradores??,

Estudos mais completos aplicados a misturas binarias
foram apresentados por HUCKABA e colaboradores®® {computagdo di
gital) e por LUYBEN e colaboradores®® (computagdo  analdgica).
Os dois trabalhos apresentaram uma boa concordéncia entre os da
dos experimentais e os resulﬁados da simulagéo. O erxro maximo

apresentado pelos modelos foi de 4% na frag¢ao molar.

Uma boa revisdo da literatura até 1970 & apresentada
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por HOWARD"'. Nota-se que poucos trabalhos se referem a  siste
mas multicomponentes e que sio raras as verificacOes experimen

tais.

ROSEMBROCK"? apresentou um modelo para a coluna e um
método numérico bastante eficiente de resolucdo das equagdes do
balango de massa, uma combinagéo dos métodos de Euler de 12 =
2% ordem . Foram assumidas as hipOteses da'consténcia das va

z0es molares de liguido e vapor e holdup neos pratos.

MAH, MICHAELSON e SARGENT"® propuseram um método ma
tricial, no gual as equagﬁes eram linearizadas e os valores dos
Qarametros destas equagées assumidos constantes através de cada
incremento de tempo, sendo reavaliados a cada novoe incremento

de tempo.

SCHIESSER*" apresentou uma metodologia, na gual as va
zées de wvapor eram obtidas diretamente das equagées do balango
de energia. Algumas restrigéeé foram efetuadas {relacoes de
equillbrio consideradés lineares com a temperatura) de maneira
que as equagées do ponto de bolha séo resolvidas explicitamep-

te, obtendo-se o perfil de temperatura na coluna.

MEADOW"® simulou uma destilagao multicomponente em ba
telada e testou varias hipOteses como inclusdo ou exclusao do
balango de energia em cada prato, escolha de volume constante
ou "holdup” molar constante em cada prato, etc. Entretanto, na si
mulagﬁo ele manteve a vazéo de refluxo constante, o gue nao

OCorreu em sSeus experimentes.

PEISER e GROVER'® consideraram os efeitos da hidrauli
ca do prato e da dinamica de transferéncia de calor no referve

dor, e aplicaram ¢ modelo ao estude de uma coluna, que, embora
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tendo sido cuidadosamente proje%ada, apresentava problemas de
inundagéo {(durante o periodec transiente a coluna inundava e ©
"holdup” de liquido no prato de fundo subia até 20% acima do va
lor de projeto}. Através de perturbag¢des na concentragao do com
ponente chave leve na corrente de alimentagdo obtiveram a resg
posta controlada da coluna. As:dimensﬁes fisicas do modelé eram
variadas até obter-se a resposta controlada desejada, e estas mo
dificacgdes introduzidas na coluna real até eliminar-se o proble

ma operacional.

MOEZEK, OTTO e WILLIANS®? simularam a resposta de
uma coluna de grandes dimensdes utilizando o método de Rosen
brock. Variagdes de concentragfes do componente mais volatil

nas correntes de destilade, fundo e laterais foram plotadas pa
ra um grande numero de perturbacdes. Os graficos resultantes fo
ram ufilizados para desenvolver fmngées de transferéncias apro
ximadas, as quais poderiam ser utilizadas para rapresentay ©
sistema, visando o controle da coluna.

0 método de convergéncia @ para o caleulo estatico de

"8 foi adaptado para

colunag apresentado por HOLLAND e outros
problemas de regime transiente por WAGGONER e HOLLAND®*®. Utili
zou~se CRANK~NICHOLSON para tranformar ¢ sistema de equacgoes di
ferencials do balango de massa em um conjunto de eguacdes algé
bricas, sendo entéo o méetodo 9 de convergéncia utilizado na so

lugao iterativa do sistema de equagdes dos balancos de massa e

energia.

DISTEFANO® estudou uma série de métodos numéricos ob
jetivando a simulacdo da destilagdce em batelada. Ele concluiu
gque © incremento maximo no tempo de integragdc dos métodos de

ordem superior, como © Runge Kutta de 42 ordem, era duas
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vezes malor gue ¢ incremento maximo dos métodos dos sim
ples como ¢ de Euler modificado, e gue portanto, se 0s erros de
truncamento nao forem excessivos, & preferivel utilizar-se  um

nétodo numérico mais simples, com um tempo de computagiao menor.

HOWARD'*, estudando o problema da partida de colunas,
apresentou uma formulagdo das equagbes do modelo que  permitia
um alto grau de flexibilidade, guanto as especificagées de va
riaveis que definem a operagéc da coluna. Ele considerou no mo

delc a influéncia do acumulo de energia nos pratoes, gue até en
tdo fora considerada desprezivel, tendo concluido gue, para a
situacido estudada, este termo era realmente desprezivel e que
o balanco de enetrgia no estado estacionario podia ser usado na

determinacdo da vazao molar de vapor para gualguer tempo duran

te o regime transiente,

ODLOACK® ' apresenta dois procedimentos diferentes pa
ra a simulagéo em regime transiente de colunas, um baseado em
POLLARD®? e outro gue & especialmente aplicavel as destilagles
de hidrocarbonetos e produtcs de petrdleo, em virﬁude da valida
de, para estes casos, da aproximagéo das constantes de equill
brio por fungées exponenciais da temperatura. Estes métodos fo
ram comparados para uma coluna com guinze estagios tedricos des
tilando uma mistura de cinco hidrocarbonetos. Varios tipos de
operagéo sao simulades, cada um dos guais correspondendo a um
asquema de controle para a coluna. No desenvelvimento 4os mé;g
dos efetuam-se algumas hipbteses restritivas, no cialculo do
egquilibrioc e na determinagao dos perfis de vazées, isto é,anfug
cdo do sistema em estudo, hidrocarbonetos. 0s dois métodos de

monstraram resultados idénticos.

THOMAS® ® propde um método de simulacio dinfmica que

a
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inclui os efeitos de variagéo do "holdup" do vapor e do liquido,
mas gue, em compensagéo, considera valido a Lei de Raoult. Portan
to, apesar do método apresentar uma desuricao mais completa do
processo de destilagéo (nao despreza "holdup" do vapor), ele apre
senta dificuldades operacionais para sistemas altamente pola

res, ou seia sistemas gque nao seguem a Lei de Raoult.

FENG e HOLLAND®" desenvolveram recentemente uma forma
generalizada do método de Runge-Kutta semi--implicito proposto
por MICHELSEN®®., Resultados obtidos, para um absorvedor, utili
zando os métodos de MICHELSEN e GEAR®® foram analisados, con
cluindo gque a forma generalizada desenvolvida era cerca de duas
vezes mais rapida que ¢ método de Michelsen e trés vezes mais
lenta que o método de Gear. A comparaqéo com o método Gear nao
deve ser considerada exata devido aos diferentes procedimentos
utilizados na variagéo &os intervalos de tempo dos dois neto-

dos.

Apos esta revisao da“literatura, percebe-~se que a
maioria dos trabalhos se referem a simulagao de colunas com mis
turas que néo apresentam grandes desvios da idealidade. A consi
deragab de misturas altamente polares como € o céso de um siste
ma contendo etanol, égué e impurezas como ¢ acido acético, im
plica na eliminagao de hipoteses restritivas, principalmente na
determinagéo do equilibric, o gue pode gerar uma certa instabi
lidade na aplkxmﬁo do modelo adotado, além de levar a um aumen

to excessive do tempo dispendido nos cilculos, inviabilizando o

procedimento utilizado.
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3.2 - Formulacdo das equacgbes do modelo dinamico

3.2.1 - Modelo dinamico de um prato

Analogamente & simulacdo em regime estacionario, 0
primeiro passo no estudc do comportamento dindmico de colunas

de destilacio consiste na definicdc de um modelo de estigio.

A Figura 3.1 representa esguematicamente um estigio
‘éenérico de uma coluna de destilagéo multicomponente. Supde-se
gque em cada estagio pode ocorrer uma alimentagéo, na forma 11
gquida, de vapor, ou mista. As retiradas séo supostas ccorrey

sempre na forma liquida.

Um modelo completo de um prato deve apresentar és se
guintes equagoes:
| - Balanco material para cada componente;

~ Balango de energid no prato;

- Hidraulica do 1iguido no prato;

- ?elagéo entre a vazéo de vapor no prato e a gueda

ae pressﬁo_na prato;
- Relagéo de eficiéncia do prato, mostrando o afasta

mento do eguilibrio.
Para dar as equag¢fes do modelo uma forma adequada,
& conveniente desde ja introduzir algumas hipdteses simplifica

tivas:
a} Mistura perfeita no prate

A composigao do ligquide em cada ponte do prato & con
derada a mesma. Esta € uma hipbtese geralmente aceita pela malo

ria dos autores. TETLOW®’ usa um modelo mais complexo de prato,



112

dividindo o liguido no prato em duas regiées, uma perfeitamente
misturada & outra com escoamento segregado, mantendo a mesma.
composicdo do liguido que entra no prato., Uma segunda alternati
va serlia expressar a néo homogeneidade da mistura através do fa

tor de eficiéncia do prato.
b} Estagios ideais

0s estagios sao considerados como ideais, com o iigui
ﬁb e Qapor que saem do prato em equilibrio termodinamico. A con
- sideracgac da néo idealidade dos estagios pressupde o conhecimen
to dos fatores de eficiéncia(comc a eficiéncia de HMurphree) dos
pratos. Contudo, come se viu , por um lade as carrelagées exis
tentes para o calculo destas eficiéncias_séo bagtantes impreci
sas, e, por outro, néo se sabe até gue ponta elas séo validas

para pratos operando em regime transiente.

¢) "Holdup" da fase vapor desprezivel

para baixas pressbGes (longe das condigCes criticas)
& razoavel considerar-se gue a massa de vapor nc prato e na rg
giao compreebdida entre os pratos é desprezivel em relagdo " a
massa de liquido nd”érato. Para altas pressées tal hipOtese po
de néc ser aceitavel, o que implicaria num aumentb doe nimero de

varidveis e equacdes do modelo para levar em congiderag¢do a acu

mulagcidao no espago vapor.

4} Capacidade térmica da torre (pratos e outros COmMmpO

nentes estruturais) desprezivel.

e} Dinamica de transferéncia de calor no refervedor
e condensador desprezivel. Em colunas de escala comercial a di
namica da resposta dos trocadores de calor & normalmente muito

mais rapida do gue a da resposta da coluna.
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FIGURA 3.1 - Esguema de um estigio genérico j

Considerando entdo uma mistura com NC componentes sen
do fracionada, ¢ adotando-se a nomenclatura do esquema de est3
gio da Figura 3.1, a equacao do balango de massa do componente

i para um estagio j e dada por:

T V§“1 Yi}j—1 + Lo X, . 0+

31 L9401 7 V4 Y13 T 0 RLLg

+ F (3.1)

. A, . o= Ro X, oL
:]erB T 1]

onde Mj corresponde a massa molar retida no prato (Kg/mol).

A equagdo do balango material global para o estdgio
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j relaciona o "holdup" total do liguido no estagio e as respecti

vas vazdes:

d M, _
..a,l\_zl:v, +Loq = V3~ Ly + By - Ry {3.2)

Atendendo a {3.2) e a relacao:

dﬂ% ). O d X, 5 . d M,
g [ = lf] . —_— 3.,,_

a eguacgao (3.1) pode escrever-se:

LS

d X,
J‘, -—W-—'}:Ll = . — - e
MEe T Vi Mg TRt B Bage Ry

A maioria dos autores introduz ainda uma  simplifica
£ao na equaqéo de balanco de maésa {3.4), a partir do argumento
de gue a hidraulica do prato é muito mais répiﬁa do gque a de
Concentracao no prato, e de gue, portanto, se pode escrever em

primeira aproximagao:

d M}'
“a-t—:“—* = H {3.5})

com esta aproximagao a relacgao (3.3} toma a forma

a [M. X, .] d X, .
J 3.1 M. L , {3.6)
dt | t

EE
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e portanto a eguagac (3.4} reduz-se a:

d X .
m.'!.'..’!.lz{v

aE -1 Ti,3-1 b

K . e V.Y, . =L, X .
591 Xi,301 TV Y, Ty Kt

- Z; - — R- Xn . Mn Y -
+Fy R Ry Ky g/ My (3.7)

Desprezando os termos correspondentes a energia ciné
tica e potencial das correntes, a equagac do balango de energia

para o estdgio j & dada por:

v F. ~ R. h. . )
+FJHFj 5 hy o+ O (32.8)

Com a hipOtese de estagio ideal, as composigoes do 11

guido & do vapor gue saem do prato estdo relacionadas por:
Y, . = K, . X, . {3.9)

onde K 5 2 a constante de equilibrio, cuja determinagao fol
¥

apresentada no Capitulo 2. :

Aplicando a definigdo de fragdc molar na equagao

{3.9}) tem-ge:

¥, . = 1 ou ainda
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X- £ = 1 (3«‘[0)

[l [t
=

i

Para cada prato, a partir da relagéo de FW&EISS & pos
sivel estabelecer uma relacdo entre o volume de liquido no pra
to e a vazao volumétrica de liquido que deixa o prato. Com auxi
lio da densidade e do peso molecular do ligquido, pode-se colo

car esta relacdc na forma,

Mj = f{Lj) {(3.11)

Por outro lado, tamnbém & possivel relacionar-se a
gueda de pressdo no prato com a vazdo de vapor no mesmo. Normal

mente, esta equagac toma a seguinte forma:
v _
iy - Py = Kyp 0% VS (3.12)
& o coeficiente

onde pg e a densidade do vapor no prato j e Ky,

de gueda de presséo no prato.

3.9.%2 - Modelo dindmico da coluna

As equagoes que constituem o modelc dinamico da colu
na de destilaglo com prates sao aguelas apresentadas no modelo
dindmico de um prato, descrito anteriormente, aplicadas a con

figuxaqéo de uma coluna, como por exemplo a da Figura 3.2.

0 refervedor e o condensador serao novamente conside
rados como estdgios de equilibrio, nfo havendo para eles a rela

gao entre a massa de liguido retido em cada prato e a vazdo de
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FIGURA 3.2 -~ Configuragdo de uma coluna com N estagios de equi-

librio.
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saida do liquido, pois a relagdo de Francis (equagido 3.11) 80

& aplicavel a pratos.

Mas como os niveis dos tambores de topo e dé fundo da
coluna sdo controlados por malhas que agem nas saidas de liqui
do e, mesmo incluindo a dinémiaa das valvulas, bombas e tubula
¢Oes, a resposta destas malhas é bem mais rapida gue a resposta
da coluna, pode-se considerar em primeira éproximagéo como cons
tante o volume de liguido nestes estagios. Logo, para o referve

dor e condensador tem-se:

L=
i?

constante, {3.13)

L=

Os estagios serac numerados do fundo para o topo, com
o refervedor sendo © estagio nimerc 1 e o condensador © estagio
nimero N.

Como nao ha estagios abaixo do refervedor e se consi

dera a retirada de liguido pelo fundo como R, entao L, = G.

Considerando entdo, uma mistura com NC componentes
sendo fracionada, e adotando-se a nomenclatura do estagio da Fi
gura 3.1, as equacdes basicas do modelo sdo:

- Frragdes do balango de massa por componente: (3 = 1, 2,...3)

ax .
— el - -
G Vet Yo e X TV Y,y m Iy Ky gt

+ F, % .~ R, X, .1/ M. {3.14)

3 1,] i R ]

- Eguagdes do balango de massa global: {j = 1,2,...N)
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d M, .
— o S - ' -
- Equagdes do balan¢o de energia: (j =1, 2, ... N)
d{Mj CVj Tj}
at = Vier Byoq v Ty By - Yy By -
L. h, F. H - R, h. . 3.
3T Ry TS T <y (3.16)
- restricao da fracio molar: o= 1, 2, ou. N
l = 1; 2; R NC
NC
K . = 1 3.
ii‘i .3 Xl:j (3.17)
- relacdo de Francis: i =1, 2, ... N
‘I. = . 3. 8
13 f(Lj) _, (3.18)
- entalpias molares e capacidade calorifica:

- - i vy ¥ . 3 - r 2' - e o I‘] v
H3 H(Tj, ?3 Yl!j) 3 1 (3.19)
h = h Tng P-; X. + | = ¥ 2; LR )] »

jo= Ry, Py, Xy 0§ o= 2 (3.20)
CV = CV(Tj: PA; Xl’j) J = 1; 2; . ¥ N (3.21)

As equagtes (3.14) a (3.21) tendo em conta as observa
coes apresentadas, constituem o modelo dindmico da coluna de

destilacao.

Analisandc este sistema de equacdes verifica-se que,
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¥

o numero de incdgnitas & maior gque o nimero de equagées. A pri
meixra deciséo a ser tomada € sobre as variaveis a serem especi
ficadas, no sentido de obter-se uma Gnica solugéo para a simula
¢do dindmica.

A metodologia aqui utilizada para a determinagdo dos
graus de liberdade do sistema & andloga a desenvolvida na simu
lagdo er regime estacionario, ou seja, uma andlise direta do

sistena de eguactes envelvidas no modelo.

Preliminarmente, ¢ nlmerc de incbOgnitas pode ser redu

zido admitindo gue:

- As vazoes € as concentragdes das cargas sao fungdes

conhecidas do tempo;

- A coluna & considerada adiabatica. Quando esta con
sideragdo nac for verdadeira os fluxos de calor (de entrada ou
saida) nos pratos podem ser estimados atraves da lei de resfria

mento de Newton;

-~ As retiradas laterais Rz, R3 N RN 880 conheci

-1
das.

Como Mj’ Hj’ hj e CVj sao obtidos diretamente das e-
guagbes (3.18), (3.19}, (3.20) e (3.21), o sistema de equacdes

do modelo fica reduzido as equagodes (3.14), {(3.16} e (3.17).
As incOgnitas restantes sdo:

- As fra¢des molares do liquido para cada estagio. Pa
ra os NC componentes e N estigios tem-se utm nimerc de incogni

tas igual a N.NC;

- As vazdes molares de liguido e vapor. Para cada es

tagio j tem-se .duas vazdes Lj e Vj; portanto para a coluna toda
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tem~se 2N varidvels;

- A temperatura e pressaco para cada estagio. Portanto

2N variaveis;

- AS taxas de calor Q; e QN e retiradas de ligquido

R1 e RN‘ respectivamente no refervedor e condensador.
Tem-se um total de NC.N + 4N «+ 4 incdgnitas.
Por outro lado, o numero de restricoes sao:

-~ As eguag¢goes do balan¢o de massa pox componente

{3.7). Para a coluna tén-se NC.N equacdes;

~ A equagao do balango de energia (3.8),'para cada es

tégio. Para a coluna tém-se N equagées;

- A equa¢do do balango de massa global, (3.2), para

cada estagio. Para a coluna tém-se N equagdes.

-~ AS relagﬁes de equilibrio (3.17). Portanto tém-se N
equacgles;

~ De acordo com o modelo da coluna, L1 = 0.

Desta forma tem-se um total de (NC.N + 3N + 1) equa
goes,

O ntmero de graus de liberdade do sistema, ou ¢ nime

ro de variavels que podem ser especificadas, & dado por:

(NC.N + 4N + 4) - (NC.N + 3N + 1) = N « 3

A especificagido dessas N+3 variaveis resgtantes depen
de do objetivo da simulagdo. Para o caso da simulagdo da opera
gao controlada da coluna pode-se especificar:

- 0 perfil de presszo na coluna, ou seja, a pressio
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de operacdo da celuna serd considerada constante no tenpo para
éada prato {admite—sé que a dinamica da malha de controle de
pressac € muito mais rapida que a &inémica da concentzagéo na
colunal ;

~ O fluxo de calor Q.. Este, & especificado ou
calculade em fungéo das demais variavelis. Com efeito, se o con

densador for total (VN = 0}, O serd calculado.

Se o condensador for parcial tem-se gue especificar o

fluxe de calor Qy retirado pelo mesmo.

Para definir completanente ¢ problema restam duas va
ridvels a especificar. Os dois graus de liberdade restantes e
que definem os obijetivos da andlise do regime transiente, Se o
objetivo & a operagao controlada da coluna eles sao .utilizados
para a definigao das relacbes de controle. Assim, por exemplo:

~ Controla-se a temperatura (composicgac) de um prato
i gualquer da seccdo de fundo da torre através de uma lei de
controle, ou seja, estabelece-se uma relagao entre, pOY exen
plo, Q1 & Tj;
- Controla~se a temperatura (composicgac) de um prato

i gualquer da secc¢do de topo da torre, estabelecendo-se uma re

lagac entre, por exemplo, LN e Tj.

A especificagéo destes dois graus de liberdade exen
plifica o caso do controle de temperatura {ou composicio) dos
pratos, £ ¢laro gue outras relagées de controle poderiam ser es
tabelecidas, dependendo dos objetives e esquemas de controle

adotados.
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3.3 . Metodo de resclucde da equagtes do modelo

As equagées do modelo dinémico de colunas, Equagées
{3.14) a {3.21), constituem um sistema de equagées cuja selugdo
analitica s6 seria possivel & custa de um grande numerc de hipd
teses simplificativas, como adogéo de relagées de equilibrio 1i
neares, fuséo dos pratos em blocos e o tratamento das misturas
multicomponente come misturas bindrias. Em outras palavras, &
“impossivel obter-se solug@es analiticas gerais para o conjunto
das equacées diferenciais que descrevem a dinamica da destila
¢&o de miiltiplos componente. As solugbes 530 entdo conseguidas

através da utilizacac de métodos numericos.

Na simulagéo do regime transiente os valores de todas
as variaveis no instante inicial devem ser conhecidos. Visando
a simulagao da Qperagao controlada da coluna, a condigdo ini-
cial & um estado estaciondrio, gue no instante t = 0 sofre uma

perturbagao par'uma funcaoc conhecida.

A elaboracgac prévia dos programas para resolugdo da
destilacac multicomponente em regime permpanente possibilita a
gora a obtencgido destas condigoes iniciais, para gqualguer situa

cao gue se deseja estudar.

Ag decisées aqui tomadas guanto ao tratamento das e
quagées para fornecer determinada variavel séo aproximadamente as
mesmas utilizadas por POLIARD®?, SCHIESSER"® e ODLOACK’!. Odloack,
inclusive, sugere a utilizagéo desta metodoleogia para nisturas

polares como uma extensac do seu trabalho.
Basicamente:

- Xi ;5 determinados pela integragdo das equacdes do
. ;
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balango de massa dos componentes,
- Tj determinados pela eguagao do ponto de bolha.

- Vj e Lj determinados através das equacgdes do balan

¢o de energia e global nos pratos.

E interessante ressaltar gue as duas Gltimas decisdes
acima representam uma extensac ao regime transiente do classico
método BP apresentado por FRIDAY e SMITH’ em sua andlise em re

- gime estacionario.
De uma maneira mais detalhada tem—se:

a} Determinacdc do perfil de composicdes na fase 11

gquida em (t + At)
Conhecidos Xi i no instante t {(regime estacionarioc} a
rF

determinacgao de X 5 em t + At, onde At & o incremento no tempo
' - r

de simulacido, & feita através das eqguagdes (3.14) utilizando um

procedimento numérico adequado.

Para cada estagio tem-se NC equac¢des do tipo {3.14)}.

Utilizando~se NC-1 equacdes na determinagéo de X X

1,5 72,3

. decorreria da  propria

XNC~1,j em £ + At, a determlnagao de XNC,}

definicac de fragao molar

NC~1
t = 1 - Z Xt * - 3.22
}LNCF:; i:-\l 113 ( )
Por este procedimento, contudo, 0S8 erros cometidos
na determinacgao dos Xi 3 i = NC em t + At se acunulariam em
B ]

Xyge jr © se NC nac for um dos componentes de maior concentragao
, _
no prato, os resultados obtidos poderiam apresentar erros consi

deraveis, No sentido de se evitar estes erros, optou-se pelo
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caleoulo dos NC valores de Xi 5 pelas eguagoes (3.14), normali
; )

zando em seguida os valores obtidos pela relagao:

X, . = e rrd o, (3.23)

b} Determinagao do perfil de temperatura em (t + At)

A determinacac das temperaturas 'I‘j em {t + A%L) para
cada estagio da coluna & feita através da equagao do ponte de

bolha:

e
I

1f0 {3.17}

A constante de equilibrio é uma fungao da temperatura,
pressdc € composicao e conhecidos a composicao e pressao a cada

incremento, a Unica incdgnita nesta equacdo & a temperatura.
Cono Ki . naoc & uma simples funcao de Tj' para a reso
¥ . -

je FE

corre-se ao método do ponto de bolha, utilizando o procedimento

lugac da eguagao (3.17) e conseguente determinagéb dos T

de convergéncia de Newton-Raphson (item 2.4.1 deste trabalhol.

¢} Com Xi i a Tj conhecidos en {(t + At), restam as de
, <

terminacdes de Lj e Vj ao longo da coluna. A alternativa mais

viavel, apbs a utilizacdc das eguagdes (3.17) para o calculo

4dos 'I‘j, consiste na utilizacao das eguagdes do balanco de energia,

Neste ponto, convém ressaltar gue o nitmerc de incdgni
tas restantes e funcao do tipo de condensador usado, ou  seja:

- Se o0 condensador for total, tem-se VN'; 0 &

come L1 = 0, tem-se as seguintes incdgnitas:

2
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Vi Vgr eee Vygqs Loy oeas Lys Q40 Qg Ry € Ry

Total 2N + 2 incOgnitas.
- & O condensador for parcial, QN deve ser constante
ou fungio conhecida das demais variaveis; em compensagac, VN

passa a ser incOgnita. Total 2N + 2 incdgnitas.

o

Quante as eguagbes restantes:

- N equag¢des do balango de energia, uma para cada es

tagio.

da T,
T]
dt

e CVj, gue devem ser estimados a cada incremento de tempo. Para
d T,

dt

Em todas estas equagles aparecem termos contendo

se estimar , a alternativa mais simples & considerar-se a

AProXimagao:

4T Ty woag) ~ e

s AE ; (3.24)

guantoe ao CVj, sera considerado constante para cada incremento

de tempo e calculado atraveées da egquacao (3.21).

- N equacbes do balango de massa global em cada esta
gio, formando um total de 2N equag¢des. As duas equac¢tes restan

tes saco fungdes do tipo de controlador adotado.

Logo, com a proximacao representada pela equacac
{3.24), fica-se entao com um sistema linear formado por (2N + 2)

equacoes e {2N & 2) incognitas, facilmente resolvido.

Como este sistema tem gque ser resolvido a cada incre
mento At no tempo de simulagéq, torna-~se convenjente substituir os Lj em
fungéa dos Vj' antes da resolucéo do sistema para reduzir a sua
ordem. A metodoleogia utilizada € a mesma apresentada no método

chamado de alternativo no regime estacionario, descrito no



127

3
b

Capitulo 2. Ou seja, ao contririo de se aplicar a equagdo do ba
lango de massa global (3.2) em cada estagio, aplicar-se-3 entre
o estagio 3 e o estigio (N~1}. Na Figura 3.3 tem-se a indicacio

das correntes envolvidas.

Eﬁ-:l“‘“—*nwy:}”““ RN"'1
Fatq J+ Ris1
M el e A e A -
& v Ry

Vier by

FIGURA 3.3 - Correntes envolvidas entre estagios j e N-1

Da equagdo do balango de massa global no estagio i:
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_ N-1

Ly = Vig + Iyg = Vg # kij [Fy - Rl

Definindo:
N 1 ’

SR. = -E‘ {Fk - Rk] : {3,.25}
k=3

tem-se
Lj = vj-—‘l + LN - VN..': + SRj {3.26)

A proxima etapa eﬂtéo é efetuar um tratamento mnas e
quactes do balanco de energia para todos os pratos da “coluna,
utilizando a simplificagéo'introduzida pela equacgao (3.24), ou
seia, deixando apenas come incognitas nas eqﬁagﬁes do balanco

de energia as vazoes de vapor.

Para o refervedor, prineiro estagio, a eguacao (3.16)

toma a formas:

d TT

g ey -V - Ry 0y
da equagac do balango global tem-se
Ry = L, - V; (3.27)

e da equacgao (3.26)

Ly =V, + Ly - Vo, + SRy. (3.28)
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Substituindo (3.27) e {3.28) em {3.16)

d T1

+ 8Ry [hy - hy] + Ly [hy = Byl - Q, (3.29)

Para o estagio intermediirio j tem—se:

a4 T,
i _ ) - o _
My OV, —gg> = Vyq By_q o+ By Byl - Vg H
- L. . F. - R, , -
5 Byt Fy Hp 5 By + 0y

Utilizando a equacgao (3.26}'para substituir Lj e Lj+1

e reagrupando obtem-se:

Vil [Hj__1 - hj} + Vg [hj” - Hj] + Vy_q IRy - th]:
d T,

:;Mj cv, wj-xit = SRy, 4 hy 4 + SRy hy - F, I—IFj .

+ Rj hj + LN i hj - hj+1} - Qj . {3.30)

Para o estadgio N {condensador total) tem-se:

d Tﬁ

My OV @5 = Vet Byoq - Dy by - Ry By v Qi

do balango material global no estiagio N tem-se
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e substituindo obtem-se:

d TN

Vet [Hgoq = Byl = @y = My OV —— . (3.31)

Para ¢ estagio N {(condensador parcial) tem-se

d'TN

My CVy —a% N-1 Hyoq = Yy By = Iy By -

= Ry Iy + Oy ¢

Do balango material global obtem—-se

= ' ' ou - - -
V-1 = It Byt Yy Po® Vet TRt Ve

e substituindo na eguagdc anterior e reagrupando obtem-se:

d TN

V [HN__.I e hN} + VN [hN - HN] = MI‘I VI‘I -—a*_E—- f3.32)

N—1

As equagdes (3.29) a (3.32), com a aproximacdo (3.24),

formam um sistema linear de N eguagdes, com as seguintes incég
nitas:
-~ Para a situacio de condensador total

- Para a situacdo de condensador parcial
VA!; V2 L VN [

Nestas equagdes aparecem Q1 e LN' A taxa de calor Q,I

no refervedor deve ser especificada ou relacionada através de
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uma dada lei de controle, o mesmo ocorrendo com a vazao de re

fluxo L., que estd relacionada com varidveils do sistema  depen

Nr
~dendo do esguema de controle em estudo.

Para efeito de exemplificagao consideram-se alguns

esguemas classicos de controle®?®.

Na PFigura 3.4 tem-se © esquema de uma coluna s0bh <on

trole de balanco material.

— — i —]

Ru
- ——
FIGURA 3.4 - Esquema de uma coluna com condensador total sob

controle de balanco material.

@
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Neste caso LN & conhecido e mantido constante, poden

do-se calcular RN por:

Re = Vygoq = Iy (3.35)

Substituindo esta expressdo nas equagfes do  balancgo
de energia e como Q1 & mantido constante o sistema formado fica

com N incdgnitas e pode ser resolvido.

Na Figura 3.5 a temperatura de um prato j da secgao

de topo & controlada variando a vazdo de destilado R, e a tempe

N
ratura de um prato "K' da secgao de fundo €& controlada variando
a taxa de calor fornecida no refervedor. Sendo conhecidas as

leis de controle,

e
!

= f1(Tj} , ' (3.34)

e Q1

fz(TK) ’ {3.35)

do balange de massa.giobai

Vg1 50w * Ry o
e utilizando (3.2¢6), tem-se:

Novamente, substituindo as expressdes (3.35) e {3.36)

nas equagdes do balango de energia, o sistema resultante fica



133

@

P e ol |
1
|

o
!
t
;
!

FIGURA 3.5 -~ Esquema de uma coluna com condensador total e con-
trole de temperatura em pratos da seccao de topo €

fundo.
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constituido de N equagbes e N incognitas.

E assim poder-se-iam exemplificar varios outros esque
mas de controle, dependende dos objetivos do controle e configu

ragao da coluna {condensador parcizl, retiradas laterals, etco).

Deste modo, conhecidas as leis de controle, a resolu
gdo do sistema linear, equacdes (3.29) a (3.32), fornece o per
fil de vazdes do vapor a cada nove incremento de tempo {(At). As

vazdes de liguido sdo determinadas atraves da eguagao (3.26).

A sequéncia de calculos descrita nos itens a), b) 2
c) & efetuada até atingir-se o nove estado estacionario do sis

Lema.

O diagrama de blocos do método encontra-se no Ane

Xo G,
3.4 - Resultados da simulaocdo. dinamica

3. 4,1 - Bistema analisado

0 modelo qﬁe'descreve a dinamica de colunas de desti
lacdo descrito nas secgdes anteriores foi programado no sistema
CYBER-170 do Instituto de Estudos Avangados do Centro Tecnold

gico RAercespacial, localizado em Sdo José dos Campos.

0 programa, construido em linguagem FORTRAN-IV GH, &
capaz de simular o comportamento de colunas com até 30 pratos,

destilande misturas de no maximo 10 componentes.

Este programa foi testadeo para a configuragdo da colu
na de etancl da Tabela 2,10, contendc 37 pratos, condensador

parcial e destilando uma mistura de 4 componentes: etancol,agua,
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acido acético e CO,, com composigoes descritas na Tabela 2.12.
As condig¢Oes iniciais que definem o estado estacionario inicial
da simulagdo dinamica foram obtidas através do programa em regi

me estacionario.

Na analise em regime estacionario, apresentada no Ca
pitulo 2, concluiu-se pela utilizac¢ado do métode de Naphtali-
Sandholm; relembrando que para este método-eram especificados:

- O numerc de estagios tedoricos:

- B razéo de refluxo;

~ As Vazdes das retiradas de tope, fundo e laterais;

O perfil de pressao;
- Os pratos de alimentagdao e respectivas caracteriza

gdes (temperatura, composi¢do, vazdo e pressio).

Com estas especificagoes o programa fornecia para ca
da estagic as concentragdes dos componentes nas fases liguida e
vapor, temperatura, vazdes de liguido e vapor gue deixam os egs

tagios e cargas térmicas do condensador e refervedor.

Yotes valores, fornecidos e calculados constituem o
estado estac&onério-inicial da simulacéo efetuada. Partindo - se
deste estado, o comportamento da coluna pode ser simulado s0b
a agéo de uma grande Variedade de possiveis perturbacgdes, desde
variagées na vazéo, composigéo ou entalpia da alimentagao, ra
zéo de refiuxo, vazées de produtoz de topo ou fundo até varia
coes nas taxas de calor retirado no condensador ou fornecide no

refervedor.

As caracteristicas geométricas da coluna sao as Y=
guintes:

- Numero de estagios = 37



L]

partir deo

dos

A

136

Tipo de prato: perfurado

Di&metrc da coluna:

prato 1 ao 11: 14 £t
prato 12 ao 37: 9,5 ft
Area dos pratos:

prato 1 ao 11: 153,94 £t

prato 12 ao 37: 70,88 ft

2
2

Comprimento do vertedor de saida:

prato 1 ao 12: 129,4 in

prato 13 ao 37: 87,78 in

Altura do vertedourc de salda: 5 in

alimentacao & introduzida no décimo segundo prato a

fundo, com as seguintes caracteristicas:

-

Vazao = 351.495 Kg mol/min
Temperatura = 353,15 K
Pregssao = 1,39 Kgf/cm2

Condicgdo da carga: liguido saturado

Composigéo:
componente
etanol

agua

acido acético

C02

As retiradas laterais sac na

Produto de fundo:
Prato 15
Prato 32 s

Prato 37

fragao molar
0,0285
0,9706
0,0003

0,0006

forma de liguido satura

339,55 Kg mol/min
0,1255 Kg mel/min
10,9867 XKg moel/min

0,247 Kg mol/min
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As condicées em regime estacionario para esta situa
¢do foram obtidas do programa em regime estacionaric e estac
listadas na Tabela 3.1.a. ks unidades agui utilizadas sao as
mesmas da simulag&o em regime estacionario.

- Tj, temperatura do estagio, QC;

Vj e Lj' vazdes de vapor e liguido gue deixam o eg

tigio, Kg mol/min;
- Xy 51 fragao molar do componente i na fase ligquida;
P _

- ¥ 5 fracac molar do componente 1 na fase vapor;
. ;

- 3, namero do estagic (comecgando pelo refervedor) ;

i, numero do componente.

i componente

1 - etanol

2 agua

3 acido

4 C02
3.4.2 . Resultados e discussoes

A aplicacdc da metodologia estabelecida anteriormente
de resolucao das equagoes do modelo a situagac exemplificada a
cima fica na depedéncia de um adequado procedimento numérico de

integracao das eguagles do balango material dos componentes

{3.14).

0 método numérice de integragido de Euler modificado

& citado por varios autores como adequado para a utilizac3c na

o
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simulacdo de colunas de éestilacéo. Ao contrario dos métodos im
plicitos, ele necessita de somente uma iteragéo para cada inter
valo de tempo; poOr outro lado, a simplicidade de sua fOrmula de
predigio, guando comparada com métodos de ordem superior como o
Ge Runge Kutta, di-~lhe uma evidente vantagem no nimerc de opera
¢oes efetuadas por iterag%o¢ E claro gue tem-se que ter seupre
em mente os problemas de instabilidade decorrentes dos erros de

truncaiento.

O método de Runge Kutta (R.K), apesar de ser mais len
to {necessita de um nimero maior de operagées por incremento)},
pode trabalhar com incrementos maiores no tempo de integragao,
apresentando um erro de truncamento menor e portanto uma mailoxr
estabilidade. 0s érros de truncamento do R.K sao da ordem do
incremento elevado a quinta poténcia, enquanto que 0s erros de
truncamento do BEuler modificado sée da ordem da terceira poten

cia do incremento.

Comparando-se estes dois métodos, pode-se definir o
mais adeguado para a simulagéo do estado controlado da coluna.
0 critério de compara¢ao pode ser uma anilise dos incrementos
limites. Todo método de integrag§0 numérica apresenta um linite
da variavel independente, neste caso ¢ incremento do tempo, tal
gue, para valores acima dele os erros de truncamento se tornam

excessivos e o método diverge.

A comparagao entre os erros de truncamento gerados pe
los dois métodos & obtida diretamente das diferencas apresenta

das nasg respostas para um incremento de tempo fixo,
A comparagao entre os métodos de R.K e Euler-modifica

do & feita através da analise dos perfis de temperatura  resul

tantes da simulac¢do dindmica da coluna, sem a acac de controla

&
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dores, istoc &, com as malhas de controle abertas.

Na Tabela 3.1 s&o indicados os perfis de temperaturas
dos pratos em varios instantes, obtidos usando-se os dois métg
dos. O incremento no tempo em ambog os casos & de 0,04 minutos
& a perturbacioc é uma variagao degrau na retirada de alcool do
prato 32 da coluna, gue passa de 10,9867 Kg mol/min para 9,5 Kg

mol/min.

No sentido de se verificar se o comportamento dos mé
todos se mantém para outra perturbacgao, fol feita uma nova simu
lagdc, agora para uma variacdo degrau na taxa de calor retirada

6 Keal/min para.5826x106 ¥

pelo condensador, que passa de .6854%10
cal/min, Os resultados estdo apresentados na Tabela 3.2,0 incre

mento no tempo &€ de 0,04 minutes.

Analisande as Tabelas 3.1 e 3.2 verifica-se gue as
temperaturas dos estagios obtidos através dos dois métodos dife

rem para ambos 08 ¢asos analisados em no maximo O,OSOC.

Congiderando as hipbteses adotadas no desenvolvimento
do modelo e principalmente as dificuldades na obtencdo dos para
metros de eficiéncia dos estagios, pode-se dizer gue esta dife
renga & totalmente desprezivel, além de ser inferior & sensibi
lidade da maioria dos instrumentos de medida de temperatura nor
malmente usados. Portanto guanto a preciséo, conclul-gse gue o0s

dois métodos apresentam 08 mesmos resultados.

Nestas condigées a definicéo pela utilizacdo de um de
les se dard através do tempo dispendido nos calculos, tempo este gque &
fungéo direta do valor limite da variivel independente. Visando
definir este limite, os incrementos no tenpo s&o aﬁmentadcs até

os métodos se instabilizarem ou o8 erros de truncamento delxa



TABELA 3.1 - Comparagdo entre os métodos de Runge-Kutta e Buler-modificado. Perturbacio - redu-

¢80 na retirada de alcool do prato 32, de 10.9867 Kg-mol/min para 9.5 XKg-mol/min

intervalo de integracgdo: 0.04 minutcs

estagio t = 4 minutos

t =.16 minutes

£ = 60 minutos

t = 124 minutos

EM RK EM RE M RK (e %}EiaCiOlnariO}

1 108,855 108.854 107.693 107.854 105.354 105.360 104.982 104.984
-3 108,415 108.415 104,301 104,326 102.086 102.087 | 101.867 101.870
> 107.953 107.9855 102.483 - 102,498 99,053 99,076 98.635 98. 641
7 107.409 107.410 101.018 101,043 96.363 9¢. 388 95.561 95.58¢
9 166,451 106.455 100.334 100,360 95.086 95.105 94.972 94,998
L 103.863 103.866 98.297 98.310 94,737 94.783 93.810 95.842
13 101,209 101.214 94.746 94,777 87.760 87.784 87.309 87.349
15 97.885 97.389 90.620 90.651 84,415 84.419 84.230 84,273
17 85,706 85.717 84.939 - 84.960 83.437 82.460 83.316 83.348
19 83.374 83.386 83.131 83.157 82.795 82,798 82.642 82.677
21 82,4923 82.502 82.370 82.382 82.254 82,291 -82.138 82.170
23 81.865 81.876 81.859 81.879 81.702 81.748 81.691 81.706
25 81.313 81.320 81.307 81.337 81.247 81.284 81,242 81.288
27 80.733 80.802 80.791 80.806 80.750 80.781 80.739 80.776
29 80.286 80.294 80.279 80.298 80,263 80.293 80.257 80.298
31 73.780 75.787 79.770 79.790 79.769 79.785 79.734 78.770
33 79.276 79,284 79.275 79.298 79.071 79.093 79,066 79.091
35 78.774 78.783 78.773 78,783 78.771 78.784 78,752 78,792
37 43,018 43.022 43.026 43,031 43.042 43.051 43.051 43,056

o1
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TARBELA 3.1.a -~ Perfis estacionarios de temperatura, vazao molar

de vapor e liquido (condigdo inicial do

transiente).
Frato T v L

1 108.962  91.932 -

3 108.728  91.248 431.795

5 108.436  90.962 431.218

7 107.981  90.530 429,787

9 107.013  89.348 431.012
11 104.984  87.123 430.109
13 101.832  66.025 55.002
15 98,006  65.735 53.241
17 85.724  66.920 53.437
19 83.485 67.894 54.738
20 82.983  67.779 55.128
21 82.507 67.891 52.816
23 81.879 67.702 52.834
25 81.322 67.534 52.941
27 80.796 67.744 52.837
29 80.292  67.713 52.912
31 79.785  67.827 53.234
32 79.525  £7.934 53.625
33 79.206 68,103 67.312
35 78.679  68.214 67.354
37 43.240 .724 59.037

regime



TABELA 3.2 - Comparacdo entre os métodos R.X e E.M. _
Perturbagdo: diminuicaoc no calor retirado do condensador de .6854x10% Keal/min pas

sa para .5826}{106 Keal/min. Intervalc de integragdo .04 minutos

estagio t = 5,2 minutos t = 15,6 minutos t = 31,2 minutos t(zslégigiggig?
EM RK BH RK EM RK EM RK

1 108,855 108.854 108.857 108.857 108,855 108,857 108,855 108.057
3 108.414 108.416 108.414 108.420 108.414 108.421 108.414 108.421
5 107.9847 107.949 107.947 107.954 107.947 107,955 107,947 107.855
7 107.366 107.369 107,363 107.367 107.363 107.367 107. 366 107.371
S 106,196 106.198 106.193 106.203 106.198 106,211 106,208 106.231
11 102.860 102.859 102.856 102.8¢64 102.868 102.868 102.883 102.89%6
13 102,003 102.005 102.004 102.009 102,016 102.028 102.035 102.056“
15 96.742 96.751 97.115 97.118 98.128 98.158 98.362 98.377
17 90.002 30.028 96.532 96.635 97.042 97.568 97.489 97.496
19 86,701 86.726 94.027 94,029 85,035 95.062 95.376 95,381
21 83.568 83.571 80.536 90.551 93.547 93.570 94,004 94,027
23 82,242 82,247 85.832 85.853 92,058 92.081 I92.812 892,831
25 81.511 81.516 84,960 84,974 89.564 89,597 90.021 90,044
27 80.915 80.920 83.150 83.165 87.062 87.099 88.072 88.115
29 80.368 80,371 82.817 82.826 86.509 86.543 87.363 87.597
31 79.837 79.840 81.053 81.082 85.475 85.481 86.986 86.998
33 79.313 79.319 80,003 8G0.008 80,280 80,316 8B2.636 82.657
35 78.803 78.823 79.012 79.021 79.457 79.488 81.113 81.144
37 44,271 . 44,282 44.294 44,299 44,310 44,316 44,318 44,321

(A4
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rem a resposta da simulagao absurda.

Para ¢ método de Eﬁler modificado isto ocorreu para
incrementos de 0,06 min, e as Tabelas 3.3 e 3.4 nostram os per
fis de temperatura em varios instantes com este incremento, res
pectivamente para as duas perturbagées acima citadas (variacdo
degrau na retirada de alcool do prato 32 e no calor retirado pe
lo condensador). Verificando os perfis da fabela 3.4, observa-
se qué a partir do instante 3,6 min a resposta comega a ficar
absurda . Neste instante a temperatura do prato 9 € menor gue a
temperatura de pratos superiores {de 11 a 15}. Para a Tabela

3.3 o perfil se torna irreal a partir do instante 6,6 min.

' Para o metodo de Runge-Kutta isso ccorre para incrementos
de 0,07 minutos e as Tabelas 3.5 e 3.6 listam os perfis de tem
peratura para varios instantes com este incremento. 3As perturba
¢bes sao as mesmas do caso anterior. Na Tabela 3.5 os perfis
comeganm a ficar absurdos a partir do instante 8 min. {tempe
ratura do prato 5 maior do que a dos pratos inferiores 3 e 4) .
Para a perturbagéo no calor retirado do condensador -~ Tabela

3.6 ~ os perfis se tornam irreais a partir do tempo de 6 min.

Como © tempo de computacdo consumido pelo ﬁétado Run
ge~Kutta & cerca de duas vezes maior gue o do Euler—-modificado,
80 seria vantajoso a utilizacac do método de R.K para incremen-
tos maiores que 0,08 min, pois nesse caso 0 tempo consumido nos
calculos seria inferior ao de Euler-modificado. Entretanto ve=-
se pelas Tabelas 3.5 e 3.6 gque com incrementes de 0,07 mninutos

o método diverge.

Logo, se nado pode-se usar o R.K. para incrementos mai

ores e se guanto a precisdo eles demonstram ser semelhantes,



TABELA 3.3 - Andlise dos Incrementos Limites; Método de Integragado: Buler-modifi

0.06 minutos

32 de 10.9867 Kg-mol/min para 9.51 ngmolfmin; Incremento de

cado; Perturbagio: Reducdc na vazdo de retirada de Alcool do prato

ten

estagio £'% 4,0 minutos t = 6,6 minutos 15 minutes
1 102.891 87.17%9 108.8460
3 182.062 108.636 107.327
5 98.524 95,068 107.215
7 96.641 107.751 107.012
9 95.583 294,757 106,112
11 95,247 94,661 103.689
13 92.238 106.845 161.154
15 90,244 94.881 96.797
17 85,987 92.772 84,492
19 83.421 103,071 83.003
21 82.503 84.403 82.450
23 81.870 83.172 81.728
25 81.315 84.221 81.25%
27 80.796 83.695 80,763
29 80,286 8§1.867 86.181
31 76.780 80,840 79.660
33 78.276 80.937 79,204
35 78.774 78.195 47,747
37 44,367 48,433 48.512

AA"



TABELA 3.4 -~ Analise dos Incrementos Limites; Meétodo de Integragdc: Euler - mo
dificado; Perturbacao: Reducao na taxa de calor retirado no con
densador de .6854x10° Kcal/min a .5826x10° Kcélfmin;Incremento de tem
po: 0.06 minutos.

estagio t = 1 minuto t = 3.6 minutos t = 5,2 minutos

1 108,855 108.854 108.854
3 108.414 104,333 103,207
5 107,947 103.661 107.564
7 107.366 102,22 10G.096
9 106.193 102.25 98.459
11 102.857 99. 44 96.881
13 101.996 102.627 101.275
15 107.112 102.390 97.742
17 90,007 101,172 99,310
18 89.415 87.467 97.277
21 8§7.297 83.184 85.938
23 82,766 82.132 82.759
25 81.695 81,458 81.732
27 81.007 80.883 81.041
23 80.423 80.349 80,443
31 79,868 79.824 79.882
33 79.335 79,306 79,343
35 78.557 78.795 78.821
37 42.814 41.612 42,851

Sril



TABELA 3.5 - Anadlise dos Incrementos Limites; Método de Integragac: Runge
-Kutta: Perturbacao: Redugdo na vazao de retirada de alcool
do prate 32 de 10,9867 Kg-mol/min pafa 9.5 Kg~-mol/min; Incre
mento de tempo: 0.07 minutos.

restégio £ = 2,2 minutos t = 3,6 minutos t = 8,0 minutos

1 108,758 108.851 104,315
3 108.602 96,223 88.427
5 107.931 95,086 103.794
7 107, 341 84,771 95,501
9 106.409 94.671 96.643
11 103.547 94.899 101.328
13 101.001 92.404 89,414
15 87.683 89,959 96.379
17 85.705 84.622 89.650
19 83.299 82,220 84,579
21 82.417 81.460 86.792
23 81.844 80.861 §2.373
25 81.302 80,324 81.001
27 B30.765 79.815 80.246
29 80.274 80,321 79.027
3t 79.761 79,843 78,5801
33 79.265 78.011 79.145
35 48.766 48,002 46.933

9y i
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TABELA 3.6 -~ Analise dos Incrementos Limites
Método de Integracido: Runge-Kutta
Perturbacgac: Redugéo na taxa de calor retirado no
condensador, de .6854x106 Keal/min a .5826x10% Kcal/min
Incremento de tempo = 0.07 minutos
estagio £t = 0,6 minutos t = 6,0 minutos

1 108.855 108.851

3 168,414 104.534

5 107.950 102.217

7 107.373 99.899

9 106,220 805,674

11 102.913 100,052

13 102.030 98,343

15 101.082 96,237

17 86.365 97.621

19 §4.593 87.841

21 82,804 8§9.112

23 82,004 83,459

25 81.393 60.897

27 80.846 81.368

29 80.323 79.601

31 79.808 78.392

33 79.295 77.641

35 78.790 78.521

37 43,681 45.01
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conclui-se pela utilizagéo do método de Euler modifi
cado na integracdo das equagdes do balango material em detrimen

to 4o R.X.

0 comportamento dinamico do sistema em estudo é apre
sentado nas Tabelas 3.7, 3.8 e 3.9. Nestas tabelas temos os per
fis de temperatura Tj’ vazées de vapor Vj e vazées de liguide
Lj obtidos para varios instantes. Para todas as situacées ¢ in
cremeﬁto no tempo € de 0,04 minutos, tendo sido usade o método
de Euler modificado para integrar as equag¢Oes de balan¢os mnmate

riais. As perturbag¢Oes introduzidas no sistema sao, respectiva

mente, perturbac¢do na alimentag¢do (acréscimo de 10% na vazao mo

lar global de alimentagaoc), perturbacac na vazao de retirada
de Alcool do prato 32 (de 10,9867 Kg mol/min para 11,4867 Kg
mol/min} e perturbagac na composigao da alimentagao {reducaoc

da fracdo molar do etancl de 0,0285 para 0,015).

As Figuras 3.6, 3.7 e 3.8 exemplificam as curvas de
resposta do sistema em termos de fragaoc molar 4o etanol na fase

iiguida, para as treés perturbagdes citadas antericormente.

Das Tabelas 3.7, 3.8 e 3.9 verifica-se que a coluna
atinge um nove estado estacionario, para as tres perturbac¢des
efetuadas, em média apds 2 horas da perturbagéo inigial e os
pratos mais sensiveis as perturbagées demonstraram ser ©0s da re

gido intermediaria da coluna (14 a 32).

Nas respostas da coluna apresentadas até aqui & gimu
lado o comportamento da mesma para perturbag¢oes conhecidas e
com as malhas de controle abertas, ou seja sem a agao de contro

ladores.

Quanto a simulacdo da operacao controlada da coluna



TREELA 3.7 - Perfis de temperatura, vawdes de limaldo e vapor ao longo da colunay perturbagBo na alimentaciio: ect@scimo 10% na vazdn
molar global de alimentacho,

TEpo

e 2 ] a0 6 a0 138
estacicniric
Prato T 1 v P L v 7 L v K L v 7 L v

1 168,855 91,8131 107,913 91.745 105,978 91,768 104,855 91,743 104,855 91,746

3 06,474 441,92 91.415 107.620 441,591 91,417 105.410 441,810 O1.416 104.414 441,507 91,416 104,414 231,450 83,437

5 167,958 441,556 91,065 106,384 441.529 D106 103,001 441,848 91.06F 183.958 441,300 91.08s 103,939 441,080 91.iwo

1 107,447 A41.145 90,315 05.396 441.116 90,615 104.53% 441,035 90,615 103,437 441887 90,614 03,447 ddt.oTu w635

5 106,606 439,435 B9.544 105.01% 439,430 89,543 104.724 439.355 B9.547 10Z.5%2 439,205 BG4S 102,612 430.99% 59,549
n 104,266 435.527 B6.307 104,001 435,505 ©6.305 103.821 435,426 B6.30% 10Z.275 435.279 66.305 102.275 43507t 66.31%
13 161,642  £7.478 60,682 1GL.607 57,452 65.877 101,560 57,371 6B.H76 101.468  57.%25 6€6.877 101.468 S7.016 68,08
15 100.56% 56,391 6b.70% 100.532  55.424 68.006 100,331 55.346 68.607 100.198 5% t68 GH.B0T 106.198  55.13% 6u.61Z
17 - 88,636  55.067 68,309 93,616  S4.510 66,746 98,475 54,443 BB, 764 99.732 54,106 68.765 99,735 $4.086 6B.77%
19 §3.736 54,893 70,155 93.020 53,015 68.654 94,610 53,416 65.700 96,257 5368 6B.733  95.260 53,081 6w.73n
20 83.062 55.234 70.380 A6.17%  52.957 68,315 52,015 53.402 68,474 D718 53,256 66.715 91,024 S3.046 65.7:0
1 82,604  55.436 70,527 BA.08F 54,230 TO.127 . 55,467 53.388 67.914  £7.779 53243 68,703 90.¥YS  5A.034 eb.70w
2 81.917 55,625 70.686 02,330  55.188 70.531  B55.011  53.303 69.824  86.291 53,215 66,620 59,294 53,008 66.6B1
5 §1.344 55,731 70.770 61.5%6 55.486 70.631 #4.876 52,661 TO.41d  BL.T69  53.1B3 67.912 67,799  S2.978 66.651
7 BO.B1Z 55,791 70.51B  BO.908 55,621 70,775 83719  S4.073 70.625  B6.572  GLLO9L 68,926  £6.953  53.04B  6b.5vd
25 80.%99 .55.820 70,846 0,396  55.702 70.826 80,703 S5.233 70.034 81310 53115 70.442  £5.109  52.8678 67.83p
31 79,791  55.85% 70,669 79.82%  55.75% 70,855 79.976  55.461 70,803 00.530 54,803 70,658 82,393  53.I87 69.90%
3% 79.535 55,061 J0.568  TH.562 55,772 70.065  79.664 55,538 70.8ZF  79.951  55.084 70.728  80.5613 54,347 70.413
33 7,364 66.848 T0.BEG  79.305  66.TT0 70.86% Tv.B62  G66.576 70,839  79.55% 606,249 70,764 19,879  65.812 70,637
33 . 36781 66,825 70,831 78794 66,763 76,843 TE.BIT  66.624 70.534  7E.93%  60.410 T0.787  79.04B  £6.172 70,604
37 42.84  58.015 389 43.07  58.004 3,332 43,14 57.975  3.349 4335 57.941  1.4B4 4351  S5T.535 3.7t

3

6% 1



TEEELA 1.5 - Perfis de temperatura, vazfes de liguido e vapor ao longo da epluna; pertiwhkecio na
Floool do prato 3k, de 10,9867 ky mol/min para 11.4867 Kg mol/min.

vazdo e retirada de

m‘;’ 20 40 60 16

* estacionirie

Pratos T L v T I v T L v T I v

1 108,856 .QIU?ZG 104, 836 41.727  10B.85% 91,726 108,856 o1, 727

3 106,414 430.EB4 91,352 100,415 430,264 91,357 108,414 430,251 9t.3%2 108,414 430,221 91.352

5 107,953 429.896 90.943 107.953 45,876 20,044 107,953 432%.563 90,943 107,953 459,831 90,944

7 107,410 429,438 90,374 107,490 429,418 90,374 107.410 429,405 90,374 107.410 429,375 90,374

2 166.463 425,625 09080 105.463 439,606 BR.054 106,463 425.593 89,033 105.463  {ZE.563 BY.054
11 103,893 426.437 B85.716 102,893 456,399 83,721 103.486 426320 BS. 71 101,897 426,360 BS.TLZ
13 101,274 52,965 65,709 101.25% B U966 65,724 101.29F% Se 854 05,723 101,282 w2, 422 63,724
15 99.851. 52.564 65,214 100.016  BI.O3G 65,653 100,531 Bz vzt 05,850 140,33t €2, 437 65,695
17 87,400 53,631 64.526 9Y.506 G2.95%4 65,225 106,304 53.01% 065,624 1040, 365 B2 445 65,671
19 83,641 54,558 &7,4M B7.548 SL.521 66429 96, 540 52,71 64,580 95,863 g2, 365 85,623
20 B3, 0ed S4.865 47,860 H4.393 53.7831 87,120 87.213 52,31 bb.047 82,43 52,471 B5.3TH
21 82,5063 55,039 @7.78:  g3.z2% 54,474 67.438 44,718 53.3bB  6u,950 91,821 52.535 85,0048
23 81,910 55,234 87,317 82,144 54,973 BTV i, 458 B4,6B& &7.550  85.z46 52,623 68,681
25 B1.341 55.33% £7.9%3 81.45z2 55,171 &7.47% H1.572 55.031 67,784 B2, 124 52.62% &7.466
27 BO.B1Z  55.393 . abk.i3%  BO.B74 55,278 6700061 B.93] S5 18z 7. uud Bt. 130 B2, u40 7.7
29 B0, 361 55.431 6R.068  80.336 55.343 68,011 Bg, 366 B5.2bz B7,97% BO. 460 52,730 67,850
) | PR30 55,455 6B.0BS 79.BIZ S5L3EL GELO5T o, E300 55,343 BB.OZS Y9.B7S 52,742 67,971
32 T9.540 55,484 &E.04 79,554 55.404 68,055 79,564 55,367 68.040 79,599 52,7527 87.9%6
33 79,284 66,951 EE.UBE  TE.E97 66.89%6 55,055 79,308 BB.EET GE.041 VE.3M 66,011 65,011
35 76,782 66,927 65.080  TH.7HR 66,885 e8.045  7B.794  66.BBD  £u.038  7B.B10 6,083 602
37 42,79 58,104 L6197 42,83 58.096 (6404 42,86 58,082 L6583 42,86 38.583 .BE3

aet



TEEFIA 3.9 - Ferfis de temperatura, vazdes de 1ignido & vapor ao longo da colung; perturbagio na amposican do etamol na alimentacdo
recugiio da corposigao de 0,0285 para 0.015 (porcentagem wolar)

t{rerifl? 15 25 35 =0 -‘ 60, estac;i:.%rm
Pratos T L v T L v 7 L v P L v 7 L v i L v

1 108,656 51,726 108.B56 51,736  108.854 91,726 108,556 91,726 100.836 $1.725 104,836 91,727
3 168,415 531,586 51,354 108.414 A31.580 91.353 106.414 431569 $1.354 108.475 431,531 93,354 108.415 930.785 9L.355 104.415 430,630 91,356
5 107.566 431,230 §0.%6¢ 167,966 431,204 90.966 TG7.966 431.193 90.985 107.966 431.155 90,986 107.966 430.410 90.9v3  197.9s8 439,255 90908
7 WT.479 430,802 90.513 107.482 430.796 §0.514 107,482 436,786 90,513 107,482 430,748 90.514 107,487 430.001 90.516 107,487 426,819 $0.517
8 106,823 430,245 59,735 106.834 430.2¢5 BT.73 106.634 430,233 59,738 196834 430,150 89.742 106,834 429,453 BY.7AT 104,574 420.295 89,753
11 165,407 425,016 87.683 105,413 429,015 €7.691 105,413 429,004 B7.651 105.416 420.967 87,6971 105.419% 428,231 D703 145,419 435.074 B7.705
12 103.672  54.07% 65,512 103,687 54,076 65,515 103,681 54,065 63.515 703,681 S4.056 65.516 103.684¢ 53.287 65.515 103,657 53,135 65.824
15 103,113 54,639 65.357 103.211 34,085 65.482 103.215 54.034 65.484 101.215 33,997 65.486 103.217  53.250 65,495 103.320 53107 65.496
17 - £3.557 53,525 64,656 08.488 54,112 65.217 100,735 G4.128  65.445 101.707 54,002 65.456 105.127  53.356 65.464 105,747  53.201  83.467
12 84,241 54,608 66,637 96,393 53,158 65,329 99,500 54,016 64.857 101.763 54.067 65.423 102.051 S3.374 65.434 192,265 53.172 65.437
20 83.212. 55.308 66.896 55.0586 34,000 66.367 95.403  53.517 64.596 97,041 54.045 £5.400 88,026  53.309 S5.419 60,037 53.156 od.4z
zi §2.646 55,573 67.045 8LM17  B5.038 66,772  BG.894 53,236 65.93% 54,589 54,022 £5.301 95702 53294 65.494 97,75z 53.142 65,207
23 §1.966 53,818 62,205 8075  53.643 67.096 82,534  55.747 66.367 90,179 53391 64.616 93.689 53.263 65.374  96.281  53.112 ©5.376
s 81.277 55.927 67.286 B1.392 S5.B45 67.228 81,331 55,682 67.125 82841  54.576 BB.571  91.76B 53,234 65.343 04,331  53.081 65,345
27 80,795 55,387 67,331 80.826 55,341 6€7.%99 £0.884  55.549 67.241 81.721 55.466 66,999 90,270  53.202 65.309  93.343 53.048 §5.312
29 $0.287 56.022 67.357  £0.302  55.992 $7.337 #0.320 55.935 67,302 80,460 - 55.735 67.173  88.574  53.131 63.089 97,663  53.007 65.17%
3 79,788 56.043 67.374 79731 56,620 67,359 79.804 55,983 §7.340 79,862 55.843 ©7.268 §5.075 52.250 63,271  o7.918 52.300 £5.838
EP) 79.530  36.051 67.371  79.335 36,031 67.360 70.548 55,002 67.344 79,584 55,891 67.294 82,118  SI.145 E6.557 83,075 5:.548 66,440
33 79.276  67.034 67.362 79.204 67.018 67.352 79,269 66,990 67.341 79,396 €6.903 G§7.307 80.344  6€5.459 67.08)  BO.GI8 65,147 67.093
35 78,779 67,040 67,33 18,781 66.994 67.327 7B.784 66,974 67,325 7B.B0D  €6.917 67.307 79.154 66.156 67.453  74.328  46.033 67,517
37 4267  S&.162 LG0T 4Z.79  S8.359  .00T  42.86  S8.156  .001  43.01  SE.148  L001 43,02 57.913 L6198  43.45  57.886 7753

-
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FIGURA 3.6 - VariacSo da fracic molar do etanol em fase ligquida para uma perturbagdo na alimentacido (acréscimo de

10% na vazaoc molar global de alimentagao.
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FIGURA 3.8 - Variagdo da fracdo molar do etanol em fase liquida para os pratos 16, 25 e 32 para uma perturbacio na
composicao do etancl na alimentacao, reduc;g"io da composigdo de 0.0285 para 0.015 (fracdo molar)
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convém ressaltar gue a maneira na gual os esquemas de controle
sdo aplicados depende certamentedos objetivos da separaczo. Nenhum
sistema de controle pode ser considerado o melhor para todos os
tipos de operaqéo e, dentro dos ohjetivos deste trabalho, nao
se pretende agquli dar um tratamento definitivo para todos estes

possiveis sistemas de controle.

B

0 esquema de controle utilizado para exemplificar a
aplicagao do programa desenvolvide & o esquema D/F representado

na Figura 2.13 do Capitulo 2,

0 céntrolador usado neste esquema € um P.I. (proporcic
nal-integral), com ganho de AS.&}ﬂ@lﬁﬁn‘%leC}ta@m integral de 2
min. A perturbag¢ado introduzida no instante inicial & uma varia
¢do em degrau no “set—point“ do controlador que passog”&e 91,5

“c para 96,5°C.

A Figura 3.9 mostra a variacdc na femperatura do pra
to de controle (prato 16). O incremento no tempo de integragao
& de 0,04 minutos e & utilizado 0 método de Euler-modificado pa

ra integrar as equacoes 40 balango material.

As Figuras 3.10 e 3.11 apresentam a variacio na temnpe
ratura do prato de controle para duas perturbagdes introduzidas
no instante inicial, respectivamente, perturbag¢iao no balancgo ma
terial, {aumento de 5% na vazéo molar de alimentacao) e pertur
bagdo no balange energético, redugéo de 5% na entalpia. Novamnen
te, o incremento no tempo de integragéo & de 0,04 minutos e a
utilizado o método de E.M para integrar as equagées do  halanco

material.

As Piguras 3.9, 3.10 e 3.11 indicam gue, apesar do sis

tema apresentar uma certa instabilidade para as respectivas per
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turbagées efetuadas, pode-~se dizer que © esquenma de controle
utilizado (contrelador P.I.) garantiu a opexagéo controlada da
coluna, com o tempo regposta do sistema se situando entre 140
a 160 minutos. Esta instabilidade, a principio, podem sex decor
rentes dos valores de ganhe e tempo integral utilizados no con

trolador P.I. 5

Para todos os casos simulados, fﬁi utilizado o compu-
tador CYBER-170 do CTA-5.J.C. e a capacidade de memdria requeri
da & cerca de 200 K "bytes". Utilizando-se o método de Euler-mo
dificado para integrar as equagées do balango material o progra
ma construido consome em torno de 10 minutos de CPU para simu-

iar 160 minutos de operagao, com incrementos de tempo de 0,04

minutos.

[Rp———
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FIGURA 3.9 ~ Variagao da temperatura no prato de controle para uma perturbacdo no “set.point® do controlador de
91,5 °C para 96,5 °C.
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TEMPERATURA-C DO PRATO DE CONTROLE (16)
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FIGURA 3,10 - Variacdo da temperatura no prato de controle para uma perturbacao no balango material {aumento de

5% na vazao molar de alimentacdo).
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FIGURA 3.11 - Variagac na temperatura do prato de controle para uma perturbacdo no balanco energético {reducdo de
5% na entalpia de alimentacao).
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CAPITULO IV

CONCLUSOES E SUGESTUES



CAPITULO TV
CONCLUSUES E SUGESTUES

A analise do trabalho, dentro de uma &Gtica global,
permite concluir que as simulacCes estatica e dinamica, se wuti
lizadas de uma forma conjunta, constituem um pacote de simula
gdo de fundamental importéncia, nao s0 para o projeto e otimiza
" ¢do de colunas, mas também para a selegdo de esquemas de contro
le adequados. E interesgsante ressaltar gque a utilizacdo dos mé
todes UNIFAC e UﬁIQUAC,de uma forma conjunta, no tratamento da
termodinémica do equilibrio ligquido-vapor generaliza um tal pa
cote, permitindo a simulagao de colunascom misturas cujos dados
termodinamicos néc séo disponiveis na literétura, como € ¢ ca

so 'da mistura agqui estudada etanol-agua e impurezas. Uma etapa

-

eventualmente Util para o processo de simulac¢ao consiste na ana
ligse de possivels hipdteses simplificadoras {(idealidade), visan
do principalmente a redugdo do tempce dispendido nos calculos.Pa

ra amistura etanol,igua, acido acético e CO,,e dentro das condi

gbes operatdrias usadas ne trabalho, concluiu-~se gue:

~ A hipOtese de idealidade da fase gasosa pode ser
considerada como aceitavel, ¢ mesmo nao ogorrendo com a da fase
liguida;

- A influéncia da entalpia de excesso, tanto da fase

ligquida como da fase vapor, no calculc das respectivas ental

pias de mistura pode ser considerada desprezivel.

A comparacac entre o método de Newton-Raphson e o de
interpolagdo {“regula-falsi") para a aceleragdo da convergéncia

‘na determinac¢ic da temperatura de eguilibrioc permite concluir
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por uma relativa equivaléncia entre os dois métodos.

O método de Naphtali-Sandholm e o método agui chamado

de Alternativo, baseado na analise estrutural dos .algq;itmos

computacionais que descrevem o regime estacionarioc de:

1

destilacac, quando implementados com  as mesmas ccrrelagééé}‘ﬁermg

d&inamicas,convergiram para todas as situagoOes estudadas, levan
do a perfis praticamente idénticos na coluna. Contudo, em texr

mos de tempo de computagac o método de Naphtali-Sandholm reve

lou~se sempre mais rapido.

Uma caracteristica importante do método de Naphtali-
Sandholm € a sua flexibilidade . quanto & natureza das variaveis
a serem especificadas para a simulagao. Esta flexibilidade,alia
da a sensibilidade demonstrada pelo método para peguenas altera
gées nas variaveis especificadas, determinou a sua utilizacgdo na
anadlise de diferentes estratégias de controle da coluna por a
plicacéo da simulacao estatica.

Para ¢ exemplo de aplicac¢ao utilizado, ¢ esquema de
controle "D/F" (Figura 2.13) apresentou uma malor eficiéencia
no controle de composicac do destilado {em termos de sensibili
dade} , confirmando ¢ fato de, para tal, ser mais eficiente mani
pular a.vazéo de destilado do que a vazdo de vapor. HEste esque
ma de controle apresenta ainda as vantagens da manipulacao de
uma COorrente com mencr vazﬁo e de permitir uma coperagac mais
estavel e gsegura da coluna, pelo fato de néo se variar pratica

mente a vazao de vapor, o que reduz o risco de inundacgao,

Na simulagao do regime transiente para a mistura eta
nol-agua e impurezas foram comparados dois métodos para a inte
gragao das equac¢Oes do balango material, o método de Euler-modi

ficado e o de Runge-Kutta. Quanto a4 precisao, eles demonstraram
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serem equivalentes. Mas, quanto ac tempo dispendido nos calcu
los, o método de BEuler-modificado demonstrou necessitar de um
menor tempo, © gue levou a optar pela sua utilizagao na integra

gao das eqgua¢des do balango material.

As simplificacﬁes introduzidas nas equagdes do modelo
transiente 530 aceltas pela maioria dos autores. E embora, en
principio, os efeitos de tais simplificagOes possam ser globali
zados nos parémetros ajustaveis de eficiéncia, recomenda-se uma

investigacac mais detalhada das diferentes hipdteses feitas.

Mesmo sendo reconhecidamente comprovado gue a dina
mica da hidraulica do liguido em um prato € muito mais  rapida
gque a dinémica da concentragéo de um componente no liquido nes
se prato, a consideragéo dos ”de}dt“ néo nulos em nadﬁ_ altefg
ria o procedimento agui apresentado, implicando apenas num au

mento dos tempos de computacdo.

A nao consideracdo da variagdo da queda de pressdo nos
pratos com a variac¢do nas vazdes de liquido e vapor € uma hipd
tese bhastante razdével para colunas em gue a gueda de pressac
no prato & desprezivel em relac&o a pressdo absoluta da coluna.
Para colunas operando a vacuo,esta variagao de pressdo no prato
pode ser contudo da mesma ordem de grandeza que a pressao abso
luta na coluna, e portanto esta consideragdo néo serd certamen
te valida. Come o perfil de presséo é funcéo do perfil de Qg
zﬁes, a sua determinacéo ao final de cada incremento de tempo
constitul um procedimento iterative. Normalmente o controle de
presséo na coluna & feito através de um controlador, com  base
no valor da pressac no topo da coluna. Deste modo, um  procedi
mentolﬁe céicqlo seria considerar-se a presséo conhecida e consg

tante no topo da ceoluna, e partindo-se deste ponteo calcular
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para cada incremento de tempo as perdas de pressac nos pratos
em func¢ao das vazles de vapor e do"holdup” de liguido nos pra

Outras hi@éteses introduzidas no modelo, tais CoOmo
a néo consideragéo da din&mica do vapor e a consideracac do con
densador e refervedor como sendo estigios de equilibrio; podem
ser resolvidas atraves da introdugéc das respectivas equacgoes

no modelo.

Normalmente, o projeto de sistemas de controle de’ co

iunas de destilagdc de etancl & baseado em regras empiricas que

sao formuladas em fungdo da experiéncia do projetista.

L3

A simulaééo dinamica da coluna a base de etanol-agua
em malha aberta mostrou gue, para as perturbac¢Oes introduzidas,
o tempe de resposta da coluna se situa entre 120 e 140 minutos.
B simulacéo din&mica da celuna em malha fechada mostrou gue,
nas candicées indicadas, o sistema de controle apresenta um com
portamento estavel. No presente trabalho néo foi feito nenhumes
forgo de otimizagao dos controladores, tanto em termos de estru
tura como de valores dos parémetros. Utilizando contudo os méto
dos de simulagéo din&mica fica claro gue, por analise das res
postas dinémicas da coluna em malha fechada,seria possivel rea

lizar tal otimizacao.

0 método de Naphtali-Sandholm para a simulagéo estati
ca da coluna de destiiag&o & considerado, de uma maneira geral,
como adequado. Em relagdo a simulagdo dinamica da coluna, contu
do, podem ser consideradas metodolcegias diferentes da aguil apre
sentada, Em particular, a integragéc simulténea do sistema de

equagbes diferenciais e algébricas que constituem ¢ modelo tem
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sido considerada por diversos autores (Método de Gear, por exem
plo) . Seria interessante certamente comparar tais métodos com o
aqui desenvolvido, em termos ndo sé de tempo de calculo, mas

também, entre outros, da estabilidade.

Concluindo, as metodologias de simulagéo estabeleci
das permitem o estudo de algoritmos de controle que conduzem a
operagdo Otima da coluna. C criterio de otimizag§0 poderd ser o
_gprovéitamentc maximo de energia, ou seja, o aumento da eficién

cia energética do processo.
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HOMENCLATURA

produto de fundo ou residuo da coluna, Kg-mol/min
calor especifico

produto de topo ou destilade da coluna, Kg-mol/min
vazao molar da alimentagéo, Kg-mol/min
entalpia mclar na fase vapor, Kcal/Kg-mol
entalpia molar da alimentagao, Keal/Kg-mol
entalpia molar na fase liguida, Kcal/Kg-mol
coeficiente de distribuigéo

vazao molar do ligquide, Kg-mol/min

nivel de liquido no acumulador de refluxo
nivel de ligquido no fundo da céluna

vazdo de refluxo e
vazéo nolar do componente na fase iiguida, Kg-mol/min
nimero de pratos da coluna

numero de componentes

presséo no estagio, Kgf,/cm2
calor trocado, Kecal/min
vazdo molar da retirada lateral na forma 1iguida,
Rg-mol/min

razéo de refluxe do destilado (LN/RN)

gsengibilidade ou ganho de um sistema de controle
temperatura, °c |

tempo, min

vazac molar do vapor, Kg-mol/min

vazao molar do componente na fase vapor, Kg-mol/min

vazao molar da retirada lateral na forma vapor, Kg-mol/

min.
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£

1
fragdo molar na fase liquida
fragdo molar na fase vapor

fragdo molar glokal na alimentacio

vazao molar por componente na alimentacao

174
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ANEXO A

Procedimento de Calculo do Metodo ALiernativo Ideat

lInicio}

dados de entrada

- propriedades dos conponentes puros & de mistura
- parametras das equagoes

~ perfis iniciais de %, TeV e

~ especificagdes da coluna

calaulo das entalpias das correntes de alimenta-
gAo & calculo inicial de X

I
o

resglugéo das ecuactes do balango material
-~ caleculo de X através do algoritmo da matriz
tridiagonal de Thomas

determinacdo do equilibrio liguido-vapor método PB
novoes - entrada: X, P
perfis -~ salda 1y, K, T, XeP

calculo das entalpias

hed
k = k+l calculo do perfil de vazao de vapor, V, metodo de
Gauss
Nao critério
= de
tolerancia
caleulo de

- perfil de vazdo de liguido, L,
- calor trocado no refervedor e condensador

i
\\\ impressaoc dos resultados //fp
-

-Einal
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ANEXO B

Matriz Jacobiana do modelo Naphtfall

B.1 -~ Fungbes Discrepancias Associadas ao Balancgo de

Massa, F1{i,j}:

R. W.
= ] =} - -
F?(i,}} 1 + Lj 11,3 S Vj vl’E vi,}-i

~li541 7 %43

i=1, ... NC {componente)

1, -«. N {(prato}

=i
1§

B.1.1 - Derivadas Parciais de F em Relagdo as

T{i,.3)

iaveis Independentes; 1. . . .
Variav ' o i,57 vl’B e ?3

- Em relagdo ao prato J

. R, R. .. .
SRNE ) R P | I B 0% R (B.2)
3 1 it K/ L2
K,3 J

ande

K.j
0 se 1 # K

KC NC

lembrando gque; L, = I 1, e V. = I v,
3 j=1 +r3 J j=1 *rJd
3 F, . . . W, W. v, .
R I © 7 M e B N S e 75 (B.3)
K, 3 3
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% Fy(i,4) |
L LSy (B.4)

g T,
3

-~ Em relagao ao prato j-1

g F.,. .
._,.__.1_.(_3;.&.2 — 0 .. {B.S)

3 lK,j—1

t

RN ERS VRS S | (.6)

? VK, -1

3Fy (1,4}
SN 553 3t § ARUNG, _ ' (B.7)

2T,

-~ Em relagao ao prato j + 1

3 F, . .
13 L s T (B.8)

3 lK,j;1

3 Fy o .
14,0 _ g | | {B.9)

VR, 5+1

3 F,,, .
1{1-1!) = 0 . (B.‘[O)

2 T

B.2 - Fungdes Discrepancias Associadas ao Balancgo

de Energia, FZ{j}:

R, W.
- _d A _ - -
F2{j} 1 + Lj hJ I Vj Hj 33_1 hj+1 HFj
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i-"-ip L) NC

j = 1’ LI N

B.2.1 - Derivadas Parciais de ?z(j} em Relacao as va

riaveis Independentes: 1, ., v, . & T,.
Xl L ]

~ Em relagdo ao prato j

3 Fo R, 3 h. R,
23 v, 30 533 hj (B.12)
. L. s L2
8 1x,3 T
3 hj
com —= gsendo calculado por diferen¢a finita, ou ainda gquan
3 1, .
K,3

do a entalpia de mistura da fase liquida for desprezivel,

3 hy NC
- £ (h., ..%. .} ' {B.13)
3 . T3 =1 ted Aed
13{3 g, 1=
e portanto
5 h. ﬁ£ g NC {1, .
J rd o iAed hy ; : (B.14)
31, . 3L i= 2 ’
K,.3 3 ! L3
3 F, ) W.l o9 H, W.
— 3 b e A A A Hj (5.15)
v v 9 VR
9 Vg,4 il ° V&, 3

Como a entalpia de mistura da fase vapor & considerada desprezl

vel,
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3 H, H NC v, .
J i,3 w%%l Hi 5 (B.16)
3 v, . V. i=1 j !
X3 J J
3 F R 3 h. W. 3 H
' # R P | I A PR I R (8.17)
T. T. V. g T
) J LJ ° 3 J J
3 h, 3 H.
novamente as derivadas BTj e TJ sao calculadas por diferencas
' 3 i

finitas, ou ainda analiticamente, caso as correlacdes de ental

pias assim o permitam.

- Em relagao ao pratoc j - 1

d Fa
= 0 (B.18)
a 1., .
K;:}""’i
8 F,,., 3 H, '
gwééﬁﬁw~x SRS L4 T (B.19)
VK, -1 YK, i-1
¢ H, 1 . 3 H,
com ——=--— sendo calculada de maneira analoga a o,
4 v, . 3 Vo o
K:}"‘1 . K,J
3 F,. 3 H.
243) _ _ B hadl : {B.20)
d Tjwq 3 Tj__1

- Em relagac ao pratoe j + 1

3 FZ{') . 3 h.;1 (B.21)
3 1 ’

K,j+1 ¢ 1g, 541
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3 K, .
Kl:J

%
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RrIE).

g“gm"%f— = 0 {B.22)
K,j+1

a ¥ . a h,.-

,a,.__T_Z_l_( | £ (B.23)

341 I T4

B.3 ~ Fungoes Discrepﬁncias Agsociadas as Relacdes de

Equilibrio Termodinamico

Vool, &
J i, ~
EICE TR VR RS OF R e £ 9% B P L
V.
°Vi,jw1‘vfiﬁ {B.24)
-1
1l = 1; .- NC
3 =1, ... N
B.3.1 - Derivadas Parciais de F3(i 1) em Relacio 4as
Varidveis Independentes: li,j‘ Vi,q© Tj
- Em relacao ao prato j
8 Fa(i,4) _ V4- 7 *Ki 3
= R, . & . + 1, . { } -
5 1. . L. 1, K,3 i.,3] BlK,j
K,3 J
K. .Y, .
- ed ) (B.25)
L.
]
sendo calculada por diferencga finita.
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{B.26)

(B.27)

, as derivadas >
K, K,3

ladas por diferengas finitas.

analogamente a =

~ Em relacdo ao prato i - 1

YT R
3 lK,j-?

¢ Farg )

K;j"’"‘l

a v

g Fo,,. .
34i,1) _
T

- Em relagao ao prato j + 1

SR TENS DR

K, j+1

{

K. .
ig3 e

Ki;j

7 880 calcu
3

{B.28)

(B.29)

{B.30)

{B.31)



1

183

(B.32)

{B.33)



Procedimento de Caleulo do Metodo de Naphtfali-Sandholm

ANEXO C

( Enicio)

dados de entrada

~ propriedades dos camponentes purcs € de mistur
- pardmetros das equacoes

~ perfis iniciais de v, 1 e T

~ especificagbes da coluna

|

calculos das entalpias das
correntes de alimentagao

k=10
}

i

determinacdo do equilibrio liguido-vapor
~calculo de K e suas derivadas parciais em relacao

novOS
perfis

av, el
I

calculo das entalpias por componente e total e suas
vespectivas derivadas parciais em relacdo a T

}

k=k+1

calculo das fungles discrepanclas

!

resolucae da matriz jacobiana

critério

Nao de

A

tolerancia

\impresséio dos resultados /

Final
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ANEXO D
Coa&eﬂagaeé Para ¢ Segundo Coeficiente Vinlaf

D.1 - Modificag¢bes apresentada por Tsnopoulos na cox

relacdo de Pitzer e Curl

D.1.1 - Para o8 componentes purcs

Correlagao de Pitzer-Curl

B,
i ey (0) (1 ..
= £ (* )y + W, £ {(T_ ):; com {D.1)
R T Pc. ri - Pc ri
C, 1. i
i
£89 qr_ ) = ooras - 22230 00280 0.8121 (p.2)
Ci 1 ri ri I‘i

0.46 0.50 0,097 $.0073

e oy 2 0.073 +

P r, T B L
c; i r, ry ry rs
i (D.3)
Modificacao de Tsnopoulos para gases apolares
Bife (g (1)
T = £ (Tr,) + Wi £ (Tr.) , Com iD.4}
¢, i i
i
{0y _ -(0) "0.000607
fp o = fp 0 (T ) - T (B.5)
c i r,

i i i



féT) . 0.0637 « 0%331 . 0.423 0008 (5. 6)
ri ri ri ri

Modificagao de Tsnopoulos para gases polares

- para compostos que nao formam pontes de hidrogénio

Bi Pc
L féo) - fé1) . féz) . com (D.7)
R Tc. ri ri ri
3.
(2) _ %1
fT = e {D,8)
I, ¥,
1 i

- para compostos que formam pontes de hidrogénio

a., b,
2 i 1
ri ri ri

- pardmetros a e b para o binario etanol-agua

etanol agua
a 0.0878 0.0572
b 0.06279 0.0229

D.1.2 - Coeficientes cruzados para mistura

O segundo coeficiente virial cruzado, "B, j“’ apresen
, =
ta a mesma depend&ncia da temperatura que Bi ;e Bj 5 As equa
’ ’ -

3 e L1 8 P - C .o
¢oes a serem upllxzada Tc‘ v Po ; Wl’j , al’j e bl,}' rela

1,3 i,3
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cionados com os parametros dos componentes pures atraves da re
gra da mistura:
SR S S LA T (D.10)
1,3 i 3 ’
4 T (Pc Vc./Tc, + P v, /Tc }
_ i,3 i 1 1. J K J
Pe, . 73 173 (D.11)
i,7 (vc Ve )
i J
. Para binarios polar-ndo polar, By ] & assumido néao
. ¥
polar
. o o= 0 .
a.l":1 {D.13)
L, , = 0 D.14
1,0 (D.74)
Para binarios polar-polar, B, 3 & calculado assumindo
b J
ai,j = 0,5 (ai + aj) {(D.15)
bi,j = 0,5 (I:)J.w + bj) (D.16}
D.2 ~ Correlagao de Hayden~0O'Connell
F D
B - . Ba 4 -
i Blz:] * L3 (D-17)
A contribuicac das moléculas livres & dada por Bg 5
. L
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i

e BE 3 representa a contribuicgdo das moléculas dimerizadas.
¥ .
F ¥ F
Bi,j = {Bapﬂlar)i,j * (Bpolar)i,j (D.18)
BD = (B - ) + (B ~ ) &
b metaestavel’ 1,3 ligagao’1i,]
M (Bquimico)i,j (. 13)
Onde:
F _ 1,47 0,85
( apolar}i,j - bo. {994 - R T [pET )2
lf} 3“,3 1«’3
e (D.20)
* ¥ 3
(Ti,j) .
F 3,0 2,1
(B )‘ . = b u*l. 0374 — £ -+ ¥ +
polar’i,] O, « 1,3 1 £t )2
hrd i, 1y
x Y
{Ti’j)3.
(Bmetaestével)i,j * <Bligag§o)i,§ =
{Ah, ./T% .}
=b, Ay ye e (D.22)
i,3 ! _ .
{1500 ny jJT)
= b - ’
(Bquimico}i,j = boi Ei,j 1 e {D.23)
com
! = ! - t,6 W, . {(D.24)
Xt T¥ e

i, 1,3
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e T;,j = T!(ei,j/K) | {D.25)

~ 08 parametros das correlagdes D,20 a D.25 e respec
tivas correcgoes de mistura encontram-se nas referéncias 20 a

24.
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ANEXC E
Equacoes para o4 Coeficlentes de Atividade

F.1 - Eguagdeo UNIQUAC

-~ parametros a.., e a,.
pat: ji ij

In vy = 1n ;i + (;2) q; in ;i + 1, - ;i I X.
i i i g 9
L 0} Ty
i ] [ 1 1 ;z
- gy In (2 8y le) 4 -9 s gt
3 BK Ty
K ~
- _ 3.4 _ i,3
Tjrl = exp | T } e Tl, = exp | T )
2
e
l. = = (X, — g.) =~ {r. - 1
5= qy) = (g = 1)
r. X,
i i
®i i Lr., X
3 373
g, X
i Ui
5 373
8! = 93 Xl
I gl X,
. 3 3

E.2 - Bquagao de Wilson

- parametros ﬁki,j e &Aj,i

193

(E. 2}

(E. 3)

(E. 4)

(E.5)

(E.6)



194

Iny, =1-1n8 X, Ap o =5 = oK
5 4 ™3 iy ox, A,
R
iej=1,2 ... NC
v A .
Aij S exp [~ tedy
% RT
i
E.3 - Equagao NRTL
- 5 Ag, . s
parametros glrj e ﬁg}rl
Ty G0 %y X, Gy .
In ¥; = J O NN R T S
26,1 % IE6 1%
L X T, . G |
i x r r,j r,3
) i,] :
i _Gl,j Xy

"[ = mﬂi—{niw
Jrt RT
Gy,i = &xp (= 055 Ty 4)

- 08 parametros das correlacgdOes anteriores sdoc encon

trados nas referencias 20, 21 e 25.
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ANEXC F

F.1 -~ Egquagao de Antoine

B

_ (.1}
T+ C

In P = A +

F.2. ~ Equacao de Rackett's modificada por Spencer e

Danner
R.T
c T
v o= B ' Ta {F.2}
C
2/7
T =15+ (1 - T/Tc) para T/Tc = 0.75 e {F.3)

T = 1.60 + 0.00693026 (/T - 0.655)"1 para

T/Tc 2 0.75 (F.4)

05 parametros necessarios para as eguacdes acima  en

contram—-se nas referéncias 20 e 22.

£1



157

ANEXO G

Procedimento de Cafcubo deo Metodo ew Regime Transiente

dados de entrada

- praprledaées dos camponentes purcs e de mistura

~ pardmetros das equagies

- perfis iniciais da coluna em regime estacionario,
X, v, 7, Ve L

- egpecificagfes da coluna

f

calculo da entalpia das cargas

?

inicio da integragao no tempo t = 0

v e

determinacdo da massa de liguido no prato
v

integracéo das equagtes do balanco material
- calculs de ¥ através do método de Euler modificado

determinagac do equilibrio liguido-vapor método B

t=trdt ~ entrada:X e P

~salda 1y, K, T, XepP
i

calculo das entalpias he H

|

cileulo do perfil de vazdo de vapor, V, metodo de
Gauss

caloulo do perfil de vazao de llqmdo , o Dalango
glchal de massa

nove
regime
_estacionario

\J'.mpresséo dos resultados /

|
Finai




