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Certo dis, uma pequena sberfura aparecen em wm casulo, wm homem sentou ¢
observou a borboleta por vinas horas, conforme ela se esforgava para fazer com que seu
coTpo passasse atraves daguele pequeno buraco. Entdio pareceun gue ela parou de fazer

gualguer progresso. Parecta gue ola tinha 1ido o mais longe goe podia,

Entio o homem decidiu ajudar a borboleta, ele pegou wma tesowra e cortow ¢
restante do casulo. A borboleta entfo smin facibmente. Mas seu corpo estava inchado e cla
tinha as asas amassadas. O homem continuou a observar a borboleta porque ele esperava
gue, 8 gualquer roomento, as asas dela se abrissem © esticassem para serem capazes de

SUPOTTAr © COrpo, gue ira se frmar a ©mpo.

Mada acontecen! Na verdade, a borboleta passou o resto da sua vids rastejando com
o corpo inchado ¢ as asas encolhidas. Ela nunca o capaz de voar, O gue o homem, om sus
gentileza e vontade de ajudar, nfio compreendia, era que o casulo apertado e o esforgo
necessario 3 borboleta pare passar atraveés da pequena abertura era o medo com gue Deus
fazia com gue o fluido do corpo da borboleta {osse para suas asas, de modo que ela estaria

Pronta para VOEr uma vez que sstivesse hivre do casulo.

Algumas vezes, o esforgo € justamente o gue precisamos em nossa vida, Se Deus
nos permitisse passar através de nossas vidas sem qualsquer obsticulos, ele nos deixania

aletjados. Nio irlamos ser tio fortes como poderiamos ter sido, Nunca poderiamos voar.

By pedi Forea.., & Deus me deu Deficuldades para me fazer forte,

Eu pedi Sabedoria... ¢ Deus me deu Problemas para resolver.

Eu pedi Prosperidade... ¢ Deus me deu inteligineia ¢ forga para trabathar.
En pedi Coragem... ¢ Deus me dea Perigo para superar.

Eu pedt Amor... ¢ Deus me deu pessoas com Problemas pars ajudar.

Eu pedi Favores... ¢ Deus me den OUportunidades.

Fu nio recebs nada do que pedi... Mas eu recebs tude gue precisava,

{desconhecido}
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RESUMO

Misturas gque apresentam comportamento  njo-ideal sfo  frequentements
encogtradas nas indistrias de processamento. A separacBo dessas misturas em seus
componentes pures nio pode ser foila em colunas de destilacio convencional, por i8so sfo
empregados oulTos processos gue possibilitam a separagio.

Neste trabalho, sfo estudados ¢ comparados trés processos usados para esse tipo
de separaciio: extracio Hgwido-liguido, destilacio exirativa ¢ destilaciio azeotrdpica. Os s
processos estudados envolvem a adiglo de wm agente de separacio (solvente}). Os objetivos
do trabalbo sic a caractenizagio termodinfnuca de sistemas torndrios, sunulacio e
otimizagio dos processos ¢ comparaclo quante ao consumo de energia e estabilidade
operacional. Tomou-se como caso base a producds de ctanol com elevads pureza. Esse
sistena & de grande interesse industrial, devide ao potencial do etano! como fonte
renovivel de energia, sendo usado como aditivo ou substituio completo para a gasolina,
Adém desta aplicagfio em particular, os desenvolvimentos ¢ resultados agui obtidos servirio
de base para oulras aplicagOes gque se ulilizam destes (fs processos, wma ver gue este
sisterna retne polencial para estudos de nio idealidades,

Para o processo de extragio liguido-liguido, o sclvenie € caractenizado pelo
coeficiente de distribuicio ¢ solubilidade. Pare os processos de destilacho o1 wsado o
concefio de superficies de equilibrio para caracterizacic iwmmodingmica dos sistemas
terndrios. Os processos foram ctimizados levando-se em conts varigvels operacionais ¢ de
projeto para & minimizagio do copsume de energra. Para o processe de destilacgio
azenindpica, que apresenta o comportamento mais complexo, foi dada énfase em aspectos
come sequenciamento de colunas, metodologia para obter convergdncia mas simulacSes e
stimizacio alravés de um planejamento estatistico.

Cutro aspecto sbordado no frabalho fol a verificacfio da exdsténeia de mdltiplos
estados estaciondrios em colunas de destilacBo azeotrdpica homogdneas ¢ heterogéneas.

Adnda € discutida g simulaciio dinfmica e o controle para o processo de destilagio extrativa,

Palavras chave: Misturas nfio ideas, Produciio de efanol, Processos de separagiio,

Strmulagio de processoes, Otimizacto, Caracterizac@o de sisternas.

Hepass
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ABSTRACT

Mixtures that present non-ideal behavior are frequently found in the processing
mndustries. The separation of these mixtires in thelr pure components cannot be made in
conventional distillation columms, therefore, it must be used other processes that make the

separation possible.

In this work, it was studied and comparad three processes used for this kind of
separation: Hguid-liguid extraction, extractive distillation and azeotropic distillation. These
processes need a sepavating agent (solvent). The objectives of this work are the
thermodynamic characterization of temary systems, simulation and optimization of the
processes and comparison n terms of the energy consumption and operating stability. It
was taken as case study the preduction of pure sthanol. This system is of greal industrial
interest due o the potential of the etanol a3 a renewable source of energy, being used as
addictive or complete substitute for the gasoline. Besides this application in particular, the
developments and results obtamed here will be useful as base {or other applications that use

these three processes, since this system has potential for non-ideality studies.

For the Hguid-liguid extraction process, the solvent is characterized by the
distribution coefficient and solubility. For the distillation processes the concept of
equilibrium surfaces was used for thermodynamic characterization of the ternary systems.
The processes were optinnized faken o account operating and design variables o the
energy consumption runimization. To the azeotropic distillaion process, that presents the
maost complex behavior, emphasis was given to aspects as column sequences, methodology

1o obiain convergence in the simulations and optimization through s statistical destgn.

Another aspect studied in the work was the vertfication of the existence of multiple
steady states m homogeneous and heterogeneous azeotropic distillation columns, Jt 1s still

discussed the dynanie simulation and control of the extractive distillation process.

Key words: Non idenl mixtures, Etanol dehydration, Sepsration processes, Process

simulation, Otimazaclio, Bvstem Charactenzation,
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NOMENCLATURA

¥ @ vaziio molar da corrente de alimentacao (kmol/h)

Fors : Funclo objetivo para minimizacio da diferenca entre as composicdes da
fase liguida global e da fase vapor e dos pontos de bolha e orvatho.

L : vazio da fase liquida |

Ly Vazdo da fase Hguida 2

P: Pressdo (atm)

R/F: Razio entre as vazdes massicas de reflluxe por alimentacio

R: Vazdo massica da corrente de refluxo (kG/h)

RR: Razdo de refluxo molar

S/F: Razdo entre as vazles molares de solvente por alimentacio

5: Vazdo molar de solvente

T: Temperatura {C)

TAZ: Temperatura do azedtropo (K)

Torm: Terperatura de ponto de bolha (K

Trew: Temperatura do ponto de orvalho (K)

WV Vazio da corrente de vapor

X1: Fragio molar do componente 1 na fase liquida global nas superficies de
equilibrio

X2: Fraclio molar do componente 2 na fase liquida global nas superficies de
equitibrio

X3: Frago molar do componente 3 na fase Hquida global nas superficies de
equilibrio

%i,; © frag@o molar do componente 1 na fase liguida 1

xiz - Fracdo molar do componente 1 na fase Hquda 2
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Y1: Fracdo molar do componente 1 na fase vapor nas superficies de equilibrio
¥2: Fragio molar do componente 1 na fase vapor nas superficies de equilibrio
Y3: Fracio molar do componente 1 na fase vapor nas superficies de equilibrio
v; : Fracdo molar do componente 1 na fase vapor

z; : fragfio molar do componente 1 na corrente de alimentacio

Lefras Gregas:

@ Fator de separaciio liquido-vapor

B: Fator de separaciio lguido-liguido
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CAPITULO T

INTRODUCAO E OBFETIVOS

A separacdo de misturas ndo-ideais ¢ um problema comum nas
indistrias quimicas ¢ petroguimicas, S&o denominadas misturas ndo-ideais
aguelas em que os componentes formam azedtropos ou possuem ponto de
ebuliclo proximos e, por 1850, ndo & possivel abier os componentes puros por
destilagfo convencional, A escolha do tipo de processo mais adeguado para a
separacio de uma dada mistura € altamente dependente do comportamento do
sistema, e esta tarefa € bastante complexa para sistemas multicomponentes.
Por 1sso, uma metodologia para a rapida identificacio de um dado sistema,
principalmente das altas ndo-idealidades, tais come miscibilidade parcial na
fase Hguida e azedtropos temarios ¢ de fundamental tmportdncia Neste
irabalho, sfo estudados e comparados trés processos usados na separagio de
misturas nfo-ideais: destilacfio azectropica, destilagdo extrativa ¢ extracio

ligmdo-liguido.

Depois de caracterizar o sistema, faz-se necessario escolher o tipo de
processo de separagio mais adequado. Em se tratando de misturas Hauidas
existermn varias opoles, muias vezes competitivas enfre si. Quando as misturas
tém comportamento complexo, € importante estudar os processos também em
relagdo a vanaveis operacionais e de projeto. Assim sendo, os principais

objetivos desse trabaltho de tese s
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- Desenvolvimenio de uma metodologia para caracterizacio de sisiemas
altamente nfo-ideais de forma abrangente, rapida e robusta. Soe utlizados
os conceitos de superficie de equulibric e lichas de inversio para
caracterizacio dos sistemas (para 05 processos de destilagio) e coeficiente
de distribuicao e seletividade para o processo de extragio Hquido-liguido.
Softwares foram desenvolvidos no Laboratéric de Desenvolvimento de
Processos de Separacio (LDPS/UNICAMP) para esse fim.

- Implementagdo dos processos completos de separagio em simuiadores
comerciais, HYSYS {(Hyprotech, Lid) ¢ PROI (Simulation Sciences, inc.),
¢ strmdacfes levando-se em conta aspectos essenciais de convergéncia dos
processos de destilacBo exirativa, azeotropica e extracio lHgmdo-liqudo. O
processo de destilacio azeotrdpica ¢ o que apresenta maior complexidade
operacional € interaclo entre as variaveis. Por isso, fo1 desenvolvida uma
nova metodologia para a simulacdo ¢ a otimizacio foi feita através de um
planejamento estatistico, levando em consideracio todas as varidveis que
exercem influéneia neste processo. Para isso, variaveis de projefo ¢
operacionais foram avaliadas, tais como o miimeroc de esthgios em cada
coluna, posiclo de entrada da corrente de alimentag@c ¢ do solvente,
temperatura das correntes de alimentagdo, posicio das correntes de reciclo

e razio de refluxo.

- Realizacdo de analise comparativa e desenvolvimentos de otimizagdo no
estudo da separaciic etanol-agua ¢ generalizacfio para ouiros sisternas

azeotropicos e/ou de baixa volatihidade relativa.

- Esmudo do conceito e apresentacio de resultados do fenémeno de multiplos
estados estacionarios em colunas de destilacio azeotrdpica homogénea ¢

heterogénes e sua relacho corm a estabilidade dos processes.
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- Realizaciio da simulagio dindmiica, proposiciic de uma estratégia de
controle para o processo de destilac@io extrativa e mostra-lo como processo

potencial para separacio de misturas azeotropicas.

Com a realizagfo destes objetivos, pretende-se farer desta tese conteudo de
informagbes importantes sobre praticamente todos 03 aspectos de interesse na
escotha de processos, na solucBo de problemas operacionais ¢ nas tomadas de
decisfio referentes quando 2 escotha puder recair em umn destes trés processos.
Enfases serfio dadas as preocupaces ambientais, econdmicas (principalmente

em relacio ao consumo de energia} € de estabilidade dos processos.

O uso de simudadores comerciais de processos no desenvolvimento do
trabalho se deve ao amplo banco de dados para propriedades fisicas ¢
parfmetros dos modelos de equilibrio, aocs algoritmos robustos para caleulo de
diversas operagOes unitirias, possibilidade de interconexfes entre diferentes
equipamentos ¢ facil visualizaglo de resultados. Ainda em relacBo aos
simuladores vale ressaliar porque neste trabalhe de tese foram usados dois
pacoies comercias. A versdo do sumulador PROI {(Simulation Seiences, Inc.}
utilizada foi a 3.33 de 1993, A versiio usada para o HYSYS (Hyprotech Lid.)
fol 1.5.2 de 1998. O simulador PROI foi utilizado para os sistemas onde é
precise realizar caleulos de equilibrio liguido-Hguido-vapor em pratos de
colunas de destilaclo, o gue nio € possivel para a versio 1.5.2 do HYSYE.
Sendo assim, utilizou-se o HYSYS em simulacSes que nfo envolviam
equilibrio trifasico nas colunas. A vantagem ¢ a facilidade de visualizar

resultados e maior rapidez para montar a simulacdio uma vez que essa versio
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do HYSYS foi desenvolvida para sistema operacional Windows e a verséo do

PROII para DGS.

O principal caso estude do trabalbo € a desidratagdo do etanol. Esse
sistema foi escolhido devido ao grande interesse industrial e ao potencial do
etanol como fonte renovavel de energia, sendo utilizado como aditivo ou
substitito para a gasolina. Atualmente, grande parte das destilarias anda
fazem a separacdo por destilagdo azeotrdpica com benzeno. Porém, a partir do
proximo ano, o benzeno nfo poderd mais ser utilizado. A tendéncia ¢ fazer a
substituicdo por ciclohexano, pordm nas destilarias este processo tem
apresentado sérios problemas operacionais. Dal, a necessidade de um estudo
para esse sistema, sclecionando a alternativa mais vidvel para a produgio de
etanol anidro, tanto em termos de conmsumo de energia como estabilidade

operacional.

Além disso, esta separacio € um excelente exemplo de mustura no
ideal, a qual, salvaguardando todas as particularidades imerentes a cada
sistema, pode vir a representar a grande maiona dos sistemas ndo ideais
existentes. Emtenda-se, aqui, que foram gerados diversos tipos de sistenmas ao
s¢ escolher os irés processos para estudo: destilag@io azeotrdpica e extrativa e
extracio liquido-liquido, visto que, com a adicfo de solventes, formam-se
distintos sistemas fermodindmicos. Outros sistemas ndo-ideais, tais como
aqueles envolvendo reagdo guimica, presenca de eletrdlitos, presenga de
moléculas com diferentes tamanhos e aqueles com solventes supercriticos sfio
0s gue nio estariam sendo, a priori, considerados nesta tese. S8 assuntos de

outra tese em andamento. Uma, no entanto, complementa a outra.
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Drganizacdo da fese

A tese fol organizada em 9 capitulos. O capitulo I faz a introducdo ao
assunfo e apresenta os objetivos ¢ organizacdo da tese. O capitulo U apresenta
uma revisdio de conceitos gue sfo fundamentais no decorrer do frabatho:
comportamento de misturas bindnias ideais e nfo-ideats e descrnigho dos

processos estudados a partir de exemplos encontrados na literatura.

No tercero capitulo, sfo apresentados tés programas que foram
usados no decorrer da tese. O primeiro programa apresentado € usado para
caleulos “flash” trifdsico, o segundo, para calculo de azedtropos em misturas
multicomponentes ¢ ¢ ferceiro para calculo dos pontos que geram as
superficies de equilibrio ¢ linhas de inversfo. Todos esses programas foram
desenvolvidos no Laboratdrio de Desenvolvimento de Processos de Separaciio
(LDPS), sendo que os dois primeires foram desenvolvidos em conjunio com
outras teses e o Ultimo o1 feito neste trabalho, Também neste capitulo, €
apresentado o conceito de superficies de equilibrio, que sero usadas para a

caracterizacfo dos sistemas ternérios.

Mo capitulo IV, sfo apresentados os resultados das simulacBes para os
processos estudados. Para o processo de extrago liquido-liquido sio usados
dois fluxogramas diferentes que pertmitem a desidrataciio de etanol a partir de
solucBes diluidas. Para a destilagio extrativa, os solvenies usados extraem a
agua da slimentaciio e, por 1sso, s8o viaveis para solugdes concentradas. Foi

feita uma analise paraméirica para verificaclo do efeito de varidveis como
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razdo de refluxe, temperatura ¢ vazio do solvente no consumo de energia.
Para o processo de destilacBio azeoirdpica, foram propostas diferentes
configuracdes de sequenciamento de cohmas para a desidrataciio do etanol e
também fo1 estudado © sistema fenol/dgua, gue pode ser separadoe a partir da
adigdo de folueno formando azediropo bmario ¢ nfo terndno como g,
frequentemente, encontrado na Hteratura. Devido 4 complexidade do processo
de destilacio azeotropica e a dificuldade de obter convergéncia, fol feita a
descricdio do procedimento usado para a simulacfo. Assim ¢omo para o
processo de destilagdo extrativa, a corrente de alimentagfio € concentrada. No
final do capitulo é feita uma comparacdo entre os processos estudados para a
desidratac@o do etanol em termos de condicBes da corrente de alimentacio e
consumo de energia. Isto nunca fol apresentade na literatura © merece

destaque para a devida escolha de um desses processos.

No capitulo V € feito um estudo sobre a olimizac3o do processo de
destilaco azeotropica pelo planejamento fatorial. EHssa técnica tem sido
utilizada com sucesso em trabathos experimentais para processos onde exisie
interagdo entre as variaveis. Negte trabalho, o objetive ¢ a minimizacio do
consumo de energia, tendo como restrigdes a pureza dos produtos ¢ a
recuperagio de etanol. A importdncia desse capitulo nfo estd relacionada
apenas com o consumo de encrgia, mas também com o conhecimento do

eferto das varidvels no processo como um todo.

No capitulo V1 sfio apresentados os conceitos e cilculos de multiplos
estados estaciondrios em colunas de destilacio azeotrépica homogéneas ¢

heterogéneas e como 1380 influencia na estabilidade operacional e controle dos
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processps. Este estudo envolve a reproducio de dados experimentais,

simulages ¢ analises para os casos estudados.

No capitulo VII € feita a simulacfo dinamica para o processn de
destilagfio extrativa aplicado & desidratacfio do etenol usando etilenoglicol
como solvente, A partir do conhecimento do funcionamento da cohma e da
simulacio dindmica, foi possivel propor uma estratégia de controle eficiente
para manter o processo na regido de operacfo desejada frente a possiveis
perturbacdes. O controle foi feito com controladores Pl e 0 esquema & simples,
eficiente ¢ permmie controlar o processo no ponto otimo de operagio, ao

contrério do que pode ser visto em alguns trabathos publicados.

No capltulo VI s80 apresentadas as conclusdes gerais, sugestdes para

desenvolvimentos futuros ¢ trabalhos publicados.

No capitulo 1X sdo apresentadas as referéncias bibliograficas utilizadas

no trabalho.
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CAPITULO IT
ACTERIZACAO TERMODINAMICA DE SISTEMAS E
DESCRICAQ DE PROCESSOS

CAR

IL1 - INTRODUCAQO

MNeste capitulo, € apresentada uma revisfio dos diagramas de equilibrio
usados para caracterizaciio termodindmica de misturas bindrias e apresentagio
de algans exemplos encontrados na lderatura para o5 processos em estudo
(extragdo Hguwdo-Hauido, destilag8o extrativa ¢ destdagfio azeotropica), além
de uma revisiio dos principais trabathos consultades no decorrer deste trabalho
de tese. Vale ressaltar que somente serd ferta wma descricdo do comportamento
de misturas, mas ndo € objetivo do trabaltho entrar em detathes sobre a teoria do
equilibric Hgmdo-vapor, Hgmdeo-liguido ou Hgudo-ligmdo-vapor, que pode ser
encontrada em lvros cldssicos € em artigos publicados. A mtencdo ¢ aplicar os

concettos tanto em cilculos de processo, como na caracterizacio de sistemas,

L2 - COMPORTAMENTO DE MISTURAS RINARIAS IDEAIS E
NAO-IDEAIS

Ag mistoras liquidas com comportamento 1deal seguem a lei de Raoult,

que determuna que para uma solugdo ideal, a pressSo parcial de cada
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componente da mistura a uma determinada temperatura € igual ao produto entre
a pressio de vapor do componente puro a esta temperatura € a fracio molar
deste componente na mistura, Considerando-se wma mistura bmana enire o3
componenies genéricos A ¢ B, as pressdes parciais de cada componente na

mistara ¢ a pressdo tofal do sistema sio e;a?wi&ﬁﬁs pelas Equagéﬁ:s Hileliz
Pi=Di%%, Pp= Py, (L Ti}
IR IR S IR R NIEEN (I1.23
onde:

., pr, = Pressio parcial dos componentes A ¢ B na mistura, respectivamente

D, pr = Pressio de vapor dos componentes A ¢ B, respectivamente

p, = Press@o total do sistema
x, = Frag@o molar do componente A na mistura

x, = Fracfo molar do componente B na mustura

Para misturas com comportamento ideal, a diferenca de volatihdade
entre o3 componentes ¢ suficiente para gque a adicdo de calor possibilite a
separacdo através do processo de destilacBo convencional. E o caso da mistura
hexano(l Vheptano(2) a pressfo de 1 atm. A Figora 111 (a) mostra o diagrama
de equlibrio liquido-vapor (XY} para essa mistura a pressdo atmosférica,

enguanto na Figura 111 (b) € mostrado o diagrama de temperatora (TXY} para
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o mesmo sistema. Na Figura II.1 (b), a curva superior (em vermelho)
corresponde a curva de ponto de orvalho ¢ a curva inferior (em azul) a curva
ponto de bolha. Os pontos da curva de ponto de bolha correspondem ao estado
de liquido saturado, e todos os pontos abaixo dessa curva estdo no estado de
liquido subresfriado. Analogamente, a curva de ponto de orvalho corresponde
aos pontos para o estado de vapor saturado, enquanto os pontos acima dessa
curva correspondem a vapor superaquecido. Qualquer ponto entre as duas
curvas apresenta liquido + vapor. Em sistemas com comportamento ideal, se a
mistura for liquido, liquido + vapor ou vapor, a separa¢do dos componentes
pode ser feita por uma coluna de destilagdo convencional, que tem como agente
de separacdo a adi¢do de calor € como principio da separagdo a diferenca de

volatilidade entre os componentes.

10 100.
//_7-' 950 ‘b?\\
0.30 " -
| A Gl h
) 5850 R =
e ;/ = g 300 S
/| . 2 750 \\x\ -
0.0 e fi
> 70.0 S\
0.00 850 treer
0.00 0.20 0.4 0.60 0.80 1.0 0.00 D.20 0.40 080 0.80 10
X1 LS ¢
(a) (b)

Figura [I.1 — (a) Diagrama de equilibrio liquido-vapor (XY); (b) Diagrama de
temperatura (TXY) para a mistura n-hexano(1)/n-heptano(2) a 1 atm.

Este e todos os outros diagramas de equilibrio binarios deste capitulo

foram feitos usando o simulador HYSYS. As varidveis e x;, y; sdo as fra¢des
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molares nas fases liquida e vapor, respectivamente, para 0 componente mais

volatil.

Uma curva importante para a interpretacdo dos diagramas de equilibrio
binarios ¢ a linha da diagonal, em vermelho na Figura .1 (a). Essa linha
corresponde aos valores onde a composi¢do na fase liquida ¢ i1gual &
composi¢do na fase vapor (x; = y;). Além disso, representa o limite inferior
para as retas de operagdo das colunas, ao se usar o método de McCabe-Thiele

(Treybal, 1981).

Existem casos em que a curva de equilibrio fica muito proxima a linha
da diagonal, devido a baixa volatilidade relativa entre os componentes, ou
mesmo cruza esta linha, quando existe um ponto de azeotropia no sistema. Em

ambos 0s casos as misturas sdo classificadas como ndo-ideais.

A formacgdo de azeotropos ocorre quando a pressdo total do sistema ¢
maior (desvio positivo em relagdo a 1dealidade) ou menor (desvio negativo em
relagdo a idealidade) do que o valor calculado pela equag¢do I[I1.2. Quando o
desvio ¢ positivo, ocorre a formagdo de azeodtropos de minimo ponto de
ebulicdo e quando o desvio ¢ negativo, forma-se azeotropos de maximo ponto
de ebuligdo. Uma explicagao detalhada sobre o assunto pode ser encontrada em
Henley e Seader (1981). Neste trabalho sera considerado apenas o
comportamento de misturas com essas caracteristicas (volatilidade relativa
proxima ou ponto de azeotropia). A seguir sdo citados alguns exemplos de

misturas ndo ideais. Nesse ponto vale lembrar a importancia do modelo
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termodindamico para o calculo do equilibrio para misturas ndo ideais. Em todos
os diagramas a seguir utilizou-se 0 modelo NRTL para a representacdo da fase
liquida. Uma discussdo sobre o uso de modelos de atividade para calculo de
ndo-idealidade na fase liquida € encontrada em livros basicos de termidinamica,

como por exemplo Smith e Van Ness, 1987 e Sandler, 1989.

Na Figura II.2 (a) ¢ mostrado o diagrama XY para o sistema n-
heptano(1)/tolueno(2) a 1 atm. Neste caso, a ndo idealidade ocorre devido a
baixa volatilidade relativa (a curva de equilibrio fica proxima a linha diagonal).
Na Figura I1.2 (b) ¢ mostrado o diagrama de equilibrio para o sistema 2-
propanol(1)/ciclohexano (2) a 1 atm. Neste caso observa-se a formagdo de

azeo6tropo no ponto onde a curva de equilibrio corta a linha da diagonal.

1.0 10 —
| o
/J‘
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/
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0.20 /] 020
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000 020 040 060 080 10 000 020 040 060 080 10
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Figura [1.2 — (a) Sistema n-heptano(1)/tolueno(2) a | atm, volatilidade relativa
proxima de 1; (b) Sistema 2-propanol/ciclohexano a 1 atm, formacdo de

azeotropo.
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Um mustura azeotropica ocorre quando a composigdo da fase liquida ¢
igual a composicdo da fase vapor para um determinado ponto da curva de
equilibrio, como for mostrado na Figura 11.2 (b). Considerando o diagrama
TXY para essa mistura (Figura II.3) observa-se que a temperatura de ponto de
bolha do azeotropo ¢ igual a temperatura do ponto de orvalho e corresponde ao
menor valor do diagrama. Para estes sistemas, o azedtropo € denominado

azeotropo de minimo ponto de ebulicdo.
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Figura [1.3 — Diagrama TXY para o sistema 2-propanol( 1 )/ciclohexano(2) a 1

atm: minimo ponto de ebuli¢do.

As Figuras I1.4 (a) e (b) representam os diagramas de equilibrio XY ¢
TXY para a mistura acetona(l)/cloroformio(2) a 1 atm, respectivamente. Neste
caso, a temperatura do azedtropo € a maior dentro do sistema, e neste caso, o

azeotropo € dito de maximo ponto de ebuligdo.
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Figura [1.4 (a) - Diagrama XY; (b) Diagrama TXY para o sistema

acetona(1)/cloroformio(2) a 1 atm

Em alguns casos, a mistura apresenta alto desvio positivo em relagao a
idealidade, 1sso faz que os componentes ndo sejam completamente soliveis na
fase liquida (miscibilidade parcial), ou seja, para determinadas condi¢des de
pressdo e temperatura ocorre uma separagdo na fase liquida e o sistema pode
apresentar até trés fases: a fase vapor mais duas fases liquidas, sendo cada uma
delas rica em um dos componentes da alimentagdo. Um exemplo ¢ a mistura de
agua e benzeno. Os diagramas de equilibrio XY e TXY para o sistema
benzeno(1)/agua(2) a 1 atm sdo apresentados na Figura II.5. Em ambas as
figuras observa-se um ponto de azedtropo e um patamar que define a regido de
formagdo de duas fases liquidas. Para este sistema o patamar é extenso,
ocupando quase todo o diagrama. Este comportamento ¢ comum para sistemas
contendo agua e hidrocarbonetos. Existem também sistemas onde a regido de
separagdio de fases ndo ¢é tdo acentuada. E o caso do sistema

[sobutanol(1)/agua(2), (Treybal, 1981).
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A formagdo de patamar no diagrama de equilibrio mostra que, para

diferentes valores de composi¢ao da fase liquida global, o valor da composigao

na fase vapor permanece constante. A Tabela II.1 mostra a separa¢do de fases

para o azeotropo benzeno(1)/agua(2) a | atm. Nestas condigdes, a temperatura

de ebulicdo do azeotropo €

simulador HYSYS.

Tabela I1.1 — Composi¢do das fases 1iqu1'&as para 0 azeotropo

benzeno(1)/agua(2) a 1 atm.

Composi¢cdo |Composi¢cdo da |[Composigdo da
do azedtropo |Fase liquida | Fase liquida 2
Benzeno 0,7100 0,9999 0,0008
Agua 0,2900 0,0001

0,9992

68.33°C. Todos os calculos foram feitos no
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Para misturas que apresentam comportamento nfo ideal é muito dificil
ou impossivel (quando ocorre formagdo de azeotropos) obter os componentes
com elevada pureza através do procésso de destilagdo convencional. Para a
separagdo dessas misturas sdo usados processos como: destilagdo azeotropica,
destilagdo extrativa, destilagio com reagdo quimica, processos com
membranas, extragdo liquido-liquido, entre outros. Torna-se, entdo, importante
fazer a caracteriza¢do de sistemas para a orientagdo da escolha de processos de
separagio. E claro que esta escolha depende de outros fatores, mas um dos

mais importantes itens a ser analisado € o comportamento dos sistemas.

IL.3 - DESCRICAO DOS PROCESSOS DE SEPARACAO ESTUDADOS

11.3.1 - DESCRICAO DO PROCESSO DE EXTRACAO LIQUIDO-
LIQUIDO

A extragio liquido-liquido é um processo de transferéncia de massa no
qual uma corrente de alimentagdo € iniroduzida na coluna extratora em
contracorrente com um solvente especifico, que deve extrair preferencialmente
um ou mais dos componentes da alimentagfio. O solvente mais o que foi
extraido da alimentacdo é denominado extrato, ¢, a corrente pobre em solvente,
a qual contém os componentes da alimentagio que ndo foram extraidos é
denominada rafinado. A representacdo geral para uma coluna de extracdo é

mostrada na Figura J1.6.
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Alimentagio Extrato

AL

Raﬁnad(:_ J ‘[ Solvente

Figura I1.6 - Coluna de extragio liquido-liquido.

Existem dois pardmetros importantes para a selecio de um bom
solvente para a operagdo da coluna de extracgio liquido-liquido: o coeficiente de
distribuigéo (kd) e a seletividade (a). O coeficiente de distribuni¢io representa a
razdo entre a fragdo massica do componente que se deseja separar na corrente
de extrato pela fracdo massica desse componente no rafinado. Isso significa
que, quanto maior o valor de kd para um determinado solvente, menor serd a
sua taxa de circulagdo no processo. A seletividade ¢ calculada como a razdo
entre os coeficientes de distribmigfo do componente desejado e do componente
retirado no rafinado, ou seja, ela representa a capacidade do solvente em extrair
preferencialmente apenas um dos componentes. Assim, um bom solvente deve
ter valores altos tanto para o cocficiente de distribuicido como para a

seletividade.

O processo completo para a extrago liquido-liquido envolve, além da
coluna extratora, outras operagdes para tratamento do extrato e do rafinado,

principalmente ao se levar em conta minimiza¢io de geragio de efluentes. O



Capitulo II — Cracterizagiio termodinimica de sistemas e descrigio de processos 18

extrato ¢ tratado a fim de se separar o solvente do componente desejado
extraido da alimentagfo. A separagio entre solvente/produto também funciona
como uma restrigdo na escolha do solvente. Isto &, além do coeficiente de
distribuicdo e seletividade ¢ necessario observar a facilidade com que o
solvente ¢ separado do produto. Ja o rafinado devera ser tratado se houver
algum componente toxico ou alta concentragdo de solvente, o que pode ser
feito em uma coluna de desor¢do, destilagdo convencional ou qualquer outro

processo que permita a purificagdo dessa corrente.

Para a separagfo do sistema fenol/agua usando tolueno como solvente,

o processo completo de extragio liquido-liquido é representado pela Figura I1.7

(King, 1980).

! e r'@'a

-

~ “Stripping” Recuperacio
Extragao ™ |de solvente

TS | T4

i" v

Figura I1.7 - Fluxograma para o processo completo de extragéo liquido-liquido

para o sistema fenol/agua nsando tolueno como solvente.
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Nesse processo, o extrato, contendo basicamente fenol ¢ tolueno segue
para uma coluna de destilagio convencional, onde estes componentes sdo
separados, sendo que o fenol ¢ o produto final e o tolueno ¢ resfriado e
reciclado para a coluna de extragdo. O rafinado contém agua e tragos de fenol e
tolueno. Essa corrente segue para wma coluna de “stripping” (ou dessorgdo)

onde a quantidade dos contaminantes deve ser reduzida a niveis aceitaveis.

Cusack (1991a, 1991b e 199Ic¢) apresenta uma revisdo para OS
processos de extragdo liquido-liquido, desde os conceitos basicos e tipos de
extratores até as principais aplicagdes, dentre elas o tratamento de agua
residual. Uma outra ép]icag:fio discutida na literatura para este processo € a

extragdo de acido acético a partir de solugdes aquosas (Sayar et al, 1991).

I1.3.2 - DESCRICAO DO PROCESSO DE DESTILACAO EXTRATIVA

Assim como no processo de extragdo liquido-liquido, a destilagio
azeotropica homogénea envolve a adicdo de wm terceiro componente
(solvente). Neste caso, os componentes sdo miscivels entre si € o objetivo da
adicdo do solvente € alterar a volatilidade relativa dos componentes da mistura
inicial para que se possa proceder a separacdo. Para os casos em que o ponto
de ebulicdo do solvente é superior ao ponto de ebuligdo dos componentes da

mistura original a ser separada, o processo ¢ denominado destilagio extrativa.

Para o processo de destilacdo extrativa, a alimentagdo do solvente é

feita no topo da coluna principal. Devido ao aito ponto de ebuligio (comparado



Capitulo II - Cracterizacio termodindmica de sistemas e descrigdo de processos 20

aos componentes da alimentagfo), o solvente desce para a base da coluna
“arrastando” um dos componentes, enquanto o outro componente sai puro no
topo da coluna. O produto de fundo, rico em solvente, segue para uma coluna
de destilagio convencional, onde o solvente € recuperado e reciclado para a

coluna extrativa e o0 componente extraido ¢ retirado como produto de topo.

Um exemplo de destilagio extrativa € a separagio de tolueno e
isooctano usando fenol como solvente. O esquema de separagdo ¢ mostrado na

Figura I1.8 € fo1 descrito por Treybal (1981).

A
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=Ty <
g 7
N
Fenol

Figura I1.8 - Fluxograma para o processo de destilagdo extrativa (Treybal,
1981).

Nesse exemplo, o isooctano e o tolueno apresentam volatilidades
relativas proximas e, portanto, torna-se dificil realizar a separagdo. Com a

infrodugdo de fenol no sistema, a volatilidade relativa do isooctano aumenta e
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ele sai pelo topo da coluna extrativa. A corrente de fundo, contendo
basicamente tolueno ¢ fenol, segue para uma coluna de destilagdo convencional

onde o fenol € recuperado e retorna para a primeira coluna.

Conforme pode ser observado ma Figura II.8, a coluna extrativa

apresenta trés secdes de separagio:

Secio 1 (retificacdo). Corresponde aos estagios localizados acima da

alimentac¢do do solvente. Sua fungo € remover o solvente do produto de topo.

Secio 2 (extrativa): Estagios situados entre o prato de entrada do solvente ¢ da
alimentagdo. Ocorre a separacdo dos componentes da mistura binaria inicial,

sendo que um deles ¢ “arrastado” pelo solvente.

Secao 3 (“stripping” ou dessorcio): Estagios sutuados abaixo da alimentacio.

O componente leve ¢ removido do produto de fundo.

Para a escolha de um bom solvente devem ser considerados aspectos
comuns a todos os processos que envolvem adi¢do de um novo componente:
baixo custo, baixa corrosividade, baixa toxidade e facilidade de ser obtido.
Além disso, para a destilacdo extrativa, deve ter afinidade seletiva com um dos
componentes da alimentacdo, alto ponto de ebuligio (como ja foi explicado) e

deve ser facilmente separado do componente extraido.

Todos esses aspectos mais ¢ comportamento termodindmico complexo
faz com que as colunas de destilagio azeotrépica homogéneas sejam alvo de

estudo em muitos aspectos diferentes. Algumas referéncias importantes sdo:
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lee e Pahl estudam o comportamento do equilibrio liquido-vapor para
diferentes compostos que sdo possivels solventes para a desidratacdo do etanol
pelo processo de destilagio extrativa. Knight € Doherty (1989) apresentam um
algoritmo para otimizago de colunas de destilagdo azeotropicas homogéneas.
Laroche et al (1992a e 1992b) estuda o comportamento dessas colunas em
relagéio ao tipo de solvente, perfis de composicio, mapas de curvas residuais e
destaca as principais diferencas em relagdo a colunas convencionais. Meirelles
(1992) mostra resultados experimentais e de simulacdo para o processo de
destilagdo extrativa aplicado & produgdo de etanol anidro. Bekiaris (1993)
apresenta um estudo sobre a existéncia de miltiplos estados estacionarios
considerando os mapas de curvas residuais e resultados de simulagdes.
Guttinger et al (1997) apresenta resultados experimentais para multiplos
estados estacionarios. Jacobsen et al (1991) ¢ Dorn (1998) discutem técnicas
de controle para esse processo. Neste trabalbo, o controle para o processo de
destilagio extrativa do sistema etanol agua usando etilenoghcol como solvente

¢ discutido no capitulo VII.

[1.33 - DESCRICAO DO PROCESSO DE DESTILACAO
AZEOTROPICA HETEROGENEA

Para a separagido de uma mistura binaria ndo-ideal através do processo
de destilagdo azeotrdpica, assim como ocorre na extragdo liquido-liquido e na
destilagdo extrativa, é necessario adicionar um terceiro componente para
viabilizar a separacdo. Esse componente forma um novo azedtropo com um ou
mais dos componentes da alimentagdo do mesmo tipo do aze6tropo bindrio da

mistura a ser separada (de minimo ou de maximo). O azedtropo formado com
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a adigdo do solvente quebra o azedtropo bindrio original e deve ser
heterogéneo, ou seja, deve haver a separagdo de fases liquidas em um
decantador. Devido a esses aspectos (formagdo de um novo azedtropo,
miscibilidade parcial e a presen¢a do decantador, onde as fases liquidas sdo
separadas e¢ seguem para diferentes colunas), o processo de destilagdo
azeotropica heterogénea apresenta comportamento complexo e instavel, o que

dificulta a sua simulagéo.

Um exemplo de destilagdo azeotrdpica heterogénea € a separagfo do
sistema etanol/agua usando hidrocarbonetos como solvente. Um exemplo para
esse processo € mostrado na Figura I1.9. Essa configuragdo foi usada por
Cairns ¢ Furzer (1990) e o componente usado como agente de separagdo € o
1sooctano. Etanol € agua formam um azedtropo de minimo ponto de ebulicio
com composi¢do molar de aproximadamente 89% de etanol ¢ 11% de agua. O
1sooctano adicionado a mistura de etanol e agua proveniente da alimentagdo
(composi¢do azeotropica) forma um azedtropo ternario de minimo ponto de
ebuligho que ¢ retirado como vapor no topo da coluna azeotrdpica. Esse
azeotropo € condensado e segue para um decantador onde as fases liquidas séo
separadas. A fase pobre em solvente segue para uma coluna de destilagdo
convencional onde agua € retirada como produto de fundo e o produto de topo
contendo etanol, isooctano e Agua retorna para a coluna azeotrdpica. A fase
rica em solvente (fase orgénica) retorna para a coluna azeotropica junto com
uma corrente de reposigdo do sclvente (que reple eventuais perdas nos
produtos das colunas) ¢ uma corrente de reciclo proveniente da coluna de

desidratagio.
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Figura I1.9 - Fluxograma para o processo de destilagdo azeotropicapara a
separagdo entre etanol e agua usando isooctano como solvente

(Cairns e Furzer, 1990).

Na tabela I1.2 sdo mostrados os pontos de ebulicdo para os azedtropos
no sistema etanol/agua/isooctano a 1 atm. Os pontos de ebuligio para os

componentes a 1 atm séo:
etanol = 78°C,
1sooctano = 99,79 °C

agua=100°C

Observa-se que 0 azedtropo ternario tem o menor ponto de ebulicdo

entre 0s azeOtropos € 0s componentes puros.
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Tabela I1.2 — Pontos de ebuli¢do para o sistema etanol/agua/isooctano a 1 atm

(Cairns e Furzer, 1990).

Azeédtropo Ponto de ebuli¢ao ("C)
Etanol/agua 78.40
Etanol/isooctano 71.45
Agua/isooctano 79,74
Etanol/agua/isooctano 69,05

A tabela I1.3 mostra a separacdo de fases para o azedtropo temario

heterogéneo, que ocorre no decantador.

Tabela I1.3 — Separagdo de fases para o azeotropo etanol/agua/isooctano a 1

atm ¢ 69,05°C (Caimns ¢ Furzer, 1990)

Fase liquida global | Fase aquosa | Fase organica

Etanol 0,4584 0,6567 0,1077
Agua 0,1786 0,2764 0,0056
Isooctano 0,3630 0,0669 0,8867

O processo de destilagdo azeotrdpica heterogénea foi usado pela

primeira vez no inicio do século para obtencdo de alcool amdro (Young, 1902)
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através da adigdo de benzeno e, desde entdo, vem sendo utilizado na separacéo
de misturas no 1deais. Dentre 0s processos estudados, este € o mais complexo,
uma vez que envolve formag@io de azedtropo entre o solvente ¢ um ou mais
componentes da mistura a ser separada ¢ ainda apresenta separagio de fases.
Na literatura sdo encontrados trabalhos para diferentes aspectos deste processo.
Dois sistemas que sdo muito estudados devido a importancia industrial s&o o
sistema etanol/agua e isopropanol/agua. Outros exemplos de interesse industrial
sdo discutidos por Black (1982). Prokopakis ¢ Seider (1983) é um trabalho
classico no estudo de colunas de destilagio azeotropica. Nele ¢ feita uma
analise das condigbes operacionais que viabilizam a obtengdo de etanol anidro
a partir da adi¢do de benzeno. Furzer (1985) faz um estudo sobre a influéncia
da formagdo de duas fases liquidas (no interior da coluna azeotropica) na
eficiéncia dos pratos. Kovach III e Seider (1987) apresentam resultados
experimentais e simulagdes para o processo de desidratacio do 2-butanol.
Kingsley e Lucia (1988) apresentam um algoritmo desenvolvido para a
otimiza¢do do processo de destilagio azeotrdpica heterogénea. Widagdo e
Seider (1996) apresentam uma revisdo geral sobre o processo de destilagédo
azeotropica, destacando algoritmos para calculos de azedtropos e mapas de
curvas residuais, regras para selegio de solventes, estudo tedrico sobre
multiplos estados estaciondrios e simulagdo dindmica. Bekiaris et al (1996)
estuda a existéncia de multiplos estados estacionarios em colunas heterogéneas
através de mapas de curvas residuais e resultados obtidos por simulagdes. O
controle para essas colunas tem tido destaque na literatura desde o micio da
década até os dias atuais. Os principais trabalhos consuitados para o controle
de colunas azeotropicas heterogéneas foram: Bozenhardt (1988), Wong et al
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(1991), Rovaglio et al (1992, 1993 e 1995), Muller ¢ Marquardt (1997) e
Chien et al (1999).

IL.4 - CONCLUSOES

Neste capitulo for feita uma revisdo geral de conhecimentos basicos
para o trabalho. A primewra parte foi a descricdo do comportamento
termodindmico de sistemas binarios: misturas ideais e ndo ideais, azedtropos ¢
miscibilidade parcial. A segunda parte foi a descnigdo dos processos de
separagdo estudados no decorrer da tese: extra¢do liquido-liquido, destilagéo
extrativa e destilagdio azeotropica. Foram apresentados alguns exemplos citados

na literatura.

Como foi explicado, os processos em estudo neste trabalho de tese
envolvem no minimo trés componentes: uma mistura binaria ndo-ideal mais o
solvente para possibilitar a separacdo. Desse modo, torna-se necessaria uma
metodologia para caracterizagdo de sistemas ternarios que possibilite a
visualizacdo do comportamento da mistura inicial com o solvente. Este ponto

sera discutido no préximo capitulo.
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CAPITULO Il

CALCULOS PARA “FLASH” TRIFASICO, AZEOTROPOS
MULTICOMPONENTE E SUPERFICIES DE EQUILIBRIO

III.1 - INTRODUCAO

Neste capitulo, sdo apresentados trés programas usados no decorrer da
tese. O primeiro ¢ usado para calculos “flash” trifasico, o segundo calcula
azeoOtropos homogéneos e heterogéneos para misturas multicomponentes € o
tercetro gera as superficies de equilibrio ¢ linhas de inversdo para sistemas

ternarios.

Os programas para calculos “flash” e azedtropos fazem parte de um
software desenvolvido por Perioto e Luz Junior (1997) no Laboratério de
Desenvolvimento de Processos de Separagdo (LDPS)/UNICAMP com a
colaboragiio deste trabalho de tese. O programa faz célculos “flash™ trifasico
para misturas de até cinco componentes e calcula também todos os azedtropos
para os componentes a uma dada pressfio, desde os azedtropos bmadrios até os
de ordem superior. Além disso, calcula as temperaturas de pontos de bolha ¢
orvalho e composigio de fases para os sistemas que apresentam miscibilidade
parcial. Perioto (1998) mostra o algoritmo do programa ¢ apresenta a descri¢io
completa dos métodos matematicos utitizados na sua elaborag@o. O programa

para célculo dos pontos das superficies de equilibrio e linhas de mversdo foi



Capitulo III — Caleulos para “flash” trifisico, azeotropos multicomponente ¢ superficies de equilibrio 29

desenvolvido neste trabalho e utiliza como base o programa para calculos

C(ﬂaShSS'

Neste capitulo, € feita uma breve discussdo desses programas ¢ sdo
apresentadas as superficies de equilibrio e seus elementos cujos conceitos e
desenvolvimentos da teoria ¢ matematicos foram desenvolvidos por Maciel

(1989).

Além de serem usados na caracterizagio de sistemas, os programas foram

usados em outros pontos da tese:

. FLASH tnfasico: fornece uma estimativa inicial para a fase orgimica na

simulagdo de colunas de destilagéio azeotrépica, facilitando a convergéncia.

. Calculo de azeotropos em sisternas multicomponente: indica se o solvente
pode ou nfo ser usado para o processo de destilagdo extrativa ou
azeotrépica através de informagdes como, s¢ ocorre formagdo de azedtropo
ternario ou miscibilidade parcial e, ainda, pelo calculo da separacdo de
fases, pode-se fazer uma compara¢io inicial do desempenho entre dois

possiveis solventes para o processo de destilagdo azeotropica.

. Superficies de equilibrio: sdo usadas na caracterizagdo dos solventes
uttizados nas simulacdes para os processos de destilagdo extrativa ¢

azeotropica.
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IIL2 - CALCULOS “FLASH” TRIFASICO

O esquema para “flash” trifasico é mostrado na Figura II.1. Neste
caso, um flash isotérmico isobdrico onde a vazdo e composi¢io da corrente de
alimentagdo sdo conhecidas e as correntes de produto (fase vapor mais duas

fases liquidas) sfio calculadas.

o
Vapor

E’-;":P :_Dq-..l-w—p X514
_ﬁ;-
T -

Figura ITI.1 - Esquema para o “flash” trifasico.

Onde:
F : vazio da corrente de alimentagéo
z; - composi¢ao da corrente de alimentacdo
1, : vazo da fase liqmda 1

x;,1 : composicido do componente i na fase liquida 1
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L, : vaziio da fase liquida 2
Xi 2 : composi¢ao do componente 1 na fase liquida 2
V : vazéio da corrente de vapor

yi . composi¢do do componente i na fase vapor

O problema do separador simples multifasico pode ser solucionado por duas
técnicas distintas:
» pela condigdo de igualdade de fugacidades para cada componente em cada

fase;

. pela minimizagdo da energia livre de Gibbs.

O programa utiliza a primeira técnica, uma vez que os procedimentos
baseados na minimizagio da energia livre de Gibbs sdo mais complexos ¢
existe a possibilidade de ocorréncia de minimos locais, que ndo representam
fisicamente a resposta correta. Os fatores de separagdo liquido-vapor (o) €
liquido-liquido (P) sdo defimdos de acordo com Neison (1987) ¢ Andrade
(1991) e sdo mostrados nas equagdes IT1.1 e I11.2.

(I.1)

p-—h (II1.2)
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A tabela III.1 apresenta uma comparagio entre resultados fomecidos
pelo programa com os resultados encontrados na literatura para um cdlculo
“flash” de uma mistura de etanol, benzeno e dgua a uma temperatura de 25°C ¢
pressdo de 1 atm. O desvio entre os valores experimentais ¢ calculados pelo
programa ¢ pequeno. Nesse caso foi usada equagdo NRTL para calculo do
coeficiente de atividade na fase liquida. Os parimetros de equilibrio foram
retirados do simulador PRO/II. Novamente vale lembrar que os calculos de

equilibrio de fases sdo altamente dependente dos pardmetros de equilibrio.

Tabela I11.1 - Comparagéo entre resultados experimentais e obtidos pelo

programa para “flash” do sistema etanol( 1)/benzeno(2)/agua(3) a 25°C e 1 atm.

Componente % i1 Xi1 X" Xi2 yi Yi
Etanol 02300 | 02245 102245 |0,0966 {00965 |0,2599 |0,2599
Benzeno 0,2700 | 0,0042 0,0042 0,8902 (,8903 0,5398 0,5399
Agua 0,5000 10,7712 | 0,7712 [0,0132 |0,0132 |0,2002 |0,2002
(1)HENLEY e ROSEN (1969)

I3 - CALCULO DE AZEOTROPOS PARA MISTURAS
MULTICOMPONENTES

O céalculo de azeodtropos envolve algoritmos complexos principalmente

quando se¢ trata de azedtropos heterogéneos € para misturas com trés ou mais
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componentes. Para o desenvolvimento deste trabalho é importante uma
metodologia confidvel para o calculo de azedtropos em misturas
muiticomponentes € composi¢do cas fases liquidas, no caso de azedtropos
heterogéneos, visto que a escolha de um solvente adequado para cada de
processo de separacfo estd diretamente relacionada com a maneira que esse

solvente atua na mistura original.

Quando a mistura forma azedtropo, a fragdo molar de cada componente
na fase liquida (x;) ¢ igual a fragfio molar desse componente na fase vapor (vi).
No célculo de azeotropos, utilizou-se a mimmizag¢do da diferenca entre as
composi¢des da fase liquida global e da fase vapor e dos pontos de bolha
(Taus) € orvalho (Tpew). A funcdo objetivo (Fpgps) que representa esse método €
dada na equagio (II1.3). A mimimizagao da fungdo objetivo foi feita usando-se o
método SQP (Sequential Quadratic Programming) descrito por Bartholomev-
Biggs (1972).

Fopy =min:Zf=1(yi _xi) +(TBEW “TBCB)] (0O01.3)

Conforme sera detalhado no capitulo IV, a escolha do solvente para o
processo de destilagdo azeotropica depende da formacgfo de um azedtropo
heterogéneo e a separagio de fases ¢ uma fator importante no consumo global
de energia. Ja para o processo de destilagho extrativa, ¢ importante que
solvente escolhido ndo forme azedtropo terndrio com os componentes da
alimentagdo ou bindrio com o componente extraido. Por isso € necessario que

seja usado um programa confidvel para executar estes calculos. Deles depende
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toda a andlise preliminar que € feita antes de efetuar as simulagdes dos
processos. Para teste do programa, foram realizados alguns célculos e
comparados com valores encontrados na literatura. Um exemplo para calculo
de azeotropo terndrio heterogéneo ¢ apresentado na Tabela I11.2. Novamente
utilizou-se o sistema etanol(1)/benzeno(2)/agua(3) (com os mesmos pardmetros

de equilibrio usados para o célculo “flash™ & presséo de 1 atm).

Tabela 111.2 - Comparagio entre os valores da literatura e calculados pelo
programa para os azeOtropos binarios € ternario para o sistema

etanol(1)/benzeno(2)/agua(3)

Programa desenvolvido Pham e Doherty’
X3 Xo X;3 T X1 X2 X3 T.,
(1)+2) | 04506 05494 - 341,49 | 04487 05513 - 34149
()+H3) 0,9000 - 0,0999 351,24 | 0,8938 - 0,1062 351,31
(2)+(3) - 0,7007 0,2993 342,51 - 0,6998 03002 34244
(D+2)+3) | 0,2734 0,5219 0,2047 337,43 | 02738 0,5217 0,2045 337,41

! Pham e Doherty(1990).

T, ¢ a temperatura do azedtropo em K.

Além do algoritmo desenvolvido por Perioto, algumas outras
referéncias sobre o calculo de azedtropos terndrios sdo: Nelson (1987),
Barrufet e Liu (1995), Bunz et al (1991), Eckert ¢ Kubicek (1997), Tolsma e
Barton (1998).
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1114 — SUPERFICIES DE EQUILIBRIO

I11.4.1 - DEFINICAO

O conceito de superficies de equilibrio fo1 desenvolvido por Maciel em
1989 (Maciel, 1989). A finalidade é a geracgdo de superficies que representam o
equilibrio liquido-(liquido)-vapor de sistemas terndrios em analogia aos
diagramas XY de sistemas binarios. Esta metodologia desenvolvida para
representacio de musturas multicomponentes é de grande utilidade para a
analise prévia do uso de um determunado componente como solvente para
processos de destilagdo extrativa ou azeotropica. Uma das etapas desse
trabalho ¢ estabelecer uma relagio entre as caracteristicas dos elementos dessas

superficies e o desempenho do solvente usado no processo.

Nas superficies de equilibrio, o componente 1 ¢ o mais volatil, o
componente 2 € o intermedidric em termos de volatilidade e o componente 3 é
0 menos volatil. As fragdes molares na fase liquda representam as variaveis
independentes e as fragdes molares na fase vapor, as variaveis dependentes.
Desse modo, podem ser construidas trés superficies para um sistema ternario:
X1XoV1, X2X3¥2, X3XoY3. Neste caso, x:, X; € X3 representam a fracdo molar na fase
liguida dos componentes 1, 2 ¢ 3 ¢ vi1, y2 € y3 a fragdo molar na fase vapor dos

componentes 1, 2 e 3.
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IIL4.2 — ELEMENTOS QUE CONSTITUEM AS SUPERFICIES DE
EQUILIBRIO

Existem dois elementos importantes identificados nas superficies de
equilibrio: o plano da diagonal e a Linha de inversdo. No diagrama de McCabe-
Thiele (Treybal, 1981), para sistemas binarios, a linha da diagonal (x; = ;) é
uma referéncia util, que marca um limite inferior para as linhas de operagdo
possiveis; o limite superior € marcadoe pelo equilibrio termodindmico, que
depende da pressfo. O elemento correspondente a linha da diagonal, para um

sistema ternario, é um plano gerado por:

X = Vi Vx; 0 < <1-%; xx
VX 0 <x5<1-x; -xg

ief{l 2,3}

jef{l,2,3}

kef{l 23}

As equagdes acima definem trés diferentes planos, um para cada uma
das variaveis independentes do sistema (yi, y2 ¢ y3). A linha de inversio
corresponde aos pontos onde a fragido molar na fase liquida ¢é igual & fragdo
molar na fase vapor para o componente 2 (x» = y). Para sistemas ideais, o
formato da linha de inversdo € a uma reta. Ja para outros sistemas esse formato
varia de acordo com as caracteristicas do solvente, adequando-o ou nio para

sua aplicagdo em destilagdo azeotropica ou extrativa. Um dos objetivos deste
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trabatho ¢ estabelecer uma relagdo entre o formato desta linha ¢ o desempenho
do solvente. Para sistemas ndo-ideais, além da linha de inversdo, existem as
linhas de nido-idealidade. Elas estdo presentes nas superficies y; e y; e
correspondem aos pontos onde x; = y1 € x3 = y;. O ponto onde ocorre a
formagdo de azedtropo ternario ndo pode ser verificado em uma unica
superficie, como ocorre em sistemas binarios. Como existem 3 componentes, 0
ponto de azeodtropo deve ter x; = vy, X3 = ¥y, €, consequentemente, X3 = ys.
Sendo assim, sdo necessarias pelo menos duas superficies para a identificagio

grafica da presenga de um azedtropo ternario no sistema.

Quando as superficies apresentam curvaturas lisas, sem vales, inflexdes
ou formagdo de patamar, ndo existe a presenga de ndo idealidade no sistema. E
o caso do sistema n-hexano(l)/n-heptano(2)/mn-octano(3). As superficies de
equilibrio para este sistema sdo mostradas nas Figuras II1.2 (a), (b) e (¢). Na
superficie y, observa-se que o formato da linha de inversdo é uma reta, o que

ndo ocorre para sistemas com comportamento ndo ideal.

As Superficies de Equilibrio permitem a caracterizagdo termodinimica
do sistema. E possivel identificar se ha formacio de duas fases liquidas, sua
composi¢do, e se existe azeotropo ternario. Com essas informagdes é possivel
avaliar se um componente serve ou ndo como solvente para o processo de

destilagdo extrativa ou azeotropica.

Os anexos 1 ¢ 2 mostram os dados de entrada para o programa ¢ os

pontos para confec¢do dessas superficies.
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— — Plano da diagonal

(a)

— — Plano da diagonal
# Linha de inversado

(b)

(c)
Figura III.2 - Superficies de equilibrio para o sistema n-hexano(1)/n-heptano(2)/n-octano(3)

a | atm; (a) Superficie y;; (b) Superficie y2; (c¢) Superficie y; & pressdo de | atm.
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Nas Figuras I1I.3 e II1.4 sdo apresentadas algumas superficies para
sistemas sistemas ndo ideais. Como ja foi mencionado, o principal caso de
estudo € a desidratacdo do etanol. Foram feitas as superficies para o sistema
etanol(1)/benzeno(2)/agua(3), sendo que o benzeno ¢ um solvente tipico para a
destilagdo azeotropica, e etanol(1)/agua(2)/etilenoglicol(3),sendo o etilenoglicol

um solvente proprio para a destilagdo extrativa.

Na Figura II1.3 sdo mostradas as superficies para o sistema
etanol(1)/agua(2)/etilenoglicol(3). Como nesse caso o comportamento dos
componentes ndo ¢ ideal, as superficies apresentam inflexdes que caracterizam
as intera¢des binarias e ternarias. Por exemplo, na superficie y; pode-se
observar a formagdo do azeodtropo binario etanol/agua na face posterior da
superficie. Nota-se que, como para o sistema anterior, a superficie y; esta
totalmente localizada acima do plano da diagonal ¢ a superficie y; esta abaixo

do plano.

Na Figura [I1.4 sdo mostradas as superficies para o sistema
etanol(1)/benzeno(2)/agua(3). Para esse sistema pode-se observar nas trés
superficies a regido onde ocorre a miscibilidade parcial. Ainda observa-se que
tanto a superficie y; como y; cortam o plano da diagonal, o que indica a

presenca de azeotropo ternario no sistema.

Uma explicagdo detalhada de como ler as superficies, verificar a
presenga € a composi¢do de azedtropos ternarios e a aplicagao em diversos

sistema industriais foi o estudo realizado por Martini (1995).
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— — Planoc da diagonal

= ~ Piano da diagonal
» Linha de inversio

(b)

— — Plano da diagonal

(c)

Figura IIL.3 - Superficies de equilibrio para o sistema etanol(1)/agua(2)/etilenoglicol(3) a 1
atm,
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|
1 = - Plano da diagonal

7/

T ol et o

i - -

N | / e l
X2 =M *A ‘

(a)

i — — Plano da diagonal

| ® Linha de inversao

(b)

= —— Plano da diagonal

(c)

Figura III.4 - Superficies de equilibrio para o sistema etanol(1)/benzeno(2)/agua(3) a 1 atm
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II1.4.3 - ALGORITMO PARA CONFECCAO DAS SUPERFICIES DE
EQUILIBRIO

Para confec¢do das superficies fixa-se o valor de x; e variam-se os
valores de X, € x; dentro do intervalo possivel. Depois o valor de x; € fixo e os
valores de X) € x; variam, ¢, por tltimo, o valor de x3 ¢ fixo e variam-s¢ os

valores de x; € X,, conforme mostrado a seguir.

x;=0 = %=0->x=1 = x3=1-x-%X
x1=02 = x=0-%=08 = x=1-x-%
x1=04 = x=0-x=06 =2 x=1-x-%
x1=06 = x%=0-ox=04 = x3=1-x-x
x1=0,8 =2 %=0-9>x%=02 = x3=1-x9-%

X, =0 = x=0-->x=1 = %X=1-x-%
$%=02 = x=0-5x=08 = x3=1-x-%
=04 = x=0-ox=06 = x3=1-x-%x
=06 = x=0-ox=04 = x3=1-x-%
%=08 = x=0-5x=02 = x=1-x-%
x3=0 = =0 ->x=1 = xX3=1-%X3-%X
=02 = x=0-ox%=08 = x=1-x3-x
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X3=0,4 = x2=0~>x2=0,6 = X1=1-X3-X2
X3=0,6 = X2=0—>X2=0,4 = x3=1-x3-%

x3=08 = XQ:O*—>X2=O,2 = x1=1-x3-%

Para cada valor de x; fixo, a variagdo de x; e xi ¢ feita dividindo-se o
intervalo em 20 pontos. Assim, tem-se 100 pontos para x;, 100 pontos para x; e
100 pontos para x;, totalizando 300 pontos necessarios para confeccdo das

superficies.

Cada ponto ¢ obtido a partir de um calculo “flash”. Martini (1995)
confeccionou superficies de equlibrio através de simulador comercial, 0 que
ndo ¢ uma tarefa facil, devido ao tempo gasto no célculo dos “flashes”, o
nimero e o tamanho dos arquivos de saida gerados pelo simulador e ainda as
dificuldades de convergéncia, principalmente nos sistemas onde ocormre
miscibilidade parcial. As linhas de inversdo e de nﬁo—idealidade eram
calculadas por um processo de tentativa e erro. Devido a todos esses

problemas, a confecgdo de superficies para um dado sistema levavam cerca de

dois dias.

Neste trabalho, foi feito um programa em hnguagem FORTRAN para
calcular iterativamente os pontos para confecgdo das superficies usando as
subrotinas para calculo de “flash™ trifasico desenvolvidas por Perioto ¢ Luz
Janior, 1997. Com o programa, os calculos dos pontos para gerar as superficies

e seus elementos sdo feitos rapidamente.
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Para o célculo da linha de inversdo, o programa seleciona os pontos
onde ocorre amversfode o eV, (o (V2 D X )2 0uX )y > X% {y)e
calcula os pontos onde |x; - y2| seja menor que uma tolerdncia estabelecida pelo
usuario. Usa-se 0 mesmo procedimento para calculo das linhas de no-

idealidade dos componentes 1 e 3.

IIL5 - CONCLUSOES

Neste capitulo foram apresentados conceitos basicos dos programas
utilizados para calculos “flash” e azedtropos em misturas multicomponentes e a
estrutara para cdlculo das superficies de equilibrio e linhas de inversdo. Além
da utilidade destes calculos nesta tese, essa etapa da continmidade a outros
trabalhos desenvolvidos no laboratdrio: Martmi (1995) e Perioto (1998).

O uso das superficies de equilibrio para verificagdo do comportamento
termodinimico de sistemas ternarios permite uma visualizagdo global dos
equilibrios liquido-vapor (ELV) e liquido-liquido-vapor (ELLV) para misturas
multicomponentes. Além disso, as superficies y; € y; mais o plano da diagonal
¢ a linha de mmversdo formam um conjunto de elementos para caracterizagdo de
sistemas. Esta representagdo supera todas as limitagdes da representacdo
triangular convencional (planar), apresentada no DECHEMA (Gmehling et al,
1981).
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As superficies de equilibrio podem ser aplicadas para sistemas ideais e
nio ideais e permite facilmente observar se existem azedtropos binarios e
ternarios, se ocorre formacdo de duas fases liquidas e, neste caso, qual a
extensdo do patamar, se hd ou ndo volatilidade relativa proxima. Todos esses
aspectos sdo de extrema importincia na escolha de um solvente para os

processos de destilagdo extrativa e azeotropica, conforme serd explicado.
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CAPITULO IV

PROCEDIMENTOS PARA A SIMULACAO DOS PROCESSOS
E RESULTADOS

IV.1 - INTRODUCAO

Neste capitulo, sdo apresentados resultados de simulagdes em estado
estacionario para os processos em estudo. O principal caso estudado fo1 a
separagdo entre etanol e agua. Somente para o processo de destilagdo
azeotropica utilizou-se outro sistema (separacdo entre fenol ¢ agua) para
exemplificar a separagio com formagio de azedtropo binario heterogéneo, o
que n3o é uma operagio comum, ja que na hteratura as referéncias sdo feitas

para formacdo de azedtropos ternarios.

O primeiro processo a ser estudado € a extragfo liquido-liquido. Foram
propostos diferentes solventes para efetuar a desidratagdo do etanol, sendo que
a sequéncia das colunas para o processo completo depende das caracteristicas
do solvente. Vale ressaltar que existem alguns trabalhos publicados para o
calculo do coeficiente de distribuicfio e seletividade para a extragfio do etanol
(Roddy, 1981), Munson e King, 1984), mas em termos de proposta de
sequenciamento de colunas para o processo completo foram encontradas
apenas duas referéncias (Ruiz, 1987 e 1988). Nestes trabalhos, os célculos

foram realizados a partir de métodos graficos ¢ muitas aproximagdes, ou seja,
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ndo foi feito um calculo rigoroso para o processo e também néo existem plantas
que utilizam o processo de extra¢do liquido-liquido para desidratagéio do etanol
em operagd0. Desta maneira, ndo existem trabalhos para comparagio como foi

feito para as destilagGes extrativa e azeotropica.

A seguir, estudou-se o processo de destilagio extrativa utilizando-se
diferentes solventes para se obter a desidrata¢do do etanol. Além de consumo
de energia foram discutidos aspectos de viabilidade operacional, como € o caso
da glicerina, que apesar de apresentar baixo consumo de energia tem alta
viscosidade, 0 que pode levar a dificuldades operacionais. Também foi feita
uma analise paramétrica para se estudar o efeito da temperatura ¢ vazio do
solvente no consumo de energia, uma vez que ambas as variaveis tém interagio

com a razio de refluxo minima para obter a separagio desejada.

Por ultimo, estudou-se¢ o processo de destilagdo azeotrdpica. Como ja
foi dito anteriormente, este processo € o mais complexo € o que apresenta
maior dificuldade de convergéncia nas simulagdes. Por isso, foi feito um
detalhamento na metodologia para a simula¢io do processo completo ¢ também
foram estudados pontos importantes como o sequenciamento de colunas,
configuragGes com menor consumo de energia, analise da formagdo de duas
fases liquudas considerando as posi¢des de entrada das correntes de reciclo e,
ainda, a separagdo com formacgdo de azedtropo heterogéneo bindrio para o

sistema fenol/agua.
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No final do capitulo fo1 feita a comparagio destes trés processos para a
separa¢do do sistema etanol/dgua em termos de viabilidade operacional
(relacionada s condigdes da corrente de alimentagdo) e consumo de energia. E
importante lembrar que em todos as colunas o nitmero de estigio se refere a

estagios ideais. Ndo foi considerada a eficiéncia para calculo do numero de

estaglos reais.

[V.2 - SIMULACAO PARA O PROCESSO COMPLETO DE
EXTRACAO LIQUIDO-LIQUIDO

IV.2.1 - EXTRACAO LIQUIDO-LIQUIDO PARA O SISTEMA
ETANOL/AGUA USANDQ 2-ETIL HEXANOL COMO SOLVENTE

O fluxograma para o processo completo de extragiio lquido-liquido do
sistema etanol/agua usando 2-etil hexanol como solvente € mostrado na Figura

IV.1. Esse esquema de separagédo foi proposto por Ruiz et al (1987).

A alimentagdo contendo etanol e dgua (Alim) enfra no topo da coluna
de extracdo (ELL) e a corrente de solvente (S _ELL) entra na base do extrator a
25°C. O rafinado contém dgua quase pura (fragdo molar igual a, no minimo,
0,9999) ¢ o extrato contém solvente, etanol e Agua. O extrato passa por um
trocador de calor, é aquecido até temperatura proxima ao seu ponto de ebulicdo

e segue para a primeira coluna de destilagdo (coluna extrativa). Nessa coluna,
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outra corrente contendo o solvente (S Ext) € alimentada ne topo; esse solvente
arrasta etanol para a base da coluna. O produto de topo (Etanol+agua), contém
toda a agua provemiente do extrato, parte do etanol e pequena quantidade de
solvente. O produto de fundo da coluna extrativa contém etanol e solvente, que
sdo separados na coluna de recuperacdo. Como pode ser observado, nesse
processo 0 mesmo solvente serve como agente de separagdo no extrator e em
uma coluna que funciona como uma coluna de destilagio exirativa ¢ amnda

apresenta separagdo de fases no condensador (fase 1 e fase 2).

2-TC1T |
@~ TR § -
Reci_frio Etanal
RCY-1 - TC1 natasa@
R.C_Ext
Reciclo -é__g }_{a sef 3
Alim MIX-1 P fasa2 MIK-2
; —
- 4. 1 [oR Ex
” Etancl+soly
Extracao
Recuperagio
AT @ -
—@-—4-——@\* - ' Solverts
rRovz - 1e2 >t Spitter

Figura V.1 - Fluxograma para o processo completo de extracdo liquido-liquido

do sistema etanol dgua usando 2-etil-hexanol como solvente (Ruiz, 1987)

Este esquema possibilita obter etanol amidro a partir de uma solugdo
diluida com composi¢do massica de 10% em etanol (aproximadamente a
composi¢ao obtida na fermentacdo) ou 4% em fragdo molar. As principais

referéncias consultadas sobre aplicagdes gerais do processo de extragido
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liquido-liquido e também para o sistema etanol/agua foram: Roddy (1981),
Munson e King (1984), Mitchell et al (1987), Ruiz et al (1987 ¢ 1988), Zhang e
Hill (1991), Sayar et al (1991), Jassal et al (1994), Maciel ¢ Martins (1996) e
Cusack (1996).

Os parametros para sirnulacdo das colunas do fluxograma sfo descritos a
seguir. Todos os equipamentos € correntes estdo a pressdo atmosférica, ou seja,

néo foi considerada queda de pressio nas colunas e trocadores.

= Exirator: 5 estagios.

* Coluna extrativa:
— 24 estagios, condensador e refervedor
— Alimentagdo de solvente: estagio 1
— Alimenta¢do da corrente de extrato: estagio 6

— Especificagtes: Razdo de refluxo igual a 1 e fragdo molar de agua no

fundo menor que 0,0001.

» Coluna de recuperagio:
— 9 estagios, condensador e refervedor
— Alimentacio: estagio 5

— Especificagdes: Razdo de refluxo igual a 1 e fracdo molar de etanol

0,9999.



Capitulo I'V — Procedimentos para a simulago dos processos e resultados 51

Vazio da corrente de alimentagdo: 2135 kmol/h

Fragdo molar de etanol na corrente de alimentagio (Alim): 0,0416 ou 10%em

massa (deseja-se obter aproximadamente 89 kmol/h de etanol anidro)

Consumo de energia total = consume na coluna extrativa + consumo na coluna

de recuperacdo
Consumo de energja total = 1,667 x107 kJ/h + 0,722 x107 kJ/h

Consumo de energia total = 2,389 x10” kJ/h

IV.2.2 — EXTRACAO LIiQUIDO-LIQUIDO PARA O SISTEMA
ETANOL/AGUA USANDO 3-METIL-CICLOHEXANOL COMO
SOLVENTE

O esquema de separag@o segue o fluxograma mostrado no item anterior
(Figura IV.1). Utilizando-se os mesmos pardmetros (mimero de estagios e

especificagdes) para as colunas, obteve-se 0s resultados listados abaixo:

Consumo de energia total = consumo na coluna extrativa + consumo na coluna

de recuperagédo
Consumo de energia total = 1,610 x107 kJ/h + 0,653 x10” kJ/h

Consumo de energia total = 2,263 x10” kJ/h
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IV23 — EXTRACAO LIQUIDO-LIQUIDO PARA O SISTEMA
ETANOL/AGUA USANDO DICLOROMETANO COMO SOLVENTE

O fluxograma para o processo € mostrado na Figura IV.2. O esquema
de separagdo foi proposto por Ruiz et al (1988). A principal diferenca em
relagio ao processo com 2-etil-hexanol e 3-metil-ciclohexanol é que, neste

caso, o solvente tem ponto de ebuligio mferior ao do etanol.
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Figura IV.2 - Fluxograma para o processo completo de extracio liquido-liquido

do sistema etanol agua usando diclorometano como solvente (Ruiz, 1988)

A alimentacdio contendo etanol e Agua entra no topo da coluna de
extragdo (Extrator) ¢ a corrente de solvente entra na base do extrator a 25°C. O

rafinado contém agua quase pura e o exfrato contém solvente, etanol e dgua. O
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extrato entra na coluna extrativa junto com o refluxo da fase orgénica (rica em
solvente) que € separada em um decantador, O produto de topo ¢ separado em
uma fase orgénica (refluxo) ¢ uma fase aquosa que retorna ao exfrator. O
produto de fundo segue para a coluna de recuperagdo onde o diclometano é
separado do etanol. Os pardmetros para simulacdo dos equipamentos sdo

descritos a seguir.

= Extrator: 10 estagios.

= Coluna extrativa:
— 20 estagios, condensador e refervedor
— Alimentagio de solvente: estagio 1
— Alimentagdo da corrente de extrato: estagio 5

— Especificagdo: Fragdo molar de dgua no fundo menor que 0,002.

* Coluna de recuperagéo:
— 25 estagios, condensador e refervedor
— Alimentagio Etanol+solv: estagio 5
— Alimentacgio solvente: estagio 10

— EspecificagOes: Razdo de refluxo igual a 2 e fracdo molar de etanol
0,999 (ndo foi possivel chegar a 0,9999 de pureza como foi feito para o

2-etil-hexanol ¢ 3-metil-ciclohexanol).
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Consumo de energia total = consumo na coluna extrativa + consumo na coluna

de recuperagio

Consumo de energia total = 4,701 x 107 kJ/h + 7,083 x107 kJ/h

Consumo de energia total = 11,784 x107 kJ/h

IV.2.4 — EXTRACAQ LIQUIDO-LIQUIDO PARA O SISTEMA
ETANOL/AGUA USANDQ TOLUENO COMO SOLVENTE

No caso do tolueno, foi feita a simulagdo apenas para a coluna de
extragdo. Observou-se que grande parte do etanol foi arrastada na corrente de
rafinado (Tabela IV.1). Com isso, seria necessario fazer o fratamento da
corrente de rafinado aumentando o mimero de equipamentos ¢ quantidade de
energia consumida no processo, tornando-o invidvel. O esquema da coluna

extratora ¢ mostrada na Figura IV.3.

e —
Exdrato

Etancl+agua

Tolueno | ~F -
Rafinado

Exdrator

Figura V.3 - Coluna de extracéo liquido-liquido para o sistema etanol/agua

usando tolueno como solvente.
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Tabela IV.1 —~ Condigdes das correntes de entrada e saida das correntes para a

coluna de extragdo usando tolueno como solvente

Etanol+agua| Tolueno | Extrato | Rafinado

Temperatura (C) 25,00 25,00 25,02 25,02
Pressdo (atm) 1,0 1,0 1,0 1,0
Vazdo (kmol/h) 2135 2000 2042 2093

Fra¢do molar (Etanol) 0,0416 (0,0000 0,0205 0,0225
Fragdo molar (Agua) 0,9584 0,0000 0,0005 0,9773
Fra¢do molar (Toluenc)|  0,0000 1,0000 0,9790 0,0003

IV.2.5 - COMPARACAO ENTRE OS SOLVENTES ESTUDADOS
PARA O PROCESSO DE EXTRACAO LiQUIDO-LIQUIDO PARA A
DESIDRATACAO DO ETANOL

Foram estudados quatro solventes para a extragio do etanol a partir de
solugdes diluidas: 2-etil-hexanol, 3-metil-ciclohexanol, diclorometano e

tolueno.

Observou-se que, em relagdo ao extrator, o tolueno apresenta uma
6tima seletividade, mas um coeficiente de distribuigdo ruim. Isso pode ser
facilmente verificado pelos resultados apresentados na Tabela IV.1. No extrato,

a fracdo molar de 4gua € pequena, assim como a fragdo de tolueno no rafinado
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(alta seletividade). Por outro lado, a fragdo molar de etanol é bem proxima para
as duas correntes de saida. Como as vazbes s3o proximas, tem-se que
praticamente metade do etanol da alimentagdo vai para o extrato e metade para
o rafinado (baixo coeficiente de disu-ibuigﬁo). Vale lembrar que o coeficiente
de distribuigdo e seletividade variam com a temperatura, pressdo e composi¢io
da alimentagdo. Para os demais solventes, todos apresentaram alto coeficiente
de distribui¢do. O rafinado para os trés casos ¢ constituido basicamente de
agua. Porém, cles, além de extrairem o etanol, levam também uma parte da
agua da alimentagdo (baixa seletividade). Com isso, torna-se necessario o
estudo de uma alternativa viavel para efetuar a separagio em cada caso. As
configuragGes variam de acordo com as caracteristicas do solvente,
principaimente em termos da seletividade (quanto de agna vai para a corrente
de extrato), afinidade entre solvente e etanol e regido de miscibilidade parcial
da mistura temaria. Por isso, foram utilizados dois esquemas diferentes. A

tabela IV .2 apresenta o consumo de energia para os solventes testados.

Tabela IV 2 - Consumo de energia para os processos de extragio liquido-

liquido para a desidratacdo do etanol

2-etil-hexanol 3-metil-ciclohexanol | Diclorometano

El 16,6661 16,1039 47,01

E2 7,2157 6,5317 70,83

Et 23,8818 22,6956 117,84
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Onde:
El = consumo de energia na coluna extrativa (10° kJ/h)
E2 = consumo de energia na coluna de recuperagao (10° kJ/h)

Et = consumo total de energia (10° kJ/h)

Observa-se que o consumo de energia para o diclorometano € muito
maior do que para os outros solventes e, como ja foi mencionado, ndo foi
possivel chegar a pureza desejada. O que apresentou menor consumo de

energia foi o 3-metil-ciclohexanol.

V.3 - SIMULACOES PARA O PROCESSO COMPLETO DE
DESTILACAO EXTRATIVA

1V.3.2 - DESTILACAO EXTRATIVA PARA O SISTEMA
ETANOI/AGUA USANDO ETILENOGLICOL COMO SOLVENTE

O processo completo de destilagdo extrativa envolve a coluna extrativa
e a coluna de recuperacdo do solvente. A Figura IV.4 mostra um esquema geral
para este processo, aplicado & separagio do sistema etanol/agua onde a dgua ¢
extraida pelo solvente € o etanol ¢ retirado como produto de topo na coluna

exfrativa.
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Figura IV 4. Fluxograma para o processo de destilagdo extrativa.

Neste trabalho, foi avaliado o efetto do subresfriamento da corrente de
solvente que retorna da coluna de recuperagfo. Sabe-se que o subresfriamento
permite trabalhar com razio de refluxo menor, mas em contrapartida quanto
menor a temperatura da corrente de solvente que entra na coluna, maior deve
ser a energia fornecida para evitar que o produto de fundo tenl#etanol. A¥ém
disso, aumenta o custo fixo, ja que envolve um trocador de calor a mais no

processo. As simulagdes foram feitas no simulador HYSYS.

Foram testados como solvente o etilenoglicol (PE = 197°C), a glicerina
(PE =280°C) e o 3-metil-1-butanol (PE = 135°C). A alimentagfio ¢ liquido
saturado, com composi¢do proxima 4 do azedtropo binario (89% etanol ¢ 11%
dgua em base molar). O solvente alimentado no topo da coluna extrativa altera
a volatilidade relativa dos componentes da mistura permitindo a separagdo. Os
trés solventes utilizados tem alto ponto de ebulicdo e arrastam a agua para a

base da coluna, e o objetivo ¢ obter etanol com alta pureza no topo da coluna
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extrativa. Na coluna de recuperagdo do solvente, a 4gua ¢é retirada no topo ¢ 0

solvente na base.

Segiindo o fluxograma apreseniado na Figura IV.4, foram {feitas
simula¢des para obter a separagdo entre etanol e dgua usando etilenoglicol
como solvente. As condiges para a corrente de alimentacdo ¢ dados para

simulagdo das colunas s30 apresentados a seguir.

Alimentagdo:
- Liquido saturado a 1,0 atm
- Vazio = 100 kmol/h

- Fragéo molar de etanol = 0,8900

Coluna extrativa:
- Nuamero de estagios = 30
- Vazio de solvente = 150 kmol/h (Razio S/F = 1.5)
- Posigdo de entrada do solvente = estagio 5
- Posigdo de alimentagfo = estagio 20

- Especificacdes : Razdo de refluxo igual a 2 ¢ vazio de etanol 89

kmol/h
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Coluna de recuperacio:
- Numero de estagios = 10
- Posi¢éo de alumentacdo = estagio 5

- Especificagdes : Razdo de refluxo igual a 1 e pureza da corrente de

agua igual a 0,9999 (fragdo molar).

Temperatura de entrada do solvente x consume de energia na coluna

Para avaliar como o consumo de energia no refervedor da coluna
extrativa varia com a temperatura do solvente, foi feita uma analise paramétrica
no HYSYS. Inicialmente, foi estipulada a vazdo de solvente igual a 1,5 vezes a
vazdo de alimentagdo (150 kmol/h). Depois de obter perfis iniciais de
temperatura e composi¢do na coluna, tomou-se como especificacdes a
composi¢io ¢ vazio da corrente de etanol deixando a razdo de refluxo livre.
Variou-se a temperatura da comente de solvente entre 80°C e 197°C
(aproximadamente a temperatura de ebulicdo do etilenoglicol puro). Verificou-
se que o consumo de energia total (coluna extrativa + coluna de recuperagéo)
diminui com ¢ aumento da temperatura. Vale ressaltar que ¢ importante ter o
perfil inicial com a razfo de refluxo fixa e no minimo valor possivel. Assim,
quando ela deixa de ser especificada, o valor sera calculado com base no perfil
inicial, dando pequenos incrementos de modo que o perfil obtido com as novas
especificacdes, confinue com o mimmo refluxo requerido para efetuar a
separacdo. A Figura IV.5 mostra o efeito da temperatura de entrada do solvente

1o consumo de energia da coluna extrativa.
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Figura IV.5 — Efeito da variagdo da temperatura de entrada do solvente no

consumo de energia da coluna extrativa em kJ/h.

A varia¢fo no consumo de energia € cerca de 3,87% quando passa de
80°C para 197°C. Para as simulagdes posteriores utilizou-se o solvente na
temperatura de liquido saturado porque, além do menor custo energético, tem-

se um trocador de calor a menos na planta.

Vazio de solvente x consumo de energia na coluna extrativa

Para otimizar a vazio de solvente utilizou-se o mesmo procedimento
descrito acima para a temperatura. Inicialmente, quanto maior a vazdo de
solvente, menor o refluxo requerido para efetuar a separagdo. Diminuindo a
vazdo de solvente o consumo de energia no refervedor dimimu até um ponto de
minimo a partir do qual a diminuigdo da vazdo implica em um aumento grande
do refluxo para que a separa¢do seja possivel, aumentando o consumo de
energia devido ao alto refluxo. A Figura IV.6 ilustra essa variagdo. O ponto

otimo € 90 kmol/h de solvente, razdo S/F igual a 0,90.
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Figura [V .6 — Variagio do consumo de energia no refervedor da coluna

extrativa com a vazio do solvente.

Com os valores 6timos para a vazio ¢ temperatura do solvente (90
kmol/h e liquido saturado) fo1 feita a simulagdo para o processo completo de

destilagdo extrativa e calculado o consumo total de energia.

Consumo total de energia = consumo na coluna extrativa + consumo na coluna

de recuperagdo
Consumo total de energia = 9,303 x10° kJ/h + 1,697 x10° kJ/h

Consumo total de energia = 1,100 x10” kJ/h
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IV.3.3 - DESTILACAO EXTRATIVA PARA O SISTEMA
ETANOL/AGUA USANDO GLICERINA COMO SOLVENTE

QOutro solvente comercialmente conhecido para a desidratacio do etanol
através de destilagio extrativa € a glicerina. Nas simulag@es foi usado o numero
de estagios para as colunas do sistema etanol/dgua/etilenoglicol. E mesmas

especifica¢des de pureza ¢ vazdo das correntes de produto.

= (Coluna extrativa:
- Numero de estagios = 30
- Vazio de solvente (otimizada) = 50 kmol/h

- Temperatura do solvente = liquido saturado (aproximadamente

287°C)
- Posi¢do de entrada do solvente = estagio 8
- Posi¢do de alimentagdo = estagio 18
- Razio de refluxo calculada = 1,2

- Especificagdes: produto de topo com vazio de 89 kmol/h e fragdo

molar de etanol igual a 0,9999

* Coluna de recuperagio:
- Namero de estagios = 10
- Razio de refluxo = 1,0

- Posigdo de alimentagdo = estdgio 5
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Consumo de energia total = consumo na coluna extrativa + consumo na coluna

de recuperagio
Consumo de energia total = 6,060 x10° +2,397 x10°

Consumo de energia total = 8,457 x10° kJ/h

IV.3.2 - DESTILACAO EXTRATIVA PARA O SISTEMA
ETANOL/AGUA USANDO 3-METIL-1-BUTANOL COMO SOLVENTE

Para o 3-metil-1-butanol ndo foi possivel obter o etanol anidro. Ou seja,
ele ndo € um solvente adequado para o processo destilagdo extrativa para a
separacdo etanol/dgua. Mesmo usando condigdes como 50 estagios na coluna
extrativa, S/F=5 ¢ RR=10, a maxima pureza de etanol obtida no produto de

topo foi de 0,9665, o que implica em perda de etanol de 2,97 kmol/h.

1V.3.4 — ANALISE DAS SUPERFICIES DE EQUILIBRIO

A Figura IV.7 representa a superficie de equilibrio em y, para o sistema
etanol(1)/dgua(2)/etilenoglicol(3) ¢ a Figura IV.8 representa a superficie de
equilibrio y2 para o sistema etanol(1)/agua(2)/3-metil-1-butanol.
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Figura IV.6 - Superficie de equilibrio y, para o sistema
etanol(1)/agua(2)/etilenoglicol(3) a 1 atm.
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Figura [V.7 - Superficie de equilibrio y, para o sistema etanol(1)/agua(2)/3-
metil-1-butanol(3).
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O formato da linha de mversido é diferente para os dois sistemas. Isso
indica que o formato da linha de inversdo que caracteriza o solvente apropriado
para a destilagdo extrativa é o formato de L, ocupando praticamente todo o
plano da diagonal, como no caso do etilenoglicol. Alguns exemplos sobre a
relagdo entre o formato das linhas de inversdo com o desempenho do solvente
foram citados por Martini (1995), porém ndo havia simulagdes ou dados

praticos que confirmassem as hipoteses.

IV.3.5 — COMPARACAO ENTRE OS SOLVENTES ESTUDADOS
PARA O PROCESSO DE DESTILACAO EXTRATIVA PARA A
DESIDRATACAO DO ETANOL

Para o processo de destilagdo extrativa, foram considerados como
solvente o etilenoglicol, a glicerina e o 3-metil-1-butanol. Dentre estes, apenas
0s dois primeiros conseguiram realizar com sucesso a separagdo (obter etanol
anidro como produto com recuperagio de aproximadamente 100%). A ghcerina
apresentou menor consumo de energia, porém, como € um componente muito
viscoso, pode levar a dificuldades operacionais. Por isso apenas o etilenoglicol

sera considerado para comparagdo com 0S Outros Processos processo.

Em relagdo aos resultados obtidos para o processo de extragdo liquido-
liquido, ja ¢ possivel destacar uma diferenca entre eles: o processo de
destilacdo extrativa, com os solventes estudados, € viavel para casos em que a

alimentagdo é concentrada em etanol. Para solugdes diluidas, seria necessario
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pesquisar um solvente que apresentasse afinidade com o etanol, ¢ ndo com a
dgua. N3o existe na literatura nenhum trabatho considerando essa possibilidade.
E para a extragio liquido-liquido, como ja foi dito anteriormente, os solventes

s6 conseguiram efetuar a separagéio em solugdes diluidas.

IV.4 - SIMULACOES PARA O PROCESSO COMPLETO DE
DESTILACAQ AZEOTROPICA

1V.4.1 - METODOLOGIA PARA A SIMULACAQ

Os simuladores comerciais sfo atualmente muito utilizados nas
indistrias ¢ nas umversidades, devido a facilidade para obter de dados de
equilibrio, propriedades fisicas de substdncias ¢ conexdo entre diferentes
operagdes unitarias. Neste trabalho, as simulagdes do processo compieto de
destilagdo azeotrdpica heterogénea foram realizadas imicialmente empregando-
se o simulador comercial PRO/II (Sumulation Sciences Inc., 1993), ¢ em alguns
casos, onde ja havia sido verificado que ndo havia formacio de duas fases
liguidas nos pratos intemos da coluna de destilacdo azeotropica, utilizou-se 0

simulador HYSYS (Hyprotech, Ltd).

Para realizar a montagem do modelo do processo em um simulador
comercial, a primeira etapa ¢ a escolha do modelo termodindmico adequado.

Para representacio de processos que envolvem misturas com nao-ideahdade na
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fase liquida, como ¢ o caso dos processos em estudo neste trabatho, é
necessario utilizar um modelo de atividade (NRTL ou UNIQUAC normalmente
apresentam bons resultados). Para que o modelo represente bem o
comportamento da mistura, sdo necessarios bons parimetros de interagdo entre
os componentes. Estes parametros sdo obtidos a partir de regressdes de dados
experimentais, Antes de iniciar a simulagdo do processo ¢ importante verificar
se 0 modelo escolhido e os pardmetros de interagcdo do banco de dados do

simulador representam bem o sistema.

Um maneira simples para avaliar os dados de equilibrio € a partir da
constru¢do dos digramas binarios e superficies de equilibrio. Quando ocorrem
distor¢des e existem pontos fora do contorno das curvas de equilibrio, os

parametros ndo sdo confidveis.

Quando o banco de dados do simulador ndo possui os pardmetros para
um determinado par, € possivel fazer a estimativa através do método UNIFAC,
que faz a predi¢do de pardmetros atraves de calculos de contribui¢do de grupos
das estruturas moleculares dos componentes. As Figuras IV .8 e IV.9 mostram
um exemplo de predicio de dados de equilibrio para o sistema
etanol/ciclohexano/agua. Essa predigdo pode ser feita tomando-se como base o
equilibrio-liquido-vapor (ELV) ou equilibrio-liquido-liquido (ELL), quando o
par apresenta forte miscibilidade parcial. Vale lembrar que o método de
contribuicdio de grupos muitas vezes pode ndo levar a bons resultados, isso
porque normalmente estes métodos sio desenvolvidos levando-se em conta
moléculas simples. Portanto, deve-se tomar cuidado para fazer uso dessas

predigdes. Quando existem dados disponivets na literatura, pode-se fazer uma
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regressdo e obter pardmetros confidveis. Vale lembrar que antes de se fazer
uma regressio de dados experimentais, deve ser verificado se eles foram
obtidos para a faixa de temperatura € pressdo nas quals O Processo estd

operando.

—Activity Model Interaction Parameters
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Figura IV.8 — Dados de equilibrio para o sistema etanol/agua/ciclohexano no

banco de dados do simulador de processos HYSY'S.
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Figura IV.9 — Pardmetros de equilibrio do par ciclohexano/agua preditos pelo
método UNIFAC.
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Concluida a escolha do pacote termodindmico e avaliagio dos dados de
equilibrio, o proximo passo ¢ defimi¢do das correntes de alimenta¢do e
estimativas iniciais para as correntes de reciclo. A partir daf sfo instaladas as
operagGes unitarias. Um ponto importante na simulagio de colunas de
destilagdo em simuladores de processos € o algoritmo a ser utilizado para os
calculos. Principalmente para calculo de colunas onde o equilibrio é mais
complexo, como as colunas de destilagio extrativa ¢ azeotrdpica que tem
presenca de azedtropo. Tanto o simulador PRO/II como o HYSYS apresentam
diferentes algoritmos, que servem para situacdes especificas. Um fator presente
nos dois simuladores e que tem interferéncia direta no célculo dessas colunas,
¢ o “damping factor” (fator de amortecimento). Esse pardmetro controla o
tamanho do passo dado na tteragdes. Para colunas de destilagdo convencionars,
por exemplo, o valor padrio igual a 1 é adequado. Porém, para sistemas ndo
ideais, algumas vezes os valores calculados para as especificagdes e para o
balango de energia estio dentro da tolerincia permitida, mas os erros no
equilibrio divergem ou ficam oscilando impedindo que seja obtida convergéncia

da simulag¢do. Nesses casos ¢ aconselhavel usar um valor entre 0,25 ¢ 0,5.

O simulador comercial de processos PRO/IL (versdo 3.33, 1993)
permite verificar a presenca de duas fases liquidas nos pratos interiores da
coluna azeotropica. Para evitar perda de tempo nos céalculos, utiliza-se o
equilibrio Hqudo-liquido-vapor (ELLV) apenas em uma parte da coluna, onde
existe uma probabilidade maior de haver formacfo de duas fases liquidas.
Normalmente isso ocorre nos pratos superiores da coluna, onde existe uma

concentragdo maior do solvente. No restante da coluna utiliza-se 0 ELV. A
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versdo do simulador HYSYS que foi usada no decorrer da tese (versdo 1.5.2)
ndo permite verificagdo de duas fases liquidas nos pratos interiores da coluna.
Por 1sso0, utilizou-se 0 HYSYS depois de se estabelecer uma configuracio que

nao apresentasse formacgdo de duas fases liquidas nos pratos.

O esquema geral para a simulagdo do processo de destilagdo

azeotropica € mostrado na Figura IV.10.
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Figura IV.10 — Fluxograma para o processo de destilagdo azeotrdpica usado

para simulagdo da desidratagdo do etanol

Para casos em que nfio sejam conhecidas estimativas iniciais para as
correntes de reciclo, principalmente para a composi¢do da fase orgdnica que
retorna como refluxo para a coluna azeotropica, foi desenvolvida uma
metodologia que possibilita a simulagio da cohma. A  metodologia

desenvolvida consiste dos seguintes passos:
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¢ Iniciaimente considerar a composig¢do da corrente de refluxo como solvente

puro;

o Tomar a média aritmética das composi¢des da estimativa inicial (solvente
puro) e da corrente de saida do decantador como a proxima estimativa. Repetir
€sse passo até que as vazdes e composigdes da estimativa e do valor calculado
estejam proximas;

o Instalar a corrente de reciclo, que corresponde a linha tracejada na Figura

IV.12),

¢ Proceder a simulagio da coluna de recuperagfo, retirando dgna pura como
produto de fundo. A composi¢do do produto de topo € uma estimativa para a
corrente de reciclo, que s6 nesse ponto deve ser colocada na simulagéo. Fazer o
mesmo procedimento que foi usado para ajustar a corrente de refluxo (tomando
médias aritméticas) até obter valores suficientemente proximos para fechar o

reciclo.

Almmentacio

Fase aquosa

Etanol

Figura IV.11 - Coluna de destilagéio azeotropica mais decantador.

O algontmo desenvolvido para o cdlculo de azedtropos (Capitulo III)

fornece a estimativa inicial da composicdo da fase orginica. Essa estimativa
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facilita a convergéncia da coluna azeotrdpica, que ainda tem outros pontos a
serem ajustados: mimero de pratos, posicdo de alimentagdo e as vazbes das
correntes de reciclo (da fase orginica, que retorna do decantador e da corrente

de topo da coluna de recuperagio do solvente).

IV42 - SIMULACAO E ANALISE DE DIFERENTES
CONFIGURACOES DE SEQUENCIAMENTO DAS COLUNAS PARA
O PROCESSO DE DESTILACAO AZEOTROPICA

Nesse item do trabalho, serdo discutidos dois aspectos do processo de

destilacdo azeotrdpica:
1. Sequenciamento das colunas que leva ao menor consumo de energia

2. a manipulagio das varidveis dentro do processo com o objettvo de evitar a

formagdo de duas fases liquidas nos pratos interiores da coluna azeotrépica.

Foram testadas quatro configuracbes diferentes para o sequenciamento
de colunas para a desidratagdo do etanol (Figuras IV.12 a IV.15). Com excegdo
da configuragdo 1, que envolve trés colunas, as demais configuragdes sio
constituidas de uma coluna para a destilagiio azeotropica mais uma coluna de
recuperag¢do do solvente. A diferenga entre elas € a posicdo onde a corrente que
retorna da coluna de recuperagfo entra na coluna azeotropica. A maioria dos

trabalhos de simulagdo de processos de destilagdo azeotropica sdo feitos
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apenas considerando a coluna principal, o que impede a verificagio das

mnteragdes entre as variavels do processo completo.

Outro ponto que diferencia as simulagdes realizadas neste trabalho com
aquelas geralmente apresentadas na literatura, ¢ que normalmente a maioria dos
trabalhos tem como especificagio a formagdo do azedtropo ternario no topo da
coluna azeotropica. Para atingir essa especificagdo, € necessario recircular
parte da fase aquosa junto com a fase orgénica que deixa o decantador. Essa
configuragdo ndo foi apresemtada visto que este ¢ um artificio para obter
exatamente a composi¢io do azedtropo temario no topo da coluna. Nas
simulagtes realizadas neste trabalho, tomou-se¢ como especificagdo a pureza ¢
recuperagéo do etanol e com isso observou-se que a composi¢do do produto de
topo ndo precisa ser exatamente do azedtropo temndrio. Em todas as
configuragGes estudadas o produto de topo apresentou fragdo molar de agua
menor do que a do azedtropo e a separagdo foi perfeitamente possivel. Além

disso, causa a formagdo de duas fases liquidas nos pratos.

etenct + 4gm

|
| 4

Figura IV.12 - Configuragdo 1: sequenciamento em trés colunas.
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Figura [V.13 - Configuragio 2: posi¢io de alimenta¢io do recicio junto com a

fase orgédnica e a reposigdo de solvente, (Black, 1980).
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Figura IV.14 - Configuracéo 3: posig¢do de alimentagdo do reciclo no
decantador, (Kovach e Seider, 1987 e Prokopakis e Seider, 1983).
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Figura IV.15 - Configuracio 4: posi¢do de ahmentagdo do reciclo junto com a
alimentagdo: proposta neste trabalho.

Para testar essas configuractes, foram feitas simula¢des do sistema
etanol/agua usando benzeno como solvente. Em todas as simulagdes, a
alimentagido € liquido saturado contendo 89% de ctanol ¢ 11% de dgua, em
base molar. Especificou-se a fragdo molar de etanol na base da coluna
azeotrépica ¢ de agua na coluna de recuperagiio em 0,9999. As simulagGes

foram feitas no simulador PRO/IL.

O nimero de estagios de cada coluna foi fixo em 30 estagios para a
coluna azeotropica e 10 estagios para a coluna de recuperagéo. O nimero de
estagios da coluna ¢ uma varidvel importante na otimizacfo de processos de
destilagdo. Para colunas convencionais, existe um numero mimimo de estagios
para efetuar a separacdio, aumentando o nimero de estigios, o consumo de
energia diminw até um ponto, a partir do qual ndo causa mais efeito. Para

colunas azeotropicas € exirativas muitas vezes o aumento do numero de
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estagios torma a separagdo inviavel. A posi¢do de alimentagfo ndo apresentou
importincia significativa no consumo de energia, mas é fundamental para obter

convergéncia.

Descricio das configuracaes

Configuracdo 1 A alimentacdo entra na coluna azeotrdpica (a)
onde o etanol anidro € retirado como produto de fundo ¢ o produto de topo
contendo etanol, agua e benzeno ¢ condensado e resfriado seguindo para o
decantador (b) onde ocorre a separa¢io das fases. A fase orgénica retoma a
coluna azeotropica e a fase aquosa segue para a coluna (¢). Na coluna (¢) todo
o benzeno ¢ recuperado no topo e o produto de fundo contém apenas etanol e
agua. Na coluna (d) ocorre a desidratagdo. A agua é retirada € o produto de

topo (com a mesma composi¢do da alimentagio) retorna para a coluna (a).

Configuracio 2. Para essa seqiiéncia, existem apenas duas
colunas. A alimentacdo entra na coluna azeotropica (a), que funciona da mesma
forma que no caso anterior. A diferenga é que a coluna (c¢) retira dgua da fase
aquosa ¢ recicla todo o benzeno € o etanol (junto com uma certa quantidade de
agua) como produto de topo. O que diferencia essa configuracdo das demais
seqii€ncias com duas colunas é a posi¢do do reciclo que deixa o topo da coluna
(c). Nesse caso, o reciclo retorna para a coluna azeotrdpica junto com a
corrente da fase orgénica proveniente do decantador e a corrente de reposi¢éo

do solvente.
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Configuragdo 3: Essa configuraco tem basicamente o mesmo
esquema de funcionamento da configuragdo anterior. A diferenga entre elas,
como ja foi dito, estd na posi¢io do reciclo proveniente da coluna de
desidratagdo (c). Aqui, o reciclo retorna para dentro do decantador junto com o

produto de topo da coluna (a), conforme mostra a figura IV.14.

Configuracdo 4. O sequenciamento mostrado na Figura IV.15
também consiste de duas colunas e foi proposto neste trabalho. Nesse caso, o
reciclo proveniente da coluna de desidratagdo (c) retoma para a coluna
azeotropica junto com a alimentagBo. Essa escolha foi feita devido a
composi¢do dessa corrente ser rica em etanol como a alimentagdo. A
quantidade de solvente ¢ pequena em relagfo & quantidade de etanol e agua, e,

por isso, ndo causa grande perturbagdo dentro da coluna.

A comparagio entre essas configuragdes foi feita levando-se em
consideragio a formagfo de duas fases liquidas nos pratos internos da coluna
azeotropica e o consumo total de energia do processo. A Tabela IV.3 mostra o
consumo de energia para quatro tipos de sequenciamento de colunas

analisados.

No caso da seqiiéncia 1, além do maior custo energético, a
presenga de trés colunas leva a um maior custo de manutengdo da planta. Da
mesma forma, analisando a configuragdo 3, observa-se que além do alto

consumo de energia, o tamanho do decantador deve ser maior.
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Tabela IV.3 - Consumo giobal de energia para as configuragdes estudadas de
acordo com as Figuras IV.12 a IV.15.

configuracio | Energia (10°kJ/h)
1 13,918
2 12,918
3 13,172
4 12,440

Observa-se que o menor consumo de energia foi observado para a
configuragdo 4, o que ocorre devido a posigdo da comrente de reciclo. Como
esta corrente tem composicdo proxima a da alimentagio (Tabela IV 4), a

perturbagéo causada ¢ menor, deixando o processo mais estavel.

Tabela IV .4 - Composi¢des molares da alimentacio e da corrente de reciclo

para a configuracio 4.

Alimenta¢do { Reciclo

Etanol 0,8900 0,7644

Agua 0,1100 0,1674

Benzeno 0,0000 0,0682
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Na Figura IV.16 ¢ mostrado o diagrama triangular, ilustrando a
composi¢cio prato-a-prato para a configuracfio 4. A curva binodal fo1 construida
para a temperatura de 50°C. No condensador (prato 1) a composi¢do estd na
regiio de duas fases liquidas, ja para o prato 2 (primeiro prato da coluna) a
composicdo esta proxima a curva binodal, na regido de uma fase liquida. No
tltimo prato da coluna (refervedor) a composigdo é praticamente etanol puro.
Para a configuragdo 4 ndo houve formag¢do de duas fases nos pratos da coluna.
Para as configuragées le 3  foi possivel evitar a miscibilidade parcial
manipulando-se a posi¢do de alimentagido. Para a configuragdo 2, foi prectso
variar a posi¢do de alimentacdo e ainda dividir a corrente de refluxo (fase
organica) entre os pratos 2 e 3 para que ndo houvesse formagio de duas fases

na coluna, ou seja, é a configuracdo mais instavel para o sistema estudado.

Etanol

—&—- Perfil de composighe

Linha ds amarragao

Agua Benzeno

Figura IV.16 - Diagrama triangular para a configuragio 4.



Capitulo IV — Procedimentos para a simulagio dos processos e resuftados 81

IV4.3 - DESTILACAO AZEOTROPICA PARA O SISTEMA
ETANOL/AGUA USANDO BENZENO COMO SOLVENTE

Esse sistema foi discutido no item anterior em termos de configuragéo
do processo. Para comparagfo com outros solventes serdo usados os resultados
para o esquema de colunas mostrado na Figura IV.11, que corresponde a
configuragdo 4. Como ja foi verificado que para essa configuracdo nao ha
formagido de duas fases liquidas nos pratos internos da coluna, as simulagdes
foram feitas no HYSYS. Porém, fol necessario utilizar os dados de equilibrio
do simulador PRO/II uma vez que, com os dados do HYSYS, nio foi possivel
reproduzir resultados da literatura e as superficies de equilibrio construidas com

estes dados apresentaram muitas distor¢des.

s Coluna azeotropica:
- Numero de estagios = 30
- Posi¢do de alimentagdo = estagio 6

- Especificacdo : Fracdo molar de etanol no produto de fundo 0,9999

a Coluna de recuperacio:
- Nimero de estagios = 10

- Posigao de alimentacio = estigio 5
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- Especificagdes : Relagdo de refluxo igual a 1 e pureza da corrente de
agua igual a 0,9999 (fragio molar).

Consumo de energia = Consumo na coluna azeotrépica + consumo na coluna

de recuperagéo

Consumo de energia = 1,068 x 107 kJ/h + 1,874 x 10" kI/h = 1,255 x10” kJ/h

IV.4.4 - DESTILACAO AZEOTROPICA PARA O SISTEMA
ETANOL/AGUA USANDO CICLOHEXANO COMO SOLVENTE

As simula¢des foram feitas de acordo com o fluxograma da Figura
IV.10, o mesmo usado para o benzeno. Nesse caso foi verificado que os dados
de equilibrio do HYSYS (estimando os pardmetros para o binario
agua/ciclohexano pelo método UNIFAC) estavam bons, uwma vez que
permitiam reproduzir resultados da literatura, como a separag¢io de fases para o
azeotropo temario em Eckert € Kubicek (1996) e as superficies de equilibrio

foram construidas sem maiores problemas.

»  Coluna azeofrépica:
- Numero de estagios = 30
- Posigédo de alimentacio = estigio 6

- Especificacdo : Fragdo molar de etanol no produto de fundo 0,9999
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s Coluna de recuperacio:
- Numero de estagios = 16
- Posigdo de alimentagido = estagio 8

- Especificagoes : Relagdo de refluxo igual a 1 e pureza da corrente de

agua igual a 0,9999 (fragdo molar).

Consumo de energia = Consumo na coluna azeotrépica + consumo na coluna

de recuperagio

Consumo de energia = 1,172 x 10" kJ/h + 1,095 x 107 kJ/h = 2,267 x10” klJ/h

Através dos resultados das simulagdes, observa-se que o benzeno
necessita de menor consumo de energia para efetuar a separagio. Porém, a
partir do proximo ano as industrias brasileiras ndo poderfo mais utilizar esse
solvente, devido a restri¢cdes ambientais. Por isso atualmente existe um grande
mteresse em obter um novo processo que permita realizar a separagdo com um
consumo de energia proximo ou menor do que ¢ processo utilizando benzeno.
Algumas destilarias passaram a usar o ciclohexano, mas como foi vernificado
nas simulages, o consumo de energia é maior. Essa diferenca pode ser
explicada devido a diferenga no equilibrio liquido-liquido no decantador,
conforme ¢ mostrado na Tabela IV.5. No caso do ciclohexano, a fase aquosa
contém mais etanol do que agua. Como toda a agua proveniente da alimentagfio
devera ser retirada nessa corrente, quanto mais rica em agua, menor serd a

vazo, como ocorre quando ¢ usado o benzeno. Por outro lado, se a corrente €
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pobre em agua maior sera essa vazdo e, consequentemente, o tamanho do

decantador também serd maior, € o caso do ciclohexano.

Tabela IV.5 — Equilibrio no decantador para benzeno e ciclohexano a 50°C.

Fase Orgénica Fase Aquosa
Benzeno | Ciclohexano | Benzeno | Ciclohexano
Etanol 0,3358 0,0768 0,4834 0,6766
Agua 0,0517 0,0015 0,4773 0,2122
Solvente | 0,6126 0,9217 0,0394 0,1112

Vazio da fase organica para o processo utilizando o benzeno: 266,4 kmol/h
Vazdo da fase organica para o processo utilizando o ciclohexano: 173,2 kmol/h
Vazdo da fase aquosa para o processo utilizando o benzeno: 33,86 kmol/h

Vazio da fase aquosa para o processo utilizando o ciclohexano: 160,3 kmol/h

IV4.5 - DESTILACAO AZEOTROPICA PARA O SISTEMA

ETANOL/AGUA USANDO PENTANO COMO SOLVENTE

Por 1ltimo, foi testado o pentano como agente de arraste. Neste caso
também fol usado o fluxograma da Figura IV.10. Inicialmente, com a coluna

azeotropica operando a pressdo atmosférica, ndo foi possivel realizar a
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separagdo. Devido ao baixo ponto de ebuligdo do pentano, havia apenas tragos
do solvente nos pratos abaixo da entrada da fase orgnica, ou seja, ndo havia
contato suficiente com os componentes da alimentacdo para formacgio do
azebtropo ternario. Este problema foi resolvido aumentando-s®a pressdo de
operagdo para 5 atm. Em rela¢io ao equilibrio no decantador, observa-se que
para o pentano a fase aquosa contém mais agua do que etanol (Tabela IV.6).
Como j4 foi discutido, este é um fator favoravel devido ao menor consumo

energético na coluna de recuperacgéo.

Tabela IV.6 - Composicio da fase aquosa para benzeno (a 50°C e 1 atm) e
pentano (a 30°C 5 atm).

Benzeno | Pentano
Etanol 0,4834 0,3778
Agua 0,4773 | 10,5836
Solvente | 0,0394 0,0385

1V.4.6 - SUPERFICIES DE EQUILIBRIO

As Figuras IV.17 e 1V.18 mostram as superficies de equilibrio y, para
os sistemas etanol(1)/benzeno(2)/dgua(3) e etanol(1)/ciclohexano(2)/dgua(3),
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respectivamente. O formato da linha de inversfo para cada um desses sistemas

é wm semi-circulo na parte superior do plano da diagonal.

— — Plane da diagonal
s e 3 Linhadeinversio

Figura IV .17 - Superficie de equilibrio y para etanol(1)/benzeno(2)/agua(3) a 1

atm.

—

; — — Plano da diagonal
¢ & » linha deinversao

Figura IV.18 - Superficie de equilibrio y; para o sistema
etanol(1)/ciclohexano(2)/agua(3) a 1 atm.
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Para o sistema pentano(1)/ etanol(2)/agua(3), observa-se que para 1 atm
a linha de inversdo fica na parte inferior do plano da diagonal (Figura 1V.20).

Para 5 atm ocorre um deslocamento da linha de inversdo (Figura IV.21).

— — Plano da diagonat
& ¢ | inhadeinversao

Figura V.19 - Superficie de equilibrio y, para pentano(1)/ etanol(2)/agua(3) a 1
atm.

— — Plano da diagonal
¢ & ¢|inhadeinversdo

Figura IV.20 - Superficie de equilibrio y, para pentano(1)/ etanol(2)/agua(3) a 5
atm.
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Observou-se que o aumento da pressiao provoca um deslocamento da
linha de inversdo do sistema para a parte superior do plano da diagonal.

Aumentando-se mais a pressdo do sistema, o deslocamento ndo aumenta

consideravelmente. Convém salientar que esta analise da linha de inversdo é &

para caracterizar o desempenho do solvente na coluna principal, pois é ai que o -

solvente vai modificar os coeficientes de atividade dos componentes da
alimentacdo. Essa informacdo ¢ primordial para escolha do solvente. No
entanto, como o processo completo envolve ainda o decantador € a coluna de
recuperagdo, é necessario fazer uma andlise destes equipamentos. O fato de o
pentano s possibilitar a separagfo a alta pressdo € um ponto desfavordvel para
0 Processo, visto que seria necessario uma coluna mais resistente ¢ uso de

COIMPIEsSOres.

V.48 - COMPARACAO ENTRE OS SOLVENTES ESTUDADOS
PARA O PROCESSO DE DESTILACAO AZEOTROPICA PARA A
DESIDRATACAO DO ETANOL

Os solventes estudados para a desidratagfo do etanol foram o benzeno,
ciclohexano e pentano. Dentre estes, 0 menor consumo de energia foi obtido
para o processo usando pentano. Este processo ja foi apresentado em algumas
referéncias como sendo o processo de destilag8o azeotrépica mais econdmico
em termos de consumo de energia (por exemplo Black, 1980). Porém exige que

a planta opere a pressio de 5 atm, o que representa gasto em outros

e
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equipamentos como compressores € colunas resistentes para operar a essa

pressao.

Entre os processos usando benzeno ¢ ciclohexano, observou-se que o
benzeno apresenta menor consumo de energia. Porém € um composto toxico ¢
que tem o uso restrito por leis ambientais. Para a coluna de recuperacio, o
consumo de energia estd diretamente relacionado com o equilibrio no
decantador. Desse modo, o benzeno consome menos energia nessa coluna, pois
nesse caso a vazdo da fase aquosa ¢ da corrente de reciclo sdo menores do que
para 0s outros soiventes, uma vez que a fracdo de agua na fase aquosa do

decantador é maior.

IV.5 — DISCUSSAO PARA ESCOLHA DO MELHOR PROCESSO
PARA  SUBSTITUICAO DO BENZENO APLICADO A
DESIDRATACAO DO ETANOL

Nesse item, o objetivo é a discussio do melhor processo para a
substituigdo da destilagio azeotropica utilizando benzeno nas plantas em
operagdo. O benzeno € altamente téxico e por isso ndo podera mais ser

utilizado para producéo de alcool.

Como ja foi citado anteriormente, o processo de estragdo liquido-

liquido (utilizando os solventes estudados até aqui) ndo é competitivo com 0
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processo de destilagdo azeotrdpica usando benzeno, uma vez que a extragdo é
aplicada para alimentagfio diluida enquanto a destilagdo azeotropica opera com
a alimentagdo na composigéo do azedtropo bindrio, proveniente de colunas de
destilagdio que tem como fungdo concentrar a corrente proveniente do

fermentador.

Para os processos de destilag8o extrativa e azeotrdpica, a comparagdo
do consumo de energia é feito na Tabela IV.7. Essa comparagio tem como
objetivo definir entre os solventes propostos no trabalho, qual seria ¢ mais
adequado para substituir o benzeno nas plantas existentes. Para o processo de
destilagdo extrativa, foram considerados como solvente o etilenoglicol e
glicerina. Porém, como a glicerina ¢ um componente muito viscoso e pode levar
a dificuldades operacionais, apenas o etilenoglicol sera considerado para
compara¢do com o processo de destilacdo azeotrdpica usando benzeno e

ctclohexano.

O menor consumo global de energia foi para a destilagdo extrativa
usando etilenoglicol. Observa-se que as colunas tem o mesmo nimero de
estagios tedricos quando utiliza-se benzeno e etilenoglicol, mas para o
ciclohexano ¢ necessario aumentar o numero de pratos na coluna de

recuperacdo e o tamanho do decantador.
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azeotrépica e extrativa.

Benzeno Ciclohexano | Etilenoglicol
Coluna principal 10,68 10,72 9,303
Coluna de recuperac¢io 1,87 10,95 1,697
Total 12,55 22,67 11,000

Tabela IV.7 - Consumo de energia (10° kJ/h) para os processos de destilagiio

Considerando os processos otimizados, a destilagdo extrativa com
etilenoglicol apresenta o menor consumo total de energia. Porém, existem
trabalhos que descartam esse processo devido a dificuldade de se controlar o
processo no ponto 6tuno de operagdo. Por isso, as plantas com etilenoglicol
deveriam operar em situagles distante do ponto 6timo deixando o processo
mviave]l pelo excessivo consumo de energia. No capitulo VII é feita uma
discussio detalhada sobre este assunto, ¢ sera mostrado que, com uma
estratégia simples proposta neste trabalho, é possivel controlar o processo no

ponto otimo.

IV.6 - SEPARACAO COM FORMACAO DE AZEOTROPO BINARIO

Normalmente, a adi¢do do agente de arraste no processo de destilagdo

azeotropica heterogénea para separar uma mistura binana, leva a formagio de
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um azeodtropo ternario heterogé€neo. Porém, esse solvente pode ser escolhido de
maneira a formar um azedtropo bmmario com um dos componentes da

alimentacdo, ao invés do azedtropo ternario.

Um exemplo ¢ a separagio entre fenol e 4gua. A mistura entre esses
compostos forma um azedtropo de minmimo ponto de c¢bulicdo com a
composi¢do massica de 92% de agua e 8% de fenol. A adigdo de tolueno como
solvente, para proceder a separagio por destilagio azeotrdpica, leva a formagio
de um produto de topo contendo basicamente dgua e tolueno, enquanto o fenol
¢ retirado como produto de fundo a uma pureza de até 99,99% molar. Os
pontos de ebulicdio para os componentes puros € 0s azeodtropos sdo mostrados
na Tabela IV.8. O esquema de separagio para ¢sse sistema € representado na

Figura IV.20.

Tabela IV.8 - Pontos de ebuli¢do para os componentes puros e azedtropos do

sistema fenol/agua/toluenc a 1 atm.

PE (°C)
Fenol 181,80
t[olueno 110,60
Agua 100,00

Azedtropo fenol/dgua 99,50

Azedtropo tolueno/agua | 85,00
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Reposicio Fase aquosa
de sohvenie

.

-

Figura IV.20 - Representacdo do esqueina de separacfo do sistema fenol/agua

usando tolueno como solvente.

O azedtropo agua/tolueno ¢ um azedtropo de mimmo ponto de ebuligéo
heterogéneo. Ele é retirado pelo topo da coluna azeotrépica, condensado e
resfriado, formando duas fases liquidas. A fase rica em tolueno retorna 2
coluna, enquanto a fase rica em agua ¢ submetida a tratamento para reduzir os
tragos de fenol e tolueno a niveis aceitaveis (fenol menor que 10 partes por

milhdo e tolueno menor que 50 partes por bilhdo, em massa).

Para o problema simulado, a alimentagdo ¢ um liquido saturado com
composi¢do massica de 30% de fenol ¢ 70% de agua. O produto de topo €
condensado e resfriado a 60°C. As composi¢des das fases liquidas que deixam

0 decantador sdo mostradas na Tabela IV .9.
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Tabela 1V .9 - ComposicOes massicas das fases orginica e aquosa para o

- sistema fenol/dgua/tolueno a 60°C.

Fase orglnica

Fase aguosa

Fenol 0,0102 0,0035
Agua 00017 0.,9961
Tolueno 0.98%1 0.0004

O resfriamento do produto de topo da coluna azeotrdpica ¢ 3 separagio

no decantador, levam 4 formagio de uma fase aquosa com baixa concentragio

de tolueno, ou seja, o restiiamento diminui a perda de solvente na fase aquosa,

Para tratamento dessa corrente 580 utthzadas operagfes de extracfio Hguido-

liguido ou “stripping”, Cusack (1996).

IV.6 - CONCLUSQES

A primeira observacdo a ser feita & em velaglo 4 competitividade dos

PIOCESS0s de separacio discutidos. O processo de extracho §-§.qai{ia}w3.iq§id0 é

aplicade somente a solugbes ditwidas, wma vez que fodos os solventes

estudados extracm preferencialmente o etanol e ndio a agua. Para o uso desses

solvenies em solugfes concentradas, seria necessaria wa grande quantidade de

solvente, o que tornaria o processe inviavel devido ao alio consimo de energia

nas etapas posteriores a extragfio. Isto, com cerfeza, ocorre para oufras

aphecagdes do processo.
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Ja para a destdagio extrativa, os solventes testados tem afimdade com
a agua e, por isso, O processo € ecomomicamente viavel para solugdes
concentradas (com composigio proxima a do azedtropo bindrio). O uso destes
solventes em solugbes diluidas necessitaria de uma quantidade de solvente
muito grande, o que mplica em alfo consumo de energia tanto para a colua

extrativa como para a coluna de recuperacio.

Assim como para o processo de destilacdo extrativa, os solventes
testados para o processo de destilagfio azeotropica também sfio vidveis apenas
para solugBes concentradas. Como 34 foi dito, o produto deve formar uma
mistura heterogénea, quande condensado. Com isso fica claro que existem
regifies especificas de operagdo para gque isso ocorra (Prokopakis e Seider,

1983).

Assirn sendo, o primeiro aspecto para diferenciacfio entre estes
processos esta relacionade com a composiglio da corrente de alimentacgfio. Este
ponto marca como o trabaltho for direcionado a partir dessa conclusfo. Existem
dois caminhos para serem seguidos: o primeiro seria simular &5 colupas de
concentracio da comrente que sai do fermentador e calcular o consumo total de
energia para os processos de destilagio extrativa ¢ azeolrépica € comparar com
a extracdo lquido-liguido. o) segundo fazer uma anadlise mais detathada da
substituicdio de benzeno por ciclohexano no processo de destilagio azeotrdpica
ou substitnir pelo processo de destilagdio extrativa com etidlenoglicol. Decidiu-
se, entdo, seguir a segunda alternativa, uma vez que € de maior aplicacfo para

as plantas que ja estdo em operagdo. Além disso, as colunas de destidacfo que
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funcionam para a concentracfio da alimentagdio gque segue para a destilagiio
azeofrdpica ou extrativa tem funclo também de retirar alguns contaminantes
leves, Seria, entdo, necessdrio discutir esse ponio para a extragdo Hgmdo-
Howdo, Outra sugestio sena estudar um solvente para destilaciio extrativa que
tivesse afimidade com o etanol, para que o processo fosse aplicado diretamente

4 soluglio diluida.

Fazendo-se as similacles para os processos otinuzados, verificou-se
gue para fazer a substituigBio do benzeno por ciclohexano no processo de
destilacio azeotropica seria necessario aumentar o tamanho do decantador e o
ntmero de pratos na coluna de recuperago, além de epvolver mator consumo

de energia.

Para a substitmigdo do processo de destilagio azeotrdpica com benzenc
por destilagdo extrativa com etilenoghicol, o mimero de estagios calculados fot
o mesmo para a8 duas colunas. Porém nfo foi fetto um estudo da hidrodingmica
das colunas. Nos capitulos VI e VI serdo discutidos aspectos de estabilidade
operacional ¢ controle para os processos de deshlacfo azeotrdpica com
ciclohexano e destdacfo exirativa com etilenoglicol, que sdo os potencias

substitutos para o processo com benzeno.

Além disso, for estudado um exemplo de destilagdo azeotrépica com
formacéo de azedtropo bindrio para o sistema fenol/agua usando tolueno como
solvente, Outro potencial caso para estude € a extragio do dcido acético de

solucdes aquosas usando acetato de butila como solvente (Treybal, 1981}
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Outro ponto que merece destaque neste capitulo € o uso das superficies
de equilibrio na caracterizacio de solventes para o processe de destilacio
extrativa € azeofropica ¢, ainda, para verificagfo da validade dos dados de
equilibrio. A forma das superficies permite verificar se os dados de equilibrio

380 confiaveis,
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CAPITULO V

OTIMIZACAO DO PROCESSO COMPLETO DE DESTILACAO
AZEOTROPICA PELO PLANEJAMENTO FATORIAL

V.1 - INFRODUCAQ

A simulagdo do processo completo de destilagfo azeotrdpica é uma
tarefa complexa devido a dificuldade de se obter convergéncia, visto que
devem ser levadas em consideragdo a f(}_magém de duas fases liquidas no
d@@m‘&t&d@f (e, muitas vezes, nos pratos interiores da coluna), a formagio de
azediropo termnanio ¢ as wmﬁteg de %’amﬁi@ A%zm mesmo ufiizando-se um
simulador comercial para realizar a smuiae;a@ nde @ p{}sm%i garanty
convergénoia para este processo, pms m&iematmamem& o problema se torna

altamente nio-hnear.

Neste capifulo, o objetive ¢ ésméér o gﬁaﬁﬁja}tmﬁm fatorial como
téenica de otirmizacio para o processo de destilagdo azeotropica. A otimizacio
de processos de separacio normalmente & feita variando-se uma varigvel de
cada vez, 0 que nfo é uma téomica adeguada visto que, assim, ndo se considera
o efeito de imteragdio entre as wvaridveis. A principio, foi escolhide o
plangjamento fatonal em dois niveis para se farzer a otimizagdo do processo
completo de destilaclo azeotrdpica {multivandvel), visto gue penmite chegar 2

conclusdes significativas 2 partir de um namero minmo de experimentos. Box
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et al (1978), troduziram esfa técnica para otimizacio ¢ analise de dados
experimentais ¢ esta vem sendo usada com sucesso desde entdio. Becentemente,
ela foi introdozida em trabathos de smmulagfo (Rodngues et al, 1993) e tem
sido eficiente na ofimizagdo de processos multivaniaveis. Recentemente esse
procedimento foi usado por Batista et al (1998) para a otimizaco do processo
de destilagfo extrativa do sistema etanol agua usando etilenoglicol como
solvente. As varidvess que afetam o consumo de energia sfo a razfo entre as
vazdes de solvente e alimentacdo e a relacfo de refluxo. Neste trabaltho, o
efeito destas varidveis no consumo de energia para ¢ processo de destifacio

extrativa fo1 feito através da analise paramétrica discutida no capitulo anterior.

A metodologia da Superficie de Resposta usada na andlise dog
resultados obtidos pele plangjamento fatoral, consiste em wm conjunto de
técnicas gue pernute estabelecer relagdes enfre as varniavels de entrada (fatores)

¢ as variavels resposta. Essa téenica € usada para;

1. venificar como as vanavels resposta s8o afetadas pelas  varidveis

mdependentes.

2. quats conjuntos de vaniaveis independentes resultarfio num produto dentro

das especificactes desejadas.

3. quais valores das vandveis de entrada correspondem 4§ otimizacio do
processo ¢ como € a superficie de resposta proxima a esse ponto 6tumo de

operagdo.
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V.2 - METODOLOGIA PARA O PLANEJAMENTO FATORIAL

O plangjamento fatorial em dois nivels consiste em se selecionar dois
ufveis para cada varigdvel independente ¢ efetuar as corridas para todas as
combinagbes possiveis. Os nivets sfio denominados como nivel “alto™ e nivel
“baixe” e oz valores codificados sfio +1 e -1, respectivamente. Ne caso deste
trabatho, as corndas sfc as simulacBes para o processe de destilagio

azectropica.

A partir do planejamento fatorial, pode-se propor um modelo lnear ou
um modelo quadratico para ajuste dos dados. Para o modelo linear, basta se
fazer as combinaces dos nivers altos ¢ bamxos de cada vandvel Para k
variaveis independentes, sfo necessarias 2" simulagbes. Ja para o modelo
guadratico, além dos pontos para ¢ modelo linear, sfo necessérias, ainda, uma
simulagdo no ponto central e mais 2k simulagdes, correspondentes 305 pontos
axiais. O ponto central corresponde ao valor intermedidric entre o nivel
superior ¢ o mferior para cada vandvel. O valor codificado para esse pomnto €
zero. Os valores codificados dos pontos axiais sfo denotados por o ¢
dependem do mimero de vanavers independentes do processe. Os valores

codificados para os ponfos axiais sdo calcutados pela BEguagio V. 1:

a=+ (24" (v.h

onde k € o ndmero de vanidvers mdependentes.
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O modelo hnear € descrito pela Equacfio V 2. Para esse modelo, tem-se
a meédia global (bo} e os coeficientes para os fermos lineares das varidvels

independentes (bi),

Y=bo+ 2 biXi (V.2)

izl

O modelo guadratico € dado pela Equaclo V.3, Além da média e dos
termos hneares, fem-se o termo quadratico para cada vanavel (bii} ¢ os termos

de mteracio bmana (bif).

& k& &
Ysbo+ » biXi+ 3 bil(Xi)* + 3 bijXiXj (V.2)

S ) =}

Com os resultados obtidos a partir das simulacdes para cada modelo
pelo planetamento fatorial, € possivel calcular o efeito de cada variavel sobre a
resposta, as mferagdes enfre as variaveis e os coeficientes da eqguacio do

modelo,

A validade do modelo ¢ feita através da tabela ANOVA (anilise de
vaniancia). Existem dois pardmetros a serem destacados: o coeficiente de
correlagio e o teste F. O coeficiente de correlagio (R?) é um parimetro
estatistico que compara a varidneia dos valores observados com os valores
preditos pelo modelo. Quanto mais o valor de R? estiver prdximo de 1, melhor
¢ o gyuste. Porém, esse pardmetro nio ¢ suficiente para validar o modelo, Para

garantivr que as varnagles nfio sejam dadas apenas por fatores aleatorios, €
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necessano observar um outro parfmetro, denominado teste F O walor de F
calculado ¢ dado pela Equacio (V. 4). Esse valor é comparado com o valor
tabelado a wn determinado nivel de confianca. Para que o modelo seja vahdo e
preditivo, o valor caleulado deve ser pelo menos cimco vezes o valor tabelado

{Bruns, 19903,

F o QR (V.4)

onde MSOR ¢ a soma dos quadrados devido a regressfio ¢ MSQE € a soma dos
quadrados devido aos erros {ou residuos) entre os valores observados e os

valores preditos pelo modelo,

Para processos onde existem muitas variaveis independentes ou as
cornidas {experimentais ou sumulagfes) levam tempo para serem executadas,
wmg allernativa para reduzir amnda mais o namero de corridas € o planejamento
fatorial fracional. Fazendo-se wm planciamento fatonial meia-fragdo, serfo
necessarias apenas metade das comridas que seriam feitas no planejamento
completo em dois nivers. No planejamento completo sfo caleulados os efeitos
principais (primeira ordem) e de ordens superiores até a ordem que
corresponde ap momero de vandvers, Por exemplo, para (rés vandveis existem
tréq efeitos de primeira ordem, trés de Segunda ordem ¢ um de ferceira ordem.
O nimero de efeitos devido as mieragfes ammenta mutlo com o awmento do
nimere de varidveis independentes. Normalmente, os efeitos principais sdo

maiores do que os efeitos das mieraglies de segunda ordem ¢ estes s3o malores
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do que os efertos de tercerra ordern, © assim por diante. Com 1350, guando o
namero de varidvers é grande, as vezes os efeitos das interagdes de altz ordem
ndc sio significativos ¢ pode-se chegar a conclusbes significativas com um
numero menor de expernmentos do gue o exigido pelo plangjamento fatonal
completo. Para que as comidas ndo sejam feitas aleatonamente, existem
metodologias para auwxhar na construgdo do planejamento (Bruns, 1990),
Dentre esses métodos estdo o planejamento fatonal meta-fragio, os fatoriais
fracionfrios de resoluclio quatro, fatoriars fraciondrios de fragfio cinco e og
plangjamentos saturados de Plackett ¢ Burman (usados para onze ou mais

vanivers independentes).

V.3, RESULTADOS

Como caso de estudo for comsiderado o processo completo de
destilagio azeotropica envolvendo o sistema etanoldgua/benzeno. A
altmentagiic ¢ um Hquido saturado com a composi¢io molar de 89% de etamol e
11% de 4gua (proxima ac azedtropo bindno). O processe completo de
destilagic azeotrOpica ¢ constituido de duass colunas mais o decaniador,

conforme a Figura IV 10,

As espectficagdes estabelecidas nas simulagGes foram:
1} fragdo molar de etanol na base da coluna azeotropica igual a (0 9999

2} fragdo molar de dgua na base da coluna de recuperacdo igual a 1,0000
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O objetive de especificar as fraces molares dos componentes nos produtos das
colunas é garantir a obtenciio de proditos com alta pureza e a minimizagio de

poluentes.

As vanaveis imdependentes estudadas foram:

Ni © pimero de pratos da coluna azeotropica;

NF1  : posicio de entrada da alimentagio na coluna azeotropica;
TC1  : temperatura do condensador da_mltrma a7eotrépica |

W2 - nlunero de pratos da coluna de desidratagiio;

NF2  : posigdo da alimentagfo da cohma de desidratagio;

RR2  : razfo de refluxo na colung de desidrataciio,

A resposta analisada foi o consumo total de energia do processo dado

pela soma da energia consumida nos refervedores de ambas as colunas.

Niio foi proposto analisar a razdo de refluxo na primeira coluna, visto
que o refluxe € dado pela corrente da fase orglmeoa gue retoma do decantador
para a coluna azeotropica. A vazdo e a composigdo dessa corrente estio

associadas com a temperatura do condensador.

Os valores dos niveis das varidveis independentes foram determinados

com base nos valores fisicos praticdvels para essas varidvels no processo
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(valores para os quais foi obtida a convergéneia). A Tabela V.1 mostra os

niveis alto, baixo ¢ ponto central para cada wm dos fatores.

Tabela V.1 - Niveis das varidveis independentes.

N1 30 38 46

NF1 4 7 10

TCL 30 45 60

N2 10 is 20

NF2 4 6 8

RR2 | 08 | 1.4 | 20

Para as seis vanaveis independentes propostas, o numerc fotal de
corridas para o planejamento em dois niveis é de 64 (2°). No entanto, como j4
dito anteriormente, ¢ possivel reduzir o nimero de corridas com o plangjamento
fatonal fracional. No caso do plangjamento meia-frago, para seis variaveis sio
necessanas 32 simulagbes (metade do miumero de somulagles para o
pianciamento completo). Para o plangjamento fatorial fracional com seis
variavers mdependentes, a matriz de planejamento € dada na forma padrio até a
quinta variavel, e, na (ltima, ¢ valor codificado ¢ obtido pela multiplicacio dos
valores codificados das cinco primeiras varidgveis. A matriz de planejamento

com os valores codificados para as variaveis independentes para ©
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plangjamento fatorial Hacional com seis vandveis e os resultados das
simulacdes s@o mostrados na Tabela V.2, A dltima colima mostra o consumo

total de energia do processo.

Verifica-se gue 0 menor consumo de energia fo1 obtido na cornida 17
(1,257x107 kI/h) enguanto o maior valor foi para a corrida 16 {1,658x107 kJ/h).
A diferenca enfre eles & de 24,2%.

Uma andlise importante a ser considerada ¢ como wna vanavel afeta o
hmite de vanagiio de outra. Por '. exemplo, quando a femperatura do
condensador da columa azeotropica é de 30 °C, a menor raziio de refluxo na
coluna de recuperacdo ¢ de 0.8 {(que for o valor minimo considerado).
Especificando-se a temperatura do condensador da columa azeotrOpica igual a
60 °C, fo1 possivel razdo de refluxo menor gue 0.8, O mesmo ogorre para a
posicho de abmentac8o na coluna azeotrdpica. A posicio de alimentacio fica
restrita para valores gue pernuiem convergénceia para a coluna com 30 estagios
{que foi o menor valor considerado). Amda em relagdo ao mimero de estdgios
da cohuna azeotropica, observou-se gue aumentando o nimero de estigios, o
consamo de energia também aumenta. Por ontro lado, especificando-se niimero
de estigios menor que trinta, o processo fica muito dificil de convergir. Por
1850, muitas vezes, 05 algoritmos de otimizacio ndo sfo eficientes para
otinizacio desse tipo de processo. Antes de propor a otimizagdo, deve sempre
ser feita uma anahise da faixa de vartag8o possivel para cada fator e a interagio
enfre os fatores {como um fator hmila a regifio em gue o cutro fator pode

vartar).
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Tabela V.2 - Matriz para o plangjamento fatorial meia-fragio com & fatores.

comidal WFLLTCL L N1 I NF2  RR2 1 N2 O (10 Ky
' 1 1 1 i i 1 1490
2 ] 1 1 1 S 1,299
3 1 1 io4o-1 1o -] 1.299
4 1 i (IO T I 1,447
5 1 11 1 1 -1 1.445
& 1 i ~1 1 -1 1 1.024
7 i (IR IS I ] 1 1.624
8 1 IR O O V) N S T 1,624
g 1 SR 1 Lod -1 1.307
10 1 -1l H -1 1 1.448
11 ] -1 1ol 1 1 1.448
iz 1 -1 L T S TS T 1,307
13 1 S 1 ] 1.626
14 I WS i <111 1,467
15 1 o) I A W I 1o f -1 1,467
16 i 5% I S O s O S i 1.658
17 -1 1 i 1 1.0 1,257
IR -3 1 i i -1 41 1,376
19 -1 1 14 -1 1 1 1.376
24 -1 1 FOO NS O T T 1.269
21 -1 14 i 1 H 1.576
22 -1 141 i ST 1.454
23 -1 S S O S il 1454
24 -1 S T W T O 1 1,646
25 -1 -§ i 1 H 1 1.433
26 1ol 113 S 1.302
27 b Lol il 1.302
28 S I T T A 1 1.433
A | -1 -1 1 i -1 1,448
30 s N s I 1 -1 1 1.638
33 % N DO W T O e | i 1 1.639
32 o T O T IO O T 1.454
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A Tabela V.3 mostia o efeito principal de cada fator. O eferto principal
de uma vanavel da a variagho na resposta quando essa vanavel vai do nivel
inferior para o nivel superior. Por exemplo, pela Tabela V.4, wm aumento na
temperatura do condensador da coluna azeotrdpica (TC1) de 30 °C para 60°C
causa wma diminuigdo da energia consumida no processo de 1,88x10° k. O

valor médio global do consumo de energia foi de 1,459x107 kJ/h.

Tabela V.3 - Efeitos principats para os fatores.

Nl - 0,030
NF1 - -0,010
- TCL - -0,188
Nz - <0016
NE2 - 0016
RRZ > 0,148

A variavel que exerce mator influéneia no consumo de energia € a
termperatura no condensador da coluna azeotrdpica. Alguns autores trabalbam
com essa femperatura na fama de 23 a 30 °C com o argumenio de que
dumnumdo 2 temperatora existe melhor separagdo  das {ases. Para venficar
como a temperatura afeta a separagdo de fases no decantador, considerando o
processo completo, foram feitas éimzﬂa@ﬁes com 30 e 60°C, mantendo todas as
outras vartavers em valores mﬁs%azités (ﬁ@s valores correspondentes ao pondo

central). Os reseltados sfo mostrados na Tabela V.4, Observa-se que a
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diminuicfio da temperatura aumenta a quantidade de etanol na fase aguosa, o
que causa maior copsumo de energia na coluna de recuperaco do solvente,

uma vez que todo o etanol da fase aguosa deve retormar para a coluna

azeotropica.

Tabela V 4 - Efeito da temperatura do condensador da coluna azeotropica
{TC1) na separagio de fases para o processo completo de destilagéio

azeotrépica.

TC1 =30°C TCL = 66°C

Fluxo molar da fase orgdmca (kmol/h) 2447 256,1

»  Fluxo molar de etanol 76.3 823

- Fluxo molar de 4gua 7.6 119

»  Fluxo molar de benzeno 1607 1619
Fluxo molar da fase aguosa (kmol/h) 50,1 42,5

»  Fhixo molar de etanol 27.8 20,6

»  Fluxo molar de dpua 197 20,3

«  Fluxo molar de benzeno % 2.6 1.6

Para o planejamento experimental, o efeite principal de cada varidvel €
comparado com o erro experimental. Como no caso de simulagdes néo existe

erre, a vandvel € considerada significativa se o valor do efeito principal esta

acima de 2% da média.
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As variavels que apresentaram efeito superior acima de 2% do valor
olobal médio foram: N1, TC1 e RR2. A partir dessaz trés varidvers foi proposto
o modelo linear para representacio do processo. O modelo hmear fo1 escolhido
porque as variaveis apresentam pequeno mtervalo de variagho. Caso o modelo
ndp apresente boa regressfio para os resultados das smouvlagles, pode ser

proposto o modelo quadratico.

Mo caso de trds vartdveis, nio € aconselhavel realizar o planejamento
fracional, visto que pode levar a resultados errbneos por mascarar interaciies
importantes. Nesse caso, fol feito 0 modelo linear completo. Para trés vanavels
independentes foram necessanias 8 cormidas (2° ). A Tabela V.5 mostra a matriz

de planejamento ¢ as respostas obtidas para as corridas.

Tabela V.5 - Matriz de plangjamento para o modelo linear com trés fatores.

Corrida | NI ['TC1 | RR2 | ¢ (10" k)
1 +1 1 41 |+ 1,483
2 +1 | 1| A 1,323
3 +1 «] +1 1,653
4 5 N -1 1,463
5 -1 +1 1+ 1,472
6 1o+ |-l 1,316
7 -1 11+l 1,647
8 -1 -1 -1 1,463
PC 0 0 0 1,482
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Para as simulagbes visando a otimizacio, os valores de NF1, N1 e N2
deverfio estar fixos, uma vez que eles se mostraram inalterados pela andlise
fatorial como mostrado. Como essas varidveis nfio apresentam mfluénoa
sigmificativa no consumo de energia, fixou-se o nfimero de pratos em valores
barxos dentro da faxa proposta (N1= 42 ¢ N2 = 36). O valor de N1 1gual a 42
oferece maior facihdade de convergéneia do que no nivel inferior (40 pratos),
nor 1850 ele € preferivel, Também devido a problemas de convergéncia,

decidiu-se fixar a posigdo de alimentacdo NF1 no valor mtermediario {prato 8).

A tabela ANOVA para o modelo linear € mostrada na Tabela V.6. Us

pardmetros para verificacfo do ajuste dos dados sfio:
R? = 0,9998

Fo/kt= 1238

Onde:
Fe=F calculado

Ft == F tabelado

(s dots pardmetros ndicam bom ajuste do modelo hnear para os
resultados das simulaghes para a fama de variagfo proposta para as varidvers

mdependentes.
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Tabela V.6 - Tabela ANOVA (andlise de variincia) para ¢ modelo hinear

Fonte de Soma dos | Média da soma Grau de Teste F
vanagio quadrados | dos quadrados liberdade

Devido a | 61073 . 2,0358 3 11201176
regressan

Devido ao erro 01,0667 0,0133 5 -
{desvios)

Total 6,1740 - 8 -
Qualidade de $,9892 - - -
ajuste (R?)

Coeficiente de 0.9946 - - -
correlagdo (1)

FO9935=1206
A equagio para 0 modelo ¢ mostrada na Equagio V.6,

Energia (107 kJ/h) = 1,478 ~ 0,003*N1 ~ 0,079*TC1 + 0,086*RR2 +
DO01I5¥NI*ICL + @;{)G}_E*Ni RRZ - 0,0073*TCI*RR2 (V.6)

O grafico que relaciona os valores observados para a resposta com os

vatores preditos pelto modelo é mostrado na Figura V.1,
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Uma vez estabelecido o modelo de segunda ordem para o consumo de

energia em fungfo da temperatura do condensador da coluna azeotrdpica e da

posigiio de alimentagdo e razdo de refluxo da coluna de desidratagio, é possivel

fazer superficies gue representem a influéneia dessas vanaveis duas a duas

sobre a resposta.
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g
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1:0 1.1 ‘1.2

Valores chservados nas simulagdas

Figura V.1 -~ Valores observados nas simulaces versus valores preditos pelo

modelo

MNa Figora V.2 £ representado o efeito das vanaveis NI ¢ TCl no

consumo global de energia. Fixou-se o valor da razfio de refluxo {(RR2) em 0.8,

visio que o efeito principal dessa vanavel é negativo, on seja, baixos valores da

razio de refloxo implica em menor consumo de energia.
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Figura V.2 - Efeito das variaveis N1 e TC1 no consumo global de energia.

Na Figura V.3 estuda-se o efeito das variaveis TC1 € RR2 no consumo
de energia. O niimero de estagios da coluna azeotropica (N1) foi fixo em 30

estagios.
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Figura V.3 - Efeito das variaveis TC1 e RR2 no consumo global de energia.

A Figura V.4 mostra a influéncia de N1 e RR2 sobre o consumo de
energia. O valor de TC1 foi fixo em 50°C, ja que foi verificado que

temperaturas mais altas resultam em menor gasto de energia.
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Figura V.4 - Efeito das variaveis N1 e RR2 no consumo global de energia.

Verificou-se que as variaveis TC1 ¢ RR2 apresentam forte efeito no
consumo de energia, enquanto que a variavel N1 produz um efeito menor e €

mais importante em aspectos de convergéncia.

V.4 - CONCLUSOES

O planejamento fatorial € uma ferramenta importante na otimizacao de
processos multivariaveis. A vantagem do uso dessa técnica sobre as rotinas de

otimizagdo € a possibilidade de avaliar a interagdo entre as varidveis que
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influenciam na resposta do processo. A desvantagem € o tempo gasto na

realizacdo das simulagdes.

Essa etapa do trabalho foi importante tanto para a otimizagdo do
processo como para a investiga¢do de como as varidveis afetam a faixa de
variagdo umas das outras. Por exemplo, a variagio da temperatura do
decantador afeta a razdo de refluxo minima para a coluna de recuperagdo do
solvente. Vale também destacar o efeito da temperatura do decantador no
consumo de energia. Normalmente, trabalha-se com liquido subresfriado, na
faixa de 25 a 30°C. Porém, foi verificado que quanto maior a temperatura

menor o consumo de energia do processo.
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CAPITULO VI

MULTIPLOS ESTADOS ESTACIONARIOS EM COLUNAS DE
DESTILACAO AZEOTROPICA HOMOGENEAS E
HETEROGENEAS

V1.1 - DEFINICAO

Os processos de destilagdo azeotropica homogénea e heterogénea
apresentam comportamento complexo. O conhecimento destes aspectos ¢
importante para o projeto do processo, otimiza¢do de plantas existentes e
implementacdo de estratégias de controle eficientes. Um aspecto importante € a
presenga de multiplos estados estacionarios nas colunas ndo convencionais. As
multiplicidades em colunas de destilagdo sao definidas em dois casos:
|. multiplicidade na saida: sdo casos em que com as mesmas condigdes de
vazdo e composi¢ao das correntes de alimenta¢do e parametros de operagao,
existem dois ou mais perfis de temperatura € composi¢ao que levam a
formacao de diferentes produtos.

2. multiplicidade na entrada: ocorre quando para diferentes condi¢des da
corrente de alimentagdo (vazao e composi¢ao), mantendo as mesmas
condigdes operacionais, obtém-se o mesmo perfil de temperatura e

composicao.

Para os processos de destilagdo azeotropica homogénea e heterogénea,

¢ importante a verificacdo da existéncia de multiplicidades de saida, visto que
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para uma determinada perturbagdo, a coluna que estava operando em um

estado estacionario favoravel a separagdo pode passar a operar em outro, onde

as especificagdes desejadas para o produto ndo sao obtidas.

V1.2 - MULTIPLOS ESTADOS ESTACIONARIOS EM COLUNAS DE
DESTILACAO AZEOTROPICA HOMOGENEA

Alguns dos principais trabalhos publicados sobre a presen¢a de multiplos

estados estacionarios em colunas de destilacdo azeotropicas homogéneas sdo:

Rosenbrock (1962): foi o primeiro trabalho publicado sugerindo a
formacdo de multiplos estados estacionarios em colunas de destilagdo
para separagdo de misturas binarias. Os calculos foram feitos assumindo
fluxos molares constantes, isto €, desprezando os balangos de energia.
Petlyuk e Avetyan (1971): estudam a possibilidade de formagdo de
multiplos estados estacionarios em sistemas ternarios homogéneos. Os
calculos foram feitos assumindo fluxos molares constante e calculo de
equilibrio liquido-vapor nao-ideal (equagdo de Wilson).

Helfferich (1993): argumenta que, para varios trabalhos publicados até
essa data, as multiplicidades desaparecem quando sdo consideradas
colunas de tamanho e relagdo de refluxo finitos. Ou seja, na pratica
existe apenas um estado estacionario para cada ponto de operagao.
Bekiaris et al (1993): investigaram a presen¢a de multiplos estados
estacionarios em colunas de destilagdo azeotropica homogénea com

refluxo e namero de pratos infinitos ¢ mostrou a relagao destes casos



Capitulo VI — Multiplos estados estacionarios em colunas de destilagio azeotropica homogéneas e 120
heterogéneas

com situagOes normais de operagdo (relagdo de refluxo e numero de
pratos finitos). Neste trabalho, o sistema estudado foi o uso de benzeno
como solvente na separagdo de acetona e heptano. Neste caso, o
solvente tem ponto de ebulicio intermediario em relagdo aos
componentes da alimentacao.

e Guttinger et al (1997): foi o primeiro trabalho experimental comprovando
a existéncia de multiplos estados estacionarios, que até entdo eram
preditos por simulagdo e as regides de alimentagdo e produto eram
analisadas em mapas de curvas residuais. O sistema considerado foi o

uso de metilbutirato como solvente na separagdo entre metanol e tolueno.

A principal discussdo entre estes trabalhos € em relagdo ao uso dos
mapas de curvas residuais para predizer a existéncia de multiplos estados
estacionarios. Sabe-se que essa curvas coincidem com o perfil de composi¢ao
da colunas operando em condigdes infinitas de niimero de estagios e razdo de
refluxo, 0 que ndo ocorre em condigdes reais de operacdo. Portanto, o uso
destes diagramas nao se aplica a colunas em condig¢des normais de operagao.
Esses aspectos foram exaustivamente discutidos até o trabalho de Guttinger
(1997) que prova, experimentalmente, a presen¢a de mais de um estado
estacionario para mesmas condigoes de operagdo. Neste trabalho, foram feitas
simulagbes que reproduzem os resultados experimentais encontrados por
Guttinger. O objetivo é mostrar que pelo simulador € possivel reproduzir
exatamente os resultados encontrados experimentalmente. Posteriormente

foram feitas as simulagdes para o sistema etanol/agua/etilenoglicol.



Capitulo VI — Muiltiplos estados estacionarios em colunas de destilagdo azeotropica homogéneas e 121
heterogéneas

O procedimento que normalmente € utilizado para verificar se ocorre a
formagdo de multiplos estados estacionarios € o uso dos diagramas de
bifurcagdo. Nestes diagramas um dos parametros de operagdo ¢ manipulado e

as composi¢des dos produtos sdo medidas.

Reproduc¢io dos resultados experimentais obtidos por Guttinger et al
(1987)

Sistema: Separacgdo entre metanol usando metil butirato como solvente
Parametros da coluna:
- Numero de estagios = 40
- Prato de alimentagao =20
- Vazdo da corrente de alimentagao = 2 kg/h
- Composi¢ao da corrente de alimentagdo (fracdo massica)
-Metanol = 0,8485
- Metil butirato = 0,0255

- Tolueno = 0,1261

]

Energia no refervedor = 1350 W (4861 kJ/h)

OBS: A razdo de refluxo molar variou entre 1,91 e 2.

Os resultados foram obtidos através de simulagdes realizadas no

HYSYS. A Figura VI.1 mostra o esquema para a coluna.
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Figura VI.1 — Coluna azeotropica homogénea para a separag¢do do sistema

metanol/tolueno usando metil-butirato como solvente.

As Figuras V1.2 e V1.3 mostram os diagramas de composi¢ao para cada
componente no destilado e no produto de fundo, respectivamente. A simulagao
tem o ponto inicial com a vazao de destilado 1gual a 1,8 kg/h. A partir desse
perfil foram feitas novas simulagdes (em estado estacionario) com valores de
1,7 kg/h, 1,6 kg’/h e 1,5 kg/h. Observando a composigdo de tolueno
(componente mais pesado) na corrente de destilado observa-se que diminuindo
a vazdo de destilado, a composi¢do de tolueno diminui gradualmente até dar um
salto quando a vazdo de destilado passa de 1,6 para 1,5 kg/h. Ou seja,
inicialmente foi obtida uma sequéncia de trés estados estacionarios, sendo que
cada um corresponde a um ponto de operagdo diferente (vazido de destilado
igual a 1,8 kg/h, 1,7 kg/h e 1,6 kg/h). Para esses pontos de operagdo, o produto

de topo apresenta uma mistura dos trés componentes sendo que a fragdo
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massica de tolueno varia de 0,10 a 0,25 no destilado. Nas Figuras VI.2 ¢ VL3
esses pontos sdo representados pelo simbolo ¢. O produto de fundo para estes
pontos € praticamente tolueno puro. Quando a vazdo de destilado ¢
especificada em 1,5 Kg/h, a fragdo massica de tolueno no destilado aumenta
para 0,30 e no produto de fundo cai para 0,25 aproximadamente. Nesse ponto,
0 objetivo de produzir tolueno puro deixa de ser atingido. Especificou-se
novamente a vazao de destilado e observa-se que as composigdes no destilado
e no produto de fundo sdo diferentes daquelas obtidas anteriormente (pontos
com o simbolo O). Estes resultados mostram que para este sistema existem dois
estados estacionarios estavels para essa coluna : o primeiro tem alta pureza de
tolueno no produto de fundo da coluna, enquanto ¢ segundo ndo permite
separagdo entre os componentes (os resultados para a composi¢do dos produtos
sao mostrados na Tabela VI.1). Mais uma vez cabe ressaltar a importancia do
trabalho experimental mostrando a existéncia de multiplos estados
estacionarios na pratica, comprovando que esse fato ndo ocorre em fung¢ao do

perfil inicial nas simulagdes.

Os resultados foram divididos em duas sequéncias de estados
estacionarios: a sequéncia | que apresenta alta pureza de tolueno no produto de
fundo e a sequéncia 2 onde a separacdo deixa de ser obtida. Nas Figuras VI.1 e
VI.2 aos pontos da sequéncia I sdo representados pelo simbolo ¢ e os pontos

para a sequéncia Il por O.
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Figura VI.2 — Composi¢do da corrente de destilado para diferentes

especifica¢des da vazdo de destilado.

O simbolo ¢ representa os pontos com alta pureza de tolueno no
produto de fundo; os pontos com baixa pureza sao representados por O e + sdo
pontos experimentais obtidos por Guttinger et al (1997) — Obtidos por leitura

visual nos graficos uma vez que o autor ndo mostra tabelas.
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Figura V1.3 - Composi¢do do produto de fundo para diferentes especificagdes

da vazao de destilado.
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Tabela VI.1 — Composi¢des para o destilado e produto de fundo para vazao de

destilado 1gual a 1,7 Kg/h para os estados estacionarios das sequéncias I e II.

Componente | Destilado' | Prod. fundo" | Destilado™ | Prod. fundo™

Metanol 0,9097 0,0000 0,8797 0,5788
MButirato 0,0271 0,0033 0,0004 0,2418
Tolueno 0,0632 0,9967 0,1198 0,1800

Avaliaciao da existéncia de multiplos estados estaciondrios para a coluna
de destilacao extrativa para o sistema etanol agua usando etilenoglicol

como solvente

Apos a reprodugdo de dados experimentais, o proximo passo do
trabalho fo1 avaliar se, para o processo de destilagdo extrativa, também existe a
presenga de mais de um estado estacionario para as mesmas condigdes de
operagdo (como fo1 feito para a destilagdo azeotropica homogénea do sistema
metanol/tolueno usando metil-butirato). Na revisdo bibliografica, todos os
casos de multiplos estados estacionarios em processos de destilagdo
azeotropica homogénea correspondem a sistemas em que o solvente tem ponto
de ebulicao intermediario ou inferior ao ponto de ebuli¢do para os componentes

da alimentagdo.
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Considerando novamente o caso da desidratagdo do etanol foram feitas
varias simulagdes para verificar se. neste sistema, pode ocorrer mais de um
estado estacionario para o mesmo ponto de operagdo. Em todos os
procedimentos, a quantidade de energia fornecida ao refervedor foi mantida

constante, € como parametro de bifurcagdo foram utilizados:
1. Vazao de destilado

2. Vazao de refluxo

Quando a vazdo de destilado é usada como parametro de bifurcagdo, o
procedimento € idéntico ao que foi feito para o exemplo anterior: especifica-se
a energia no refervedor e a vazdo de destilado (D,). Depois de convergir a
simulagdo, sdo especificados novos valores para a vazdo de destilado
(simulagdes em estado estacionario), por exemplo para D, D,, Ds, Ds. As
composigdes no produto de topo e de fundo sao observadas em cada ponto. Se
houver um salto muito grande no perfil de composi¢do de um ponto para outro,
pode ser que exista multiplos estados estacionarios para o sistema. Depois deve
ser feito o caminho contrario. Da simulagdo com vazio de destilado igual a Dy,
especificar D;, D>, Dy, Dy e observar se sdo obtidos os mesmos perfis de
composi¢do que haviam sido calculados anteriormente. Recomenda-se fazer as
especificagcdes em vazdo massica, € ndo vazao molar, ja que os medidores de

vazao usados na pratica fazem medidas em massa.

Quando o parametro de bifurcagdo ¢ a vazdo de refluxo, sdo
especificadas a vazio da corrente de refluxo (Rg) e a energia no refervedor. O

procedimento ¢ o mesmo descrito para a vazdo de destilado. Bekiaris et al
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(1993) utilizou esse procedimento para o calculo de multiplos estados
estacionarios na separagdo entre acetona e heptano usando benzeno como

solvente.

Para as duas metodologias propostas foi verificado a existéncia de um
unico estado estacionario para cada ponto de operagdo. Essa andlise, mesmo
sendo feita para estados estacionarios, € importante na avaliagdo da dinamica e
controle do processo, uma vez que permite avaliar a facilidade ou ndo de
restabelecer as condigdes de producdo frente a perturbagdes que possam vir a
ocorrer no sistema. Por exemplo para o processo de separagdo entre metanol e
tolueno usando metil butirato, se por alguma perturbag¢do no sistema o processo
deixa de operar com produgdo de tolueno de alta pureza e passa para um ponto
de operag¢do onde a separacdo ndo € efetiva, € necessario uma estratégia de
controle adequada para voltar ao estado original. Segundo esse critério de
estabilidade operacional, relacionada com a existéncia de multiplos estados
estacionarios, a destilagdo extrativa para produgdo de etanol apresenta como
aspecto positivo a existéncia de um unico estado estacionario para cada ponto
de operagdo. No item seguinte € feito o estudo para a destilagdo azeotropica

usando ciclohexano.
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VL3 - MULTIPLOS ESTADOS ESTACIONARIOS EM COLUNAS DE
DESTILACAO AZEOTROPICA HETEROGENEAS

Alguns dos principais trabalhos publicados sobre o estudo de multiplos

estados estacionarios em colunas de destilagdo azeotropica heterogéneas sio:

e Magnunsen et al (1979): Foi o primeiro trabalho a publicar dados de
multiplos estados estacionarios em colunas de separagcdo com mistura
heterogénea. Estudou o sistema etanol/agua/benzeno e mostrou a
existéncia de trés estados estacionarios sendo dois estaveis € um

instavel. Os resultados foram obtidos por simulagdes.

e Bekiaris et al (1996): Estuda a existéncia de multiplos estados
estacionarios para a destilacdo azeotropica para separagao entre etanol
e agua usando benzeno como solvente. Faz a analise sobre mapas de

curvas residuais e regides de operagdo.

e Wang et al (1997): Apresenta resultados experimentais para o processo
de destilagdo azeotrOpica para a desidratagdo do isopropanol usando

ciclohexano como solvente.

e Muller et al (1997): Este trabalho mostra resultados experimentais
comprovando a existéncia de multiplos estados estacionarios em uma
coluna piloto para a desidratacdo do etanol usando ciclohexano como

agente de separacgao.
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Neste trabalho foi estudado o sistema etanol/agua usando ciclohexano
como solvente. O parametro utilizado para verificagdo foi a razdo entre as
vazdes das correntes de refluxo da fase organica e do reciclo que retorna da
coluna de recupera¢do do solvente. Em nenhuma das referéncias consultadas
consta esse procedimento. Como ja foi dito, os trabalhos com simula¢do
consideram, na maioria das vezes, apenas a coluna azeotropica, por isso nio
tem como ser feita a avaliacdo do efeito da relagdo entre as fases. Para os
trabalhos experimentais sdo construidas plantas piloto somente com a coluna
azeotropica e decantador. Neste trabalho, durante o processo para simulagdo do
processo de destilagdo azeotropica, observou-se que a relagdo entre as duas
correntes de reciclo, dada as mesmas condigdes de alimentagdo tinham efeito

importante para convergéncia do processo para produgao de etanol anidro.

A Figura V1.4 mostra o fluxograma usado na simulagdo. A diferenga em
relagdo ao esquema usado no capitulo IV € o divisor de fluxo para a fase
organica, gerando as correntes de refluxo e perda. Inicialmente a corrente de
perda tem vazdo igual a zero (toda a fase organica retorna para a coluna
azeotropica). A diferenga € que neste caso, sdo especificadas a energia no
refervedor da coluna azeotropica, a energia no refervedor da coluna de

recuperagdo e a vazao de agua na base da coluna de recuperagdo.

Dados para a coluna azeotrépica:

Alimentagdo (Azeotropo binario): fragdo molar de etanol igual a 0,89 e vazdo

1igual a 100 kmol/h

Vazao de refluxo da fase organica = 14360 kg/h (179,8 kmol/h)
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Vazio de reciclo proveniente da coluna de recuperagdo = 6642 kg/h (138.6

kmol/h)
Energia no refervedor = 1,18x10" kJ/h
Vaziio de etanol = 5518 Kg/h (89 kmol/h)

Pureza de etanol no produto de fundo em fragao molar = 0,9999

Dados para a coluna de recuperacgio do solvente:

Energia no refervedor = 1,1 13x107 kJ/h
Vazio de agua no produto de fundo = 198,2 kg/h (11 kmol/h)

Pureza de agua no produto de fundo em fragdo molar = 1,0000
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Figura V1.4 — Fluxograma para simulagdo do processo completo de destilagdo

azeotropica para desidratacdo do etanol usando ciclohexano como solvente.
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As Figuras VL5 e V1.6 mostram os perfis de temperatura ¢ composi¢do
na fase liquida para a coluna azeotropica quando a vazdo da corrente “perda’ ¢

zero. Neste caso obtém-se alta pureza do etanol no produto de fundo da coluna

azeotropica.
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Figura V1.5 — Perfil de composigao na fase liquida para a desidratagdo do
etanol usando ciclohexano. Produto de fundo com alta pureza de etanol.
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Figura V1.6 — Perfil de temperatura para a desidratagdo do etanol usando

usando ciclohexano. Produto de fundo com alta pureza de etanol.
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Para alterar a relagdo entre as vazdes das fases organica que retorna
para a coluna azeotropica (Refluxo) e a vazdo que retorna da coluna de
recupera¢do (Topo C2) especificou-se a vazao da corrente de perda igual a
10% do valor da fase organica (1436 Kg/h). Com essa variagdo (diminuigdo da
razdo refluxo/reciclo) o etanol produzido no fundo da coluna tem praticamente
a mesma composi¢do do azeotropo binario (ndo € feita a separagdo). A partir
desse perfil, ndo basta retornar a vazdo de perda igual a zero para voltar a
produzir etanol anidro. E necessario que a relagdo refluxo/reciclo seja alta e a
corrente de refluxo seja rica em solvente. Essas instabilidades operacionais ja
foram verificadas em plantas que passaram a operar com ciclohexano. As
Figuras V1.7 e V1.8 mostram os perfis de composi¢ao e temperatura para baixa

pureza de etanol.
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Figura V1.7 — Perfil de composi¢do na fase liquida para a desidratagdo do

etanol usando ciclohexano. Produto de fundo com baixa pureza de etanol.
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Figura VI.8 — Perfil de temperatura para a desidrata¢do do etanol usando

ciclohexano. Produto de fundo com baixa pureza de etanol.

Apesar de ter sido usada uma técnica diferente do que foi realizado
experimentalmente por Muller et al (1997), as composi¢des para os produtos
nas simulag¢oes realizadas neste trabalho apresentam composi¢des proximas dos
resultados experimentais: em um dos estados estacionarios obteve-se alta

pureza de etanol e em outro estado estacionario nao foi efetuada a separagao.

O procedimento usado por Muller et al(1997) foi 0 mesmo descrito para
o item anterior (separa¢do de metanol/tolueno usando metilbutirato como
solvente). Porém, neste caso, o autor ndo forneceu os dados necessarios para a
reprodugdo dos resultados. Mas apresentou o resultado final para os dois perfis,

gue correspondem aos resultados obtidos nas simulagdes.
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V1.4 - CONCLUSOES

As referéncias consultadas apresentam exemplos de multiplos estados
estacionarios em processos de destilagdo azeotropica homogénea para casos
onde o ponto de ebulicio do solvente ¢ inferior ou intermediario ao dos
componentes da alimentagdo. Para o processo de destilagdo extrativa utilizando
solvente com alto ponto de ebuligdo ndo foi encontrado nenhum exemplo.
Também para o sistema investigado (etanol/agua/etilenoglicol) ndo foram

encontradas multiplicidades.

Para o processo de destilagdo azeotropica, foi investigado o sistema
etanol/agua/ciclohexano. Verificou-se que uma alteragdo na razdo entre as
vazdes das correntes de refluxo da fase organica e reciclo proveniente da
coluna de recuperagdo leva a alteragdo do perfil de temperatura e composigéo,
deixando de produzir etanol nas especificagdes desejadas. Essa metodologia foi
proposta neste trabalho e apresentou concordancia com resultados
experimentais. As destilarias que fizeram a substituigdo de benzeno por
ciclohexano observaram grande instabilidade operacional e dificuldade de

controle.

A investigagdo de multiplos estados estacionarios € um ponto
importante para propor um esquema de controle do processo. Por exemplo, no
processo de destilagdo azeotropica € comum a manipulagdo das vazdes de fase

organica e fase aquosa para controle do nivel de liquido no condensador e da
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interface de separagdo das fases. Com as observagdes feitas neste trabalho, ¢
facil verificar que a manipula¢do da vazio da fase organica pelo controlador de

nivel pode levar a um estado estacionario desfavoravel para a separagao.

Além do consumo de energia, outra vantagem do processo de destilagao
extrativa sobre a azeotropica na produgdo de etanol amdro é a maior
estabilidade operacional, ja que para este processo ndo existem multiplos

estados estacionarios.
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CAPITULO VII

SIMULACAO DINAMICA E ESTRATEGIA DE CONTROLE
PARA O PROCESSO DE DESTILACAO EXTRATIVA

VIL1 - INTRODUCAO

A simulagdo de processos em estado estacionario permite propor a
melhor topologia, as especificagdes e utilidades requeridas para atingir a pureza
e vazdes desejadas para as correntes de produto, além da otimizag¢do do
processo. Porém, como os processos estdo sujeitos a perturbagdes, torna-se
necessario um estudo do comportamento dinamico, o qual permite propor
malhas de controle adequadas para manté-lo operando nas condigdes
desejadas. A solugdo obtida para o problema em estado estacionario € o ponto

de partida para analise do comportamento do processo em modo dindmico.

Antes de iniciar a simulagdo dindmica e o controle dos processos,
existem dois pontos importantes que devem ser considerados:

1. Os equipamentos relacionados com o controle devem ser dimensionados,

como por exemplo, os tanques, colunas, reatores, separadores, valvulas, etc.

2. Definir quais vaniaveis devem ser controladas/manipuladas para que o

controle seja efetivo. Para processos de destilacao, por exemplo, o objetivo €

manter a pureza dos produtos. Porém, as composi¢cdes ndo sdo variaveis

faceis de serem medidas e, portanto, deve-se escolher alguma variavel que
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seja facilmente determinada. Normalmente, utiliza-se a temperatura, que
pode ser medida por termopares. Da mesma forma, a variavel manipulada

também deve ser de facil manuseio operacional.

Um roteiro geral para a simula¢ao dinamica ¢ descrito a seguir:

1. Obter a solugao em estado estacionario.

2. Propor um esquema para o controle, identificando o tipo de controlador e as
variaveis que devem ser controladas/manipuladas.

3. Determinar o dimensionamento dos equipamentos que possuem acumulo de
liquido (*holdup™), por exemplo volume de pratos e vasos e identificar o
“setpoint™ para nivel do liquido.

4. Instalar os controladores ¢ dimensionar as valvulas de controle.

5. Criar os graficos para acompanhamento das variaveis (“Strip Charts™).

6. Introduzir perturbagdes e avaliar se a malha de controle consegue manter os

produtos nas especificagdes desejadas.

Algumas referéncias sobre simulagao dindmica e controle para colunas

de destilagdo azeotropica homogéneas sdo: Andersen et al (1991), Jacobsen et

al (1991) e Dorn et al (1998).

VIL.2 - DIMENSIONAMENTO DOS EQUIPAMENTOS

VIIL.2.1 - CONDENSADOR

Para dimensionamento do condensador utilizou-se a Equagao (VIL.1).
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-
Volume =255 (VIL1)
Yoliq

onde:
fres = tempo de residéncia do liquido no vaso
vv = Vazdo volumétrica de liquido

“liq = Porcentagem do vaso ocupada pelo liquido

Tomando como estimativa para o tempo de residéncia 5 min
(normalmente utiliza-se valores de 5 a 15 min) e 50% do condensador ocupado

pelo liquido no estado estacionario, tem-se:

Smin* 15,1m’ / h

=2.52m’
0.50*60 min/ / =

Volume =

VIL.2.2. REFERVEDOR

O volume do refervedor € calculado pela mesma equacgdo usada no calculo do
volume do condensador. Também sera usado tempo de residéncia igual a 5 min

e 50% do tanque ocupado por liquido.

Smin* 9,6m° / h

: =1,61m’
0,50 * 60 min/ A

Volume =

VIL.2.3 - COLUNA

A coluna foi dimensionada utilizando-se o simulador HYSYS. Os

parametros da hidrodinamica da coluna sdo:



Capitulo VII - Simulacdo dindmica e estratégia de controle para o processo de destilagio extrativa 140

Pratos valvulados
Diametro da coluna: 1,34m

Espagamento entre os pratos: 609,6 mm

VIL3 - SIMULACAO DINAMICA

Depois de calcular o tamanho dos equipamentos, foi feita a simulagao
dindmica do processo para avaliar o comportamento do processo em malha
aberta. A partir da solugdo em estado estacionario, foi dada uma perturbacao
degrau na alimentag¢do de 100 kmol/h para 120 kmol/h. A Figura VII.1 mostra a

perturbagdo na vazdo e a variagdo das principais.

—— -Refervedor ——— 1 _Estagio 25 —— Efanol_Fracao molar
—— Wazao alimentacae —— Etanol_Prod fundo
1.000 130.0 {200 Z.000e+07 a0 ¢
1 0.9987
0.3066 455 oS00 HF e 11 120
0.8boo 108 0 2000 | 1.180e+07 108 9 u
|
T e B e —01 822e+00
s | !
0.2000 82.00 2207 | 3.200e+08 78 00
0.0000 70 anf——~EC0a |.1.000e+08 513 00
10.00 20.00 30.00 40 00 50.00 80.00
Tempo {minutos)

Figura VII.1 — Simulagado dinamica em malha aberta para o processo de

destilag@o extrativa para uma perturba¢do degrau na vazdo de alimentagdo.
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Na Figura VII.1 observa-se que até o tempo de 60 min, a pureza do
etanol produzido permanece alta. Porém, a perda de etanol no fundo da coluna
aumenta rapidamente. No inicio, essa perda era praticamente desprezivel, € no
tempo de 60 min o valor ¢ de aproximadamente 5 kmol/h. O que representa

uma perda significativa para o0 processo.

O objetivo, entdo, € propor uma estratégia de controle eficiente para
controlar a pureza do produto de topo, a perda de etanol no produto de fundo e
o nivel para os vasos (condensador e refervedor). A perda de etanol no produto
de fundo deve ser mantida proxima de zero, pois todo o etanol que sai na base
da coluna extrativa é retirado como impureza na corrente de dgua da coluna de

recuperagao.

VIL.4 - ESTRATEGIA DE CONTROLE

O controle do nivel de liquido nos vasos ¢ um procedimento normal nas
colunas de destilagdo convencionais. A diferenga na estratégia proposta ¢ em

relagdo ao controle do perfil de composigao.

Como ja fo1 dito, o controle de temperatura € feito para manter a pureza
dos produtos. Normalmente, € controlada a temperatura no topo ou na base da
coluna. Observando o perfil de temperatura da coluna otimizada (Figura VII.2)
verifica-se que no topo o perfil de temperatura € praticamente constante.
Existem duas faixas onde a temperatura varia sensivelmente: o primeiro
compreende os estagios de 1 a 5 e o segundo vai do estagio 6 a 20. A regido

onde ha uma variagdo mais brusca vai do estagio 23 ao estagio 29. Para decidir
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onde fazer o controle foi feita uma avalia¢do da variagdo de temperatura nestes
estagios quando sdo especificados diferentes valores para a carga térmica no

refervedor.
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Figura VII.2 — Perfil de temperatura na coluna extrativa otimizada (carga

térmica no refervedor igual a 8,222 x106 kJ/h)

A principio, para a simulagdo em estado estacionario, especificava-se a
vazdo e a composi¢do da corrente de etanol. Para avaliar o efeito da carga
térmica do refervedor no perfil de temperatura, foram especificadas a vazdo da
corrente de etanol e a carga térmica do refervedor (com o valor calculado
anteriormente para o estado estacionario). A composi¢do ¢ deixada livre.
Foram realizadas duas simulagdes mantendo a especificacio de vazdo e
variando-se a carga térmica no refervedor: a primeira com um valor 20% menor
em relacdo ao valor original da carga térmica e o segundo com aumento de
20%. Pela Tabela VII.1 nota-se que a temperatura nio sofre grande alteracdo

no fundo da coluna, mas o perfil muda na se¢do que vai do estagio 20 ao 28.
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Com base nestes resultados, foi escolhido o estagio 25 para se fazer as medidas
de temperatura, uma vez que este € o prato mais sensivel as alteragdes na carga
térmica. As Figuras VIIL.3 e VII.4 mostram os perfis de temperatura para a
carga térmica no refervedor igual a e 6,582x10° kJ/h ¢ 9,864 x10° kJ/h,

respectivamente.

Tabela VII.1 — Valores de temperatura(°C) para diferentes especificagdes de

carga térmica no refervedor

Estagio, Q=6,582x10° | Q=8222x10° | Q=9,864 x10°

kJ/h kJ/h kJ/h
23 85,53 92,63 97,14
24 86,23 96,24 100,3
25 87,55 99,54 102,5
26 89,75 102,1 103,8
27 92,79 103,7 1044
28 96,27 104,7 104,8
29 99,65 105,2 104,9
30 104,0 106,9 106,4
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Figura VII.3 — Perfil de temperatura na coluna extrativa especificando a carga

térmica no refervedor igual a 6,582 x106 kJ/h.
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Figura VII.4 — Perfil de temperatura na coluna extrativa especificando a carga

térmica no refervedor igual a 9,864 x10° kJ/h.

Para controle do nivel do condensador e do refervedor, foram
escolhidas como varidveis manipuladas as vazdes de produto de topo e produto

de fundo. Para evitar a perda de etanol no produto de fundo, decidiu-se
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controlar a temperatura no estagio 25 manipulando-se a carga térmica no

refervedor. Porém, ainda é preciso controlar a pureza do produto de topo.

A primeira tentativa para controle da pureza do produto de topo da
coluna extrativa fo1 através do controle da temperatura no topo manipulando-se
a vazao da corrente de refluxo. Essa estratégia nao apresentou bons resultados,
uma vez que a contaminagao do etanol com agua nao afeta consideravelmente a
tmperatura de ebuligdo da mistura. Isso explica porque os trabalhos
encontrados na literatura apresentam a destilagdo extrativa como um processo
com alto consumo de energia para a desidratagao de etanol (Knight e Doherty,
1989). Os processos em andamento operam fora da regidao 6tima de operagao
ou apresentam dificuldade no controle quando o refluxo € usado como variavel

manipulada para controle da temperatura.

Depois de algumas tentativas, chegou-se a uma estratégia viavel.
Considerando variagdes na vazdo de alimentagdo de 100 a 120 kmol/h e na
fracdo molar de etanol na corrente de alimentagdo de 0,85 a 0,89, foi proposto
que o refluxo variasse de acordo com a variagdo da vazdo massica da
alimentacdo. Assim, decidiu-se manipular a vazio de refluxo (R) para manter

constante a relagao entre as vazdes massicas de refluxo por alimentagao (R/F).

Fazendo-se a analise em estado estacionario, especificou-se a razao R/F
¢ a temperatura no estagio 25 (100 °C). Para a alimentagdo com fragdo molar
de 0,89 de etanol, a razdo R/F minima foi de foi 1.63. Para a fragdo molar de
etanol 1gual a 0,85, o valor de R/F minimo fo1 de 1,75. Neste caso, tomou-se

como “setpoint” o valor de R/F igual a 1,75, garantindo que para este intervalo
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de composi¢ao da alimentagdo, o produto de topo obtido fosse ¢ com alta
pureza. Para o estado estacionario original (fracao molar de etanol igual a 0,89)
a varia¢do de R/F de 1,63 a 1,75 ndo leva a aumento consideravel no consumo

de energia.

VIL5 - SINTONIA DOS PARAMETROS DOS CONTROLADORES

Para obter uma estimativa inicial para os valores dos parametros dos
controladores foi utilizada uma técnica de tentativa e erro descrita por Seborg
et al (1989). Resumidamente os passos a serem seguidos s3o:

1. Tomar um valor do ganho (Kc¢) pequeno, dar uma perturbagdo no “setpoint™
e aumentar gradativamente até obter uma oscilagdo pequena.

2. Assumir um alto valor para Ti (ag¢do integral), perturbar o “setpoint” e
diminuir gradativamente até diminui¢do da oscilagdo

3. Usar o mesmo procedimento para Td (ag¢do derivativa).

Neste trabalho foram usados apenas controladores PI. Além disso, foi
tomado cuidado especial com o controle de temperatura, uma vez que a
manipulacdo da energia no refervedor € feita através de uma valvula de vapor,
por isso deseja-se que ndo haja variagdes bruscas. E preferivel que seja gasto
mais tempo para atingir um novo estado estacionario € a variacao da carga

térmica seja suave.
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VIL.6 - TESTES PARA A MALHA DE CONTROLE PROPOSTA

Para testar a malha de controle proposta foram feitas perturbagdes na
vazdo e composigdo da corrente de alimentagdo. A Figura VIL.5 mostra o
esquema de controle na coluna. A Tabela VII.2 mostra os parametros para os

controladores.
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Figura VIL.5 — Esquema de controle na coluna extrativa

Tabela VII.2 — Parametros para os controladores

Kp Ti
Nivel Condensador 1,50 20
Nivel Refervedor 0,50 15
Temperatura (25) 1,00 10
Refluxo 0,80 15
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1. Perturbaciio degrau na vaziao de alimentacdo

As principais perturbagdes para esse tipo de sistema sdo na vazdo e
composi¢do da corrente de alimenta¢do. Nesse caso, foi feita uma perturbagdo
degrau na vazdo de alimentagdo.Na Figura VII.6 mostra que o controle de
temperatura no prato 25 constante igual a 100°C e razdo R/F de 1,75 a pureza
de etanol no topo permanece alta e a perda de etanol no produto de fundo (em
kmol/h) € pequena. A Figura VIL.7 mostra as variaveis relacionadas com o

controle do nivel do condensador e refervedor.

——— O-Refervedor T_Esiagio 25 Efanol_Fracao molar
—— Vazao alimentacae —— Etanol_Prod funde
1.000 1200 WO 2.000e+07 1400
SR = @ 09007
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Tempo (minutos)

Figura VII.6 — Simulag¢do dinamica com controle temperatura no estagio 25

para perturbagdo degrau na vazao de alimentagao.
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Figura VII.7 — Simula¢do dindmica com controle de temperatura e nivel dos

vasos para perturbag¢do degrau na vazdo de alimentagao.

2. Perturbacio na composicido da corrente de alimentacio

A composi¢do da corrente de alimentacdo fo1 investigada no intervalo
de 0.85 a 0,89 em fracdo molar de etanol. Nesse intervalo os controladores
conseguiram atingir rapidamente um novo estado estacionario. Os efeitos foram
menores do que o quando foram feitas variagdes na vazdo. A Figura VII.8
ilustra como a relagdo R/F, a perda de etanol no fundo da coluna em kmol/h, a
vazao massica da corrrente de refluxo e a pureza no produto de topo variam
para uma perturbacdo degrau na composi¢do de etanol na corrente de
alimentagdo de 0,89 para 0,85 em fragao molar. A perturbagdo foi feita no

tempo de 24 min.
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Figura VIL.8 — Simulagdo dindmica com perturbagdo na composi¢do de

alimentagao (fragdo massica de etanol vaniando de 0,8900 para 0,8500).

VIL6 - CONCLUSOES

Foi possivel controlar a coluna extrativa frente as perturbagdes de 20%
na vazao de alimentagdo e no intervalo de 0,85 a 0,89 na fragdo molar de etanol
com controladores PI. Foram utilizadas malhas independentes e os resultados
foram satisfatorios. Nao foi proposto o controle de pressdo no topo da coluna
como ¢ frequentemente feito para colunas de destilagdo, visto que este é um
controle relativamente simples e facil de ser obtido. Da mesma forma, ndo foi
feito o esquema de controle da coluna de recuperagdo de solvente, que ¢ uma
destilagdo binaria simples. A maior preocupagdo foi o controle do perfil de

composi¢ao para produgdo de etanol com alta pureza e total recuperagdo em
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relagfio 4 alimentacio. Isso fo1 feito a partir do controle de temperatura e razdo
das vazdes massicas da corrente de refluxo pela corrente de alimentacio.
Observou-se que o controle da temperatura no estdgio 25 manipulando-se a
energia fornecida pelo refervedor evita a perda de etanol no produto de fundo.
As posighes de almentagfio tambem sfo pontos chave para manter a pureza de

etanol no topo.

Esses resultados mostram que o controle da coluna exirativa tende a ser
mais facil do que para 4 coluna azeotrdpica. No capifulo antenor foi mostrado
gue a destilaco azeotropica apresenta formagfo de miltiplos estados
gstacionarios frente 8 variacfio da razfo entre as correntes de refluxo da fase
orginica e reciclo, o que dificulta ainda mais o controle desse processo. Além
da composigio dos produtos, essa razfio deve ser controlada a fim de que nfio
ocorra deslocamento para um estado estacionario ndo desejade (baixa pureza
de etanol). Algumas referéncias sobre simmulacfio dindmica ¢ controle de
colunas de destilagio azeotropica sfo: Corréa e Jdrgensen (1998), Shinskey

(1984) ¢ Wang et al (1997 ¢ 1998).
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CAPITOLO VIT
CONCLUSOES E SUGESTOES PARA TRARALHOS FUTUROS

O trabalho de tese apresentou diversas contribuicfes para a separacio
de misturas ndo-idesis em geral e também para 2 desidratacdo do etanol, em
particular. O estudo realizade abrange diferenfes aspectos, fais como:
otimizacdo (minimizando o consume de energia e maximizando a recuperagio
do produto principal}, estudo de diferentes sequenciamentos de colunas (neste
caso para os processos de extracBo Hauido-lquido e destilacfo azeotrépica),
comparaclo entre o3 processos de extraclio liguido-liquide, destilaglc
extrativa e destilagho  azeolropica, existéneia de  muiltiplos  estados
estaciondrios em colunas de destilacBo ndo-ideais e controle em colunas de

destilacio extrativa.

O primeiro ponto abordado no trabalho foi a comparagdo entre 0s
processos de extracfio lguido-liguido, destilacBio extrativa e destilagio
azeotrépica aplicados & separagfo de misturas nio-ideais. Todos estes
provessos envolvem a adigdo de um solvente para viabilizar @ separagfo. O
sisterna etanol/dgua foi usado como caso estude no trabalho devido 4 sua
importdncia nas  indastrias  guinicas, petroguimicas e, ainda, como
combustivel seja como aditivo ou como substituto para a gasolina. Observou-
se gque, embora esses processos sejam ditos competitivos entre si, o seu
emprego na separagio fica restrito ao uso de solventes que permifam a

separacio para as mesmas condicbes de atimentacdo, o que nem sempre €
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possivel. Ne caso da desidratacio do efanol, essa limitacdo em termos das
condicdes de alimentag@o pdde ser claramente observada. Para ¢ processo de
extracdo lguido-liquido, todos os solventes encontrados s& permitiam a
separacdic para a alimentacio diluida, enquanto para que o$ processos de
destilacdo extrativa ¢ azeotrdpica sejam aplicados, € necessario que a
alimentacfo esteja proxima ac ponto de azeoitropia {solucio concentrada).
Para o processo de extracBo, embora tenha sido feita uma ampla pesquisa na
hiteratura, nfo foi encontrado nenhum solvenie que apresentasse alio
coeficiente de distribuiclo e alta seletividade ao mesmo tempo, Assim, foram
estudados tés solventes que apresentavam altos valores do coeficiente de
distribuigio (2-etil-hexanol, 3-metil-ciclohexancl e diclorometanc). A baixa
seletividade faz com que exista dgua na fase extrato, o que torna o Processo
completo complexo, pois a partir desse ponto, existe uma mistura terndria a
ser separada. Foram feitos dois sequenciamentos diferentes: no primeiro
utilizou-se o mesmo solvente da extracfo em uma coluna de destilagio (para
que fosse realizada uma destilagio extrativa) e mais uma coluna convencional
para separar o solvente do etanol. No segundo sequenciamento utilizou-se,
além do extrator, duas colunas de deshblaclo mais um decantador para
separacdo de fases. Para o processo de destilacdo extrativa, os solventes que
permitiram a separagio (etilenoglicol e glicerina) €m afinidade com a igua,
por 1ss¢ nfo sfo aplicados a solugBes diluidas, pois causaria ¢ uso de uma
quantidade muito grande de solvente, tornando o processo inviavel. Para ¢
processo de destilaglo azeotrépica, devido d formacfo de azedtropo ternario
heterogéneo, a faixa de composiciio da alimentacio que viabiliza a separacio

& bastante restrita.
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Asgimn como os solventes usados ma extracio Hguide-Hguide foram
caracterizados pelos valores do coeficiente de distribuicio e da seletividade,
os dois processos de destilag8o {extrativa e azeotropica) foram caracterizados
através do uso de superficies de equilibrio. O uso dessas superficies para
caracterizacio de sistemas ferndrios e escotha de solvente é uma cmﬁma@é‘é@
do trabalho gue fot iniciado por Maciel {1989} ¢ S&g&id@ por Martira (1995}
Foi verificado que existe uma relagio entre o desempenho do solvente na
coluna principal {é.xtmtﬁ.va ou azeotropica) e o formato da linha de mversdo da
superficie. Os resultados deste trabalho servem come referéncia para que
setam  feitas  simulacles para  diferentes sistemas e, entlo, provar

definitivamente essa hipdtese.

Para comparar os processos de destilagdo exirativa e azeotrdpica aplicados 2
alimentagdo concentrada, foi feita a otfimizaclio desses processos. Para o
processo de destilacfo extrativa foi feita uma analise parameétrica para
otimizar a temperatura € 2 vazio de alimentagfo do solvente. Para ¢ processo
de destilago azéoﬁépica} devido 4 interacio entre as varidveis, utilizon-se o
nlangjamento fatorial como ferramenta para a otimizacdo. O uso dessa técnica
fol importante ndo apenas em termos da otimizagiio, mas também para uma
andlise efetiva de quanto as varidveis interferern umas nas outras para que o
produto seja obtido nas condighes a&gﬁwiﬁcad&s* fsso restringe bastante o
mtervale de variag@o para aééa varigvel, Por 1880, muitas veres o uso de
rotinas de otimizacAo {como SQP) nio sio eficienies para o processo. Cutro
ponto observado nessa etapa {01 em miac;éé & temperatura do decantador.

Quando o processo completo € considerado, verifica-se que o aumento da
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termperatura favorece um consumo de energia menor, ac contrario do que ¢

frequentemente encontrado na literatura,

Outra consideracio tmportante, € que, para estes processos, além da
pureza do produto {nesse caso fixa em 99,99%) e do consumo de energia,
outro fator importanie a ser observado € a recuperacio do produto principal
{no caso o etanol). A recuperaciio € dada pela razfio entre a vazfio rolar do
componente na alimentacio ¢ sua vazdo no produto. Para o problema
proposto, todas as simulagdes tiveram recuperaciio entre 99,5 ¢ 100%. Por
isso, ndo foi necessario considerar essa variavel no projeto. Caso contrario,
seria necessario, além do conswmo de energia, analisar também a recuperacio
do processo, ou seja o planejamento fatorial teria duas respostas que deveriam

ser anglisadas simultaneamente,

Amnda em relac8o ao processo de destilacdo azeotrOpica, a simulacio
do processo completo levou a oufras consideractes mmportantes. Em relacio
ao tipo de sequenciamento, ou posicio de alimentacéo da corrente que retorna
da coluna de recuperacdo do solvente, para que o processo tenha maior
estabilidade operacional, € importante verificar a composi¢iio da corrente de
reciclo para decidir qual a methor posicio para entrada na coluna azeotrépica.
Cutro ponto que diferencia o procedimento das simulagdes realizadas com
outros trabalhos de simulacfc {que normalmente frazem apenas 3 coluna
azeotropica, ¢ nfo o processo completo) € em relaclio ao produto de topo.
Yerificou-se que ndo ¢ necessario especificar exataments a composigdo do
azedtropo terndrio no topo da coluna azeotrGpica para gue a separagio seja

viavel. Foram estudadas diferentes configuraces para o processo completo ¢
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avalion-se as varidveis operacionais e de projeto para evitar a formacio de

duas fases Houidas nos pratos da columa azeotrépica.

Em relacdo ao consumo total de energia no processo completo de
destilaciio azeotrdpica, € NECESIATIO observar dois parametros: 1) formato da
linha de mversBo, que relaciona com é 'mﬂsmﬁ energélico na primeira
colima. 2) equilibrio no decantador, que estd relacionado com o consumo

energético na coluna de desidratagio,

Para todas as simulagtes to1 especificada alta pureza das correntes de
produto. Hsse ponte € importante ndo 0 para o produto principal, mas
também para a dgua, gue serd descartada para o emmsséario, fato de mais alta

Importancia nos dias atuals (mimmizacio de peluentes).

Além do sistema etanol/agua, estudou-se a separacfio do sistema
fenol/agua usando tolueno pelo processo de destilaciio azeotropica. Nesse
caso, a separacho £ feita pela formacfio do azedtropo bindno de minimo

folueno/agua.

Para o sistema etanol/agua, comparando-se 0 processe de destilagdo extranva
ufilizando etilenoglicol ¢ o processo de destilagfo azeotrdpica utihzando-se
benzeno ¢ ciclohexano, verificou-se que o processo de destilagio extrativa
apresenta menor consume de energia. Porém, para que a comparacio entre 0§
processos de destilaclo azeotrépica e egtrativa sejn efetiva, niio basta apenas

os resulfados de comparagio em termos de consume de energia. E necessdrio
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considerar, ainda, 3 estabilidade operacional ¢ aspectos de controle. Um
estudo importante para colunas complexas € a existéncia de miltiplos estados
estacionario. Esse fendmeno foi provado experimentalmente em trabalhos
recentes ¢ pode ser verificado também em simulages, A existénela de mais
de um estado estaciondrio para mesmas condigfes de operagio pode provocar
instabilidade dificil de ser controlada. Wa prética, o processo pode estar
operando normalmente, obtendo o produto nas condigdes desejadas ¢, dada
uma perturbacdo, mesmo mantendo as condigbes operacionais iniciais, o
produte deixa de apresentar as condigBes descjadas. Para o processo de
destilagho extrafiva, nfo foi verificada a2 ocomréneia de miltiplos estados
estacionarios, © gue £ wma aspecto positive para esse processo. Ja para a
destilaclo azeolrdpica com ciclohexano, vertficou-se que uma variagiio na
relacio entre a fase orgdnica que retoma do decantador e 2 corrente de reciclo
que retorna da coluna de recuperacdo pode levar a formagio de estados
estacionarios diferentes, sendo um com alta pureza de etanol e outro onde nio
ocorre separacdo (0 produto tem a mesma composicio da correnie de
alimentacdo). A contritnncio do trabalho nesse ponto é sigmficativa, uma vez
gue a investigacdo de multplos estados estacionario somente tem sido feita
em termos de mapas de curvas residuals e simulagdo da coluna azeotrédpica. A
diferenca deste trabalho, é que a simulacfo do processo completo pernmitio
verificar vm tipo de perturbacio que leva a um estado estaciondrio diferente
com mesmas condigbes de operacio. Cabe ressaltar gue 08 mesmos resultados

foram obtidos em uma coluna piloto por Muller et al {1997}

Visto que alguns trabalhos trazem como aspecto negativo do processo

de destilagfo exirativa a dificuldade de controlar o processo no ponto otimo
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de operacio, foi estudada uwma nova configuracio para controle da coluna
extrativa. foi proposta uma malha de controle eficiente ¢ nédita na literatura
para este processo. Trata-se de uma estratégia simples, com quatro malhas

mdependentes, utilizando contraladores PL

Entre os processos estudados, o processo de destilagfo extrativa com
etilenoglicol mostrou-s¢ com grande potencial para substituigiio da destilaciic
azeotrépica com benzeno. Outro método a ser avaliado para proceder com a
separacdo, € através do uso de membranas e também pelo processo de

adsorcio (Robertson et al, 1983).

Considerando as contribuigdes desse trabalho, as sugestOes para trabalho

futuro sdo;

I. Investigagio de solventes com alto coeficiente de distribuicdo e alta
seletividade para a aplicagfo do processo de extraglio Hauido-liquido aplicado
& desidratagfio do etanol para solucBes concentradas ou diluidas; ¢ estudo de
um solvente para destilagdo extrativa que tenha afinidade com o etanol e,

portanto, seia aplicado a solugdes diluidas;

2. Bimulagdio de diferentes sistermas para destilacfio azeotrOpica e extrativa
para verificar a relagBio entre a linha de inverso das superficies de equilibrio

e o desempenho do sclvenie;

3. Estudo de outros sistemas de destilacfo azeotropica com formagfio de
azediropo binario ¢ sua caracterizagio através de superficies de equilibrio;

4, Propor wma ecstratégia de controle para o processe de destilagio

azeotrépica que considere a relacBo entre a vazdio da fase orglnica e a
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corrente de reciclo da coluna de recuperaciio visando evitar a formacio de

riltiplos estados estacionarios.

(s artigos publicados durante ¢ andamente do trabalho de tese foram:

2° Congresso de Engenharia de Processos do Mercosul - ENPROMER
30 de agosto a 02 de setembro de 1999,
Florianopolis — Santa Catarina - Brasil

“Simmiadores comerciais no ensino de engenharia quinuca”

PRES 99

31 de maio a 02 de junho de 1999

Budapest - Hungria

“Heterogencous Azeotropic Distillation Optimization Using Fractional

Factorial Design”

18" Congresso Interamericanoc de Engenharia Quimica
6 a 1§ de dezembro de 1998 - San Juan — Porto Rico
“Separacio de musturas ndo-ideais; comparagdo entre 0s processos completos

de extragfo Hgudo-liquido, destilacio extrativa e destilagfio azeotrépica”
“Novos algoritmos para os caleulos de flash trifésico e azebtropos ternarios
heterogéneos”

“Otimizacio do processo completo de destilaglio azeotrdpica para obtengode

produtos de alta pureza usando planejamento fatorial”
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12° Congresso Brasileiro de Engenharia Quimica - 12° COBEQ

14 2 17 de setembro de 1998 - Porto Alegre - Brasi

“Comparacio de trés processos diferentes pars a separagho de misturas
altamente nfo-ideais”

“Algoritmo para cédleulo dos fatores de separagho e azedtropos terndrios
heterogéneos aplicado ao processo de destilagiio azeotrépica”

“Plangjamento fatorial aplicado a0 processo de destilacio azeotropica”

1° Congresso de Engenharia de Processos do Mercosul - ENPROMER
L a4 de setembro de 1997 - Bahia Blanca - Argentina
“Simulation and Optimization of separation processes for non-1deal mixtures:

from Equilibrium Surfaces up to Factorial Design”.
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APENDICE 1

Os dados de entrada que o software desenvolvido no LDPS necessita para
efetuar o8 calculos “flash™ trifasico, azedtropos em masturas multicomponente

e superficies de equilibrio séo colocados em wm arquivo no seguinte formato:

numero de componentes - modelo para fase Hoguida - modelo para fase vapor
nome dos componentes

Te Pec Vo £ pdipolar

Par@metros para caloulo do Cp

Parémetros para célculo da pressiio de vapor

Temperatura normal de ebulicio — Tmin - Tmax

Constante de Racket {Zga)

ParAmetros para modelo de atividade (NRTL ou UNIQUAC)

(s modelos para fase Hquida séo:

1. NRTL

UNIQUAC

UNIFAC

ABOG

SCOTCHARD-HILDEBRANT extensfo de FLORY-HYGGINS
WILSON

UNIFAC Modificado

Ideal

bW

=3 [ O

o oo

Soave-Readhich-Kwong
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Os modelos para fase vapor sio:
1. Ideat
2. Vinal

3. Peng-Robinson

To: Temperatura critica (K)
Pe: PressBo critica {atm)
Ve Volume critico (em’)
{2: Fator acéntrico
udipolar: Momento dipolar
Equacio para calenlo do Cpe
Equacio para calculo da presséo de vapor:
TBP : Temperatura normal de ebuligio (K)
Trin: Temperatura minima de validade da equacgio para cdlculo da pressdo de
vapor (K}
Tmax: Temperatura maxima de validade da equacio para calculo da pressio
de vapor (K) “
Parametros para 0 modelo de atividade
NRTL (ay, bij, c13)
UNIQUAC (R, @, Q’, aij, bij)



Apdndice 1

b arquive de enfrada para o programa para o sistema n-hexano(ly n-

heptano(2)/ n-octano(3) € mostrado abaixo.

3 Z 2
‘Hexano!
THeptano!
Footano!
5075 3G.1 3TL.0 0,288 0.0
B40.3 27 .4 432.0 {1,345 O.0
BEBLE 24.9 482 .0 {3.3%8 g.0
-4, & 13840 L.8Z0E~1 ~3.118E-4 GL484E-R
-5, 148E+0 6, 76281 -3.8518-4 T.ESRRE-8
-6, OBEE+D FLALZEAL -4 185E-4 §.8558-8
¢.4 0.0 0.0
9.0 .0 0.0
8.4 0,0 .0

-7 A5TEED 1.44211% 3. 28222 «-2.50841
« 7. 67468 1.370408 ~-3.5362¢0 ~3.20243
-7 81411 LLBBOUY ~ 3. 80435 ~4 50132

341.3% 220.0 507.5 1
371 240.0 540.3 i
398.8 260.0 5ER.8 1
B.2635
0.2611%
G.2587
4.5000 3,860 3.8840
5.17040 4.400 4.400
5.B500 4.940  4.%940
¢.o 227.53 176 .58
17%.3 0.0 ~1407.15%
~LEd . TE 148.81 0.0
0.0 0.0 0.8
a4 .0 0.0
R .0 0.4

0.40000
G.0000
0.40086
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APENDICE 2
Arquivo de safda do programa de céleulos “flash” trifisico para confecgdo das

superficies de equilibric do sistema n-bexano{1l)/ n-heptano(2Y n-octano(3) a

1 abtm.

LEO00S 0.00000 300000

b

GLOBG0G 4000006 1.00000
DLO0O00  0.0B000  DUBE000 £.00000  D.10340  0.838&80
§.00000  0.10080 0.%0000 0.00000 0LLSB33 5L B0487
0.00008 0.1%000  0,B5D00 0.00000 0.277YLE 4.7IZHZE

G.00000 0200040 LSEOGO0 0.000650 0 0.3521%  0,8478%

£

DLOG000 0.254000  0,.7E000 £.00000 D.41886 O.L8DI4

GLO00G0 GLA0000 O.76000 £.00000  2.48171  0.51822

Fo]
iy
i
ot
kS
fer]

0.00008 U.35200  0.8B004  0.00000 D.53BE2
O.00000  $.40000 C.a0000 D.C00000  O.H80BZ 0.40308
GLO0008  9.45000  D.5R000 0.00000 0.83542 4.36058
0.800006 0.3%000  0.45000 D.00000 0.72634 0.27388
GLOG0G0 0.80000  0.40000  0.40000 07641 §.4345%
L0040 0.850480  0.350040  0.00000  §.801%3 0.33308
G000 070000 0.3000g  $.00000  0.83804  0.18334
GLOGH0G  0.TFLO00 G.25000  §.400000 0.868400 §.13200
4.00000  D.EO0C0D £.20000 £.00000 L.8Z793  0.10207
8. 00006 9.830600  0.L5000 0.00000 3i92598 0.07402
$.0040460 $4.80000  4.10000  0.00000 0. 9BI2T 0.04%TH

GLR0000  R.35000  0.05000  0.00000 0.9768B1  C.023409
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J.CO000 1.00000  Q.4000C 0.00000  1.00000 0.00004
G.20008  G.00000 0.80000 0.50338 0.000600 0.4%654
9.20000 0.04000 0.76000 0.4903% 0.08828 0.4533%
0.20000 0.08G0C §.T72000  9.47854 4108310 0.41338
0.20000  0.12000 0.488000 0.48787 0.15608 0.37627
$.20000 £.16000 0.64000 0.45784 0.20060 0.34176
0.20008 G.20000 4.60000 0.44837 0.24208 0.30954
£.20000  ©.24000 0.56000 0.43B75  0.28087 0.27837
G.20000  0.Z8000 0.3Z2000 0.43175 Q.31712 O0_.ZE107
0.20000  0.32000 0G.48000 £.42426 0.35128 D.22446
0.204000  §.3606040 0.44040  0.41725 0.3B335 £.12540
0.20000  0.24000 0.38000 0.40447  (.44207 0.15348
O.Z0000  0.48000 0.32000 G.32863 (.4688% 0.13238
0.Z0060  0.52000 0.28000 0.39311 0.4%444 0.11246
0.200060 0.58000 0.24000 ¢.38788 G.51851 0.023851
OL2OUGO0 L.E0000  0.20006  0.3B223  0.54130 4.07577
020800 0.64000 0.15000 0.37B22 0.5&288 0.058B80
0.20000¢ 0.88000 0.32000 0.373784 4.58332 0.082%3
G.20000 072000 0.08000  0.36880 0.60268  0.02781
0.20000  0.78000 0.040040 0.36548 L.E2102 0.01352
£.20000  0.80000 0.00000 0.361560 0.63H40 0.00000
0.40000 ©.00000 0.60000 O.76382 $.000600 0.23838
$.400006 0.03000 0.L27000 0.75310 {.028%48 0.21843
0.400060 0.08000 0.54000 0.74126 0.05735 ©.20138
0.40600 0.0%000 0.31000 0.73105 0.08B376 8.18518
4.400Q00  0.1I2000 (.48000 0.721431 (0. 10882 0.16977
0.40000  (.1500D0  0.45000 0.7122% 0.132632 0.15509
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GLaDO00 CLLIBOLD  0.42000 0.70384 0LABEZE 0.143118
§.40000  0.21000 0.392000 (0.8%543 0.L1T768Z U.12TTS
UL40000  0.24000  4.3800¢ 0.8B763  L.1873s 0, 1LIHGL
G.40000  0.27000 0L33000 .&6B001 0.21885  0.10ZB4
040080 0.33480  0.27000  G.E46840 0.ZBBEQ 4.0B0LL
G.aQnGn  $.38000  G.24000  G.85%%%8 0.270BF  0.04A%49
GLA40000 4.33000  0.Z21000  GLeRIB0 4.28884 0 ©.05835
0.45000  $.42005  0.318000 0.64792 0 U.303242 0 0.04348
OLE000 CL4B000 0.1B0048 0.84239  GL30731 0 4.040440
G.40000 £.48000 £.320400 0.83480 £.33354 U.03153
G.40000  0.53000 0.0%000 4.83174  0.34515% 4.042331
G.40000 0.340400 (.08D00 0, 83880 O9.3B81s 0.01504
F.40000  0.RT000 ¢ 03000 0.82204  $.37080 0.007324
GL4GN0E D.80000 D.G0000 D.8LTRZ 0.38248  4.00000
G.EGCTY O.90000  5.40000  G.20021  0.0000G0  0.0597S
OL.80000  0.02000  $.3BO00 CLEB30T L.013%2  D.63EGL
0.600040  0.04000  0.38000 C.BESILD 0.02735%  0.08845
GLEa050  0.08000  $.34000  LLBTBET G.04630  0.0B{1Z
GLEGDO0 G.08000 0.32000  £.8T31E 0.0BR83  2.47358
O.600G00 0L10000 4.30000 0.86702 0.084%1  0.08807
SLH0008 012000 $.28000 0 O.85107  0.07E58  G.08R35
$.290G0  0.340080  D.24000  0.85533 2.08B78:  0.0%882
G.ED000 0.16004 0.24000 0.B4978  £.08873 0.051a38
0.600080  £6.1804g  0.22000 0.84442  0.3140%27  0.04631%
OLERDON $.22000 0 038000 GLE3E423  O0.128Z8 4.03850
GLEQUTD 0.34000 2.18000  0.BES3EE 4.13878  0.03124
O.80080  0.26400  $5.14000 0.83485% 0.147%86  D.02734
DLEOSN0 §.ZBN0G .12000  O0.8IE01s ULIBGERL DLDBICD
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OL.ER000 0.30000 O.10600 0.81IST7T7  .16541 .01BB1
D.800080  G.32000  $.068000 0.BLILS3  O.17370 0.01477
G.E0000 (5.34000 0.08000 0.80743 0.1LBL70  G.0H1087
C.aG000  9.36000 0.04000 0.80345 0.1L8343 0.00713%
QLUEDGOO .3800C 0.0Z0040 0 0.78Be1l 0.18880 0.00349
G.e00040  D.400060 0.00000 O.7558% 0.Z0411  4.00000
G.80000  $.40000  0.20000 0.369%3%  0.90030 0.03061
2.80000 0.010600 (.18000 §.936630 0.004588 O0.02875
O 82000 0.0320400 0.18000 0.96326 0.008B2 0.02692
GoBGOG0 C.0320040  4.1Y000  0.36028 0.0145% 0.02514
GLECGOC G.04000  ©.18000  0.3%53735  0.,01%Z6 0.0233%
O.B0000  ¢.085000 G.15000 0.85447 0.0238% 0.03168
§.806000 0.08000 $.14000 0.8B165 0.028E3E  0.0Z2000
B.80G00 0.07000  GLL13000  0.954887 0.03277 0.01838
D.R00OD (0.0B000 0.120400 0.24815 0.03709 0.01675
G.80000 0.08006 0.11000 0.854348 0.04134 0.01513
CLEOQDO 017060 0.08000  0.93822 0.04985B8 4.01213
g.800080  $.12000  0.08000 0.833%74 0.05358 0.01066
0.80000 0.13000 0.07000 0.%93328 0.05750  0.008%22
O0.B0000  0.14000  4.980G00  0.83085% (.06134 0.4G0781
GLUBOOGO  4.15000  ©9.05000 0.52846 0.083511  6.00643
G.B00D0C 0.18000 D0.04008 0.82811 0.04B80 ©.005089
4.84000  0.17000  0.03000 0.82382 C.07241  0.00377
080000 £.1IB0O0 0.02000 0.92158  D.07596  0.00248
0.B0000  0.13000 0.01000 Q.8LB35 0.07243  0.00123
0.B0000  {.200060  $.00000  0.91718 0.08282 0.00000
¢.00000  0.800800  1.000008  0.00000  0.00000 1.0000C
§.05000 0.00000 0.55000 0.15%45 0.00000 0.8405%

5
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$LE0000
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G.44000 O.20000 £.360009 ©.73315 0.15837 (.310838
G.48000  0.200200  0.32000 ¢.78441 0.14757 0.08B0R3
GLS2000  G.26000 0.28000 0.7822%  0.137%7  0.07014
0.5800G6  ¢.Z20000 0.24000 0.817132 0.12821 0.05466
OUE0G00 0.20000  0.20D000 0.83924  0.118%4%  0.041332
G.64000  0.20000 0.18000 £.85888 0.311121 0.023%51
2.88000 0.20000 0.12000 0.876Z% 0.10347 0.02023
S.720060 0.20000 4.08000 0.881e8 0.0CBelE 0.01Z14
0760040 0020080 0.04000 0.90825 0.08931 ©¢.00544
GLEO000 CL20000 2.000060 0.3171B 0.08282 2.004000
¢.00000  0.40000 G.80000 5.00000 £.53082 0.49%08
G.O3000  0.400400 0.57000 0.076B% 0$.55931  0.,38370
O.08060  0.40000 U.340600 0.1475%  O.5298B7  §.322%54
G.U9000 0.40000  0.51000 0.21287 0.50212 £.28521
G.12000  £.40000 0.48000 0.27261 O.47T7603 0.25313&
DL.A5000  0.40000 0.45000 0.32738 0.45146 0.2208%
OLIBO00 0.40000 0.22000 0.378B7 D.428E% 0.1%284
O.23000  G.40080  $.392000 0.425%4 0.40841 G5.18785
GL24000  0.40000 0.356000 (.28%473 Q.38572 (Q.14484
0.27080 0.40000  £.33000 (.50%63 £.386614 0.12433
0LE300C 4.40000  0.27000 0.581FZ0 0.32395 0.08128%
CLIA0O0 040000 0.24000 0.61302 0.31320 5H.07378
G.EB5400  0.40000 Q.21000 ©.84245% G.28724 0.060Z26
0.42000  0.40000 ¢ 18000 §.66576 0.28207 4.04B16
0.450060  0.40000 0.15000 0.63502 0.2878% 0.0373%
0.48000 [.204000  O0.1Z000 0.71842 025375 0.02783
0.5106C¢  ¢.40000  0.09%9000 0.74008 0.24053 0.019%40
$4.54000  0.40000 0.,06000 0.78014 022787 0.01Z00
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GLETOHOO 0.40000  $.03000  4.778T7L 0.Z15F4 0 0.00554
DLAGLOO  0.40000 0.00000  0.7958B%  0.IZ0411  0.00008
004000 D.80000  5.40000  0.000040 6.78541  0.23453
GLOZGO0 C.80000 038000 0.04786  0,73837 0 0.231338
0.04008  £.80000  0.38000 0.03280 0,71385% 0. 1%35%
0.88000  0.80000  §.324000  0.13387  0.88B811  4.17543
9.48000  0.80000  0.32000 0.1764F 0.66858% 0.1%772
0.310048  0.&0000 0.30000 £.215%0 0.8425%4¢ 0.1415%
GLAR0OGE 9.£0000 0L.ZBOC0D 0.E5240  0.623112  D.12643
0.14000 060000 D.26000 O0.Z2874%  0.80008  0.113242
S.LE600 0.80000  0.,24000 0.32088% 08750 0.0%992332
GLIB000 CLEQ000 §.22000  0.35267  L.BG0Z1 0 0.0B7LR
£,22000  H.80000 0.18000 0£.41175% 0.32302 0.0£323
GL24000  DLE0000  DLULEG0D 043820 (LUSGE2E 0, 88545
0.Z26000  0.400800  0.14000  0.48537 O.48BE25 0. 04635
DLZBGC0 0.E0000  £.12000  0.43031  0.47L70 0.03789
O.EO000 0.60000  0.10000 0.51408 U.485E7  0.03024
g.32600  4.80000  0.08000  0.33674 0.44014 0.02310
GL3A000 00806000 GLO8000  0.55B83%  0.42507  0.0165%4
0.38000 0,£0000  H.04000  0.57203 Q.431045  0.01052
G.32040  0.800040  5.02000  0.E8BTE 0.33826 0, QUBDZ
D.40000 G.E0000  0,00000 O0.81752 0.3B248  0.004000
G.00000 D.BOQOD 0,Z20000  G.00000  0.897%3  O.L0207
O.E1000 0.800400  D.13000  4.0224% 038385 0.0948%
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