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RESUMO zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

A grande importancia do processo de destilacao se deve a eficacia na 

separacao das mais diferentes misturas. Entretanto, a operacao de colunas de 

destilacao demanda grande quantidade de energia, o que tern motivado 

pesquisas no sentido de reduzir este consumo energetico. A economia, em 

termos de investimento e custos operacionais, em processos de destilacao 

pode ser conseguida atraves da substituicao de colunas convencionaiszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (two-

products column) por colunas com retirada lateral (side-stream column). 

Intuitivamente, a corrente lateral devera conter principalmente o componente 

intermediario. Alem disto, a literatura sugere que esta corrente lateral esteja na 

forma de vapor se a retirada ocorrer abaixo da alimentacao e na fase liquida 

se a retirada for acima da alimentacao, conforme indicacao de Tedder e Rudd 

(1978). Neste ponto, as curvas residuais tornam-se de fundamental 

importancia para escolha de sistemas onde possamos substituir colunas 

convencionais por colunas com retirada lateral. Utilizando o criterio das curvas 

residuais, este trabalho mostra um novo processo e novas sequencias de 

destilacao para antigos processos. Os estudos foram realizados para misturas 

azeotropicas, de modo que a corrente lateral poderia ser um binario 

azeotropico ou um componente puro. Os resultados obtidos mostram que a 

vantagem das colunas com retirada lateral depende da localizacao da 

alimentacao inicial no triangulo de composicao. Outra conclusao interessante e 

de que a retirada lateral pode ocorrer na fase liquida, mesmo a retirada 

estando localizada abaixo da alimentacao. Entretanto, a utiiizacao das curvas 

residuais como criterio para definicao de sequencia de separacao deve ser 

cuidadosa, pois, em alguns casos este criterio afirma ser impossivel uma 

separacao quando, na realidade, a separacao e extremamente facil. Um 

exemplo desta situacao e a desidratacao de misturas aquosas de etanol 

utilizando etileno glicol como solvente. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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ABSTRACT zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

The great importance of the distillation process is due to the 

effectiveness in the separation of the most different mixtures. However, the 

operation of distillation columns demands great amount of energy, what has 

been motivating researches in the sense of reducing this energy consumption. 

The economy, in investment terms and operational costs, in distillation 

processes can be gotten through the substitution of conventional columns (two-

products column) for columns with lateral retreat (side-stream column). 

Intuitively, the lateral current should contain mainly the intermediary 

component. Besides, the literature suggests that this lateral current is in the 

vapor phase if the retreat happens below the feeding and in the liquid phase if 

above feed, according the indication of Tedder and Rudd (1978). In this point, 

the residual curves become of fundamental importance for choice of systems 

where we can substitute conventional columns for columns with lateral retreat. 

Using the approach of the residual curves, this work shows a new processe 

and new distillation sequences for old processes. The studies were 

accomplished for mixtures azeotropics, so that the lateral current could be a 

binary azeotropic or a pure component. The obtained results show that the 

advantage of the columns with lateral retreat depends on the location of the 

initial feeding in the composition triangle. Another interesting conclusion is that 

the lateral retreat can happen in the liquid phase, even the retreat being 

located below the feeding. However, the use of the residual curves as 

approach for definition of separation sequence should be careful, because, in 

some cases this approach affirms to be impossible a separation when, in fact, 

the separation is extremely easy. An example of this situation is the 

dehydration of aqueous mixtures of etanol using ethylene glycol as solvent. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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S1MB0L0G1A zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

c - numero de componentes da mistura 

E - reiacao de equilibrio de fases 

F - alimentacao (mol/h) 

H v - entalpia da fase vapor (kcal/mol) 

H t - entalpia da fase liquida (kcal/mol) 

i - componente i 

j - estagio j 

K - constante de equilibrio 

L - vazao do liquido (mol/h) 

M -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Holdup da fase liquida (mol) 

N - numero de estagios 

P - pressao (atm) 

Q - carga termica (kcal/mol) 

S - Vazao do solvente(mol/h) 

t - tempo (s) 

T - temperatura (°C) 

U - vazao de retirada lateral de liquido (mol/h) 

V - vazao de vapor (mol/h) 

x - fracao molar na fase liquida 

y - fracao molar na fase vapor 

W - vazao de retirada lateral de vapor (mol/h) 

Letras Gregas 

^ - coeficiente de fugacidade da fase vapor 

y - coeficiente de atividade 

£, - tempo adimensional zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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CAPITULOzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 1 

INTRODUQAO zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

1.1 - Contexto do Problema 

A destilacao consiste basicamente na vaporizacao de um liquido seguido 

da sua condensacao. Neste processo, uma fase vapor entra em contato com 

uma fase liquida, e essas fases, em geral, contem os mesmos componentes, 

mas em quantidades relativas diferentes. Isso ocorre devido as substantias 

possuirem pontos de ebulicao diferentes. Ha transferencia simultanea de 

massa do liquido pela vaporizacao, e do vapor pela condensacao. Como 

consequencia temos o aumento da concentracao do componente menos volatil 

no liquido e do componente mais volatil no vapor. 

A separacao de misturas atraves da destilacao e a operacao unitaria da 

engenharia quimica mais utiiizada. Desta forma, a teoria de destilacao recebeu 

mais atencao do que qualquer outra operacao unitaria. Foram desenvolvidos 

metodos de calculo objetivando, principalmente, determinar o numero de pratos 

e as condicoes operacionais requeridas para uma separacao especificada. 

A grande importancia do processo de destilacao se deve a eficiencia na 

separacao das mais diferentes misturas. Por outro lado, o consumo energetico 

de tal processo e muito elevado, o que motiva estudos para obtencao de 

resultados que possam servir de subsidio para melhorar os projetos e/ou 

operacao das mesmas. Aproveitando do alto consumo de energia apresentado 

pelas colunas de destilacao, alguns pesquisadores chegaram a anunciar 

processos altemativos para substituir a destilacao como processo de 

separacao. No entanto, estes processos nao sao tao convencionais e sua 

viabilidade para operacao em grande escala ainda esta sendo avaiiada. Em 

relacao a esse ponto, acreditamos que estes processos, no maximo, serao 

utilizados em conjunto com uma destilacao. 

Por outro lado, a operacao de colunas de destilacao demanda um 

grande consumo energetico. Neste contexto serao vistos trabalhos a respeito 

de colunas de destilacao como um todo, mas com uma atencao especial em 

trabalhos que tern como topico misturas cuja separacao e mais dificil, ou seja, 

1 



CAPITULOzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 1 

segundo Perry (1984), aquelas em que ocorre formacao de azeotropos ou 

misturas de baixa volatilidade relativa e que portanto demanda estudos mais 

aprofundados.. 

Estes tipos de sistemas demandam estudos mais aprofundados. A 

principal ferramenta a ser utiiizada sao as curvas residuais. 

0 principal objetivo deste trabalho e a avaliacao de novas configuracoes, 

as quais serao utilizadas em antigos processos. O desenvolvimento da 

pesquisa sera no sentido de comparar, em termos energeticos e com relacao 

ao numero de estagios, o desempenho da nova configuracao, proposta por 

Brito et. Al. em 1997, com uma configuracao convencional. 

2 



CAPITULO 2 

SEPARAQAO DE BINARIOS AZEOTROPICOS VIA 

DESTILAQAO - ESTADO DA ARTE 

2.1 - tntroducio zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

0 assunto relative- a destilacao pode ser dividido em duas partes: a 

separacao de misturas binarias e a separacao de misturas multicomponentes. 

E possivel usar metodos graficos para o caso mais simples de separacoes 

binarias, entretanto, metodos algebricos sao necessarios com misturas 

multicomponentes. 

Conforme citado anteriormente, a operacao de colunas de destilacao 

demanda um grande consumo energetico. Sendo assim, sao necessarios 

estudos para prover metodos e dados que possam servir de subsidio para 

melhorar os projetos e/ou operacao das mesmas. Neste contexto serao vistos 

trabalhos a respeito de colunas de destilacao como um todo, mas, detendo 

uma atencao especial em trabalhos que tern como tdpico misturas cuja 

separacao e mais dificil, ou seja, aquelas em que ocorre formacao de 

azeotropos ou misturas de baixa volatilidade. Alem disto, sera abordado um 

estudo a respeito de curvas residuais como ferramenta para projeto de colunas 

e defintcao de sequencias de separacao. 

2.2 - Binarios Azeotrbpicos 

Misturas azeotropicas sao comuns na Engenharia Quimica, de modo 

que o numero de publicacoes nesse campo e grande. Em geral, as publicacoes 

estao relacionadas com a selecao de solventes ou operacao/projeto de 

colunas. 

As curvas de Equilibrio Liquido-Vapor mais complexas sao geradas 

atraves de sistemas de azeotropos. Um azeotropo e uma mistura liquida que 

quando vaporizada resulta em um vapor cuja composicao e igual a do liquido zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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CAPITULO 2 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

original, ou seja, misturas azeotropicas sao aquelas que tern comportamento 

identico a um componente puro, quando submetidas a um processo de 

destilacao. Um azeotropo tern um ponto de ebulicao maximo ou minimo em 

relacao aos pontos de ebulicao dos componentes puros. A ocorrencia de 

temperaturas maximas ou minimas no grafico que representa a temperatura 

contra a composicao, geralmente, e provocada por desvios negativos ou 

positivos, da fase liquida, face a lei de Raoult. 0 desvio positivo implica em ser 

o coeficiente de atividade maior que 1,0 e o seu logaritmo, por isso, positivo; o 

desvio negativo significa que o coeficiente de atividade e menor que 1,0. A 

Figura 2.1, mostra dois sistemas de azeotropos diferentes; um com um ponto 

de ebulicao de minimo e um com um ponto de ebulicao de maximo. Em ambos 

os graficos, as curva de equilibrio cruzam as linhas diagonals, e este e o ponto 

azeotrdpico, onde ocorre o fenomeno de azeotropia. Em outras palavras, 

sistemas azeotropicos resultam em graficos de Equilibrio Liquido-Vapor onde a 

curva de equilibrio cruza as diagonals. 

a) b) 

Figura 2.1 - a) azeotropo com um ponto de ebulicao de maximo b) azeotropo 
com um ponto de ebulicao de minimo. 

Um azeotropo e homogeneo quando apenas uma fase liquida esta 

presente. Quando os desvios positivos em relacao a lei de Raoult sao 

sufictentemente grandes, a imiscibilidade parcial pode ocorrer e a presenca de 

duas fases liquidas pode persistir ate a temperatura de ebulicao. Nestes casos 
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formam-se um azeotropo de minimo quando uma fase vapor fica em equilibrio 

com duas fases liquidas. 

O azeotropo heterogeneo constitui o mesmo obstaculo a separacao por 

destilacao simples que o azeotropo homogeneo. 

A separacao desta misturas nao e possfvel por destilacao convencional 

e, normalmente, elas sao separadas por destilacao extrativa ou azeotropica. 

Nestes dois processos, um terceiro componente e adicionado durante o 

processo de destilacao a fim de promover a destilacao. 

A destilacao azeotropica e um processo muito conhecido e difundido, 

tendo o seu inicio por volta dos anos 20. Na destilacao azeotropica, o terceiro 

componente, chamado agente de arraste, forma um novo azeotropo com um 

ou com os dois componente initials com a formacao de duas fases liquidas. 

Este azeotropo formado e obtido como produto de base ou topo, dependendo 

do tipo de azeotropo (de mfnimo ou de maximo), enquanto que um dos 

componentes da mistura original e obtido puro na extremidade oposta da 

coluna. Contudo uma segunda coluna de destilacao e sempre necessaria para 

que possa recuperar o agente de arraste, para que este possa retomar para a 

coluna azeotropica. alem do vaso de decantacao, equipamento de extrema 

importancia. 

0 processo pode ser usado para separar componentes que formam 

entre si um azeotropo ou que tern pontos de ebulicao tao proximos que a 

separacao mediante destilacao fracionada exigiria um grande numero de 

pratos. 0 novo produto formado pode ser um binario. 

Uma altemativa a destilacao azeotropica e a destilacao extrativa 

(destilacao azeotropica homogenea), a qual e conhecida, ha bastante tempo, 

mas somente na ultima decada ganhou importancia industrial. A destilacao 

extrativa refere-se aos processos em que um solvente de ponto de ebulicao 

elevado e adicionado ao sistema de modo a alterar as volatilidades relativas 

dos componentes. O solvente possui um ponto de ebulicao, em gerai, tao 

acima dos componentes do sistema que a formacao de novos azeotropos e 

impossivel e o azeotropo presente no sistema original desaparece. Por outro 

lado quaisquer dos azeotropos perturbadores e presentes no sistema original zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

5 



CAPITULO 2 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

desaparecem na presenca do solvente. A ausencia de azeotropos, mais o fato 

de facil recuperacao do solvente mediante destilacao fracionada, torna a 

destilacao extrativa um processo mais simples e mais amplamente utilizado 

que a destilacao azeotropica. 

O solvente escolhido e menos volatil que qualquer dos dois 

componentes, e para manter a sua concentracao liquida elevada ao longo da 

maior parte da coluna, e necessario introduzi-lo sempre acima do estagio de 

entrada da alimentacao original. 

0 numero de solventes posstveis para uma separacao por destilacao 

extrativa e maior, normalmente, do que os convenientes a destilacao 

azeotropica, devido as restricoes do ultimo. As unicas restricoes serias sao; (1) 

o solvente deve ter ponto de ebulicao suficientemente mais elevado que os 

componentes do sistema inicial para impedir a formacao de azeotropo, e (2) o 

ponto de ebulicao do solvente nao deve ser tao elevado que tome 

razoavelmente alta a necessidade de dispendio de calor sensivel no ciclo do 

solvente e para evitar que se forme duas fases liquidas no sistema, a 

quantidade deve ser diferente. 

Lynn e Hanson (1986) foram os primeiros a afirmar que a destilacao 

extrativa era competitiva, do ponto de vista energetico, com a destilacao 

azeotropica. Segundo os autores, apresenta uma operacao mais facil, sem os 

multiplos estados estacionarios (Magnussem et at., 1979) e instabilidade 

operacional (Prokopakis e Seider, 1983) presentes na destilacao azeotropica. 

Knapp e Doherty (1992) mostraram ser possivel a separacao de binarios 

azeotropicos sensiveis a variacao de pressao utilizando colunas com pressoes 

diferentes. Para chegar a este resultado estudaram, a varias pressoes, as 

curvas residuais dos dois sistemas (etanol-agua e acetona-metanol), 

objetivando descobrir quantos e qual a posicao dos pontos de azeotropia 

formados. Com estes resultados e os dados termodinamicos da literatura, 

propuseram sequencias de destilacao para este sistema e inclusive afirmaram 

que o custo deste processo e viavel para o volume de etanol produzido no 

mundo (utilizando o preco do etanol relativo ao quarto bimestre de 1986). Alem 

disso, mostraram que este processo tambem pode ser usado para separar zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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misturas ternarias contendo regioes de destilacao em tres componentes puros 

sem a adicao de um quarto componente no processo, mostrando a sequencia 

de colunas e ate mesmo a integracao energetica para uma mistura de etanol-

agua-acetona. 

Knapp e Doherty (1994), mostraram condicoes operacionais de colunas 

extrativas para determinacao da relacao minima entre as duas alimentacoes, 

abaixo do qual a separacao nao e possivel e apresentaram um algoritmo para 

determinacao das possiveis alimentacoes que possibilitam uma quantidade 

minima de alimentacao e de refluxo para que o processo possibilite a 

separacao e seja economico. Tambem utilizaram os resultados para descartar 

aquelas que apresentam uma alta razao minima de alimentacao que inviabiliza 

o processo. Os autores deste estudo avaliaram este procedimento para varios 

sistemas. 

Van Dongen (1982) e Levy et. al. (1985) afirmaram que a condicao de 

refluxo total nao implica em um maximo de separacao em se tratando de 

destilacao azeotropica homogenea, isto e devido ao fato que nesta condicao 

operational o agente de arraste e diluido. 

De acordo com Laroche et. al. (1992), a facilidade de operacao da 

coluna azeotropica homogenea (Jacobsen et el., 1990) mais a alta efitiencia na 

separacao para uma dada mistura (Knapp e Doherty, 1990), faz com que a 

destilacao azeotropica homogenea represente um meio economicamente 

atraente para a separacao de binarios azeotropicos. Segundo os mesmos 

autores, dado um binario azeotropico para ser separado em duas substantias 

puras, o projeto de uma sequencia de separacao utilizando destilacao 

azeotropica homogenea pode se dividir em dois pontos basicos: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

s Selecionar os possiveis solventes, 

s Elaborar sequencias de separacao para cada um dos solventes 

selecionados. 

Os autores afirmaram que o primeira passo e extremamente critico, pois 

um solvente escolhido por apresentar a melhor separacao pode nao ser 

economicamente viavel, por ter custo elevado, enquanto outro, que nao 

consegue imprimir uma separacao perfeita, pode ser viavel economicamente zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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pelo seu baixo preco. Foi entao definido que a primeira e chamada coluna de 

extracao, onde se quebra o azeotropo e produz um dos constituintes de forma 

pura, enquanto que a segunda coluna e chamada de coluna de recuperacao do 

solvente, e separa o outro constituinte do azeotropo do solvente, o qual e 

reciclado para a primeira coluna. Entretanto, mostraram que binarios 

azeotropicos, em alguns casos, pode ser separado em dois componentes 

puros somente com o uso de uma coluna de destilacao. 

Fidkowski et al. (1993) apresentaram um artigo em que afirmam que 

pode se determinar a temperatura e composicao de todos os azeotropos 

previstos por modelos termodinamicos de misturas multicomponentes nao 

ideais como um problema multi-dimensional. Este procedimento mostrou-se 

viavel para misturas contendo no maximo 5 componentes. 

Segundo Brito (1997), em algumas situacoes, o solvente e o 

componente de menor ponto de ebulicao e sai pelo topo juntamente com o 

componente de ponto de ebulicao intermediario, sendo que o produto de fundo 

e o componente de maior ponto de ebulicao. Outra variacao do processo de 

destilacao extrativa ocorre quando o componente intermediario, praticamente 

puro, sai como produto de topo e os outros componentes sao obtidos na base, 

isto se deve ao fato da alimentacao em outra regiao de destilacao no triangulo 

de composicoes. 

Knigth and Doherty (1989) desenvolveram uma procedimento 

sistematico para otimizacao de sequencias de separacao azeotropica 

homogenea. Neste procedimento, usaram uma tecnica de projeto explicita que 

elimina a necessidade dos esquemas de convergencia para o reciclo. Para isto 

mostraram a separacao de agua-etanol utilizando etileno glicol como solvente 

(utilizaram este sistema por causa de sua importancia industrial e como 

componente de mistura de combustivel). Mostraram tambem que uma baixa 

pureza de etileno glicol na corrente de reciclo nao e praticavel para se obter 

uma especificacao do etanol. 

Laroche et. al. (1992) publicaram um artigo onde mostravam um estudo 

em relacao aos possiveis fluxogramas passiveis de serem utilizados na 

destilacao extrativa, bem como estudaram a eficiencia na separacao de zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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binarios azeotropicos. Eles avaliaram situacoes com a utilizacao de apenas 

uma coluna, duas colunas e ate com tres colunas de destilacao. Notadamente, 

e um artigo que apresenta somente resultados qualitativos. 

Os exemplos dados recentemente demonstram que existem um grande 

numero de alternativas para a separacao de misturas azeotropicas por 

destilacao, e Rooks (1997) mostrou que algumas delas sao mais atrativas que 

outras. 

Doherty e Caldalora (1985) apresentaram um trabalho para melhor 

seiecionar solventes para uso na destilacao extrativa. Eles mostraram sete 

curvas residuais que sao mais favoraveis a quebra do binario azeotropico com 

o uso minimo de solvente. 

Rooks et al. (1998) descreveram um metodo que permite ver a 

praticidade de testes e sequenciamento de colunas de destilacao para 

separacao de misturas contendo varios componentes. Com estas ferramentas, 

a estrutura da curva residual de misturas multicomponentes complexas pode 

ser calculadas rapidamente. Este desenvolvimento fornece as fronteiras de 

destilacao e permite explorar o comportamento de fases liquida-liquida. Este 

metodo descrito e somente aplicavel para misturas heterogeneas. 

Sargent (1998) mostrou uma aproximacao geral para processos de 

sintese e suas aplicacoes em processos de destilacao. Ele mostrou que uma 

escolha apropriada de tarefas elementares (escolha de produtos, utilidades, 

etc) pode fomecer um meio sistematico de generalizacao de diagramas de 

fluxos praticaveis, ate mesmo para sistemas azeotropicos complexos. O 

metodo desenvolvido por ele e baseado na formalizacao de uma rede de 

tarefas. 

2.3 - Colunas Com Corrente de Retirada Lateral 

Em colunas com retirada lateral a possibilidade de separacao e maior do 

que com uma configuracao de coluna com dois produtos. Criterios usando 

destilacao com coluna com retirada lateral para separacao foram zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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primeiramente desenvolvidos para misturas que nao exibiam azeotropos, 

conforme Tedder e Rudd (1978). 

Segundo Glinos and Malone (1985), colunas com retirada lateral 

oferecem vantagens quando uma alta pureza do produto da corrente lateral 

nao e requerida ou quando os produtos de topo e/ou de base sao requeridos 

com pureza elevada. Entretanto, segundo Rooks et. al. (1996), se ha uma 

diferenca consideravel entre os pontos de ebulicao entre os componentes, 

pode ser economico obter uma corrente com retirada lateral com uma pureza 

elevada do componente intermediario. 

Tedder e Rudd (1978) sugerem que o produto da corrente lateral deve 

ser obtido na fase vapor se esta corrente estiver abaixo da alimentacao e na 

fase liquida se esta estiver acima da alimentacao. 

Rooks et al. (1996) e Laroche et al. (1992) mostraram que azeotropos ou 

componentes puros representam "selas" nas curvas residuais, e deste modo 

podem ser obtidos como produtos na corrente lateral de coluna com retirada 

lateral. 

Rooks et. al (1996) afirmaram que colunas com com retirada lateral 

podem substituir duas colunas simples para algumas aplicacoes economizando 

investimento e energia. Com isso desenvolveram um metodo geometrico para 

o projeto de colunas com retirada lateral que dispoe rapidamente de uma 

estimativa de tamanho de equipamento e utilidades requeridas, sendo que 

demonstraram varios exemplos de misturas, ideais e nao ideais (incluindo 

misturas azeotropicas contendo fronteiras de destilacao). 0 fato da coluna com 

retirada lateral ser ou nao economica depende da composicao de alimentacao, 

da composicao dos produtos e das volatilidades relativas. Os autores deste 

trabalho fizeram, inclusive, um estudo em colunas com mais de uma 

alimentacao. 

Brito et al. (1997) avaliaram uma configuracao de coluna extrativa para a 

separacao etanol-agua, e consequente obtencao do etanol anidro, utilizando 

etileno glicol como solvente. Nessa configuracao, os tres componentes sao 

separaveis com a utilizacao de apenas uma coluna de destilacao, ou seja, o 

etanol e retirado no topo, o etileno glicol na base e a agua retirada em algum 
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estagio intermediario. Esta nova configuracao pode ser empregada sempre que 

o solvente utilizado apresentar alto ponto de ebulicao. Entretanto, este e um 

conceito muito subjetivo e, novos estudos devem ser realizados para verificar 

outros sistemas onde a nova configuracao possa ser aplicada. Uma ferramenta 

que pode ser util na determinacao de sistemas que possam ser separados 

utilizando apenas uma coluna de destilacao sao as curvas residuais. Colunas 

com esta retirada lateral sao entao estudadas para que se possa minimizar o 

consumo energetico do processo de destilacao e o custo fixo tambem. 

Nikolaides e Malone (1987) estudaram o projeto de sistemas de 

destilacao com multiplas alimentacoes com ou sem retirada lateral. Eles 

obtiveram expressoes analiticas simples para o projeto de colunas complexas 

incluindo unidades com multiplas alimentacoes/retirada lateral e tambem 

apresentaram um criterio simples para determinar como o controle da 

alimentacao deve ser ordenado de acordo com as alimentacoes. 

Pinto et. al. (1999) utilizaram o conceito de curvas residuais para 

selecionar sistemas em que pode se usar a colunazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA com retirada lateral para 

obter a separacao. Mostraram que, contrariando a afirmacao de Tedder e Rudd 

(1978), a corrente lateral de uma coluna com retirada lateral pode ser obtida na 

fase liquida. Para isto verificaram inicialmente que no sistema metanol-etanol-

agua, a curva residual apresentava uma sela proxima a composicao do 

azeotropo etanol-agua. Tambem verificaram que nem sempre o conceito de 

curvas residuais pode ser usado para selecionar sistemas para possivel 

separacao. Um exemplo de onde isto acontece e com o sistema etanol-agua-

etileno glicol, o qual nao apresenta "selas" onde seria possivel a com retirada 

lateral. No entanto e possivel obter uma corrente lateral com agua praticamente 

pura. Tambem fizeram um estudo comparative do consumo energetico entre 

coluna convencional e coluna com retirada lateral, verificando que a vantagem 

da com retirada lateral depende da localizacao da alimentacao no triangulo de 

composicoes. 

Observa-se que nos trabalhos que visam obter dados e metodos para a 

separacao de misturas de difiril separacao, ha uma crescente utilizacao de zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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curvas residuais como ferramenta no desenvolvimento de projetos, 

notadamente em projetos de colunaszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA com retirada lateral. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

2.4zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA - Curvas Residuais 

O conceito de curvas residuais foi introduzido por Schreinemakers 

(1901). Estas eram definidas como o ponto da composicao liquida 

remanescente de um processo de destilacao simples. A problematica 

encontrada para se construir as curvas residuais fez com que este assunto 

ficasse esquecido por um longo periodo. Doherty e Perkins (1978) retomaram o 

estudo das curvas residuais e introduziram uma nova metodologia para 

construcao destas curvas. A metodologia desenvolvida mostrou-se simples e 

confiavel. Eles tambem mostraram que os pontos singulares, que sao 

componentes puros e azeotropos (i.e. que satisfaz x = y) sao elementares 

(selas e nos) e isolados no triangulo de composicdes. A partir de entao, as 

curvas residuais vem sendo amplamente utilizadas (Hoanh et al. (1990); Van 

Dongen e Doherty (1985); Rooks et al. (1996); Bekiaris et al. (1996)), no projeto 

de sistemas de separacao envolvendo a destilacao. 

Curvas residuais representam o "caminho" percorrido por uma 

destilacao. As curvas residuais sao obtidas como se a separacao ocorresse em 

um unico recipiente, representando uma coluna de recheio operando a refluxo 

infinito, e com numero de estagios tambem infinito. As curvas residuais dao 

uma ideia geral das composicoes que podem ser obtidas, a partir de uma 

alimentacao com composicao definida. A grande vantagem de se utilizar as 

curvas residuais e quanto ao tempo gasto para se concluir como o produto final 

ira se apresentar. 

Com referenda a Figura 2.2 esta claro que as curvas residuais estao em 

dois grupos, separados um do outro pela curva DC. Se um liquido situado na 

regiao ADC e destilado, a composicao do residuo e sempre dada por um ponto 

naquela regiao. Porem, a composicao do destilado pode entrar facilmente na 

segunda regiao, BCD. A curva DC, portanto, nao possui o carater totalmente 
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intransponivel do ponto D no sistema binario. A natureza do mapa da curva de 

residuo depende crucialmente das posicoes relativas do componente puro e 

dos pontos de ebulicao azeotropicos. 

Figura 2.2 - Exemplo de curvas residuais. 

Na Figura 2.2, a ordenada e a abcissa representam diferentes 

componentes. A composicao do terceiro componente e obtida por diferenca. A 

representacao dos componentes depende da conveniencia de cada sistema. 

Segundo Doherty (1985), uma previa do estudo do problema de 

destilacao azeotropica homogenea consiste na construcao de curvas residuais 

para uma variedade de solventes de modo que se ache um conjunto de 

possiveis sequencias para um estudo mais aprofundado. 

Doherty e Caldalora (1985) mostraram que as curvas residuais 

representam um conceito simples, mas que torna possivel determinar possiveis 

sequencias de separacao em colunas de destilacao, ou seja, ela e conhecida 

como uma boa aproximacao a refluxo infinito para uma coluna com infinito 

numero de estagios. 

Foucher et al. (1991) estenderam regras e um procedimento automatico 

para a determinacao da estrutura de mapas de curvas residuais de destilacao 

simples. Eles mostraram ser possivel, em muitos casos, automaticamente 

prever a estrutura do mapa da curva residual, sendo dado a temperatura de zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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ebulicao e as composicdes dos componentes puros e azeotropos. A principal 

vantagem deste procedimento e que o mesmo requer pouca informacao inicial 

e a execucao do algontmo demonstrado e rapida. 

Sabendo-se que as curvas residuais representam o perfil de uma coluna 

operando a refluxo infinito e que a base e o topo devem estar ligados por uma 

dessas curvas, dependendo da composicao da alimentacao (localizacao no 

triangulo) poderemos obter duas opcoes de separacao. 

A utilizacao de colunas com retirada lateral oferece mais altemativas do 

que as colunas convencionais. Assim as curvas residuais podem fornecer 

informacoes importantes para o desenvolvimento de configuracoes. A Figura 

2.3 mostra o mapa de curvas residuais do sistema acetona(1 )-lsopropanol(2)-

tolueno(3). Observa-se que o mapa possui uma fronteira de destilacao, a qual 

divide o triangulo de composicao em duas partes. Esse fato, torna possivel a 

separacao dos tres componentes em diferentes sequencias. 

i-Propanol (82.2 *C) 

Acetona (56.1 °C) Tolueno (110.6 eC) 

Figura 2.3 - Mapa de curvas residuais para o sistema acetona(1)-
isopropanol(2)-tolueno(3) 

A Figura 2.4 mostra uma opcao de configuracao para a separacao da 

mistura acetona(1 )-isopropanol(1 )-tolueno(3). Na primeira coluna, a acetona(1) 

e obtida como produto de topo, enquanto na base temos uma mistura 

azeotropica de isopropanol(2)-tolueno(3). Na Segunda coluna, temos a zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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obtencao de uma mistura de isopropanol(2)-tolueno(3) no topo e na base 

obtemos o isopropanol(2) puro. Na Figura 2.5, a segunda coluna opera de 

modo a obtermos uma mistura azeotropica de isopropanol(2)-tolueno(3) no 

topo, enquanto na base temos o to!ueno(3) puro. Corrforme dito anteriormente, 

a opcao de configuracao depende da localizacao da alimentacao da primeira 

coluna no triangulo de composicao. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

1zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA3 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

1,2,3 
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Figura 2.4 - Configuracao direta para o sistema acetona(1)-isopropanol(2)-
tolueno(3). 

Algumas curvas residuais da Figura 2.3 apresentam uma "sela" a qual, 

conforme dito por Laroche et. al. (1992) e Rooks et. al. (1996), pode 

representar o ponto de retirada de um componente puro ou um azeotropo em 

uma coluna com retirada lateral. Sabendo-se que as curvas residuais 

representam o perfil de uma coluna operando a refluxo infinito e que a base e o 

topo devem estar ligados por uma dessas curvas, pode-se optar por uma 

retirada lateral, cuja composicao e proxima do azeotropo isopropano(2)-

tolueno(3). Dessa forma, dependendo da composicao da alimentacao 

(localizacao no triangulo de composicao) poderemos obter uma coluna 

apresentando como produto de topo acetona(1), na base o isopropanol(2) e 

como produto intermediario o binario isopropanol(2)-tolueno(3), conforme 

mostra a Figura 2.6. 
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Para outra alimentacao (localizacao no triangulo de composicao) 

podemos ter uma coluna fornecendo como produto de topo acetona(1), na 

base tolueno(3) e como produto intermediario o binario isopropanol(2)-

tolueno(3), como mostra a Figura 2.7, zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

1 23 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

/—— N 

2,3 

Figura 2.5 - Coluna Com retirada lateral com producao na base do componente 
intermediario 

Figura 2.6 - Configuracao direta para o sistema acetona(1)-isopropanol(2)-
tolueno(3). 
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1,2,3 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

2,3 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

1zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

 > 
3 

Figura 2.7 - Coluna Com Retirada Lateral com producao na base do 
componente mais pesado 

Utillizando, entao, essas informacoes e esses criterios, trabalhamos com 

curvas residuais para definir sequencias de separacao dos sistemas metanol-

etanol-agua e acetona-isopropanol-agua, fazendo uma comparacao rapida 

entre dois tipos de configuracoes, convencionais ou com corrente de retirada 

lateral. Uma conclusao que se pode tirar a respeito das curvas residuais, e que 

elas sao ferramentas novas no estudo da destilacao e podem ser uma grande 

fonte de pesqutsa dentro da engenharia quimica. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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MODELAGEM MATEMATICA, ALGORITMOS E 

METODOS NUMERICOS zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

3.1 - Introducao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Um modelo e qualquer objeto, concreto ou abstrato, que e utilizado para 

explicar algum tipo de fenomeno. Os modelos permitem que a realidade fisica 

de um determinado sistema seja reproduzido e sua complexidade dependera 

do grau de detalhe com o qual se deseja realizar o estudo. Sao os modelos que 

tornam possivel o projeto e otimizacao de unidades industrials. 

Os modelos costumam ser classificado em dois tipos: matematicos e 

fisicos. 0 modelo fisico reproduz o que ja existe em escala diferente. O modelo 

matematico reproduz o sistema abstratamente, representa a realidade por 

meio de equacoes matematicas. Este tipo de modelo e o mais utilizado na 

Engenharia, ja que nao teriamos nenhuma modificacao pratica sem ter a 

certeza dos resultados obtidos. A partir de um modelo matematico consistente, 

e possivel prever o comportamento de um fenomeno fisico com alto grau de 

concordancia e reduzido custo economico. 

Os modelos matematicos sao classificados em 2 grupos: 

s com parametros concentrados - nao leva em consideracao a 

distribuicao espacial; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

s com parametros distribuidos - considera a distribuicao espacial. 

As simulacoes podem ser: estacionaria e dinamica. 

s simulacao estacionaria - faz referenda a sistemas que estao em 

regime permanente, ou seja, aqueles onde as variaveis sao 

independentes do tempo. 

V simulacao dinamica - representacao de sistemas que variam no 

tempo. Sao usadas equacoes diferenciais ordinarias no tempo ou 

partiais no tempo e espaco. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Neste trabalho estaremos realizando simulacoes dinamicas, na obtencao 

da curvas residuais, e estacionarias, quando formos simular a coluna de 

destilacao. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

3.2- Modelagem Matem6tica das Curvas Residuais 

Para obtencao das curvas residuais, foi desenvolvido um programa, o 

qual utiliza a metodologia proposta por Doherty et al. 

(1978). O programa consiste em resolver um conjunto de equacoes 

diferenciais e, para tanto, foi utilizado a rotina LSODE (Hindmarsh, 1987) de 

integragao. A Figura 3.1 mostra a representacao esquematica de um sistema 

de destilacao simples. O liquido e vaporizado e o vapor removido a medida que 

e originado. A composicao do liquido muda com o tempo e, desde que o vapor 

e mais rico no componente mais volatil, no final, a celula contera o componente 

de maior ponto de ebulicao ou o azeotropo, caso este exista. As equacoes 3.1, 

3.2 e 3.3 constituem o conjunto de equacoes diferenciais que descrevem o 

processo. 

Balanco de massa para o componente i 

A equacao 3.1 da origem entao a: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

d(M) . ^ j 
\  x. + MzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA—'---]/ v 
dt i dt

 1 

Onde V representa a taxa de fluxo molar de escape de vapor e M representa o 

holdup dentro do vaso. 

Balanco global de massa 

dCM.xj) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
= - V. y -

(3.1) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

d(M) 

dt 

(3.2) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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A relacao entre essas duas ultimas equacoes da origem a: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Vx. + M L = -i v zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

' dt
 }

i 

entao 

dx, v 

Balanco global de energia 

d(M.h) 

dt zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
= Q - H . V 

(3.3) 

onde; M - holdup da fase liquida, x - fracao molar da fase liquida, y - fracao 

molar da fase vapor, V - taxa de producao de vapor, h, H - entalpias da fase 

liquida e vapor, respectivamente, Q - carga termica fomecida ao processo, t -

tempo. 

Ambas as variaveis M e V sao funcdes do tempo, entao e necessario 

introduzir uma expressao em que o tempo esteja em uma forma admensional 

para que a resolucao seja possivel. 0 balanco termico do sistema e 

desprezado por ser desnecessario para a construcao das curvas residuais. 

Figura 3.1 - Esquema de um sistema de destilacao simples. 

Apos a introducao do tempo admensional temos o conjunto de equacoes 

acima transformado em uma unica expressao, onde nao encontramos mais o 

tempo na sua forma literal: 

V,y 

Qr M,x zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

+ 
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dc X i y izyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (3.4) 

Conforme citado anteriormente, a resolucao destas equacoes da origem 

a um conjunto de curvas chamadas curvas residuais. O conjunto de equacoes 

diferenciais foi resolvido para varias condicoes iniciais, objetivando a 

caracterizacao de um sistema, de modo que possamos conhecer as 

possibilidades de separacao. 

Para todos os sistemas utilizados, uma abordagem y-<p foi utiiizada para 

representacao do equilibrio liquido-vapor. A fase vapor foi considerada ideal, 

de modo que o coeficiente de fugacidade da fase vapor, <j> foi igualado a 

unidade. Esta aproximacao e muito realista quando se trabalha com pressoes 

muito baixas, conforme e o nosso caso. Para calculo do coeficiente de 

atividade da fase liquida,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA y, foi utiiizada a equacao do NRTL. No caso do 

sistema etanol(1 )-agua(2)-etileno glicol(3) os parametros de interacao foram 

considerados funcoes lineares da temperatura e extra idos do trabalho de 

Meirelles et. al. (1992). Para os demais sistemas, os parametros foram obtidos do 

banco de dados DECHEMA (Gmehling and Onken, 1987) e, neste caso nao 

foram considerados dependentes da temperatura. 

A equacao 3.5 e utiiizada para descrever o comportamento quantitative 

dos componentes em cada fase. 0 coeficiente de atividade corrige os desvios, 

em relacao a lei de Raoult, da fase liquida. 

Figura 3.2 - Equilibrio liquido-vapor. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

y . y .p -
s 

1 - ' 1 1 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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onde <})*" = e o coeficiente de fugacidade do vapor saturado; o termo 

exponencial e chamado correcao de Poynting. Em geral, o volume e uma 

funcao da temperatura e pressao, mas para condigoes longe da regiao critica, 

a fase liquida pode ser considerada como incompressivel, neste caso a 

correcao de Poynting e dada por, zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

' V^ - zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAIP- P 1 8 ' )) 

e X { R-T J 

A correcao de Poynting e uma funcao exponencial da pressao; e 

pequena para pressoes baixas mas pode tornar-se grande a pressoes altas ou 

baixas temperaturas. A Tabela 2.6 mostra os valores da correcao de Poynting 

para um componente incompressivel com V,1 = 100 cm3 / mol e T = 300 K, 

PRAUSNITZ et al. (1988). 

Tabela 3.1- Fatores de Correcao de Poyting zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

AP = P-Pt

M 

(bar) Correcao de Poynting 

1 1.00405 
10 1.04050 
100 1.49900 
1000 57.0000 

Fonte; PRAUSNIT et al. (1988). 

Como trabalhou-se sempre com baixas pressoes, o fator de correcao de 

Poynting foi considerado igual a unidade. 

Para calculo da pressao de vapor dos componentes, utilizou-se a 

equacao de Antoine, e as constantes obtidas do livro do Henley e Seader 

(1981). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

3.2.1 - Alaoritmo e Metodos Numericos 

O modelo dinamico desenvolvido e formado de equacoes diferenciais e 

algebricas. A estrategia utiiizada foi resolver primeira o sistema aigebrico e em 

seguida o sistema de equacoes diferenciais ordinarias. Segundo Ranzi et al. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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(1988), esta estrategia de resolucao e menos eficiente do que aquela que resolve 

as equacoes diferenciais e algebricas simultaneamente, em termos de tempo 

computational represente cerca de duas vezes mais. Entretanto, Gani (1992) 

afirma que o tempo computational depende printipalmente da rotina usada na 

resolucao do sistema aigebrico. No caso do nosso trabalho, as equacoes 

algebricas foram resolvidas com, no maximo, 5 interagoes. Pelo menos, em um 

ponto todos concordam: a estrategia de resolver as equacoes separadamente e 

mais robusta, podendo ser utiiizada em estudos onde a variacao do valor das 

variaveis e muito signrficativa. Os parametros abaixo devem ser fomecidos 

obrigatoriamente: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

s composicao do liquido; 

•/ pressao; 

s dados termodinamicos pertinentes aos componentes. 

O programa initia com a leitura dos parametros acima, a qual e feita no 

programa principal. Como a simulacao e um problema de valor inicial, faz-se 

necessario fomecer ao programa o valor das variaveis de estado, no caso x, no 

tempo igual a zero, t=0. Depois de ler todos os parametros, o programa principal 

(CURVAS.FOR); os valores iniciais das variaveis de estado serao armazenadas 

na forma de um vetor. A estrutura utiiizada no desenvolvimento do programa e 

mostrada, em forma de diagrama de blocos, na Figura 3.3. 

Formado o vetor contendo os valores iniciais, o programa chama a rotina 

de integracao (LSODES.FOR). Na realidade, esta rotina e quern chama a rotina 

que forma o lado direito da equacoes diferenciais (FEX.FOR). 

Resumindo, a rotina FEX.FOR calcula a temperatura de bolha e a 

composicao da fase vapor, para em seguida formar o lado direito das EDO. 

Formado o lado direito das EDO, a execucao volta para a rotina 

LSODES.FOR, a qual integrara ate um novo tempo, t, para em seguida retomar 

ao programa principal (CURVAS.FOR). No programa principal e realizada a 

impressao dos resultados no tempo Em seguida, o comando volta para a rotina 

LSODES.FOR e tern initio uma nova integracao. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Programa Impressao dos 

Principal Resultados 

Rotina 

LSODES 

1 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAf 

i 

Rotina 

FEX 

Rotina 

THERMO 

Rotina 

FEX 

Rotina 

THERMO 

Rotina 

FEX 

Rotina 

THERMO zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Figura 3,3 - Diagrama de bloco utilizado na organizacao do programa 
CURVAS.FOR. 

Para integracao de conjuntos de equacoes deste tipo, a utilizacao de um 

metodo completamente implicito para resolucao das equacoes diferenciais e 

extremamente recomendado. Atualmente estamos utilizando a rotina LSODES 

(Hindmarsh, 1987). Esta tern a vantagem de utilizar tecnicas de matriz esparsa no 

calculo da jacobiana. Em todas as rotinas utilizadas a opcao por sistema stiff foi 

feita, mesmo durante o inicio da perturbacao. 

Para utilizacao da rotina LSODE.FOR e necessario especificar alguns 

parametros. Os principals estao descritos abaixo: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

s numero de equacoes diferenciais a serem resolvidas; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

V tolerancia para cada variavel de estado; 

s identificacao de qual metodo sera usado na integracao; 

s maior e menor passo de integracao; 

s tipo de integracao. 

0 rotina LSODES.FOR dispoe de dois metodos de integracao: Adams e 

Backward Differentiation Formulas (BDF ou Gear). O metodo de Adams, apesar 

de ser um metodo implicito, e indicado para sistemas onde a rigidez e menor, ou 

seja, para aqueles sistemas onde a diferenca entre as taxas de variacao da 

variaveis de estado nao e grande. Quanto mais stiff o sistema, maiores as 

diferencas entre as taxas de variacao das variaveis. Por exemplo, na simulacao 
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de colunas de destilacao, a taxa de variacao da entalpia e muito maior do que a 

da fracao molar. Para estas situacoes, como e o caso, o metodo de Gear (BDF) 

toma-se mais indicado. A utilizacao do metodo de Gear permite que a variacao 

do passo de integracao seja maior, tendo como consequencia direta, menor 

tempo computacional gasto na simulacao. 

Por metodo explicito, entende-se os metodos que calculam o valor da 

variavel de estado no tempo £zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA = E, +zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA At, de maneira simples, ou seja, metodos 

onde pode-se isolar o valor da variavel de estado no tempo £= 4+ A£, de um lado 

da igualdade. Ja nos metodos implicitos, 0 valor da variavel em £= AE, se 

encontra dos dois lados da igualdade, de modo que e preciso lancar mao de um 

procedimento iterative 

Os metodos de Adams e BDF, podem ser combinados com o tipo de 

procedimento utilizado no calculo da Jacobiana. Pode-se trabalhar com a 

Jacobiana analitica ou numerica. Alem disto, pode-se optar por trabalhar somente 

com os elementos da diagonal da Jacobiana. A utilizacao de Jacobiana analitica 

se torna quase impossivel no caso de colunas de destilacao, visto que o 

processo, consequentemente as equacoes, estao variando com 0 tempo. Ja a 

utilizacao da matriz diagonal pode levar a perda de informagoes preciosas. Desta 

forma, optou-se por trabalhar com a Jacobiana completa e calculando os seus 

elementos de forma numerica. E uma opcao que torna o processo de integracao 

um pouco mais lento. No entanto, este problema e atenuado, uma vez que a 

rotina utiliza tecnicas de matriz esparsa. 

0 processo de integracao pode ser conduzido de duas formas. No primeiro 

caso, a integracao e realizada apenas para um passo de integracao. Nesta 

opcao, nao se tern controle dos intervaios de tempo, ou seja, quando ha 

convergencia, a rotina para a integracao, retoma ao programa principal, executa 

as tarefas deste programa e, retoma para nova integracao. Na segunda opcao, 

define-se 0 tamanho do periodo que se deseja integrar, por exemplo 5,0 min. A 

rotina somente para a integracao quando alcancar o periodo especificado. Dai, 

volta ao programa principal, executa as tarefas e, retoma para nova integracao. 

Esta foi a opcao escolhida, por permitir maior controle sobre o processo de 

integracao. O maior passo de integracao fixado foi de 3.0 min. A tolerancia para zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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que o programa pudesse incrementar e/ou aumentar o passo de integracao foi 

fixada 10*8. Esta escolha tern como base a grandeza da variavel. 

Alem de equacoes diferenciais, os modelos dinamicos apresentam 

equacoes algebricas nao lineares. Essas sao formadas na rotina termodinamica, 

mais especrficamente no calculo de ponto de bolha. Para resolucao dessas 

equacoes utilizou-se o metodo de Newton com convergence global. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

3.3 - Mocfe/aqem MatemMica da Coluna de Destilacao 

Colunas de destilacao multicomponentes sao projetadas com base na 

resolucao de seus modelos matematicos, porem, sua exatidao e limitado pelos 

dados termodinamicos. 

O modelo matematico, constituido pelas equacoes MESH, faz as 

seguintes consideragoes: 

s Estado estacionario; 

s Equilibrio termodinamico em cada estagio; 

s Eficiencia de 100% para cada estagio e para cada componente; 

s Nao ocorre reacao quimica; 

s Os estagios sao numerados de cima para baixo. 

Equacao do Tipo 1 - Balanco Material para cada componente da mistura (c 

equacdes para cada estagio) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

K 'zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA l , A , , + ^ > , - t f , + ^ K , -Pj + ^ )X J =0 (3-6» 

Equacao do Tipo 2 - Relagdes de Equilibrio de Fases para cada 

componente (c equagdes para cada estagio) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Equacao do Tipo 3 - Soma das fragoes molares (uma para cada estagio) 

(3.8) 
1=1 

( * x ) y zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA= 5 X y zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- W = 0 (3.9) 
;=1 

Equagio do Tipo 4 - Balango de Energia (um para cada estagio) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Hj =L„HLH +VjHH^ +FJHFj -(/.,. +Uj)Hh -(V) +Wt)H,. -Q, = 0 (3.10) 

A equagao de balanco material total pode ser usada no lugar de (3.8) ou 

(3.9). Entao, escrevendo o balango global do estagio 1 ate j , zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

j 

L \ = FJ+I
 + E ( F ™ ~zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Vm ~ Wm)-vx ( 3 . i i ) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

m=l 

Para um unico estagio de equilibrio pode-se escrever (2-C+3) 

equagoes. Portanto, a cascata contracorrente com N estagios de equilibrio, 

Figura 3.4, e representada por N(2C+3) equagoes. A Figura 3.5 mostra as 

correntes de massa e de energia que sao utilizadas para obtencao das 

equacoes. 
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F, 

v, zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

ESTAGIO I 

ESTAGIO 2 

*V, zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

r, ESTAGIO J 

Qi 

V, 

v. 

V»i 

L,, 

ESTAGIO S I 

ESTAGIO N zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAQk 

Figura 3.4- Esquema Gerai de uma Cascata Contracorrente 

w. 

Fj „ zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

ESTAGIO J Q zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

YzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAJ-I-I Lj+i 

Figura 3.5 - Esquema de um prato teorico. 

O numero de variaveis de projeto do elemento obtido a partir da Figura 

3.5 e 

Nf =(7-C+15)-(4-C+5) -> Nf =3-C+10 (3.15) 

Como a cascata contracorrente possui N estagios, o numero total de variaveis 

de projeto e dado por, 
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] T zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAN ?=N . ( 3 . C + I O ) ( 3 1 6 ) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

0 modelo e representado por N-(2-CzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA+3) Equacoes, enquanto o numero 

de variaveis e N - ( 3 C + 10) variaveis. A diferenga entre o numero total de 

variaveis e o numero de equacoes fornece a quantidade de variaveis que 

devem ser especificadas para a solugao do projeto. Se N e todos Fj, zy, TFj, 

PFJ, Pj, Uj e Wj sao especificados, o modelo esta indeterminado por 2. 

Normalmente, as variaveis especificadas sao Refluxo e vazao de destilado. 

As composicoes sao obtidas modificando a Equacao tipo M, substituindo 

as Equacoes (3.7) e (3.11) na Equacao (3.6) para eliminar y e L. Os resultados 

para cada componente em cada estagio sao os seguintes: 

A J , x i , H + B J +Cj - X y + 1 =D_j (3.18) 

onde: 

AJ
 = V

J

+ Z ( F ' « - U - - W - ) - V ' 2 < j <N (3.19) 

m=l 

- V H + B F

m - U m - W m ) - V ] +U j +(Vj +W J ) - k U J 

nr 1 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

l < j<N (3.20) 

l <j<N - l (3.21) 

D ^ - R - Z :: l < j <N (3- 2 2) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

J J y J 

As constantes Bj e Cj para cada componente em cada estagio dependem 

da temperatura, (Tj), vazao de vapor (Vj) e da constante de equilibrio (ky). A 
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constante de equilibrio (kij) depende da temperatura, pressao e das 

composigoes das fases. Logo, com as especificagoes de projeto e partindo dos 

perfis iniciais de temperatura e vazao de vapor ao longo da coluna e ainda 

adotando como primeira estimativa valores ideais da constante de equilibrio, 

todas as constantes da equacao (3.18) sao determinadas. 

As equacoes tipo M modificadas (equacao 3.18) podem ser agrupadas 

por componente, ser separadas e escritas como uma serie C de matrizes 

tridiagonais, onde as variaveis de saida para cada matriz sao os x» sobre todos 

os N estagios da cascata contracorrente. A Figura 3.6 mostra o esquema para 

uma coluna de 5 estagios, PERRY & GREEN (1985). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

B, C , 0 0 0zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA I x . , D , 

A 2 B2 C2 0 0zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA xa D2 

0 A 3 B3 C, 0 xL , = D ? 

0 0 A4 B4 C4 x-4 D 4 

. 0 0 0 A5 BsJ[xL5J [D5_ 

Figura 3.6 - Esquema para uma Coluna de Cinco Estagios zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

3.3.1zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA - Alaoritmo e M&todos NumGricos Para Colunas de 

Destilacao 

O algoritmo de Thomas para a solugao da Equacao linearizada (3.18) e 

uma eliminagao gaussiana comegando do estagio 1 ate o estagio N para 

eliminar XI,N. Os outros valores sao computados recursivamente a partir do 

valor de X j > N . 

Para o estagio 1, a equagao (3.18) fomece: 

A r zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAx i . o + B i - x i i + c T x i 2 = D i - ^ B 1 - x i l + C r x i 2 = D 1 
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De acordo com a Figura 3.6 x i . o = 0 - .Entao, a equacao acima pode ser 

resoivida para x i j em termos de x i , 2 , 

X i . l -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
Q • x l 2 

Bj (3.23) 

C, D, 
fazendo,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA px=-~ eq, = - i . Entao, 

B, B, zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

x

u =qi - P r x i zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA. 2 

Para o estagio 2, 

3.24 

A 2 * + B2 • x̂ ^ +C 2 * X j 3 - D 2 (3.25) 

substituindo \ \ da Equacao (3.24) na Equacao (3.25), 

A 2 '(qi ~PizyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA - \ z ) + ^ 2 - \ 2 +C 2 -X j j =D 2 -» x,, -(B, - A 2 - p , ) = D 2 - A 2 - q , - C V x ^ 

rearranjando, 

= D 2 - A , - q , C j zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- Xy 

B . - A . - p , B . - A . - p , (3-26) 

(3.27) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Para o estagio 3, 

A 3 \ 2 + B , x u ? + C 3 x L 4 = D , (3.28) 

substituindo x,, da Equacao (3.27) na Equacao (3.28), 

A 3 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- ( q 2 - P 2 - x u ) + B r X l J . + Q - x l 4 = D 3 - » x l 3 ( B , - A 3 - p 2 ) = D 3 - A 3 • q 2 - C 3 • x, 4 

rearranjando, 

x . _ D 3 ~ A 3 q 2 C 3 • x i 4 

' 3 B 3 - A 3 - p 2 B 3 - A 3 p 2

 ( 3 2 9 ) 

fazendo, q 3 = ~ — ^ e P> = «—zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA~7 • Entao, 
B 3 - A 3 • p 2 B 3 - A 3 • p 2 

X i 3 = % - P 3 ' - \ 4 (3.30) 

Por inducao, pode-se definir, 

_ Cj ^ Dj - A j • qj., 

P , = ¥ H e , i W (331> 

entao, 

x y ~ Qj Pj * x i j + i 

Para o estagio N, a Equacao (3.32) pode ser escrita como, 

(3.32) 
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X

i . N ~ zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
(3.33) 

pois XtN+i - 0 , conforme a Figura 3.6. Obtendo-se o valor de Xj,N, os outros 

valores de xy, podem ser calculados sucessivamente atraves da equacao 

(3.32) escrita para cada estagio j . 

X

y - l = q j - l - P j - r X i J 
(3.34) 

A Equacao (3.34) corresponde aos coeficientes da matriz tridiagonal. 

No metodo do ponto de boiha, desenvolvido por Wang & Henke (1966), 

as equacoes sao agrupadas e resolvidas sequencialmente, exceto a equacao 

do tipo M modificada, a qual e resolvida separadamente, para cada 

componente em cada estagio, pelo algoritmo de Thomas. A Figura 3.7 mostra o 

fluxograma do metodo do Ponto de Bolha. 

As especificacoes consistem de todas as condicoes e localizacoes das 

alimentacoes, pressao para cada estagio, fluxo total de todas as correntes 

laterais, taxa de calor para todos os estagios exceto o estagio 1 (condensador) 

e estagio N (refervedor), numero total de estagios, taxa de refluxo externo e 

taxa de vapor destilado. 

Para inicio dos calculos, o perfil de temperatura e as vazoes de vapor ao 

longo da torre devem ser previamente admitidos, pois sao necessarios para o 

calculo das constantes da equacao tipo M modificada. As temperaturas em 

cada estagiozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA T- sao consideradas como uma variacao linear em relacao ao 

ponto de bolha do componente mais leve no topo e o ponto de bolha do 

componente mais pesado no fundo. Para a vazao de vapor admite-se urn perfil 

constante ao longo da torre. 

A partir do perfil inicial de temperatura, os valores de k i 3 podem ser 

calculados, admitindo valores ideais para a primeira iteragao, 

p sat 

».J p (3.35) 
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sat , zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
onde Pj e a pressao de vapor e P e a pressao do sistema. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

E S P E C I F I C A R : 

Todos F j , z y ,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Jn, P f i P j , U j , Wj ; 

Todos Qj exceto Qi e Qn 

N 
L(Vaz3o refluxo), 

Vi (Vaz5o de Destiiado) 

VOL (Vaz3o da Corrente lateral se 

for o caso) 

k=l (Para 1
:

 iteracflo) 

Estimativa das Variaveis 

eV, 

Cskulariy pelo 

Algoritmo de Thomas 

T 
Normalkar i L i para cada 

estagio peia equacao (336) 

Cakular Tj peia equacao do Ponto 

de bolha (337) e j'y peia equacao (3.7) 

Cakulo de Q, peia equacao (3.40) 

e Qjs peia equacao (3.41) 

Cakulo do novo conjunto de valores para Vj 

peia equacao (3.47) e Lj peia equacao (3.48) 

NAO X dado peia equacao (3.49) * 

menor que 0.001 *N zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

S I M 

Converge 
-*SAIDA 

Figura 3.7 - Fluxograma do metodo do Ponto de Bolha. 

Com os valores das constantes de equilibrio, as composicoes x M podem 

ser calculadas peia resolucao da matriz tridiagonal utilizando o algoritmo de 

Thomas. 

A partir dos valores de x u pode-se calcular urn novo conjunto de valores 

para as temperaturas usando as equacoes do ponto de bolha. Antes porem, os 
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valores de x M sao normalizados para garantir que os valores usados no 

calculo do novo conjunto de temperatura tenham soma unitaria. A normalizacao 

e dada por, 

ormalizado I x m ( a 3 6 ) 

As equacoes do ponto de bolha sao obtidas combinando as Equacoes 

(3.7) e (3.8) para eliminar y M dando 

c 

Z k M - x i . J = 1 ° ( 3 3 7 ) 

Os valores de y L j sao determinados em conjunto com as temperaturas 

dos estagios, usando a equacao do tipo E. Com o conjunto de valores para 

\ j ' T r c y M ' ca'cuta-se as entalpias molares das correntes liquida e vapor para 

cada estagio. Desde quezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA F , . v,. u,, w, eL, sao especificados, v, e obtido 

atraves do balanco global por, 

V 2 = ^ + L j + Uj - Fj - Wi (
3

-
3 8

) 

Com o valor de v, e das especificacoes, calcula-se q, c qn do balanco de 

energia. Esses valores sao calculados por, 

Q = F R H F L + V 2 . ^ 2 - V R H v l - ( U 1 + L 1 ) - H L L (3.39) 

e 

N N-l -

QN = H F i * ^ F j ~
U

J - ^ j - Z Q i - v i - H v i - L N - H L N (3 .40) 
j=i j=i 
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Um novo conjunto de Vj sao calculados combinando-se a Equacao 

(3.10) e (3.11) para eliminarzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA LyX e Ly os resultados sao os seguintes: 

(3.41) 

Onde, zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

a j = H L > 1 - H V j 
(3.42) 

P j = H V j * - H L j 

(3.43) 

Y i ^ } R n - W m - V m ) - V j 

ra=l 

K, - H ^ J + F j - (H L J - H F j ) + W j - ( H V j - H L j ) + Q j ( 3 ^ 

A Equacao (3.41) e resolvida comecando do topo ondezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA V2 e conhecido e 

trabalhando recursivamente estagio a estagio, ate o fundo. Entao, 

V 3 = 
y 2 - a 2 - V 2 

P2 
(3.45) 

v 4 = (3.46) 

em geral, 

Y j - i - « j - r ^ - i 

(3.47) 
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As vazoes de liquido ao longo da torre sao obtidas da seguinte equacao, zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

L i = V r . + S F » " U ™ " ~ W J - V ' (3.48) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
m=l 

0 procedimento e repetido ate o criterio de convergencia estabelecido 

ser alcancado. 0 criterio sugerido por Wang-Henke e dado por, 

* = £ [ T f - T f - ' ] <0.01*N (3.49) 
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RESULTADOS E DISCUSSOES - CURVAS RESIDUAIS zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

4.1 - Introducao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Segundo Douglas (1988), a separacao de binarios azeotropicos em 

componentes puros somente e possfvel utilizando duas colunas de destilacao 

ou, em alguns casos, uma coluna de destilacao e urn vaso dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA flash. Essa e 

uma generalizacao incorreta, pois algumas vezes podemos separar binarios 

azeotropicos utilizando apenas uma coluna de destilacao, conforme Rooks et. 

al. (1996) e Brito et. al. (1997). 

Colunas com retirada lateral apresentam mais alternativa em termos de 

composicoes de produto do que colunas convencionais. A composicao da 

corrente lateral e limitada a urn subconjunto de composicoes nos perfis da 

secao de retificacao ou esgotamento que sao constituidos aproximadamente 

pelos pontos singulares no mapa de curvas residuais a refluxo total. Este mapa 

e um quadro de todas as possiveis solucSes para a equacao 

dx 
= x - y ( x ) l A „ 

e e comumente usado para exibir os limites impostos pelo equilibrio de fase em 

misturas nao ideais. As solucoes da Equacao 4.1 sao as curvas residuais e e 

semelhante aos perfis de uma coluna operando a refluxo total. Os pontos 

singulares da Equacao 4.1 sao componentes puros e azeotropos. 

4,2- Fronteiras de Destilacao 

Para misturas ideais ternarias, teoricamente, pode-se usar qualquer 

sequencia de separacao (direta ou indireta sequencias) para obter tres 

produtos, teoricamente, puros. Entretanto, para misturas azeotropicas, a 
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possibilidade de separacao depende da composicao de alimentacao. Desta 

forma, e necessario entender o comportamento deste processo em mais 

detalhes do que o caso ideal. 

Considerando uma mistura ternaria constituida de acetona(1), 

isopropanol(2) e agua(3), e plotando as composicoes A, B, C e D no triangulo 

de composicoes podemos observar a existencia de azeotropo para a mistura 

binaria isopropanoI(2)-agua(3). Isto esta demonstrado na Figura 4 .1 . 

lsopropanol(82.2 °C) 

C 

Agua(100.0oC) Acetona{56.2 °C) 

Figura 4,1 - Triangulo de Composicao do Sistema Acetona(1)-isopropanol(2)-

Agua(3) - Misturas Binarias 

Supondo uma mistura binaria que tern uma composicao correspondente 

ao ponto A em um tanque (vaso ou pote) simples, com a injecao de calor 

continua, a composicao do material que permanece no tanque mudara 

conforme a direcao da seta mostrada na Figura 4.1 (na direcao da agua(3) que 

e contraria ao azeotropo binario, visto que e um azeotropo de minimo). Uma 

mistura correspondente ao azeotropo isopropanol(2)-agua(3) seria recuperada 

no topo. 

Por outro lado, comecando com uma mistura binaria correspondente ao 

ponto B na Figura 4 .1 , quando e injetado calor, o material restante no tanque 
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sera o isopropanol, e o produto de topo sera uma tambem mistura 

correspondente ao azeotropo isopropanol(2)-agua(3). Misturas binarias de 

acetona(1) e agua(3) no ponto C ou acetona(1) e isopropanol (2) no ponto D 

conduzirao para misturas fmais de agua(3) pura ou isopropanol puro(2), 

respectivamente. 

Figura 4.2 - Triangulo de Composicao do Sistema Acetona(1 )-lsopropanol(2)-

Agua(3) - Misturas Ternarias 

Considerando misturas ternarias que correspondem a pontos A e B na 

Figura 4.2, quando aumentamos a temperatura em um tanque simples, as 

composicoes no tanque para cada mistura se aproximarao do azeotropo 

binario, ate o ponto em que elas tenderao a colidir. Visto que a acetona(1) tern 

um ponto de ebulicao mais baixo que o azeotropo binario, com o aumento da 

temperatura do tanque, as trajetorias (curvas residuais) seguirao em direcao ao 

isopropanol(2) ou para a agua(3), dependendo de que regiao esta alimentacao 

esta localizada. Assim, a composicao final no tanque no caso B sera o 

isopropanol(2) e no caso A sera a agua(3). Misturas binarias que 

correspondem aos pontos C e D na Figura 4.2 tambem resulta em 

isopropanol(2) ou agua(3) como a composicao final do tanque. 

isopropanoi(82.2 °C) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

B m a n o  

Agua(100.0°C} A3etona(56,2°C) 
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Ha provas rigorosas para este tipo de comportamento, conforme Levy et zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

al (1985). Cada trajetoria (curva residual) tera um ponto de parada que e um 

componente puro ou um azeotropo (estes pontos correspondem aos pontos 

singulares do conjunto de equacoes diferencial que descrevem uma destilacao 

simples). 

Quando nos consideramos mais condicoes iniciais, nos obtemos os 

resultados mostrados na Figura 4.3. Nesta Figura, observamos que ha um 

limite de destilacao que vai do azeotropo binario para acetona(1) e que divide o 

triangulo de composicao em duas regioes distintas. Alimentacoes acima desta 

fronteira resultarao em misturas ricas em acetona(1) como produto de topo e 

conduzem a isopropanol(2) praticamente puro na base. Considerando que a 

alimentacao esteja localizada abaixo da fronteira o resultado sera misturas 

ricas em acetona(1) no topo e agua(3) praticamente pura no fundo. 

Figura 4.3 - Mapa de Curvas Residuais do Sistema Acetona(1)-lsopropanol(2)-

Agua(3) 

lsopropand(K2°Q 

Hn&io 

azaotrbpico zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

AguaCIOO-Ot) Acetona(562°C) 
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4.3 - Localizacao da Alimentacao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Considerando a separacao de uma mistura com composicao de x« em 

duas colunas continuas que usam uma sequencia indireta, pode-se mostrar 

que as composicoes do destilado, alimentacao, e produto de base para uma 

unica coluna estao localizados sobre uma mesma linha direta (esta e a 

expressao de equilibrio material). Consequentemente, se nos removemos 

essencialmente acetona(1) praticamente pura no topo, a composicao de base 

coirespondera ao ponto A da Figura 4.4. Se alimentarmos a mistura binaria que 

corresponde ao ponto A em uma segunda coluna, obteremos essencialmente o 

azeotropo binario no topo e a agua(3) praticamente pura como produto de 

base. 

Por outro lado, comecando com uma composicao que corresponde a xF2 

na Figura 4.4, obteremos acetona(1) praticamente pura como produto de topo 

da primeira coluna e uma mistura binaria que corresponde ao ponto B na base. 

Quando nos alimentamos esta mistura binaria em uma segunda coluna, 

obtemos o azeotropo binario no topo e isopropanol(2) praticamente puro na 

base. 

A conclusao da explanacao acima e: os possiveis produtos que podem 

ser obtidos dependem da localizacao da alimentacao e da presenca de uma 

fronteira de destilacao. 

A Figura 4.5 representa o triangulo de composicao para o sistema 

acetato de metila(1), metanol(2) e hexano(3). Neste caso, cada par binario 

exibe um azeotropo, e todos os tres sao azeotropos de ponto de ebuligao 

minimo. Se nos pusessemos misturas binarias que correspondem a qualquer 

ponto nas extremidades do triangulo em um tanque de destilacao simples, a 

composicao do material que permanece no tanque se movera na mesma 

direcao do aumento da temperatura. Assim, as setas na Figura 4.5 

correspondem a direcao de crescimento das composicoes liquidas que 

permanecem no tanque. 
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lsopropanoi(82.2°C) 

C zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Agua(100.0 °C) Acetona(56.2 °C) 

Figura 4.4 - Sequencia de Duas Colunas Continuas Para o Sistema 

Acetona( 1 )-lsopropanol(2)-Agua(3) 

Hexano(80,1 °C) 

Acetato de metila(57.0 °C) " Metanol(64.5 °C) 

Figura 4.5 - Triangulo de Composicao para Misturas Binarias Acetato de 

Metila-Metanol -Hexano 
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Quando consideramos um conjunto de misturas ternarias que estao 

proximas dos iados dos triangulos nos obtemos os resultados mostrados em 

Figura 4.6. De alguma maneira deve haver uma alimentacao no interior do 

triangulo para as trajetorias se comportarem deste modo, o que signifies que 

deve existir um azeotropo temario com ponto de ebulicao mais baixo que 

qualquer ponto de ebulicao de azeotropo binario. 

Figura 4.6 - Misturas Ternarias Para o Sistema acetato de metila(1)-

metanoi(2)-hexano(3) 

Um mapa de curva residual que mostra mais trajetorias (curvas 

residuais) e mostrado em Figura 4.7. Neste caso, o triangulo esta dividido em 

tres regioes distintas: ADGE, BDGF, e CEGF. Dependendo da localizacao da 

composicao de alimentacao nestas regioes, nos obteremos diferentes 

produtos. 

Verifica-se, entao, que fronteiras de destilacao sao curvas proximas a 

forma de retas que ligam azeotropos binarios ou ternarios a componentes 

puros ou outros azeotropos, dividindo o triangulo de composicao. Essa divisao 

do triangulo de composicao marca a mudanca de comportamento que ocorre 

com as curvas residuais. 

Hexano(80.1 °C) 

Acetato de metila(57.0 °C) Metar>ol(64.5 C) 
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Hexano{80.1 "C) 

Acetato d» 53 5zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA " C 

m ^ . O ' C ) Metano,(61.2'C) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Figura 4.7 - Mapa de Curvas Residuais para o sistema Acetato de Metila-

Metanol-Hexano a 1 atm de pressao total. As setas estao na direcao do 

aumento do tempo (ou temperatura). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

4.4zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA - ConstrucSo das Curvas Residuais 

Com o programa escrito a partir do modelo mostrado no capitulo 3, a 

construcao das curvas residuais depende apenas dos dados termodinamicos 

dos componentes envoividos. 

A partir de cada curva obtida, fazemos uma analise para determinar que 

nova proporcao entre os dois componentes do azeotropo devemos utiiizar, 

sempre observando a tendencia da ultima curva obtida. 

Neste trabalho foram estudados os seguintes sistemas: 

Sistema 1 => metanol(1) - etanol(2) - agua(3) 

Sistema 1.1 => etanol(1) - agua(2) - etileno g!icol(3) 

Sistema 2 => acetona(1) - isopropanol(2) - agua(3) 

Sistema 2.1 => isopropanol(l) - agua(2) - etileno glicol(3) 

Os sistemas 1.1 e 2.1 sao resultantes de processos de destilacao 

extrativa. Deve-se observar que estes sistemas sao oriundos a partir da 

eliminacao do componente 1 dos sistemas 1 e 2, e da introducao de um zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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CAPITULO 4 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

terceiro componente (solvente). As Figuras a seguir mostram os mapas de 

curvas residuais para cada um destes sistemas. 

Observando a Figura 4.8, escolhendo uma curva residual bastante 

proxima da hipotenusa e partindo do componente intermediary, a curva 

residual apresentara uma sela representando, potencialmente, um ponto para 

uma retirada lateral. Neste caso, a corrente lateral seria constituida por agua(1) 

e etanol(2) (binario azeotropico). 

Inicialmente definimos se o sistema e ideal ou nao e o numero de 

componentes. Em seguida, definimos a composicao inicial do liquido a ser 

utilizada e a pressao do sistema. A integracao da equacao (4.1) ocorre ate o 

valor de composicao do mais pesado atingir um certo valor. 

Na construcao (grafica) partimos com uma composicao fixa do 

componente que nao faz parte do azeotropo. Com esta composicao bem 

prdxima do vertice correspondente a este componente, fazemos a variacao das 

outras duas composicoes, obtendo para cada conjunto de composicoes, uma 

curva residual. 

Band(78.3°C) 

Metanol(64.5°C) Agua(100.0°C) 

Figura 4.8 - Mapa de Curvas Residuais para o Sistema metanol(1)-etanol(2)-

agua(3). 

A discussao anterior pode ser facilmente estendida a outras misturas 

nao ideais e misturas contendo azeotropos e/ou fronteiras de destilacao. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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CAPITULO 4 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

0 sistema acetona(1) - isopropanol(2) - agua(3), Figura 4.9, apresenta 

duas regioes de destilacao. A regiao superior tern como vertices isopropanol(2), 

acetona(1}, e o azeotropo de isopropanol(2)-agua(3) (sela). Na regiao inferior 

os vertices sao: agua(3) (no estavel), acetona(1) (no instavel), e o azeotropo 

isopropanol(2)-agua(3) (sela). Usando a mesma logica, observamos que se o 

destilado esta em qualquer regiao, nos podemos obter uma composicao 

proxima do azeotropo binario como uma corrente lateral. 

As Figuras 4.10 e 4.11 mostram sistemas onde ha a presenca de um 

componente com ponto de ebulicao muito maior do que os demais, no caso o 

etileno glicol(3). Os mapas destes sistemas indicam que nao existe a 

possibilidade de separacao dos componentes em uma unica coluna de 

destilacao, porque as curvas residuais partem de composicoes binarias e 

terminam em composicoes binarias, e nao em umzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA corner. Este e um fato que 

deve ser observado com atencao, pois a separacao e possivel utilizando 

apenas uma coluna de destilacao, conforme sera mostrado nos proximos 

capitulos. 

lsopropanoi(82.2°C) 

Agua{100.0"C) Acetona(56.2°C) 

Figura 4.9 - Mapa de Curvas Residuais para o Sistema acetona-isopropanol-

agua. 
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CAPITULO 4 

Etanol(78.3°C) 

0.0 0.2 0,4 0,6 0,8 1,0 

Etileno Glicol(197.4°C) Agua(100.0°C) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Figura 4.10 - Mapa de Curvas Residuais para o Sistema etanol(1)-agua(2)-

etileno glicol(3). 

l8opropanol(82.2°C) 

Etileno Glicol(197.4,C) Aflua(100.0°C) 

Figura 4.11 - Mapa de Curvas Residuais para o Sistema isopropanol (1)-

agua(2)-etileno glicol(3). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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CAPITULO 5 

RESULTADOS E DISCUSSOES: SISTEMA METANOL-

ETANOL-AGUA zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

5.1 - IntroducSo zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Para estudar misturas de dificii separacao, inicialmente escolhemos o 

sistema constituido por metanol(1), etanol(2) e agua(3). Neste capitulo 

apresentamos os resultados de s imu la tes efetuadas para a separacao deste 

sistema utilizando o criterio de curvas residuais para definir sequencias 

possiveis, enfatizando sempre a comparacao entre coluna com corrente lateral 

e a coluna convencionalzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA {two-products). 

A Figura 5.1 mostra o mapa de curvas residuais para o sistema 

escolhido. Na configuracao convencional, a separacao e conseguida utilizando-

se quatro colunas de destilacao, conforme mostra a Figura 5.2. Entretanto, 

observando a forma das curvas residuais percebe-se que podemos optar por 

outros tipos de configuracoes. As curvas formam uma "sela" onde a 

composicio esta proximo do binario azeotrdpico etanol(1)-agua(3). Utilizando o 

criterio de Rooks, pode-se optar por apenas uma coluna com uma corrente de 

retirada lateral com composicao proxima do binario azeotropico, a qual ira 

alimentar a segunda coluna. Esse esquema e mostrado na Figura 5.3, a qual 

apresenta apenas tres colunas de destilacao. 

As duas ultimas colunas tambem podem ser substituidas por somente 

uma (Rooks et al., 1996 e Brito et al. 1997). Desta forma, a separacao pode ser 

realizada com duas colunas, conforme apresentado na Figura 5.4. Nesta 

Figura, o fluxo da corrente de retirada lateral da primeira coluna esta na fase 

Iiquida, e o fluxo da corrente de retirada lateral da segunda coluna, a qual 

representa a nova configuracao para o processo de destilacao extrativa, esta 

na fase vapor. Em termos de energia, o consumo de ambas as sequencias 

depende da composicao de alimentacao da primeira coluna, como sera 

mostrado a seguir. 
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CAPITULO 5 

Etanol (78.3 °C) 
1.0 

0.0 

Metanol (64,5zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA °C) 

Binario 

Azeotropico 

REGlAO II 

REGIAO I 

Fronteira de 

Destilacao 

1.0 

Agua (100.0 °C) 

Figura 5.1 - mapa de Curvas Residuais para o Sistema Metanol(1)-etanol(2)-
Agua(3). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

M e t a n o l 

E t a n o l 

Agu a 

M e t a n o l zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA( 9 9  9 - 1 E t a n o l > (8o.o=.) E t a n o l <99.ss.) Agu a , w 
" Agu a 

E t a n o l 

Agu a 
Agu a  ( 9 9 . 9 % ) 

E t i l e n o G l i c o l ( 9 9 . 5 % ) 

Figura 5.2 - Sequencia utiiizada para a separacao de metanol(1)-etanol(2)-

agua(3) conforme Laroche et al. (1992). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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M e t a n o l 
E t a n o l Ag u a 

M e t a n o l 

E t a n o l zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Agua 

E t a n o l 

Agua 

Agua 

E t i l e n o 

G l i c o l zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Figura 5.3 - Sequencia utilizada para a separacao de metanol(1)-etanol(2)-

agua(3) utilizando o criterio de Rooks para as duas primeiras colunas. 

M e t a n o l (99.9»0) E t a n o l < 99j% 

M e t a n o l 

E t a n o l 

Ag u a 

Ag u azyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ( 9 9 . 9 % ) 

Ag u a <99,9%) E t i l e n o G l i c o l (99,9%) 

Figura 5.4 - Nova sequencia para a separacao de metanol(1)-etanol(2)-

agua(3). 
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5.2- Coluna Com Corrente Lateral Versus Coluna Convencional zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

As simulacoes foram realizadas ate que se obtivesse uma composicao 

do metanol(1) de 99,9% no minimo e de 80,0% no minimo, do binario 

azeotropico etanol(2)-agua(3) na retirada lateral ou no topo da segunda coluna 

da configuracao convencional, para que pudesse ser alimentada na coluna 

extrativa, tambem objeto de estudo deste capitulo. Sempre que comparada as 

configuragoes, tomou-se o cuidado de obter os mesmos valores para as 

composicoes e para os fluxos. 

As Figuras 5.5 e 5.6 mostram os perfis de temperatura da primeira 

coluna da Figura 5.2 e a primeira coluna da Figura 5.4. Observamos que a 

secao de retificacao das duas colunas apresenta o mesmo comportamento. 0 

mesmo nao pode ser dito em relacao a secao de esgotamento, onde 

observamos um crescimento sempre constante da temperatura na coluna 

convencional, enquanto na coluna com corrente lateral observamos que a 

temperatura permanece mais ou menos constante e depois ocorre um 

crescimento mais brusco proximo do refervedor, devido a retirada do etanol(2) 

peia coluna com retirada lateral. 

64 

8 2 -

8 0 -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

S  76 

a 
to 
O . 

E 
a> 7 2 -

7 0 -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

—r-
10 

- r — 
15 2 5 

Estagio 

—r-
35 

—I 

40 

Figura 5.5 - Perfil de Temperatura da Primeira Coluna da Configuracao 

Convencional para a alimentacao 1. 
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o zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Z3 

& 
E zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
m 
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7 0 -

6 5 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

• • • • • • • • • • • zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

0 10 20 30 

Estagio 

40 
I 

50 

Figura 5.6 - Perfil de Temperatura da Primeira Coluna da Configuracao Com 

corrente lateral para a alimentacao 1. 

As Figuras 5.7 e 5.8 mostram os perfis de composicao da fase liquida 

para a primeira coluna da Figura 5.2 e a primeira coluna da Figura 5.4. A 

observacao destes graficos mostrou como se comporta as concent ra tes dos 

componentes presentes na mistura. Em particular, observamos no grafico 

referente coluna com corrente lateral a obtencao do metanol(1) praticamente 

puro no topo e tambem, que, por volta do estagio 40, podemos obter o binario 

azeotropico, praticamente sem a presenga de metanol(1); alem da agua(3) 

pura na base. 

Para comparar a performance da coluna com corrente lateral com uma 

coluna convencional, o numero de estagios de ambas as sequencias sao 

mantidos, no maximo, iguais. A performance das primeiras duas colunas, ou 

seja, a coluna que produz o metanol(1) e a coluna que concentra o binario 

azeotropico, sao comparadas conjuntamente com a coluna que possui a 

corrente lateral para obtencao destes mesmos produtos e as duas ultimas 

colunas da Figura 5.2, ou seja, o processo extrativo de obtencao do etanol(2) a 

99,8% e comparado com a performance da segunda coluna da Figura 5.4. A 

Tabela 5.1 mostra o numero de estagios de cada sequencia. 
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Figura 5.7 - Perfil de Composicao da Primeira Coluna da Configuracao 

Convencional para a alimentacao 1. 
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Figura 5.8 - Perfil de Composicao da Primeira Coluna da ConfiguracaozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Com 

corrente lateral para a alimentacao 1. 
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Tabela 5.1 - Numero de estagios de cada coluna. 

Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3 Coluna 4 

Configuracao 

Convencional 
35 15 25 15 

Coluna 1 Coluna 2 

Configuracao 

Com corrente 50 25 

lateral 

As especificacoes para as simulacoes realizadas sao a taxa de refluxo e 

a taxa do destilado. No caso da configuracao com corrente lateral, a taxa da 

corrente lateral tambem e especificada. 

As performances de ambas as sequencias sao determinadas peia 

variacao da composicao da alimentacao inicial (localizacao no triangulo de 

composicoes), como mostrado na Figura 5.5. 0 objetivo e observar a influencia 

da localizacao da composicao inicial no triangulo de composicoes. Foram, 

desta forma, dispostos alguns pontos no triangulo de composicoes com intuito 

de verificar as variacoes possiveis como se fosse uma varredura do mapa. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Etenot(2)(78.3°C) 

Metanol(1}(64.5
l!

C) Agua(3)(100.0°C) 

Figura 5.9 - Localizacao da alimentacao inicial no triangulo de composicao. 
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Observa-se no mapa de curvas residual, da Figura 5.5, que existe uma 

fronteira de destilacao, dividindo o mapa em duas regioes. As simulacoes 

foram realizadas na regiao I do mapa de curvas residuais. As composicoes, em 

fracoes moiares, de todos os produtos sao mantidas iguais. A comparacao e 

realizada considerando a fracao molar do etanol(2), o componente 

intermediario, e a fracao molar da agua(3) como constantes. A Tabela 5.2 

mostra o resultado em termos de consumo energetico obtido para alguns 

valores de composicao, considerando 10.0 e 20.0 % em mol de etanol(2), e 

considerando 5.0, 20.0 e 60.0 % em mol de agua(3). Para a sequencia da 

Figura 5.2, nos consideramos a taxa do refervedor como a soma das taxas de 

consumo de energia das colunas 1 e 2. 

Tabela 5.2 - Taxa de consumo energetico do refervedor (Kcal/mol) -

comparacao como funcao da composicao inicial da alimentacao. 

Alimentacao Configuracao com corrente lateral Configuracao convencional 

1 3.5670E4 7.5916E4 

2 1.3709E5 2.2835E5 

3 9.1569E5 9.3140E5 

4 3.7762E4 1.6106E5 

5 1.3694E6 1.2068E6 

6 2.1551E5 4.1692E5 

Foi tentando simular uma alimentacao situada acima da fronteira de 

destilacao (Regiao II) no triangulo de composicoes, mas nao se obteve 

convergencia. 

A partir da Tabela 5.2, observamos que a taxa de consumo energetico 

do refervedor e diretamente proporcional a fracao molar da agua(3). Este 

resultado e valido considerando 10.0 % em mol de etanol(2) para as 

alimentacoes 1, 2 e 3 e 20.0 % em mol de etanol(2) para as alimentacoes 4 e 

5. Conforme a tabela acima, verificamos que quando caminhamos no triangulo zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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de composicao para o lado de aumento de agua(3), sempre temos o aumento 

de carga termica do refervedor na mesma proporcao. 

Para ambas as sequencias, a taxa de consumo energetico do refervedor 

aumenta com a taxa de refluxo. Para a configuracao convencional, o refluxo 

aumenta, principalmente, na primeira coluna, conforme mostra a Figura 5.10 

para os ponto 1, 2 e 3. 

100 ' 

9) 
q : 

4 0 -

Colurta 1 

Coluna 2 

2 3 

Localizacao no Triangulo de Composicoes 

Figura 5.10 - Analise do Refluxo na ConfiguracaozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Two-Products. 

Considerando a fracao molar da agua como constante, ou seja, 

avancando no triangulo de composicao no sentido de aumentar o etanol(2), 

conforme o resultado obtido para as alimentacoes 1 e 4, observamos que a 

taxa de consumo energetico do refervedor aumenta para grandes valores de 

fracao molar de etanol(2). O mesmo resultado e observado para as 

alimentacoes 2 e 6, conforme indicacao de Rooks et al. (1996). 

De acordo com a Tabela 5.2, a vantagem da coluna com corrente lateral 

e maior que a configuracao convencional para grandes valores de fracao molar 

de etanol(2). 0 comportamento e explicado pelo fato de que uma grande 

quantidade do binario azeotropico etanol(2)-agua(3) deve ser vaporizado na 

segunda coluna da configuracao convencional, sendo que na coluna com 

corrente lateral este fluxo e obtido na fase liquida. Entretanto, este 

comportamento muda para grandes valores de fracao molar de agua(3), como 

mostra o resultado para as alimentacoes 3 e 5. Este resultado mostra o zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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consumo energetico da coluna com corrente lateral e maior que o consumo 

energetico da configuracao convencional. 

A segunda coluna na Figura 5.3 representa a nova configuracao para o 

processo de destilacao extrativa. Neste caso, a corrente lateral e na fase vapor. 

A taxa de alimentacao do solvente e mantida igual (S/F=0.70) para ambas as 

configuracoes. A Tabela 5.3 mostra os resultados para a configuracao nova e 

para a convencional. E observado que o consumo energetico e proximo para 

as duas configuracoes, com alguma vantagem para a coluna com corrente 

lateral. 

Tabela 5.3 - Taxa de consumo energetico do Refervedor (Kcal/mol) -

Binario Nova configuracao 

azeotrdpico configuracao Convencional 

(x 2) 

1 0.80 2.2130E4 3.1640E4 

2 0.85 2.2010E4 2.9300E4 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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CAPITULO 6 

RESULT ADOS E DISCUSSOES: SISTEMA ACETONA-

ISOPROPANOL-AGUA zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

6,1 - IntroducSo zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Como continuacao do estudo de misturas de dificil separacao, 

escoinemos o sistema constituido por acetona(1), isopropanol(2) e agua{3). 

Neste capitulo apresentamos os resultados de simulacoes efetuadas para a 

separacao deste sistema utilizando criterios de curvas residuais para definir 

sequencias possiveis, enfatizando sempre a comparacao entre a configuracao 

com colunas com corrente lateral e a configuracao com colunas convencional. 

A Figura 6.1 mostra o mapa de curvas residuais para o sistema em 

questao. Na configuracao convencional, a separacao e conseguida utilizando-

se quatro colunas de destilacao, conforme a Figura 6.2, utilizando como 

solvente o ciclohexano. Como exemplo desta separacao extrativa podemos 

citar a recuperacao de Isopropanol em Industrias petroquimicas que utilizam o 

processo de polimerizacio Ziegler-Natta "em lama", no qual o isopropanol(IPA) 

e adicionado para desativar os residuos cataliticos. 

isopropanol(82.2°C) 
1,0-

0 ,8 -

Binario 

Azeotr6pic» 
0 , 6 -

0,4 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

0.2 

0.0 
0,0 0,2 0,4 0.6 0,8 1,0 

Agua(100.0,'C) Acetona(56.2°C) 

Figura 6.1 - mapa de Curvas Residuais para o Sistema Acetona(1)-

lsopropanol(2)-Agua(3) 
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Observando o tipo de soivente utiiizado comumente nesta separacao, 

verrficamos peia sua especificacao, que o mesmo poderia ser substituido pelo 

etileno glicol sem prejuizo na separacao. Assim, optamos por estudar a 

separacao extrativa do lsopropanol(2) e agua(3) utilizando este novo soivente 

conforme a Figura 6.3. Este estudo pode viabilizar, entao, um novo processo 

para esta separacao. 

Observando a forma das curvas residuais percebe-se que podemos 

optar por outros tipos de configuracoes, realizando as simulacoes em ambas as 

regioes separadas peia fronteira de destilacao. Entretanto, resolvemos estudar 

a regiao situada acima desta fronteira, ou seja, a regiao II que e o contrario do 

estudado no primeiro sistema. As curvas formam uma "sela" onde a 

composicao esta proximo do binario azeotr6pico isopropanol(1 )-agua(3). Dessa 

forma, pode-se optar peia retirada lateral de uma corrente com essa 

composicao. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Ac e t o n a 
I s o p r o p a n o l 

Ag u a 
I s o p r o p a n o l A g u a 

Ac e t o n a 

I s o p r o p a n o l 

A g u a 

I s o p r o p a n o l 

A g u a 
Ag u a 

C i c l o H e x a n o 

Figura 6.2 - Sequencia comumente utitizada para a separacao de metanol(1)-

etanol(2)-agua(3). 

A Figura 6.4 mostra a nova proposta de processo que pode ser utilizada 

para a separacao do sistema acetona(1)-isopropanol(2)-agua(3). Entretanto, 
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usando o criterio de Rooks et al. (1996) descrito no item 2.4, as duas primeiras 

colunas podem ser substituidas por apenas uma. Assim sendo, teremos nesta 

primeira coluna conforme Figura 6.4 uma corrente lateral composta do binario 

azeotropico isopropanoI(2)-agua(3) que ira compor a alimentacao da segunda 

coluna. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Ace t o n a (»<>.*•»> 

I s o p r o p a n o l 

Agu a I s o p r o p a n o lzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ( 9 9 , 5 % ) Agu a  ( 9 9 . 9 * » ) 

Ace t o n a 

I s o p r o p a n o l zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Agua 

I s o p r o p a n o l 

Agua Agua <9 9 ,9 °-o) E t i l e n o G l i c o l ( 9 9 . 9 ° . )  

Figura 6.3 - Processo proposto para a separacao da acetona(1)-

lsopropanol(2)-agua(3). 

As duas ultimas colunas tambem podem ser substituidas por somente 

uma (Rooks et al., 1996 e Brito et al. 1997). Desta forma, a separacao pode ser 

realizada com duas colunas, conforme apresentado na Figura 6.5. Nesta 

Figura, o fluxo da corrente de retirada lateral da primeira coluna esta na fase 

liquida, e o fluxo da corrente de retirada lateral da segunda coluna, a qual 

representa a nova configuracao para o processo de destilacao extrativa, esta 

na fase vapor. Em termos de energia, o consumo de ambas as sequencias 

tambem depende da composicao de alimentacao da primeira coluna, como 

sera mostrado a seguir. 
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Ace t o n a I s o p r o p a n o l Ag u a 

Ac e t o n a 

I s o p r o p a n o l 

Ag u a 

I s o p r o p a n o l zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Agua 

E t i l e n o G l i c o l zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Figura 6.4 - Processo proposto utiiizado para a separacao de acetona(1)-

isopropanol(2)-agua(3) utilizando o criterio de Rooks para as duas primeiras 

colunas. 

Ac e t o n azyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA { 9 9 , 0 %) I s o p r o p a n o l ( 9 9 , 5 % ) 

Ac e t o n a 

I s o p r o p a n o l 

Agua 

I s o p r o p a n o l 

Agua 

AgUa (99.9%) 

Agua (99,9%) E t i l e n o G l i c o l (99,9%) 

Figure 6.5 - Novo processo para a separacao de acetona(1)-isopropanol(2)-

agua(3) utilizando o criterio de Rooks para as quatro colunas iniciais e etileno 

glicol como soivente. 
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6.2 - Coluna Com corrente lateral Versus Coluna Convencional zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

As simulacoes foram realizadas ate que se obtivesse uma composicao 

do Acetona(1) de, no minimo, 99,0% no topo, isopropanol a no minimo 99,5% 

no topo da segunda coluna com corrente lateral ou na topo da quarta coluna da 

configuracao convencional. Sempre que comparada as configuracoes, tomou-

se o cuidado de obter os mesmos valores para as composicoes e para os 

fluxos. 

As Figuras 6.6 e 6.7 mostram os perfis de temperatura da primeira 

coluna da Figura 6.3 e da primeira coluna da Figura 6.5. Observamos que a 

secao de retificacao das duas colunas apresenta o mesmo comportamento. O 

mesmo ocorre na secao de esgotamento, o que representa uma diferenca ao 

sistema anterior. Temos entao um crescimento da temperatura, ate que 

proximo ao estagio do refervedor ocorre uma estabilizacao da temperatura. 

80 n 

75-

70-

to zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

CL zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
E zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
CD 

65 

60-

55-

50-

45 

J zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

• zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

. . m- a- * '  

10 15 20 

Est&gio 

25 30 

Figura 6.6 - Perfil de Temperatura da Primeira Coluna da Configuracao 

Convencional para a alimentacao 8. 
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80-, 

75 -

70-zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

e 6 5 

s zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
3 

"S 60-

5 5 -

50-

4 5 -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

•••*• 

• • • • 

10 20 30 
I 

40 50 

Estagio 

Figura 6,7 - Perfil de Temperatura da Primeira Coluna da Configuracao Com 

corrente lateral para a alimentacao 8. 

As Figuras 6.8 e 6.9 mostram os perfis de composicao da fase liquida 

para o sistema em estudo para a primeira coluna da Figura 6.3 e a primeira 

coluna da Figura 6.5. A observacao destes graficos mostrou como se comporta 

as concentra tes dos componentes presentes na mistura. Em particular, 

observamos no grafico referente coluna com corrente lateral a obtencao da 

acetona(1) praticamente pura no topo e tambem, que, por volta do estagio 35, 

podemos obter o binario azeotropico, praticamente puro, como produto de uma 

corrente lateral. Alem disso, podemos obter isopropanol(2), o componente 

intermediario, na base, e nao o componente mais pesado, que tambem, neste 

caso, e a agua(3). Isto se deve as mais diferentes configuracoes que podemos 

obter de acordo com a localizacao da alimentacao no triangulo de composicao. 
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Figura 6.8 - Perfil de Concentracao no Interior da Primeira Coluna da 

Configuracao Convencional para a alimentacao 8. 
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Figura 6.9 - Perfil de Concentracao no Interior da Primeira Coluna da 

Configuracao Convencional para a alimentacao 8. 
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Para comparar a performance da coluna com corrente lateral com uma 

coluna convencional, o numero de estagios de ambas as sequencias sao 

mantidos, no maximo, iguais para a obtencao da acetona. A performance das 

primeiras duas colunas, ou seja, a coluna que produz o acetona e a coluna que 

concentra o binario azeotropico sao comparadas conjuntamente com a coluna 

que possui a corrente lateral para obtencao destes mesmos produtos e as duas 

ultimas colunas da Figura 6.3, ou seja, o processo extrativo de obtencao do 

isopropanol(2) a 99,5% e comparado com a performance segunda coluna da 

Figura 6.5, respectivamente. A Tabela 6.1 mostra o numero de estagios de 

cada sequencia. 

Figura 6.10 - Localizacao da alimentacao inicial no triangulo de composicao. 

As especificacoes sao as mesmas que para o sistema anterior e tambem 

e mantido o mesmo procedimento de resolucao e tambem as mesmas 

consideracoes iniciais. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Tabela 6.1 - Numero de estagios de cada coluna. 

Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3 Coluna 4 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Configuragao 

Convencional 

33 15 30 12 

Coluna 1 Coluna 2 

Configuracao 

Com corrente 48 30 

lateral 

As performances de ambas as sequencias sao determinadas peia 

variacao da composicao da alimentacao inicial (localizacao no triangulo de 

composicoes), como mostrado na Figura 6.6. 0 objetivo foi observar a 

influencia da localizacao da composicao inicial no triangulo de composicoes. 

Foram, desta forma, disposto alguns pontos no triangulo de composicoes com 

intuito de verificar as variacoes possiveis como se fosse uma varredura do 

mapa. 

Observa-se no mapa de curvas residuais da Figura 6.10, que existe uma 

fronteira de destilacao. As simulacoes foram realizadas na regiao II do mapa de 

curvas residuais. As composicoes, em fracoes molares, de todos os produtos 

sao mantidas iguais. A comparacao e realizada considerando a fracao molar do 

isopropanol(2), o componente intermediario, e a fracao molar da acetona(1) 

como constantes. A Tabela 6.2 mostra o resultado em termos de consumo 

energetico obtido para alguns valores de composicao, 5.0 ,10.0 e 15.0 % em 

mol de acetona(1), considerando 10.0, 20.0 e 30.0 % em mol de acetona(1) e 

65.0, 70.0, 75.0 e 80.0% de isopropanol(2). Para a sequencia da Figura 6.3, 

nos consideramos a taxa do refervedor como a soma das taxas de consumo de 

energia das colunas 1 e 2. 

A partir da Tabela 6.2, observamos que a taxa de consumo energetico 

do refervedor e diretamente proporcional a fracao molar da agua(3). Este 

resultado e valido considerando 80.0% de isopropanol(2) para as alimentacoes 

1, 2 e 3 e 65.0% de isopropanol(2) para as alimentacoes 6,7 e 8. Conforme a 

Tabela 6.2, verificamos que quando caminhamos no triangulo de composicao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

67 



CAPITULO 6 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

para o lado de aumento da fracao molar de acetona (ou seja, para o 

decrescimo da fracao molar de agua(3)), temos sempre temos a diminuicao de 

carga termica do refervedor na mesma proporcao. 

Tabela 6.2 - Taxa de consumo energetico do refervedor (Kcal/mol) -

comparacao como funcao da composicao inicial da alimentacao. 

Alimentacao Configuracao com corrente lateral Configuracao convencional 

1 1.2226E05 3.78E05 

2 7.9040E04 2.13E05 

3 5.905E04 1.30E05 

4 7.921 E04 2.36E05 

5 7.945E04 2.47E05 

6 7.827E04 2.53E05 

7 7.284E04 1.45E05 

8 4.65E04 8.47E04 

Para ambas as sequencias, a taxa de consumo energetico do refervedor 

aumenta com a taxa de refluxo. Para a configuracao convencional, o refluxo 

aumenta, principalmente, na primeira coluna, conforme mostra a Figura 6.11 

para os ponto 1, 2 e 3. 

Considerando a fracao molar da agua(3) como constante, ou seja, 

caminhando no triangulo de composicao para a diminuicao de isopropanol(2), 

conforme o resultado para as alimentacoes 4 e 1. A Tabela 6.2 mostra que a 

taxa de consumo energetico do refervedor aumenta para grandes valores de 

fracao molar de isopropanol(2), conforme indicacao de Rooks et al. (1996). 

De acordo com a Tabela 6.2, a vantagem da coluna com corrente lateral 

e maior que a configuracao convencional para grandes valores de fracao molar 

de isopropanol(2). O comportamento e analogo as encontrado para o sistema 

anterior e pode explicado pelo fato de que uma grande quantidade do binario 

azeotropico isopropanoI(2)-agua(3) deve ser vaporizado na segunda coluna da 

configuracao convencional, sendo que na coluna com corrente lateral este fluxo 
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e obtido na fase liquida. Contrariamente ao resultado encontrado no sistema 

anterior, nesta regiao, este comportamento nao muda para valores maiores de 

fracao molar de agua(3), como mostra o resultado para as alimentacoes 2, 4, 5 

e 6. Este resultado mostra o consumo energetico da coluna com retirada lateral 

e menor que o consumo energetico da configuracao convencional. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

4-

3 -

2 -

1 -

p -J . - _ _ , 
1 2 3 

Localizacao no Triangulo de Composicoes 

Figura 6.11 - Analise do Refluxo na Configuracao Convencional. 

A segunda coluna na Figura 6.5 representa a nova configuracao para o 

processo de destilacao extrativa. Neste caso, a corrente lateral esta na fase 

vapor. 0 taxa de alimentacao do soivente e mantida igual (S/F=1.10) para 

ambas as configuracoes. A Tabela 6.3 mostra os resultados para a nova 

configuracao e para a configuracao convencional. E observado que o consumo 

energetico e muito proximo para as duas configuracoes. Neste caso, a energia 

e principalmente consumida durante a vaporizacao da agua(3). Mas 

contrariamente ao caso anterior a coluna convencional apresenta uma 

vantagem em relacao a coluna com corrente lateral, o que por si so nao 

inviabiliza a coluna com corrente lateral, visto que so e necessaria uma so 

coluna para a separacao. 
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Tabela 6.3 - Taxa de consumo energetico do Refervedor (Kcal/mol) -

Binario Nova configuracao 

azeotropico configuracao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAConvencional 

(x 2) 

1 0.60 5.4108E+04 1.1300E+04 

2 0.65 5.6500E+04 1.1400E+04 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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CONCLUSOES E SUGESTOES PARA TRABALHOS 

FUTUROS zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

7.1.zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA - Conclusoes zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Este trabalho mostra a performance de dois tipos colunas de destilacao: 

com e sem retirada lateral. Para as colunas com retirada lateral ainda foi 

avaliada possibilidade de se obter um componente puro ou mistura binaria. A 

principal ferramenta utilizada foram os mapas de curvas residuais. 

As curvas residuais mostraram ser uma ferramenta eficiente para a 

definicao de sequencias de separacao. Entretanto, devemos ter cuidado ao 

utiliza-las, pois a analise de alguns mapas podem levar a conclusoes 

equivocadas em termos de possibilidade de separacao. 

Os resultados obtidos para os sistemas em estudo, metanol(1)-etanol(2)-

agua(3) e acetona(1)-isopropanol(2)-agua(3), mostram que a corrente lateral na 

fase liquida pode ser obtida na fase liquida, mesmo abaixo da alimentacao. 

Em termos de consumo energetico, a amplitude da vantagem da coluna 

com retirada lateral depende da localizacao da alimentacao no triangulo de 

composicao. Para alimentacoes localizadas proximas do eixo etanol(2)-agua(3) 

a vantagem da coluna com retirada lateral e pequena. No meio do triangulo, a 

vantagem da coluna com corrente lateral se torna maior do que a configuracao 

convencional. 

A nova configuracao do processo de destilacao extrativa representa uma 

excelente alternativa para este processo de destilacao extrativa. Alem de 

eliminar a coluna de recuperacao, o numero de estagios sao, no minimo, iguais 

para ambas as configuracoes. No caso do sistema etanol(1)-agua(2)-etiieno 

glicol(3), o consumo de energia e um pouco menor do que a sequencia 

convencional. 

E proposto, ainda, um novo processo para a separacao de acetona, 

isopropanol e agua utilizando etileno glicol como soivente, que pode vir a se 

tornar uma excelente alternativa. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Foram obtidos resultados semelhantes para os dois casos. Os 

resultados obtidos para o sistema acetona(1)-isopropanol(2)-agua(3) 

demonstraram a veracidade dos resultados obtidos para o primeiro sistema no 

que diz a respeito a separacao de misturas de baixa volatilidade relativa. 

Entretanto o consumo energetico foi maior para a coluna com retirada lateral. 

7 . 2 -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Suqestdes Para Trabalhos Posteriores 

Como sugestao para trabalhos posteriores citar: 

• Encontrar uma metodologia mais simplificada para o estudo 

das curvas residuais. 

• Estudar as curvas residuais para outros sistemas. 

• Estudar as curvas residuais para sistemas quartenarios, ou 

seja, estuda-las no espaco de composicao. 

• Estudar o comportamento transiente das colunas com retirada 

lateral e das colunas convencionais para sistemas identicos e 

com mesma especificacao. 

• A partir do estudo do comportamento transiente das colunas, 

estudar sistemas de controle eficientes para tais colunas. 

• Verificar o custo das colunas em questao 

• Otimizacao das simulacoes realizadas. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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