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RESUMO

A grande importancia do processo de destilagdo se deve & eficacia na
separacao das mais diferentes misturas. Entretanto, a operacio de colunas de
destilagdo demanda grande quantidade de energia, o que tem motivado
pesquisas no sentido de reduzir este consumo energético. A economia, em
termos de investimento e custos operacionais, em processos de destilagdo
pode ser conseguida através da substituigdo de colunas convencionais (two-
products column} por colunas com retirada i_atérai (side—stream column).
Intuitivamente, a corrente lateral devera conter principalmente o componénte
intermediario. Além disto, a literatura sugere que esta corrente lateral esteja na
forma de vapor se a retirada ocorrer abaixo da alimentagdo e na fase liquida
se a retirada for acima da alimentagdo, conforme indicacdo 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 criteric das curvas
residuais, este trabatho mostra um novo processo e novas seqﬂénciés de
destilag@o para antigos processos. Os estudos foram realizados para misturas
azeotrépicas, 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 localizagio da
alimentacao inicial no triangulo de composigio. Outra conclusdo interessante ¢
de que a retirada lateral pode ocorrer na fase liquida, mesmo a retirada
estando localizada abaixo da alimentac&o. Entretanto, a utilizag8o das curvas
residuais como critério para definicdo de seqliéncia de separagéo deve ser
cuidadosa, pois, em alguns casos este critério afirma ser impossivel uma
separagdo quando, na realidade, a separacdo € extremamente facil. Um
exemplo desta situacdo €& a desidratacdo de misturas aquosas de etanol

utilizando etileno glicol como solvente.
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ABSTRACT

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 sub'stituticin 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 .ind%cation 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 im'possible a separaiion when, in fact,
the separation is extremely easy. An éxample of this situation is the

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



SIMBOLOGIA

¢ - numero de componentes da mistura
E ~ relagdo de equilibrio de fases
F - alimentag¢ao {mol/h)
H, - entalpia da fase vapor {kcal/mol)
H, - entalpia da fase liquida (kcal/mol)
i — componente i
j—estégioj
K — constante de equilibrio
L — vaz&o do liquido (mol/h)
M — Holdup da fase liquida (mol}
N — numero de estagios
| P - pressao (atm)
Q —.carga térmica (kcal/mol)
 § - Vazao do solvente(mol/h)
t- tempo (s}
T - temperatura (°C)
U —~ vazéo de retirada lateral de liquido (mol/h)
V - vaz&o de vapor (molfh)}
x — fragdo molar na fase liguida
y — frag@o molar na fase vapor

W — vazao de retirada lateral de vapor (mol/h)
Letras Gregas
¢ - coeficiente de fugacidade da fase vapor

v - coeficiente de atividade

£ - tempo adimensional
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CAPITULO 1

INTRODUGAO

1.1 - Contexto do Problema

A destilagdo consiste basicamente na vaporizagdo de um liquido seguido
da sua condensagdo. Neste processo, uma fase vapor entra em contato com
uma fase liquida, e essas fases, em geral, contém os mesmos componentes,
mas em quantidades relativas diferentes. Isso ocorre devido as substancias
possuirem pontos de ebulicdo diferentes. Ha transferéncia simultanea de
massa do liquido pela vaporizagdo, e do vapor pela condensagdo. Como
consequéncia temos 0 aumento da concentragio do componente menos volatil
no liquido e do componente mais volatil no vapor.

‘A separagdo de misturas através da destilagio € a operagio unitaria da
engenharia quimica mais utilizada. Desta forma, a teoria de destilagéo recebeu
mais atengao do gque qualquer outra operacdo unitdria. Foram desenvolvidos
métodos de calculo objetivando, principalimente, determinar o ndmero de pratos
e as condigdes operacionais requeridas para uma Sepa_rat;:éo especificada.

A grande importtancia do processo de destilagio se deve a eficiéncia na
' separagao das mais diferenies misturas. Por outro 1ado, o consumo energético
de tal processo é muito elevado, o que motiva estudos para obtengdo de
resultados que possam servir de subsidio para melhorar os projetos efou
operagac das mesmas. Aproveitando do alto consumo de energia apresentado
pelas colunas de destilagdo, alguns pesquisadores chegaram a anunciar
processos alternativos para substituir a destilagao como processo de
separagdo. No entanto, esles processos ndo sdo tao convencionais e sua
viabilidade para operagdo em grande escala ainda esta sendo avaliada. Em
relagdo a esse ponto, acreditamos que e'stes processos, no maximo, serao
utilizados em conjunto com uma destilaggo. |

Por outro lado, a operag@o de colunas de destilacdo demanda um
grande consumo energético. Neste contexto serdo vistos trabalhos a respeito .
de colunas de destilagiio como um todo, mas com uma atencdo especial em
trabalhos que tém como tépico misturas cuja separagdo é mais dificil, ou seja,

1



CAPITULO 1

segundo Perry (1984), équelas em que ocorre formagio de azedtropos 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 utilizada s&o0 as curvas residuais.

O principal objetivo deste trabalho € a avaliagio de novas configuragses,
as quais serdo utlizadas em antigos processos. O desenvolvimento da
pesquisa sera no sentido de comparar, em termos energéticos e com relagio
ao numero de estagios, o desempenho da nova configuragdo, proposta por
Brito et. Al. em 1997, com uma configurago convencional.




CAPITULO 2

SEPARACAO DE BINARIOS AZEOTROPICOS VIA
DESTILACAO - ESTADO DA ARTE

2.1 ~ Introducdo

O assunto relativo a destilagdo. pode ser dividido em duas partes: a
separacio de misturas bindrias e a separagéo de misturas multicomponentes.
E possivel usar métodos graficos para o caso mais simples de separagdes
binarias, entretanto, métodos algébricos sdo necesséarios com misturas
muiticomponentes.

Conforme citado anteriormente, a operagdo de colunas de destilagdo
demanda um grande consumo energético. Sendo assim, sd0 necessarios
estudos para prover métodos e dados que possam servir de subsidio para
melhorar os projetos efou operagdo das mesmas. Neste contexio serdo vistos
trabalhos a respeito de colunas de destilagdo como um todo, mas, detendo
uma atencdo especial em trabalhos que tém como topico misturas cuja
separagdo & mais dificil, ou seja, aquelas em que ocorre formagdo de
azedtropos ou misturas de baixa votatilidade. Além disto, seré abordado um
estudo a respeito dé curvas residuais como ferramenta para projeto de colunas
e deﬁnig;éo de sequéncias de sep'aragéo.

2.2 - Binarios. Azeo{répicos

Misturas azeotropicas sdo comuns na Engenharia Quimica, de modo
que o numero de publicagdes nesse campo € grémde. Em geral, as publicagbes
estdo relacionadas com a selegdo de solventes ou operagao/projeto de
colunas. '

As curvas de Equilibrio Liquido-Vapor mais complexas s&o geradas
através de sistemas de azedtropos. Um azeodtrope € uma mistura liquida que

quando vaporizada resulta em um vapor cuja3 composigio ¢ igual a do liquido
3




CAPITULO 2

original, ou seja, misturas azéotrépicas s80 aquelas que tem comportamento
idénticc a um componente puro, quando submetidas a um processo de
destilagido. Um azedtropo tem um ponto de ebulicdo maximo ou minimo em
relagdo aos pontos de ebulicBo dos componentes puros. A ocorréncia de
temperaturas maximas ou minimas no grafico que representa a temperatura
contra a composigéo, geraimente, é provocada por desvios negativos ou
positivos, da fase liquida, face a lei de Raoult. O desvio positivo implica em ser
o coeficiente de atividade maior que 1,0 € o seu logaritmo, por isso, positivo; o
desvio negativo significa que o coeficiente de atividade € menor que 1,0. A
Figura 2.1, mostra dois sistemas de azedtropos diferentes; um com um ponto
de ebulicdo de minimo e um com um ponto de ebulicdo de maximo. Em ambos
os graficos, as curva de equilibrio cruzam as linhas diagonais, e este & o ponto
azeotrépico, onde ocorre ¢ fendmeno de azebtropia. Em outras palavras,
sistemas azeotropicos resultam em graficos de Equilibrio Liquido-Vapor onde a
curva de equilibrio cruza as diagonais. |

110

Aamitropo

100

1
D 0s 19

x.y

a) b}

Figura 2.1 — a) azedtropo com um ponto de ebulicdo de maxime b) azedtropo
com um ponto de ebulicdo de minimo.

Um azedtropo & homogéneo quando apenas uma fase liquida esta
presente. Quando os desvios positivos em relagdo a lei de Raoult s&o
suficientemente grandes, a imiscibilidade parcial pode ocorrer e a presenca de

duas fases liquidas pode persistir até a temperatura de ebulicdo. Nestes casos
' 4




CAPITULO 2

formam-se um azedtropo de minimo quando uma fase vapor fica em equilibrio
com duas fases Hguidas. _

O azedtropo heterogéneo constitui o mesmo obstaculo & separacgio por
destilagdo simples que ¢ azedtropo homogéneo.

A separacao desta misturas n2o é possivel por destilagdo convencional
e, normalmente, elas s&o separadas por destilago extrativa ou azeotrépica.

Nestes dois processos, um terceiro componente € adicionado durante o
processo de destilagio a fim de promover a destilacio.

A destilagio azeotrépica &€ um processo muito conhecido e difundido,
tendo o seu inicio por volta dos anos 20. Na destilago azeotropica, o terceiro
componente, chamado agente de arraste, forma um novo azedtropo com um
-ou com os dois componente iniciais com a formagdo de duas fases liquidas. .
Este azeotropo formado € obtido como produto de base ou topo, dependendb
do tipoc de azedtropo {de minimo ou de maximo), enquanto que um dos
componentes da mistura original é obtido puro na extremidade oposta da
coluna. Contudo uma segunda coluna de destilag8o é sempre necessaria para
gue possa recuperar o .agente de arraste, para que este possa retormnar para a
coluna azeotropica. além do vaso de decantagfo, equipamento de exirema
importancia.

C processo pode ser usado para separar componentes que formam
entre si um azedtropo ou gque tem pontos de ebuligdo tdo proximos que a
separagdo mediante destilagdo fracionada exigiria um grande numerc de
_pratos. O novo produto formado pode ser um binario.

Uma altemativa a destilag@o azeotrépica & a destilagdo extrativa
(destilagdo azeotrépica'homogénea), a qual é conhecida, ha bastante tempo,
mas somente na Ulitima década ganhou importancia industrial. A destilagdo
extrativa refere-se aos processos em gque um solvente de ponto de ebuligdo
elevado é adicionado ao sistema de modo a alterar as volatilidades relativas
dos componentes. O solvente possui um ponto de ebuligdo, em geral, tao
acima dos componentes do sistema que a formagio de novos azettropos é
impossivel e o azec’atropo presente no sistema original desaparece. Por outro

lado quaisquer dos azeodtropos perturbadores e presentes no sistema original
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desaparecem na presenca do solvente. A auséncia de azedtropos, mais o fato
de facil recuperagdo do solvente mediante destilagdo fracionada, torna a
destilagao extrativa um processo mais simples e mais amplamente utilizado
'-que a destilagdo azeotropica.

O solvente escolhido € menos volatl que qualquer dos dois
componentes, e para manter a sua concentrag3o liquida elevada ao longo da
maior parte da coluna, é necessério introduzi-lo sempre acima do estagio de
entrada da alimentagao original.

O numero de solventes possiveis para uma separagio por destilagéo
extrativa & maior, normaimente, do que 0s convenientes & destilacio
azeolropica, devido as restrigdes do Ultimo. As Unicas restrigbes sérias s3o: (1)
o solvente deve ter ponto de ebulicdo suficientemente mais elevado gue os
componentes do sistema inicial para impedir a formagdo de azedtropo, e (2) o
ponto de ebulicgdo do solvente ndo deve ser tdo elevado que torne
razoavelmente alta a necessidade de dispéndio de calor sensivel no ciclo do
solvente e para evitar que se forme duas fases liquidas no sistema, a
gquantidade deve ser diferente.

Lynn e Hanson (1986} foram os primeiros a afirmar que a destilacdo
extrativa era competitiva, do ponto de vista energético, com a destilagao
azeotropica. Segundo os autores, apresenta uma operagdo mais facil, sem os
muitiplos estados estacionarios (Magnussem et al., 1979) e instabilidade
operacional (Prokopakis e Seider, 1983) presentes na destilagéo azeotropica.

Knapp e Doherty (1992) mostraram ser possivel a separagao de binarios
azeotrdpicos sensiveis a variagdo de pressao utilizando colunas com pressdes
diferentes. Para chegar a este resultado estudaram, a varias pressdes, as
curvas residuais dos dois sistemas (etanol-agua e acetona-metanol),
dbjetivando descobrir quantos e qual a posicdo dos pontos de azeotropia
formados. Com estes resultados e os dados termodinamicos da literatura,
propuseram sequéncias de destilagio para este sistema e inclusive afirmaram
que o custo deste processo € viavel para o volume de etanol produzido no
mundo (utilizando o preco do etanol relative ac quarto bimestre de 1886). Além
disso, mostraram que este processo também pode ser usado para separar
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misturas ternérias contendo regides de destilagio em trés componentes puros
sem a adigdo de um quarto componente no processo, mostrando a seqiéncia
de colunas e até mesmo a integracdo energética para uma mistura de etanol-
agua-acetona.

Knapp e Doherty (1994), mostraram condigSes operacionais de colunas
extrativas para determinagdo da relacdo minima entre as duas alimentagdes,
abaixo do qual a separagio nédo & possivel e apresentaram um algoritmo para
determinag&o das possiveis alimentagdes que possibilitam uma quantidade
minima de alimentacdo e de refluxo para que o processo possibilite a
separagao e seja econdmico. Tambem utilizaram os resultados para descartar
aquelas que apresentém uma alta raz&o minima de alimentagao 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 condigéo de
refluxo total ndo implica em um méximo de separagic em se tratando de
désti{agéo azeotropica homogénea, isto € devido ao fato que nesta condigao
operacional 0 agente de arraste é diluido.

De acordo com Laroche et al. (1992), a facilidade de operagdo da
coluna azeotropica homogénea (Jacobsen et el., 1990) mais a alta eficiéncia na
‘separacdo para uma dada mistura (Knapp e Doherty, 1990), faz com que a
destilagdo azeotrépica homogénéa represente um meio economicamente
atraente para a separag3o de binarios azeotropicos. Segundo 0s mesmos
autores, dado um binario azeotrdpico para ser separado em duas substancias
puras, o projeto de uma seqiéncia de separagdo utilizando destilagao
azeotropica homogénea pode se dividir em dois pontos basicos: '

v Selecionar os possiveis So!ventes,
¥ Elaborar segiéncias de separagdo para cada um dos solventes
selecionados.

Os autores afirmaram que o primeiro passo é extremamente critico, pois
um solvente escolhido por apresentar a melhor separa¢do pode nao ser
economicamerite viavel, por ter custo elevado, enquanto outro, que n&o
conéegue imprimir uma separagao perfeita, pode ser vidvel economicamente
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pelo seu baixo prego. Foi entdo definido que a primeira € chamada coluna de
extragio, onde se quebra o azeétropo e produz um dos constituintes de forma
pura, enquanto que a segunda coluna é chamada de coluna de recuperagéo do
solvente, e separa o outro constituinte do azedtropo do solvente, o qual é
reciclado para a primeira coluna. Entretanto, mostraram que bindrios
azeotroOpicos, em alguns casos, pode ser separado em dois componentes
puros somente com © uso de urma coluna de destilacio.

Fidkowski et al. {1993) apresentaram um artigo em que afirmam que
pode se determinar a temperatura e composigdc de todos os azeotropos
previstos por modelos termodinamicos de misturas multicomponentes nao
ideais como um problema multi-dimensional. Este procedimento mostrou-se
vidvel para misturas contendo no méximo 5 componentes.

Segundo Brito (1997), em algumas situagbes, o solvente é o
componente de menor ponto de ebulicio e sai pelo topo juntamente com o
componente de ponto de ebulicdo intermediario, sendo que o produto de fundo
é o componente de maior ponto de ebulicdo. Qutra variagio do processo de
destilacdo exirativa ocorre guando o componente intermediario, praticamente
puro, sai como produto de topo e os outros componentes sdo obtidos na base,
1sto se deve ao fato da alimentagdo em outra regido de destilagdo ne tridngulo
de composigdes. | |

Knigth and Doherty (1989) desenvolveram wuma procedimento
sistematico para otimizét;éo. de sequéncias de separagdo azeotrépica
homogénega. Neste procedimento, usaram uma técnica de projeto explicita que
elimina a necessidade dos esquemas de convergéncia para o reciclo. Para isto
mostraram a separagio de agua-etanol utilizando etiieno glicol como solvente
(utiizaram este sistema por causa de sua importancia industrial @ como
componente de mistura de combustivel). Mostraram também que uma baixa
pureza de etileno glicol na corrente de reciclo ndo é praticavel para se obter
uma especificacdo do etanol. '

Laroche et. al. (19982) publicaram um artigo onde mostravam um estudo
em relaggo aocs possiveis fluxogramas passiveis de serem utilizados na
destilagdo extrativa, bem como estudaram a eficiéncia na separagdo de
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binarios azeotropicos. Eles avaliaram situagbes com a utilizagdo de apenas
uma coluna, duas colunas e até com trés colunas de destilagio. Notadamente,
€ um artigo que apresenta somente resultados qualitativos.

Os exemplos dados recentemente demonstram que existem um grande
numerc de alternativas para a separagdo de misturas azeotrdpicas por
destilacio, e Rooks (1997) mosirou que algumas delas s&o mais atrativas que
outras,

Doherty e Caldalora (1985) apresentaram um trabalho para melhor
selecionar solventes para uso na destilagdo extrativa. Eles mostraram sete
curvas residuais que s&o mais favoraveis a quebra do binario azeotropico com
O UuSC minima de solvente. |

Rooks et al. (1998) descreveram um método que permite ver a
praticidade de tiestes e sequenciamento de colunas de destilagdo para
separagdo de misturas contendo varios componentes. Com estas ferramentas,
a estrutura da curva residual de misturas muiticomponentes complexas pode
ser calculadas rapidamente. Este desenvolvimento fornece as fronteiras de
destilagdo e permite explorar 0 comportamento de fases liquida-liquida. Este
método descrito é somente aplicavel para misturas heterogéneas.

Sargent (1998) mostrou uma aproximacdo geral para processos de
sintese e suas aplicagbes em processos de destilagdo. Ele mostrou que uma
escolha apfopriada de tarefas elementares (escolha de produtos, utilidades,
etc) pode fornecer um meio sistematico de generalizacdo de diagramas de
fluxos pratibéveis, até mesmo para sistemas azeotropicos complexos. O
método desenvolvido por ele & baseado na formalizagdo de uma rede de
tarefas.

2.3 ~ Colunas Com Corrente de Retirada Lateral

Em colunas com retirada lateral a possibilidade de separagio é maior do
que com uma configuragdo de coluna com dois produtos. Critérios usando
destilagdo com coluna com retirada lateral para separagdo foram
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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 é requerida ou quando os produtos de topo e/ou de base sdo requeridos
com pureza elevada. Entretanto, segundo Rooks et. al. {1996), se ha uma
diferenga consideravel entre os pontos de ebulicdo entre os componentes,
-pode ser econdmico 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 alimentagéoc e na
fase liquida se esta estiver acima da alimentagio.

Rooks et al. (1996) e Laroche et al. (1992) mostraram que azeétropos ou
componentes purcs 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 aplicagdes economizando
'investi.mento e energia. Com isso desenvolveram um método geométrico para
0 projeto de colunas com retirada lateral que dispbe rapidamente de uma
estimativa de tamanho de equipamento e utilidades requeridas, sendo que
demonstraram varios exemplos de misturas, ideais e ndo ideais (incluindo
misturas azeotrdpicas contendo fronteiras de destilagdo). O fato da coluna com
retirada lateral ser ou ndo econdmica depende da composigdo de alimentagio,
da composigdo 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 configuragac de coluna extrativa para a
separagdo etanol-dgua, e conseqguente obtengdo do etanol anidro, utilizando
etileno glicol como solvente. Nessa configuragdo, os trés componentes sdo
separaveis com a utilizagdo de apenas uma coluna de destilagdo, ou seja, o

etanol é retirado no topo, o etileno glicol na base e a agua retirada em algum
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estagio intermediario. Esta nova configuragéo pode ser empregada sempre que
o solvente utilizado apresentar alto ponto de ebulico. Entretanto, este & um.
conceito muito subjetivo e, novos estudos devem ser realizados para verificar
outros sistemas onde a nova configuracio possa ser aplicada. Uma ferramenta
que pode ser util na determinagdo de sistemas que possam ser separados
utilizando apenas uma coluna de destilaglo s@o as curvas residuais. Colunas
com esla retirada lateral sdo entao estudadas para que se possa minimizar o
consumo energético do processo de destilacio e o custo fixo também.

Nikolaides e Malone (1987) estudaram o projeto de sistemas de
destiagdo com mditiplas alimentagbes com ou sem retirada lateral. Eles
obtiveram expressbes analiticas simples para o projeto de colunas complexas
incluindo unidades com multiplas alimentagbesiretirada lateral e também .
apresentaram um critério simples para determinar como o controle da
alimentagao deve ser ordenado de acordo com as alimentagbes.

Pinto et. al. (1999) utilizaram o conceitlo de curvas residuais para
selecionar sistemas em que pode se usar a coluna com retirada lateral para
obter a separagdo. Mostraram que, contrariando a afirmacdo de Tedder e Rudd
(1978), a corrente lateral de uma coluna com retirada /ateral pode ser obtida na
fase liquida. Para isto verificaram inicialmente que no sistema metanol-etanol-
agua, a curva residual apresentava uma sela préxima a composigdo do
azedtropo etanol-agua. Também verificaram que nem sempre 0 conceito de
curvas residuais pode ser usado para selecionar sistemas para possivel
separagdo. Um exemplo de onde isto acontece é com o sistema etanol-agua-
etileno glicol, ¢ qual ndo apresenta “selas” onde seria possivel a com retirada
lateral. No entanto & possivel obter uma corrente lateral com agua praticamente

_pufa. Também fizeram um estudo comparativo do consumo energético entre
celuna convencional e coluna com retirada Jateral, verificando que a vantagem
da com retirada lateral depende da localizagdo da alimentag@o no trigngulo de
composicHes.

Observa-se que nos trabathos que visam obter dados e métodos para a
separacdo de misturas de dificil separacdo, ha uma crescente utilizagdo de
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curvas residuais como ferramenta no desenvolvimento de projetos,
notadamente em projetos de colunas com retirada lateral,

2.4 — Curvas Residuais

O conceito de curvas residuais foi introduzido por Schreinemakers
(1901). Estas eram definidas como o ponto da composigao liquida
remanescente de um processo de destilagdo 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
construgdo destas curvas. A metodologia desenvolvida mostrou-se simples e
confidvel. Eles também mostraram que os pontos singulares, que s&o
componentes puros e azedtropos (i.e. que saﬁsfaz X = y) sdo elementares
(selas e nos) e isolados no triangulo de composigbes. A partir de entdo, as
curvas residuais vém sendo amplamente utilizadas (Hoanh et al. (1990); Van
Dongen e Doherty (1985); Rooks et al. (1998); Bekiaris et al. (1996)), no projeto
de sistemas de separagdo envolvendo a destilacdo.

Curvas residuais representam o “caminho” percorrido por uma
destilagdo. As curvas residuais sdo obtidas como se a separagao ocorresse em
um unico recipiente, representando uma coluna de recheio operando a refluxo
infinito, @ com numero de estagios também infinito. As curvas residuais dao
uma ideia geral das composigéeé que podem ser obtidas, a partir de uma
alimentagdo com composicdo definida. A grande vantagem de se utilizar as
curvas residuais & guanto ac tempo gasto para se concluir como o produto final
ira se apresentar,

Corm referéncia a Figura 2.2 esta claro gue as curvas residuais estdo em
dois grupos, separados um do outro pela curva DC. Se um liquido situado na
regiac ADC é desti'iado, a composig;éo do residuo e sempre dada por um ponto
naquela regido. Porém, a composicdo do destilado pode entrar facimente na_
segunda regido, BCD. A curva DC, portanto, ndo possui o carater totaimente
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intransponivel do ponto D no sistema bindrio. A natureza do mapa da curva de
residuo depende crucialmente das posicdes relativas do componente puro e
dos pontos de ebulicio 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 € obtida por diferenca. A
representacdo dos componenies depende da conveniéncia de cada sistema.

Segundo Doherty (1985}, uma prévia do estudo do problema de
destilagéo azeotrépica homogénea consiste na construgdo de curvas residuais
para uma variedade de solventes de mado que se ache um conjunto de
possivels seqiéncias para um estudo mais aprofundado.

Doherty e Caldalora (1885) mostraram que as curvas residuais
representam um conceito simples, mas que torna possivel determinar possiveis
seguéncias de separacdo em colunas de destilacao, ou seja, ela & conhecida
como uma boa aproximagdo 3 refluxo infinito para uma coluna com infinito
numero de estagios. |

Foucher et al. (1991) estenderam regras e um procedimento automéatico
para a determinacao da esfrutura de mapas de curvas residuais de destilagdo
simples. Eles mostraram ser possivel, em muitos casos, automaticamente
prever a estrutura do mapa da curva residual, sendo dado a temperatura de
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ebulicdo e as composigbes dos componentes puros e azedtropos. A principal
vantagem deste procedimento € que o mesmo requer pouca informagao inicial
e a execucgao do algoritmo demonstrado é rapida.

Sabendo-se que as curvas residuais representam o perfil de uma coluna
operando a refluxe infinito e que a base e o topo devem estar ligados por uma
dessas curvas, dependendo da composigdo da alimentagdo (localizagdo no
triangulo) poderemos obter duas opgdes de separacéo.

A utilizacao de colunas com retirada lateral oferece mais alternativas do
que as colunas convencionais. Assim as curvas residuais podem fornecer
infformagdes importantes para o desenvolvimento de configuragbes. A Figura
2.3 mostra o mapa de curvas residuais do sistema acetona(1)-isopropanol(2)-
tolueno(3). Observa-se que o mapa possui uma fronteira de destilagéo, a qual
divide o triangulo de composicdo em duas partes. Esse fato, torna possivel a

separacao dos trés componentes em diferentes seqténcias.

i-Propanol (82.2 °C)
1 Q-

084

06

Ho .I T ¥ . v T T Y L]
Y 0z 04 06 08 10
Acetora {56.1 °C) Toluens {110.6 °C)

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

A Figura 2.4 mostra uma opgo de configuragao para a separacado da
mistura acetona(1)-isopropanci(1)-tolueno(3). Na primeira coluna, a acetona(1)
e cobtida como produto de topo, enquanto na base temos uma mistura
azeotropica de isopropancl{2)-tolueno(3). Na Segunda coluna, temos a
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obtengao de uma mistura de isopropancl(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 tolueno(3) puro. Conforme dito antériormente,

a opgéo de configuragdo depende da localizagdo da alimentacdo da primeira
coluna no trigngulo de composigdo.

— —
1,23
| —t

L __

7

23 5 2

Figura 2.4 — Configuragdo 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. (18992) e Rooks et al (1996), pode
representar 0 ponto de retirada de um componente puro ou um azedtropo em
uma coluna com retirada lateral. Sabendo-se que as curvas residuais
rebresentam o perfil de uma coluna operando a refluxo infinitc e que abase e o
topo devem estar ligados por uma dessas curvas, pode-se optar por uma
retirada lateral, cuja composi¢cdo €& proxima do azedtropo isopropano(2)-
toluenc(3). Dessa forma, dependendo da composicdo da alimentagdo
(localizagde no tridngulo de composi¢do) poderemos obter uma coluna
apresentando como produto de topo acetona(t), na base o isopropanol(2) e
como produto intermediaric o binario isopropanol(2)-tolueno(3), conforme
mostra a Figura 2.6.
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Para outra alimentagdo (localizagdo no triangulo de cdmposig,éc)
podemos ter uma coluna fornecendo como produto de topo acetona(t), na
base tolueno(3) e como produto intermedidric o bindric isopropanol(2)-
tolueno(3), como mosira a Figura 2.7.

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

S )
1,2,3
—_— —

Mg Ny

2,3 3

] ______>

Figura 2.6 - Configuragdo direta para o sistema acetona(1)-isopropanol(2)-
tolueno(3). : :
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1,23
2.3

W
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3

Figura 2.7 — Coluna Com Retirada Lateral com produgdo na base do
- componente mais pesado :

Utillizando, ento, essas informacgdes e esses critérios, trabalhamos com
curvas residuais para definir sequéncias de separagdo dos sistemas metanol-
etanol-agua e acetona-isopropanol-agua, fazendo uma comparagdo rapida
entre dois tipos de cbnﬂguragﬁes, convencionais ou com corrente de retirada

“lateral. Uma conclus&o que se pode tirar a respeito das curvas residuais, € que
elas sao ferramentas novas no estude da destilagio e podem ser uma grande
fonte de pesquiéa dentro da engenharia quimica,
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MODELAGEM MATEMATICA, ALGORITMOS E
METODOS NUMERICOS

3.1 - Introducdo

Um modelo é qualquer objeto, concreto ou abstrato, que é utilizado para
explicar algum tipo de fendmeno. Os modelos permitem que a realidade fisica
de um determinado sistema seja reproduzido e sua complexidade dependera
do grau de detathe com © qual se deseja realizar o estudo. Sdo os modelos que
tornam possive! o projeto e ctimizagdo de unidades industriais.

Os modelos costumam ser classificado em dois tipos: matemdticos e
fisicos. O modelo fisico reproduz o que i& existe em escala diferente. O modelo

“matematico reproduz o sistema abstratamente, representa a realidade por
meio de equagbes matematicas. Este tipo de modelo é ¢ mais utilizade na
Engenharia, ja que ndo teriamos nenhuma modificag8o pratica sem ter a
certeza dos resultados obtidos. A partir de um modelo matematico consistente,
é possivel prever o comportamento de um fendmeno fisico com alto grau de
concordancia e reduzido custo econdmico.

Os modelos matematicos sao classificados em 2 grupos:

¥ com parametros concentrados - ndo leva em consideragdo a
distribuicao espacial; _

¥ com parémétros distribuidos - considera a distribuicdo espacial.

As 'simui'agc‘)es podem ser: estacionaria e dinamica.

v simulagdo estacionaria - faz referéncia a sistemas que estdo em
regime permanente, ou seja, aqueles onde as variavels sao
independentes do tempo.

v simulagac dinamica - representacdo de sistemas que variam. no
tempo. S@o usadas equacdes diferenciais ordinarias no _temp;o ou
parciais no tempo e espaco. |
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Neste trabalho estaremos realizando simulagGes dinamicas, na obtengéo
da curvas residuais, e estacionarias, quando formos simular a coluna de
destilagao.

3.2 — Modelagem Matematica das Curvas Residuais

Para obtencdo das curvas residuais, foi desenvolvido um programa, o
gual utiliza a metodologia proposta por Doherty et al.

(1978). O programa consiste em resolver um conjunto de equagbes
diferenciais e, para tanto, foi utilizado a rotina LSODE (Hindmarsh, 1987) de
integragdo. A Figura 3.1 mostra a representagdo esquematica de um sistema
de destilagdo simples. O liquido é vaporizado e o vapor removide a medida que
é originado. A composigdo do liquido muda com o tempo e, desde que o vapor
€ mais rico no componente mais volatil, no final, a célula contera o componente
de maior ponto de ebuligdc ou o azeotropo, caso este exista. As equagdes 3.1,
3.2 e 3.3 constituem o conjunto de equagbes diferenciais que descrevem o
processo.

Balango de massa para o componente i

d(MXl) (3.1)
Ta TV

A equacao 3.1 di origem entdo a:

d(M) &
ar xi +A1—E{—-——‘V'y!

Onde V representa a taxa de fluxo molar de escape de vapor e M representa o
holdup dentro do vaso.

Balanc¢o giobal de massa

d(M) _
dt

. (3.2)
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A relagao entre essas duas ultimas equagbes da origem a:

e M o)
"'".xi+ d{ T 'Vi
entdo
e x)
d{ ‘&4 }a i
Balango global de energia
d(M.h)szH Vv (3.3)

dt

onde; M - hoildup da fase liquida, x - fragdo molar da fase liquida, y - frag@o
molar da fase vapor, V - taxa de produgéo de vapor, h, H - entalpias da fase
liquida e vapor, respectivamente, Q@ - carga térmica fornecida ao processo, t -
tempo.

Ambas as varidveis M e V sao fungdes do tempo, entdo @ necessario
introduzir uma expressio em que o tempo esteja em uma forma admensional
para que a resolugdo seja possivel. O balango térmico do sistema é

desprezado por ser desnecessario para a construgdo das curvas residuais.

{Ig Vy
WAL U e a4

Q | | Mx

Figura 3.1 - Esquema de um sistema de destilacio simples.

Apos a introdugao do tempo admensional temos o conjunto de equacgdes
acima transformado em uma Unica expressdo, onde nac encontramos mais o

tempo na sua forma literal:
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d(x;) _ |
gz i (3.4)

Conforme citado anteriormente, a resolucao destas equagdes da origem
a um conjunto de curvas chamadas curvas residuais. O conjunto de equagdes
diferenciais foi resolvido para varias condigdes iniciais, objetivando a
caracterizaga0 de um sistema, de m.odo que possamos conhecer as
possibilidades de separagéo.

Para todos os sistemas utilizados, uma abordagem y-¢ foi utilizada para
representacio do equilibrio liguido-vapor. A fase vapor foi considerada ideai,
de modo que © coeficiente de fugacidade da fase vapor, ¢ foi igualado a
unidade. Esta aproximagdo € muito realista quando se trabalha com pressdes
muito baixas, conforme & o0 nosso caso. Para calculo do coeficiente de
atividade da fase liquida, v, foi utilizada a equagdo do NRTL. No caso do
sistema etanol(1)-agua(2)-etileno glicol(3) os parametros de interagdo foram
considerados fungbes lineares da temperatura e extraidos do trabalho de
Meirelles et. al. (1992). Para os demais sistemas, os parametros foram obtidos do
banco de dados DECHEMA (Gmehling and Onken, 1887) e, neste caso ndoc
foram considerados dependentes da temperatura.

A equacao 3.5 e utilizada para descrever o comportamento qaantitativo
dos componentes em cada fase. O coeficiente de atividade corrige os desvios,
em relagao a lei de Raoult, da fase liquida.

TP e N\
’ i ¥
- - ¥
. __'_’ Ny
N\ e ]

X
—_— X2

Figura 3.2 — -Equiiibrio liquido-vapor.

) S
Yi 7B

i P4

(3.5)
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58t

onde ¢" = I;s““ é o coeficiente de fugacidade do vapor saturado; o termo

exponencial € chamado correcdo de Poynting. Em geral, o volume é uma
fungio da temperatura e pressao, mas para condigdes longe da regifio critica,
a fase liquida pode ser considerada como incompressivel, neste caso a
corregao de Poynting é dada por,

(vj—.(p_plﬂ‘)\

A corregdo de Poynting € uma fungdo exponencial da pressao; €
pequena para pressdes baixas mas pode tornar-se grande a pressdes altas ou
baixas temperaturas. A Tabela 2.6 mostra os valores da correcdo de Poynting

| para um componente incompressivel com V'=100c¢m’/moleT=300K,
PRAUSNITZ et al. (1988).

Tabela 3.1- Fatores de Correcio de Poyting

AP = P - P* (bar) Cormecao 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 pressdes, o fator de comregéo de
Poynting foi considerado igual a unidade.

Para célculo da pressdo de vapor dos componentes, utilizou-se a
equacdo de Antoine, e as constantes obtidas do livio do Henley e Seader
(1981).

3.2.1 - Algoritmo e Métbdo's Numeéricos

O modelo dinamico desenvolvido & formado de equacdes diferenciais e
algebricas. A estratégia utilizada foi resolver primeiro o sistema algébrico e em

seguida o sistema de equagdes diferenciais ordinarias. Segundo Ranzi et al.
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{1988), esta estratégia de resolugio é menos eficiente do que aquela que resolve
as equagbes diferenciais e algébricas simultaneamente, em termos de tempo
computacional represente cerca de duas vezes mais. Entretanto, Gani (1992)
afirma que o tempo computacional depende principalmente da rotina usada na
resolugdo do sistema algébrico. No caso do nosso trabalho, as equacges
algébric_;as foram resolvidas com, no méximo, 5 interagbes. Pelo menos, em um
porto todos concordam: a estratégia de resolver as equagbes separadamente é
mais robusta, podendo ser utifizada em estudos onde a variagio do valor das
variaveis € muito significativa. Os parametros abaixo devem ser fomecidos
obrigatoriamente:

v composi¢ao do liquido;

v pressao;

v’ dados termodinamicos pertinentes aos componentes.

O programa inicia com a leitura dos parametros acima, a qual é feita no
p.rograrna principal. Coma a simulagdo € um problema de valor inicial, faz-se
necessario fomecer ac programa o valor das varidveis de estado, no ¢caso x, no
tempo igual a8 zero, t=0. Depois de ler todos os parametros, o programa principal
(CURVAS.FOR); os valores iniciais das varidveis de estado serdo armazenadas
na forma de um vetor. A estrutura utilizada no desenvolvimento do programa &
mostrada, em forma de diagrama de blocos, na Figura 3.3.

Formado o vetor contendo os valores iniciais, 0 programa chama a rotina
de integragéo (LSODES.FOR). Na realidade, esta rotina € quem chama a rotina
que forma o lado direito da equag;ﬁeé diferenciais (FEX.FOR).

- Resumindo, a rotina FEXFOR calcula a temperatura de bolha e a
composicao da fase vapdr, para em seguida forrhar o lado direito das EDO.

Formado o lado direito das EDO, a execugdo volta para a rotina
LSODES.FOR, a Cjual integrara até um novo tempo, t, para em seguida retomar
ao programa principal (CURVAS.FOR). No programa principal é realizada a
impressac dos resultados no tempo £. Em seguida, o comando volta para a rotina

LSODES.FOR e tem inicio uma nova Entégragéc,
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Progrzima bnpressio dos
Principal Resuitados

Rotina
LSODES
F'y
v
Rotina » Rotina
FEX THERMO

Figura 3.3 - Diagrama de bloco utiizado na organizagdc do programa
CURVAS.FOR.

Para integrag&o de conjuntos de equagOes deste tipo, a utilizagdo de um
método completamente implicito para resolugdo das equacgbes diferenciais é
extremamente recomendado. Atualmente estamos utilizando a rotina LSODES
(Hindmarsh, 1987). Esta tem a vantagem de utilizar técnicas de matriz esparsa no
calculo da jacobiana. Em todas as rotinas utilizadas a opgao por sistema stiff foi
feita, mesmo durante o inicio da perturbacio.

Para utilizacdo da rotina LSODE.FOR € necessario especificar alguns
parametros. Os principais estao descritos abaixo:

v ndmero de equagbes diferenciais a serem resolvidas;
v {olerdncia para cada variavel de estado;

v identificacdo de qual método sera usado na integracio;
¥ maior e menor passo de integracio;

v tipo de integracdo.

O rotina LSODES.FOR dispde de dois métodos de integragao: Adams e
' Backward Differentiation Formulas (BDF ou Gear). O método de Adams, apesar
de ser um método implicito, € indicado para sistemas onde a rigidez € menor, ou
seja, para. aqueles sistemas onde a diferenca entre as taxas de variagdo da
varidveis de estado ndo é grande. Quanto mais stiff 0 sistema, maiores as
diferengés entre as taxas de variagéo das variaveis. Por exemplo, na simulagao
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de colunas de destilagdo, a taxa de variagdo da entalpia é muito maior do que a
da fragdo molar. Para estas situagbes, como é o caso, o método de Gear (BDF)
toma-se mais indicado. A utilizagdo do método de Gear permite que a variagio
do passo de integragdo seja maior, tendo como conseqiéncia direta, menor
tempo computacional gasto na simulacio.

Por método explicito, entende-se os métodos que calculam o valor da
_variével de estado no tempo £ = £ + Af de maneira simples, ou seja, métodos
onde pode-se isolar o valor da variavel de estado no tempo £= £+ AE de um lado
da igualdade. Ja nos métodos implicitos, 0 valor da variavel em = £+ AF se
encontra dos dois lados da iguaidade, de modo que & preciso langar mao de um
procedimento iterativo.

Os métodos 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 numérica. Além disto, pode-se optar por trabalhar somente
com 0s elementos da diagonal da Jacobiana. A utilizagao de Jacobiana analitica
se toma quase impossivel no casc de colunas de destilagio, visto que o
processo, consequentemente as equagdes, estdo variando com o tempo. Ja a
utilizagio da matriz diagonal pode levar a perda de informagbes preciosas. Desta
forma, optou-se por trabalhar com a Jacobiana completa e calculando os seus
elementos de forma numérica. £ uma opgdo que toma o processo de integragio
um pouco mais lento. No entanto, este problema é atehuado_, uma vez que a
rotina utiliza técnicas de matriz esparsa.

O processo de integragéo pode ser conduzido de duas formas. No primeiro
caso, a integraclo é realizada apenas para um passo de integragdo. Nesta
opgéo, ndo se tem controle dos intervalos de tempo, ou seja, quando ha
convergéncia, a rotina para a integragdo, retoma ao programa principal, executa
as tarefas deste programa e, retoma para nova integragdo. Na segunda opgao,
define-se ¢ tamanho do periodc que se deseja integrar, por exemplo 5,0 min. A
rotina somente para a integragdo quando alcangar o periodo especificado. Dal,
volta ao programa principal, executa as tarefas e, retorna para nova integragéo.
Esta'fcri a opgio escolhida, por permitir maior controle sobre o processo de
integracdo. O maior passo de integragao fixado foi de 3.0 min. A tolerancia para
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que o programa pudesse incrementar efou aumentar o passo de integragéo foi
fixada 10°®. Esta escolha tem como base a grandeza da variave!.

Além de equacdes diferenciais, os modelos dinamicos apresentam
equagles algébricas ndo lineares. Essas s3o formadas na rotina termodinamica,
mais especificamente no calculo de ponto de bolha. Para resolugdo dessas
equagdes utilizou-se o método de Newton com convergéncia global.

3.3 - Modelagem Matematica da Coluna de Destilacdo

Colunas de destilagio multicomponentes s3o projetadas com base ha
resolugao de seus modelos matematicos, porém, sua exatidao é limitado pelos
dados termodinamicos. :

O modelo matematico, constituido peias equacbes MESH, faz as
seguintes consideragbes: |

v" Estado estacionario;
Equilibrio termodindmico em cada estagio;

v
v Eficiéncia de 100% para cada estag:o e para cada componente,
v’ N3o ocorre reagio quimica;

v

" Os estagios sdo numerados de cima para baixo.

Equacédo do Tipo 1 - Balango Materiai para cada componente da mistura (¢
equagdes para cada estagio) |

M L —i‘xu-l +1’;H);i,j+l +E;“Zi._j ——(Lj +(Jj );ti,j “(I/; +H§)y:‘=j ZO (38)

Equacdo do Tipo 2 - Relagbes de Equilibrio de Fases para cada
componente (c equagdes para cada estagio)

By=vy—Kx;=0 -6
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Equagdo do Tipo 3 - Soma das fragdes molares (uma para cada estagio)

(R); = Zyz;f ~10=0 (3.8)
i=l

(R);=2.%,-10=0 - (39)
i=l

Equacao do Tipo 4 - Balango de Energia (um para cada estagio)
H =L \Hy, +V,uH. +FH, ~(L,+U)H, ~(V,+W)H, -0,=0 (3.10)

A equagao de balang¢o material total pode ser usada no lugar de (3.8) ou
(3.9). Entao, escrevendo o balango global do estagio 1 até |,

]
L.i:VJ"*l_}_Z(Fm—'Um”Wm)_VI (3.11)
m=]

Para um unico estagio de equilibrio pode-se escrever (2-C+3)
equagdes. Pqnanto, a cascata contracomrente com N estagios de equilibrio,
Figura 3.4, é representada por N-(2-C+3) equagdes. A Figura 3.5 mostra as

correntes de massa e de energia que sdo utilizadas para obtengio das
equagdes.
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Vi

F, ™% ESTAGIOI [ ¢}

Wi v, ty
L | ;
E _ JEsTacloz .., &
\;
W, I
L g
"
W, 1 L_n‘ * Uy

i

p, — ESTAGIOF o

l‘.
Wy oo a b 1}
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Yau
\‘/A 1

s
&1
Lwy |

Fuy ———— ESTAGION-1 by

W, - -
¥ Ewy Uns

K .
" ——ESTAGION [

Le &

Figura 3.4- Esquema Geral de uma Cascata Contracorrente

» VJ,] L_]_l
W, +
P, ——— ESTAGIO J p— Q
v
\'rJ-rl LJ*I

Figura 3.5 - Esquema de um prato tedrico.

O numero de variaveis de projeto do elemento obtido a partir da Figura
35é

N?Z(7'C+15);(4‘C+5) — N/ =3.C+10 (3.15)

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

de projeto é dado por,
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D NP =N-(3-C+10)

(3.16)

O modelo é representado por N.(2-C+3) Equagbes, enquanto o numero

de variaveis & N-(3-C+10) varidveis. A diferenca entre o nGmero total de

varidveis e o numero de equagdes fornece a quantidade de varidveis que

devem ser especificadas para a solugdo do projeto. Se N e todos

Fi 2, Tr

Py, P, U e W; sdo especificados, 0 modelo esta indeterminado por 2.

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

As composigdes sdo obtidas modificande a Equagao tipo M, substituindo
as Equagdes (3.7) e (3.11) na Equacgao (3.6) para eliminar y e L. Os resultados

para cada componente em cada estagio sao os seguintes:

Ay X1 By X G x5 =Dy

onde:

il
A=V, +Z(}:m ~Upy =W )=V, 2<j<N

nFl

nrl

| i
B, :{\f’j_] +Z(Fm —Up =W )=V + U +(V, + W) k| 1<j<N

G =V -k I<j<N-1

(3.18)

(3.19)

(3.20)

{3.21)

{3.22)

As constantes B e C; para cada componente em cada estégio dependem
da temperatura, (T;}, vazdo de vapor (V)) e da constante de equilibrio (k). A
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constante de equilibric (k) depende da temperatura, pressdo e das
composigbes das fases. Logo, com as especificagbes 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 equagao (3.18) sdo determinadas. |
As equacbes tipo M modificadas (equagdo 3.18) pbdem ser agrupadas
por componente, ser separadas e escritas como uma série C de matrizes
tridiagonais, onde as varidveis de saida para cada matriz s30 0s x; sobre todos
os N estagios da cascata contracorrente. A Figura 3.6 mostra ¢ esquema para
uma coluna de 5 estagios, PERRY & GREEN (1985).
0] “xi.l- D, ]
0 i xe D,
0 Ay By C; 0lixgai=]|D;
‘. .

N4 D,

0 0 0 Ay Bgl{Xisj LDsj

- Figura 3.6 - Esquema para uma Coluna de Cinco Estagios

-3.3.1 — Algoritmo é Métodos Numéricos Para Colunas de
Destilacdo

O algoritmo de Thomas para a solugdo da Equacio linearizada (3.18) é
uma eliminagdo gaussiana comegando' do estégio 1 até o estagio N para
-eliminar xn. Os outros valores séo computadoé recursivamente a partir do
valor de xin. '

Parao es{a'gio 1, aequagdo (3.18) fornece:

A %0 +By X, +C; -xg =Dy = Byxgy +Cy x5 =Dy
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De acordo com a Figura 3.6 X9 =0 Entdo, a equagdo acima pode ser

resolvida para %1 em termos de X; 2,

_ D -Cy x5

X1

G D, -
fazendo, p, = — €q, =—, Entdo,

B, B,
Xip = q; = Py X2
Para o estagio 2,
Ay X1 +B, %, +C;y x5 =D,

substituindo X1 da Equagéo (3.24) na Equacao (3.25),

(3.23)

3.24

{3.25)

| AZ'(ql“pl'xu)*'Bz'xi,z'*'Cz"%j;Dz - ’%;'(&“Az’P':):Dz‘Az‘% -Gx;

rearranjando,
“u:Dz"Az'ql_ G X5
B,-A,'p, B -A-p
D,-A,-q C
fazendo, 42 = — L ep, = -

P . . Entao,
B, ~-A,-p : B,-A;-p

1

Xi2 =9 = P2 " X3

(3.26)

(3.27)
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Para o estagio 3,

Ay X, +B X+ G X, =Dy (3.28)

substituindo x , da Equat;.éo {3.27) na Equacao (3.28),

As‘(%“pz'xl.s)’LB;‘xis’Lcs"%A =Dy = &,%'(33“33‘?2):D3'A3'q2“cs'xi.4

rearranjando,
X _Dy-Ayq, Cyoxgy (3.29)
i3 :
B;-A;-p; B;-A;-p,
Dy -A;-q, G,
fazendo, 45 = —————= ep; = — _ Entéo,
? B, ~Ay-p, ’ By~ A;-p,

X3 =d3 P Nig (3.30)

Por indu¢ao, pode-se definir,

G Di-A-q;
j_Ai'pH T8y Py .
- entéo,
Xij=9; 7 Pj X (3:32)

Para o estagio N, a Equagéo (3.32) pode ser escrita como,
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XiNn = 04N (3.33)

pois XN+ =0, conforme a Figura 3.6. Obtendo-se o valor de xn, 05 outros

valores de x;, podem ser calculados sucessivamente através da equagéo
(3.32) escrita para cada estagio j.

.o =Q-s—D., X . 3.34
xi,j-] qj—l p_[*l xl,j ( )

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

No método do ponto de bolha, desenvolvido por Wang & Henke (1966),
as equacgdes sao agrupadas e resolvidas sequencialmente, exceto a equacgio
do tipo M modificada, a qual é resolvida separadamente, para cada
componente em cada estagio, pelo algoritmo de Thomas. A Figura 3.7 mostra o
fluxograma do método do Ponto de Bolha.

As especificagbes consistem de todas as condigdes e localizagbes das
alimentagdes, pressdo 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 vazbes de vapor ao
longo da torre devem ser previamente admitidos, pois s80 necessarios para o
calculo das constantes da equagao tipo M modificada. As temperaturas em

cada estagio T, s&o consideradas como uma variacéo linear em relagao ao

ponto de bolha do componente mais leve no topo e o ponto de bolha do
componente mais pesado no fundo. Para a vazdo de vapor admite-se um perfil
constante ao longo da torre.

A partir do perfil inicial de temperatura, os valores de k;; podem ser
calculados, admitindo valores ideais para a primeira iteracio,

P ‘S&I
Y
kij=—p (3.35)
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sat , - . = .
onde P, ¢ a pressdo de vapor e P é a pressao do sistema.

ESPECIFICAR:

Todos Fj, 2y, Ts, Py Pj, U, Wj;

i Todos Q; exceto Oy e Qy ,

% N ?
' L{Vazio refluxo), :

Vi (Vazido de Destilado)

Ve {(Vazdo da Corrente lateral se

for o caso)

l k=1 (Para 1* iteracdo)

Estimutiva des Variavess
Tj L 4 v"

Culcular 1; pelo
Algoritmo de Thom#s

!

Normalizer x,; para cada
estigio pela equacio (3.36)

!

Calculer T, pels equagio do Ponto
de boths (3.37) ¢ ¥, pela equaciho (3.7)

Cilkeulo de Q, pels equacho (3.40)
e ), pela equacio (3.41)

h
Ciiculo do nove conjunto de valores para V,

pela equacho (3.47) e L, pela equacho (3.48)

h

. NAO T dado pela equagho (3.49) é SIM »SAIDA
menor gue 9.001*N Converge

Figura 3.7 - Fluxograma do método do Ponto de Bolha.

Com os valores das constantes de equilibrio, as composigdes x;; podem

ser calculadas pela resolucdo da matriz tridiagonal utilizando o algoritmo de
Thomas.
A partir dos valores de x,; pode-se calcular um novo conjunto de valores

para as temperaturas usando as equacgdes do ponto de bolha. Antes porém, os
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valores de x,, s&o normalizados para garantir que os valores usados no

calculo do novo conjunto de temperatura tenham soma unitaria. A normalizacio
& dada por,

Xi.j

3 x, (3.36)

x;;)
( L)/ Nomalizedo

As equagbes do ponto de bolha sdo obtidas combinando as Equacdes
(3.7) e (3.8) para eliminar y,, dando

Os vaiores de vi; s&o determinados em conjunto com as temperaturas

dos estagios, usando a equacgao do tipo E. Com o conjunto de valores para
x,,» T, ey, ,, calcula-se as entalpias molares das correntes liquida e vapor para

cada estagio. Desde que F.V, U, W,eL, s8o especificados, v, & obtido

através do balan@o g!obai por,

V:)_ = VI +Ll +U} - F] - Wi (338)

Com o vaior de v, e das especificagbes, calcula-se @, ¢, do balango de

energia. Esses valores s&o calculades por,

- Q=FHy +Vy Hyy V- Hy, (U +L) Hy, (3.39)
R |
N N1 . .
Qu= JF; He; =W, By, ~Uj - Hy |~ > Q=i - Hy, ~Loy iy 5.40)

=) il
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Um novo conjunto de V; sdo calculados combinando-se a Equagao

(3.10) e (3.11) para eliminar L;; e ;, os resultados s&o os seguintes:

-V Vo = 3.41
& VJ+BJ VJH =7j (347)
Onde,
U.J :HL}I “‘ij (342)
By =Huyj -Hy, (243

31
o e [ o o

nel

A Egquacgao (3.41) é resolvida comegando do topo onde V» é conhecido e
trabalhando recursivamente estagio a estégib, ate o fundo. Entao,

Y2V,
Vs = B, (3.45)

Y30V
V4 - B3 (3.46)

em geral,
Y_}—l -1 \[_1—1
V= B., (3.47)
.
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As vazdes de tiquido ao longo da torre s&0 obtidas da seguinte equagéo,

i

=Y+ ST -0~ - @49

" m=]

_0 procedimento é repetido até o critério de convergéncia estabelecido
ser alcangado. O critério sugerido por Wang-Henke é dado por,

w 2

= Z [T - 1#] <001 N (3.49)

>t
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CAPITULO 4
RESULTADOS E DISCUSSOES - CURVAS RESIDUAIS

4.1 - Introducéo

Segundo Douglas (1988), a separacio de binarios azeotropicos em
componentes puros somente & possivel utilizando duas colunas de destilagéo
ou, em alguns casos, uma coluna de destilagdo e um vaso de flash. Essa é
uma generalizagdo incorreta, pois algumas vezes podemos separar binarios
azeotropices utilizando apenas uma coluna de destilagdo, conforme Rooks et.
~-al. {1996) e Brito et. al. (1997).

Colunas com retirada lateral apresentam mais altemativa em termos de
composigdes de produto do que colunas convencionais. A composicdo da
corrente lateral & limitada a um subconjunto de composigbes nos perfis da
se¢ao de retificagdo ou esgotamento que s30 constituidos _aprox'imadamente
pelos pontos singulares no mapa de curvas residuais a refluxo total. Este mapa

é um quadro de todas as possiveis solugbes para a equagio

dx
E""”Y(") (4.1)

& & comumente usado para exibir 0s limites impostos pelo equilibrio de fase em
misturas néo ideais. As solugbes da Equagdo 4.1 sdo as curvas residuais e é
semethante aos perfis de uma coluna operando a refluxo fotal. Os pontos

singulares da Equagao 4.1 s&0 componentes puros € azeotropos.

4.2 - Fronteiras de Destilacdo

Para misturas ideais ternarias, teoricamente, pode-se usar qualquer
sequéncia de separacdo (direta ou indireta sequéncias) para obter trés
produtos, teoricamente, puros. Entretanto, para misturas azeofropicas, a
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possibilidade de separag;éd depende da composigdo de alimentagdo. Desta
forma, é necessério entender o comportamento deste processo em mais
detalthes do que o caso ideal.

Considerando uma mistura | ternaria constituida de acetona(1),
isopropanol(2) e agua(3), e plotando as composigdes A, B, C e D no triangulo
de composigbes podemos observar a existéncia de azedtropo para a mistura
binaria isopropanol(2)-agua(3). Isto esta demonstrado na Figura 4.1.

Isopropanol(82.2 °C)

Bin&no
ATROODCO

Agua(100.0°C) Acetona(56.2 °C)

Figura 4.1 — Triangulo de Composi¢&o do Sistema Acetona(1)-Isopropanci(2)-
- Agua(3) ~ Misturas Binarias

Supondo uma mistura binaria que tem uma composicdo corespondente
a0 ponto A em um tanque (vaso ou pote) simpieé, com a injecdo de calor
continua, a composicdo do material gque permanece no tanque mudara
conforme a dire¢g@o da seta mostrada na Figura 4.1 {na dire¢ao da agua(3) que
& contraria ao azedtropo bindrio, visto que & um azedtropo de minimo). Uma
mistura correspondente ao azedbtropo isopropanol(2)-agua(3) seria recuperada
no topo. _ '

Por outro lado, comegando com uma mistura binaria correspondente ao
ponto B na Figura 4.1, quando é injetado calor, 0 material restante no tanque
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sera 9 isopropanol, e o produtc de topo seré& uma também mistura
correspondente ao- azedtropo isopropanol(2)-agua(3). Misturas binarias de
acetona(1) e agua(3) no ponto C ou acetona(1) e Isopropanc! (2) no ponto D

conduzirdo para misturas finais de agua(3) pura ou isopropanol puro{2),
respectivamente.

isopropanol(&2.2 °C)

Binano

AU Bpos \
[ /\. Frorteira de Destilagiio

m

A

L Ne!

Agua(100.0°C) Acetona(56.2 °C)

Figura 4.2 ~ Triangulo de Composig¢ao do Sistema Acetona(1)-Isopropanol(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 tangue simpies, és
composicbes no tanque para cada mistura se aproximardo do azedtropo
binario, até o ponto em que elas tenderao a colidir. Visto que a acetona(1) tem
um ponto de ebuligdo mais baixo que ¢ azeotropo binario, com o aumento da
temperatura do tanque, as trajetdrias (curvas residuais) seguirdo em diregao ao
isopropancl(2) ou para a agua(3), dependendo de gue regido esta alimentagéo
_e.sté localizada. Assirh, a composigao final no tanque no caso B sera o
isopropanol(2) e no caso A serd a agua(3). Misturas binarias que
correspondem aos pontos C e D na Figura 42 também resulta em
isopropanci(2) ou-agua(3) como a composi¢ao final do tanque.
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Ha provas rigorosas para este tipo de comportamento, conforme Levy et
al. (1985). Cada trajetdria (curva residual) terd um pohto de parada que é um
componente puro ou um azedtropo (estes pontos correspondem aos pontos'
singulares do conjunto de equagdes diferencial que descrevem uma destilagao
simpies). | | _

Quando nds consideramos mais condigdes iniciais, nds obtemos os
resultados mostrados na Figura 4.3. Nesta Figura, observamos que ha um
limite de destilagdo que vai do azedtropo binario para acetona(1) e que divide o
triangulo de composigao em duas regides distintas. Alimentagbes acima desta
fronteira resultar&o em misturas ricas em acetona(1) como produto de topo e
c:;ondthem a isopropanol(2) praticamente purc na base. Considerando que a
alimentac&o esteja localizada abaixo da fronteira o resultado sera misturas

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

- {sopropanol(82.2 °C)

Birdrio

Agua(100.0 °C) Acetona(56.2 °C)

Figura 4.3 — Mapa de Curvas Residuais do Sistema Acetona(1)-isopropanol{2)-
Agua(3)
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‘4.3 — Localizacdo da Alimentacéo

Considerando a separag2o de uma mistura com composicio de'x,:,- em
duas colunas continuas que usam uma sequéncia indireta, pode-se mostrar
gue as composigdes do destilado, alimentagéo, e produto de base para uma
unica coluna estéo localizados sobre uma mesma linha direta (esta é a
expressdo de equilibrioc material). Consequentemente, se nds removemos
essencialmente acetona(1) praticamente pura no topo, a composicio de base
correspondera ao ponto A da Figura 4.4. Se alimentarmos a mistura binaria que
corresponde ao ponto A em uma segunda coluna, obteremos essenciaimente o
azeotropo binaric no topo e a agua(3) praticamente pura como produto de
base.

Por outro lado, comegando com uma composi¢do que corresponde a X2
na Figura 4.4, obteremos acetona(1) praticamente pura como produto de topo
da primeira coluna e uma mistura bindria que corresponde ao ponto B na base.
Quando nés alimentamos esta mistura binaria em uma segunda coluna,
obtemos o azedtropo bindrio no topo e isopropanoi(2) praticamente puro na
base.

A conclusdo da explanagdo acima €. 0s possivels produtos que podem
ser obtidos dependem da localizagdo da alimentagdo e da presenca de uma
fronteira de destilagéo. |

A Figura 4.5 representa o triangulo de composigdo para o sistema
acetato de metiia("t ), metanol(2) e hexano(3). Neste ¢aso, cada par binario
exibe um azedtropo, e todos os trés sdo azéétropbs de ponto de ebulicdo
minimo. Se nis puséssemos misturas binarias que correspondem a qualquer
~ ponto nas extremidades do triangulo em um tahque de destilag2o simples, a
composicdo do material que permanece no tangue se movera na mesma
dire¢do do aumento da temperatura. Assim, as setas na Figura 4.5
correspondem & diregdo de crescimento das composigbes liquidas que 7
| permanecem no tangue.

42



CAPITULO 4

Isopropanoi(82.2 °C)

B Fronkeira de dastiiagio

Azuotripico

Agua(100.0 °C) Acstona(56.2 °C)

Figura 4.4 - Seqléncia de Duas Colunas Continuas Para o Sistema
Acetona(1)-lsopropanol(2}-Agua(3)

Hexano(80.1 °C)

_ 535°C
i

Acetato de metlla(S?E) UC) Metanol{64.5 OC)

Figura 4.5 — Trianguic de Composicdo para Misturas Binarias Acetato de
Metila-Metanol -Hexano
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Quando consideramos um conjunto de misturas ternarias que estdo |
proximas dos lados dos triangulos nés cbtemos os resultados mostrados em
Figura 4.6. De alguma maneira deve haver uma alimentagdo no interior do
triangulo para as trajetérias se comporiarem deste modo, o que significa que
deve existir um azedtropo temério com ponto de ebulicao mais baixo que
qualquer ponto de ebulicdo de azeétrbpo binario.

Hexano(80.1 °C)

1
518°C lrL_T ) 50.0°C

| _J.EE'S .

Acetato de maetila{57.0 °C) Metanol(54.5 °C)

Figura 46 - Misturas Ternarias Para o Sistema acetato de metila(1)-
metanol(2)-hexano(3)

Um mapa de curva residual que mostra mais trajetérias (curvas
residuais) & mostrado em Figura 4.7, 'Néste caso, o tridngulo esta dividido em
trés regides distintas: ADGE, BDGF, e CEGF. Dependendo da localizagdo da
“composigdo de alimentacdo nestas regides, nds obteremos diferentes
produtos. '

Verifica-se, entdo, gue fronteiras de destilagdo sdo curvas proximas a
forma de retas que Iigam azedtropos binarios ou ternarios a componentes
puros ou outros azeoétropos, dividindo o tridngulo de composi¢@o. Essa divisao
do triangulo de composigéo'rﬁarca a mudanga de comportamento que ocore
com as curvas residuais. |
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Hexano(80.1 °C)
A

518°C

B
Acetato de 535°C )
metita(57.0 'C) Matanol(Bt.2 °C)

c

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

Metanol-Hexano a 1 atm de press@o total. As setas estdo na diregdo do
aumento do tempo (ou temperatura).

4.4 - Construcdo das Curvas Residuais

Com o programa escrito a partir do modelo mostrado no capitulo 3, a
~construgdo das curvas residuais depende apenas dos dados termodin&micos
dos componenies envolvidos,

A partir de cada curva obtida, fazemos uma analise para determinar que
nova proporgdc entre os dois componentes do azeodtropo devemos utilizar,
sempre observando a tendéncia da ultima curva obtida.

Neste trabalho foram estudados os seguintes sistemas:

Sistema 1 => metanol(1) ~ etanol(2) — agua(3)

Sistema 1.1 => etancl(1) — dgua(2) — etileno glicol(3)
Sistema 2 => acetona(1) - isopropancl{2) — agua(3)

Sistema 2.1 => isopropanol(1) - agua(2) - etileno glicol(3)

Os sistemas 1.1 e 2.1 s3o resultantes de processos de destilagdo
extrativa. Deve-se observar que estes sistemas sa@o oriundos a partir da
eliminagdo do componente 1 dos sistemas 1 e 2, e da introdugdo de um
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terceiro componente (solvente). As Figuras a seguir mostram os mapas de
curvas residuais para cada um destes sisternas.

Observando a Figura 4.8, escolhendo uma curva residual bastante
proxima da hipotenusa e partindo do componente intermediario, a curva
residual apresentara uma sela representando, potenciaimente, um ponto para
‘uma retirada lateral. Neste caso, a comrente lateral seria constituida por agua(t)
e etanol(2) (binaric azeotrépico), |

inicialmente definimos se o sistema é ideal ou ndo e o ndmero de
componentes. Em seguida, definimos & composicao inicial do liquido a ser
utilizada e a pressao do sistema. A integragdo da equagao (4.1) ocomrre até o
valor de composigdo do mais pesado atingir um certo valor.

Na construgdo (grafica) partimos com uma composigdo fixa do
componente que ndo faz parte do azedtropo. Com eéta composigao bem
proxima do vértice correspondente a este componente, fazemos a variagdo das
outras duas composigdes, obtendo para cada conjunto de composigdes, uma
curva residual.

Etanoi(78.3°C)
1.0~

- Binario Azeotropico

0.8

Fronteira de Destilacio

0,0 - “ - T v
o0 nfz Dfd 08 o8 1.0 N
Metanel(64.5°G) : Agua(100.0°C)

Figura 4.8 — Mapa de Curvas Residuais para o Sistema metanol(1)-etanol(2)-
agua(3). ' '

A discussio anterior pode ser faciimente estendida a outras misturas
nao ideais e misturas contendo azedtropos efou fronteiras de destilagéo.
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O sistema acetona(1) — isopropanocl(2) - égua(ﬁi),' Figura 4.9, apresenta
duas regides de destilagio. A regido superior tem como vértices isopropanol(2),
acetona(1), e o azedtropo de isopropanol(2)-agua(3) (sela). Na regido inferior
os vértices s&0. agua(3) (nd estavel), acetona(1) (nd instavel), e o azeodtropo
isopropanol(2)-agua(3) (sela). Usando a mesma l6gica, observamos que se o
destilado estd em qualquer regido, nbés podemos obter uma composigio
préxima do azedtropo binario como uma corrente lateral.

As Figuras 4.10 e 4.11 mostram sistemas onde ha a presenga de um
componente com ponto de ebulicdo muito maior do que os demais, no caso ©
efileno glicol{3). Os mapas destes sistemas indicam que ndo existe a
possibilidade de separag@o dos componentes em uma unica coluna. de
destilagBo, porque as curvas residuais partem de composigbes binarias e
terminam em composigdes binérias, e N30 em um corner. Este é um fato gue
deve ser observado com atengdo, pois a separagic € possivel utilizando

apenas uma coluna de destilagdo, conforme serd mostrado nos préximos
capitulos. -

tsopropanol(82.2°C)
1.8 5

~ Bindrio Azeotrépico

Fronteira de Deslilagio

0.4

024

00 . . v 1 . - i .
0.0 02 0.4 06 .8 1.0

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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Etanol(78.3°C)
1.0

054

Binario Azeodtropico

0.6

044

0.2~

0o

0.0 ) 0?2 ’ D4 ) 06 ’ a8 ) 1?0
Efileno Glicol(197.4°C) Agua(100.0°C)

Figura 4.10 — Mapa de Curvas Residuais para o Sistema etanoi(1)-agua(2)-
etileno glicol(3).

iso §82.2°c
1.grc:pa_ noli 3

08—
Binano Azeotropico
06

0.4+

02-

0.0 iy . ; . . v . , .
. 60 02 04 a6 08 10

Etileno Glicol{197.4°C) Agua(100.0°C)

Figura 4.11 — Mapa de Curvas Residuais para o Sistema isopropanol(1)-
agua(2)-etileno glicol(3).
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CAPITULO 5

RESULTADOS E DISCUSSOES: SISTEMA METANOL-
ETANOL-AGUA

5.1 - Introducao

Para estudar misturas de dificil separacg&o, inicialmente escolhemos o
sistema constituido por metanol(1), etanol(2) e agua(3). Neste capitulo
apresentamos os resultados de simulagdes efetuadas para a separagio deste
sistema utiizando o critério de curvas residuais para definir sequéncias
possiveis, enfatizando sempre a comparagio entre coluna com corrente lateral
e a coluna convencional (Md—products).

A Figura 51 mostra o mapa de curvas residuais para o sistema
escolhido. Na configurago convencional, a separacgao é conseguida utilizando-
se quatro colunas de destilagdo, conforme mostra a Figura 5.2. Entretanto,
observando a forma das curvas residuais percebé~se que podemos optar por
outros tipos de configuragdes. As curvas formam uma “sela” onde a
composigao estd proximo do binario azeotrépico etanol(1)-dgua(3). Utilizando o
critério de Rooks, pode-se optar por apenas uma coluna com uma cofrente de
retirada lateral com composicdo préxima do binario azeotropico, a qual ira
alimentar a segunda coluna. Esse esquema é mostradé na Figura 5.3, a qual
apresenta apenas trés colunas de destilago.

As duas ultimas colunas também 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 54. Nesta
Figura, o fiuxo 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
re'presenté a nova configuracaoc paré 0 processo' de destilagdo extrativa, esta
na fase vapor. Em termos de energia, o consumo de ambas as seqléncias
depende da composicdo de alimentagdo da primeira coluna, como sera
mostrado a seguir. |
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Etanol (78.3°C)

1.0+
Bindrie
1 Azeotrépico
05 \ REGIAD Il
REGIAO!
\ Fronteira de

Destilagio

08

o4

024

e

0o - r T v v — ]
0.0 c.? 04 08 [+ -3 1.0
Metanol {64.5 “C) Agua (100.0 °C)

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

Etanol > (50.0% " !
Mectanol @o.9:) 80.0%) Etanol vose. Agua (99,920

Agua
r—ii— e e
-

— ] o - -
Metanol
E,tanol
Agua

. N

S B 1 ]

- .Etanol

: Agua 9% . . '
Agua Eua (99.9%) Etileno Gheol m9.5%)

Figura 5.2 — Seqléncia utilizada para a separacio de metanol(‘t)-e’tanol(Z)-
agua(3) conforme Laroche et al. (1992).
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Metanol Etanol Aguna
| — -
pi——
o . —
Metanol
Etanol ilanol
Agua gua
Agua
. Etileno
Glicol

Figura 5.3 — Sequéncia utilizada para a separagio de metanol(1)-etanol(2)-
agua(3) utilizando o critério de Rooks para as duas primeiras colunas.

Metanol w995, - Etanol (s9.8%)
- -
Y —
B iaaumnar SR SR
Metanol Etanol Acua oo
Etanol | Agua SU2 199.9%)
Agua
Agua (99.9%) Etileno Glicol (99,920

Figura 54 — Nova sequéncia para a separagdo de metanol(1)-etanol(2)-
agua(3). :
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5.2 - Coluna Com Corrente Lateral Versus Coluna Convencional

As simulagbes foram realizadas até que se obtivesse uma composicdo
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 configuragdo convencional, para que pudesse ser alimentada na coluna
extrativa, também objeto de estudo deste capitulo. Sempre que comparada as
configuragdes, tomou-se o cuidadc de obter os mesmos valores para as
composighes e para os fluxos.

As Figuras 55 e 56 mostram os perfis de temperatura da primeira
coluna da Figura 5.2 e a primeira coluna da Figura 5.4. Observamos que a
seg¢ao de retificagéo das duas colunas apresenta o mesmo comportamento. O
mesmo nao pode ser dito em relacdo a segdo de esgotamento, onde
observamos um crescimento sempre constante da temperatura na coluna
‘convencional, enquanto na coluna com comrente 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)
pela coluna com retirada lateral.

Temperatura(°C)

Estégio

Figura 55 — Perfil de Temperatura da Primeira Coluna da Configuragéo
Convencional para a alimentago 1.
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110 -
105 4 =*

100

3
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Tamperatura{"C)
&
1

75 ]

o '.
70 "

- -

n-s--!lt"'.'
65 -
1 T ¥ T H i
] 10 X Kl 40 50

Estagio

Figura 5.6 — Perfil de Temperatura da Primeira Coluna da Configuracdo Com
corrente lateral para a alimentag@o 1.

As Figuras 5.7 e 5.8 mostram os perfis de composigdo da fase liquida
para a primeira coluna da Figura 52 e a pri.meira coluna da Figura 54. A
observagao destes graficos mostrou como se comporta as concentragbes dos
componentes presentes na mistura. Em particular, observamos no gréfico
referente coluna com corrente lateral a obtengdo do metanol(1) praticamente
puro no topo e também, que, por volta do estagio 40, podemos obter o binario
azeotropico, praticamente sem a presenca de metanol(1);, além da agua(3)
pura na base. |
Para comparar a performance da coluna com corrente laterai com uma
coluna convencional, o numero de estagios de ambas as seqUéncias sao
mantidos, no maximo, iguais. A performance das primeiras duas colunas, ou
seja, a coluna que produz o metanol(1) e a coluna gque concentra o binario
azeotropico, s@o comparadas conjuntamente com a coluna que possui a
corrente lateral para obtencdo destes mesmos produtos € as duas ultimas
" colunas da Figura 5.2, ou seia, 0 processo'extrativo de obtengao do etanol(2) a
99,8% ¢é comparado com 2 performance da segunda coluna da Figura 5.4. A

Tabela 5.1 mostra ¢ numero de estagios de cada seqléncia.
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Fragfo Moiar da Fase Liquida
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Figura 5.7 — Perfii de Composic8o da Primeira Coluna da Configuragao
Convencional para a alimentagéo 1. ' .
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Figura 5.8 - Perfil de Composi¢do da Primeira Coluna da Configuragdo Com
corrente lateral para a alimentagéo 1.
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Tabela 5.1 — Nimero de estagios de cada coluna.

Coluna1 = Coluna?2 Coluna 3 Coluna 4
Configuragdo '
Convencional 35 | 5 25 15
Coluna 1 Coluna 2
Configuragaoc
Com corrente - 50 25
lateral

As especificacdes para as simulagdes realizadas s&o a taxa de refluxo e
a taxa do destilado. No caso da configuragdo com corrente lateral, a taxa da
‘corrente lateral também é especificada.

As performances de ambas as seqliéncias sdo determinadas pela
variagdo da composi¢do da alimentagdo inicial (localizagdo no triangulo de
composigdes), como mostrado na Figura 5.5. O objetivo é observar a influéncia
da localizagdo da composigdo inicial no triangulo de composigbes. Foram,
deéta forma, dispostos alguns pontos no tridnguio de composigdes com intuito
de verificar as variagbes possiveis'como se fosse uma varredura do mapa.

Etanol(2) (78.3°C)

104

Binario Azectdpico

084
0.6+ _'I ‘: .
0.4 i : ', :' , »

02tk 42,

00 4

Metancl(1) (64.5 °C) ' Agual3)(100.0°C)

Figura 5.9 — Localizagdo da alimentagao inicial no trigngulo de composicao.
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Observa-se no mapa de curvas residual, da Figura 5.5, que existe uma
fronteira de destilagdo, dividindo o mapa em duas regides. As simulagbes
foram realizadas na regio | do mapa de curvas residuais. As composigbes, em
fragbes molares, de todos os produtos sdo mantidas iguais. A comparagdo é
realizada considerandc a fragdo molar do etanol(2), o componente
intermediario, e a frago molar da agua(3) como constantes. A Tabela 5.2
mostra o resultado em termos de consumo energético obtido para alguns
valores de composigado, considerando 10.0 e 20.0 % em mol de etancl2), e
considerando 5.0, 20.0 e 680.0 % em mol de agua(3). Para a seqgléncia da

Figura 5.2, nés 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 (Kcalimo!) -
comparacgao como funcdo da composicao inicial da alimentacao.

Alimentagdo  Configuragdo com corrente lateral  Configurag3o convencional

1 3.5670E4 7.5916E4
2 1.3708ES 2.2835E5
3 9.1568E5 9.3140E5
4 3.7762E4 1.6106E5
5 1.3684E86 1.2068E6
6 2.1551E5 4.1692E5

Foi tentando simular uma alimentacdo situada acima da fronteira de
~ destilacdo (Regido 1l) no triéhgulo de composicdes, mas nio se obteve
| convergéncia.

A partir da Tabela 5.2, observamos que a taxa de consumo energetico
do refervedor € diretamente proporcional a fragdo molar da agua(3). Este
resultado é valido considerando 100 % em mol de etanol(2) para as
alimentagbes 1, 2 e 3 e 20.0 % em mol de etanol(2) para as alimentagbes 4 e
5. Conforme a tabela acima, verificamos que quande caminhamos no tridngulo
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de composigdo para o lado de aumento de a’ghé(3), sempre temos ¢ aumento
de carga térmica do refervedor na mesma proporgio.

Para ambas as sequéncias, a taxa de consumo energético do refervedor
aumenta com a taxa de refluxo. Para a configuragdo convencional, o refluxo

aumenta, principalmente, na primeira coluna, conforme mostra a Figura 5.10
paraosponto1,2e3.

100 4

Coluna 1
Coluna 2

Refluxo

1 ) 2 ) 3
Localizagho no Trigngulo de Composigdes

Figura 5.10 — Analise do Refluxo na Configuragdo Two-Products.

Considerando a fragdc molar da &gua como constante, ou seja,
avangando no tridngulo de composicdo no sentido de aumentar o etanol(2),
conforme o resultado obtido para as alimentacbes 1 e 4, observamos qué a
taxa de consumo energético do refervedor aumenta para grandes valores de
fracao molar de etanol(2). 0 mesmo resultado € observado para as
alimentacdes 2 e 6, conforme indicacéo de Rooks et al. (1996).

De acordo com a Tabela 5.2, a vantagem da coluna com corrente lateral
& maior que a configuragdo convencional para grandes valores de fragéo molar
de e{ahoi(z). O comportamento é explicado pelo fato de que uma grande
quantidade do bindrio azeotrépico etanol(2)-agua(3) deve ser vaporizado na
segunda coluna da configuragdo convencional, sendo que na coluna com
corrente lateral este fluxo & obtido na fase liquida. Entretanto, este
comportamento mudé para grandes valores de fragdo molar de agua(3), como
moestra o resultado para as alimentacdes 3 e 5. Este resultado mostra o
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consumo energeético da coluna com corrente lateral & maior que O consumo
energetico da configuracio convencional,

A segunda coluna na Figura 5.3 representa a nova configurag3o para o
processo de destilacdo extrativa. Neste caso, a corrente ateral é na fase vapor.
A taxa de alimentagdo do solvente & mantida igual (S/F=0.70) para ambas as
configuragbes. A Tabela 5.3 mostra os resultados para a configuragdo nova e
para a convencional. E observado que o consumo energético & proximo para
as duas configuragdes, com alguma vantagem para a coluna com corrente

lateral.

Tabela 5.3 — Taxa de consumo energético do Refervedor (Kcal/mol) —
comparagdo para o processo de destilacio extrativa.

Binario Nova configuragao
azeotropico  configuragdo Convencional

{(x2)
1 0.80 2.2130E4 3.1640E4

2 0.85 2.2010E4 2.9300E4
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CAPITULO 6

RESULTADOS E DISCUSSOES: SISTEMA ACETONA-
ISOPROPANOL-AGUA

6.1 - Introducdo

Como continuagdo do estudo de misturas de dificil separagdo,
escolhemos o sistema constituido por acetona(1), isopropanol(2) e agua(3).
Neste capitulo apresentamos os resultados de simulagbes efetuadas para a
separagao deste sistema utilizando critérios de curvas residuais para definir
segléncias possiveis, enfatizando sempre a comparac¢ao entre a configuragso
com colunas com corrente lateral e a configuragdo com colunas convencional.

A Figura 6.1 mostra o mapa de curvas residuais para o sistema em
questao. Na configuracdo convencional, a separagao € conseguida utilizando-
se quatro colunas de destilagdo, conforme a Figura 6.2, utilizando como
solvente o ciclohexano. Como exempio desta separagio extrativa podemos
citar a recuperacdo de Isopropanot em Inddstrias petroquimicas que utifizam o
processo de polimerizagao Ziegler-Natta “em lama”, no qual o isopropanoi(IPA)
& adicionado para desativar os residuos cataliticos.

isopropanol{B2.2°C)
1.0

REGIAC I

-Fronteira de
: Destilagho

044 - ..

REGIAD

Dlz_‘-' e

o0 v v v r v . —
00 62 0.4 08 o8 10

Agua(100.0°C) Acetona(56.2°C)

Figura 8.1 ~ mapa de ‘Curvas Residuais para o Sistema Acetona(1)-
Isopropanol(2)-Agua(3) ' '
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CAPITULO 6

Observando o tipo de solvente utilizado comumente nesta separacao,
verificamos pela sua especificagdo, que o mesmo poderia ser substituido pelo
etileno glicol sem prejuizo na separag@o. Assim, optamos por estudar a
separagao extrativa do Isopropanol(2) e agua(3) utilizando este novo solvente
conforme a Figura 6.3. Este estudo pode viabilizar, entdo, um novo processo
para esta separagao.

Observando a forma das curvas residuais percebe-se que podemos
optar por outros tipos de configuragdes, realizando as simulagSes em ambas as
regides separadas pela fronteira de destilagio. Entretanto, resolvemos estudar
a regiao situada acima desta fronteira, ou seja, a regido |l que é o contrario do
estudado no primeiro sistema, As curvas formam uma ‘“sela” onde a
composigao esta proximo do binario azeotrépico isopropanoi(1)-agua(3). Dessa
forma, pode-se optar pela retirada lateral de uma comente com essa
COMpPOoSIGa0.

I§opropanol

Acetona Agua Isopropanol Agua
i
I R A
ri—

——] - - -
Acetona
isop’ropanol
Agua

Isopropanol ;

Agua Agua CicloHexano

Figura 6.2 — Seqliéncia comumente utilizada para a separagéo de metanoi(1)-
etanol(2)-agua(3).

A Figura 6.4 mostra a nova proposta de processo que pode ser utilizada
| para a separagdo do sistema acetona(1)-isopropanol(2)-agua(3). Entretanto,
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usando o critério 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
azeotrépico isopropanol(2)-agua(3) que ird compor a alimentagdo da segunda
coluna. '

Isopropanol
Acetona (99.5%) Agua Isopropanol (vo.5%) Agua (99.9%
o —t—— -
) SEm— Y T
T
R o Lt - -
Acetona
Isopropanol
Agua

T T | =

Isopropanol )
Agua Agua (90.5%) Etileno Glicol (90,90
Figura 6.3 ~ Processo proposto para a separagdo da acetona(l)-

Isopropanol(2)-agua(3).

As duas ditimas colunas também podem ser substituidas por.somente
uma (Rooks et al., 1996 e Brito et al. 1997). Desta forma, a separacéo pode ser
realizada com duas colunas, conforme apresentado na Figura 6.5. Nesta
Figura, o fluxo da comente de retirada lateral da primeira coluna esta na fase
liquida, € 0 fluxo da corrente de retirada lateral da segunda coluna, a qual
representa a nova configuragdo para o processo de destilagdo exirativa, esta
na fase vapor. Em termos de energia, o consumo de ambas as segliéncias
‘também depende da composicio de alimentacdo da primeira coluna, como

sera mostrado a seguir.
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Acetona Isopropanol Agua
- t—
r—‘[: T AT
-
—_——t—! : . i
Acctona {sopropanol
Isopropanol Agua
Agua
: N’
I \
Agua

Etileno Glicol

Figura 6.4 — Processo proposio utllizado para a separagdo de acetona(1)-

isopropanci(2)-agua(3) utilizando o critério de Rooks para as duas primeiras
colunas.

Acclona (95,0%) Isopropanol (99.5%)
i e
AT Y
—_— Lot -
' Agua 9eswW)
Acectona Isopropanol &
Isopropanol Agua
Agua -
Agua (99.9%) Etileno Glicol (93.9%)

Figura 6.5 — Novo processo para a separagdo de acetona(1)-isopropancl(2}-
agua(3) utilizando o critério de Rooks para as quatro colunas iniciais e etileno
glicol como solvente.
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6.2 - Coluna Com carrenté‘lateral Versus Coluna Convencional

As simulagbes foram realizadas até que se obtivesse uma composicéo
do Acetona(1) de, no minimo, 93,0% no topo, isopropanol a no minimo 99,5%
no topo da segunda coluna com corrente lateral ou na topo da quarta coluna da
configura¢do convencional. Sempre que comparada as configuragbes, tomou-
se o cuidado de obter os mesmos valores para as composigbes e para 0s
fluxos.

‘As F_iguras 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
segdo de retificacdo das duas colunas apresenta o mesmo comportamento. O
mesmo ocorre na segao de esgotamento, o que representa uma diferenga ao
sistema anterior. Temos entdo um crescimento da temperatura, até que

préximo ao estagio do refervedor ocorre uma estabilizagdo da temperatura.

Temperatura("C)
8
T —

R
! gnusasnasanans

45 T d T T T T 1 T v T v T
0 5 10 15 20 25 30 £
Estagio

Figura 6.6 — Perfil de Temperatura da Primeira Coluna da Configuragéo
Convencional para a alimentagao 8.
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"
70 ' ]

Temperatura(’C)
%

Estagio

Figura 6.7 — Perfil de Temperatura da Primeira Coluna da Configuragdo Com
- corrente lateral para a alimentagao 8.

As Figuras 6.8 e 6.9 mostram os perfis de composigdo 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 observacio destes graficos mostrou como se comporta
‘as concentragbes dos componentes presentes na mistura. Em particular,
observamos no grafico referente coluna com corrente lateral a obtencdo da
acetona(1) praticamente pura no topo e também, que, por valta do estagio 35,
podemos obter o binario azeotropico, praticamente puro, como produto de uma
corrente lateral. Além disso, podemos obter isopropanocl(2), o componente
intermediario, na base, e ndo 0 componente mais pesado, que tambem, neste
caso, & a agua(3). Isto se deve as mais diferentes configuragdes que podemos
obter de acordo com a localizagio da alimentag&o no triangulo de composigao,
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Figura 6.8 — Perfil de Concentragdo no Interior da Primeira Coluna da
Configuragdo Convencional para a alimentagao 8.
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'Figuré 6.9 - Perfii de Concentragdo no Interior da Primeira Coluna da
Configuraca@o Convencional para a alimentacgao 8.
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Para comparar a performance da coluna com corrente lateral com uma

coluna convencional, o nimero de estdgios de ambas as seqiéncias sdo

mantidos, No maximo, iguais para a obtengdo da acetona. A performance das

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

concentra ¢ binario azeotropico sdo comparadas conjuntamente com a coluna
que possui a corrente lateral para obtengdo destes mesmos produtos e as duas

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

isopropanol(2) a 89,5% é comparado com a performance segunda coluna da
Figura 6.5, respectivamente. A Tabela 6.1 mostra o nimero de estagios de

cada seqiéncia.

Iso%ropanul(azz"(:)
1.0 -

Bwano

Azectrtpies |8y
08

o024

0.0 4

o ~REGIAO 1)
46 7?\
P ARt Y
i N Fronteira de

D4 i

Destilagio

~REGIAO |

0.0

N ; : "--‘w ] "
01.2 04 06 08 1.0

Agua(100.0°C) Acetona(56.2°C)

Figura 6.10 - Localiza¢&o da alimentagao inicial no triangulo de composigao.

As especificagBes s&o as mesmas que para o sistema anterior e também
é mantido o mesmo procedimento de resolugdo e também as mesmas

consideragdes iniciais.
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Tabela 6.1 — Numero de estagios de cada coluna.

Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3 Coluna 4
Configuragéo 33 15 30 12
Convencional
Coluna 1 Coluna 2
Confguragéo
Com corrente 48 30
lateral

As performances de ambas as seqléncias s&o determinadas pela
variagdo da composi¢do da aiiméntac;éo inicial (localizagdo no triangulo de
composi¢bes), como mostrado na Figura 6.6. O objetivo foi observar a
influéncia da localizagdo da composigo inicial no trianguio de composigdes.
Foram, desta forma, disposto alguns pontos no triangulo de composigdes com
intuito de verificar as variagbes possiveis como se fosse uma varredura do
mapa. |

| Observa-se no mapa de curvas residuais da Figura 6.10, que existe uma
fronteira de destilagdo. As simulagdes foram realizadas na regido lf do mapa de
curvas residuais. As composigdes, em fracdes molares, de todos os produtos
s&o mantidas iguais. A comparagao € realizada considerando a fragao molar do
isopropanol{2), o componente intermediario, e a fragdo molar da acetona(1)
como constantes. A Tabela 6.2 mostra o resultado em termos de consumo
energético obtido para alguns valores de composigdo, 5.0 ,10.0 e 150 % 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 sequéncia da Figura 6.3,
nds consideramos a taxa do refer*&edor como a soma das taxas de consumo de
energia das colunas 1 e 2.

A part__ir da Tabela 6.2, observamos que a taxa de consumo energético
do refervedor & diretamente proporcional a fragdo molar da agua(3). Este
resultado é valido considerando 80.0% de isopropanol(2) para as alimentagbes
1, 2 e 3 e 65.0% de isopropancl(2) para as alimentagbes 6,7 e 8. Conforme a
Tabela 6.2, verificamos que quando caminhamos no triangulo de composigio
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para o lado de aumento da fragdo molar de acetona {(ou seja, para o
decréscimo da fracdo molar de agua(3)), temos sempre temos a diminuigao de
~ carga térmica do refervedor na mesma proporcao.

Tabela 6.2 — Taxa de consumo energético do refervedor {Keal/mol) -
comparacao como funcdo da composicao inicial da alimentacao.

Alimentagdo  Configuragdo com corrente lateral  Configuragéo convencional

1 1.2226E05 _ 3.78E05
2 7.9040E04 2.13E05
3 5.905E04 1.30E05
4 7.8921E04 2.36EQ5
5 7.945E04 | 247E05
6 7.827E04 2.53E05
7 7.284E04 1.45E05
8 4.65E04 8.47E04

Para ambas as segléncias, a taxa de consumo energético do refervedor
aumenta com a taxa de refiuxo. Para a configuracao convencional, 0 refluxo
aumenta, principalmente, na primeira coluna, conforme mostra a Figura 6.11
paraosponto1,2e3.

Considerando a fragdo molar da agua(3) como constante, ou seja,
caminhando no triangulo de composi¢do para a diminuicdo de isopropanol(2),
conforme © resultado para as.aiimentar;ées 4 e 1. A Tabela 6.2 mostra que 3
taxa de consumo energético do refervedor aumenta para grandes valores de
fragcdo molar de isopropanoi(2), conforme indicacao de Rooks et al. (1996).

De acordocoma Tabela 8.2, a vantégém da coluna com corrente lateral
& maior que a configuracao convencional para grandes valores de fragdo molar
de isopropanol{2). O comportamento € analogo as encontrado para o sistema
anterior e pode explicado pelo fato de que uma grande quantidade do binario
azeotropico isopropanol(2)-agua(3) deve ser vaporizado na segunda coluna da

configuragdo convencional, sendo que na coluna com corrente lateral este fluxo
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€ obtido na fase liquida. Contrariamente ao resultado enc:ohirado no sistema
anterior, nesta regido, este comportamento n&o muda para valores maiores de
fragao molar de agua(3), como mostra o resultado para as alimentagbes 2, 4, 5
e 6. Este resultade mostra o consumo energético da coluna com retirada lateral

é menor que o consumoe energético da configuragdo convencional.

13 -
12-
11 4
10]
g4
8-
72
6 -
5
4
3.
24
1
0 . : :
1 2 3
Localizagdo no Tridngulo de Composigoes

Coluna 1
— Coluna 2

Refluxo

Figura 6.11 — Analise do Refluxo na Configuragac Convencional.

A segunda coluna na Figura 6.5 representa a nova configuragao para o
processo de destilagio extrativa. Neste caso, a corrente lateral esta na fase
vapor. O taxa de alimentagdo do solvente é mantida igual (S/F=1.10} para
ambas as configuragbes. A Tabela 6.3 mostra os resultados para a nova
configuragdo e para a configuragio convencional. E observado que o consumo
energético é muito proximo para as duas configuragbes. Neste caso, a energia
é principalmente consumida durante a vaporizacdo da agua(3). Mas
contrariamente ao  caso anterior a coluna convencional apresenta uma
vantagem em relagcédo a coluna com corrente lateral, o que por si sO nao
inviabiliza a coluna com corrente lateral, visto que s6 é necessaria uma so
coluna para a separagao.
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Tabela 6.3 — Taxa de consumo energético do Refervedor (Kcal/mol) —
comparacgso para o processo de destilacdo extrativa.

Binario Nova configuragac
azeotropico  configuracdo Convencional

(x2)
1 0.60 54108E+04 1.1300E+04

2 0.65 56500E+04  1.1400E+04
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CONCLUSOES E SUGESTOES PARA TRABALHOS
FUTUROS

7.1. — Conclusées

Este trabalho mostra a performance de dois tipos colunas de destilagio:
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

definigdo de seqiéncias de separagdo. Entretanto, devemos ter cuidado ao
 utiliza-as, pois a analise de alguns mapas podem levar a conclusdes
equivocadas em termos de possibilidade de separagéo. |

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 alimentagao.

Em termos de consumo energético, 8 amplitude da vantagem da coluna
com retirada lateral depende da localizagdo da alimentagdo no tridnguio de
composigdo. Para alimentagdes localizadas préoximas do eixo etanol(2)-agua(3)
a vantagem da coluna com retirada lateral € pequena. No meio do tringulo, a
vantagem da coluna com corrente lateral se torna maior do que a configuragao
convencional.

A nova configuragao do processo de destilagdo extrativa representa uma
excelente altemativa para este processo de destilagac extrativa. Além de
eliminar a coluna de recuperagao, 0 numero de estagios sao, no minimo, iguais
para ambas as configuragbes. No caso do sistema etanol(1)-agua(2)-etieno
glicol(3), o consumo de energia € um pouco menor do que a seqléncia
convencional.

E proposto, ainda, um nove processo para a separagio de acetona,
isopropanol e agua utilizando etileno glicol como solvente, que pode vir a se
tornar uma excelente alternativa.
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Foram obtidos resultados -semelthantes 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 separagdo de misturas de baixa volatilidade relativa,
Entretanto o consumo energetico foi maior para a coluna com retirada iateral.

7.2 - Sugestdes Para Trabalhos Posteriores

Como sugestdo 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-ias no espacgo de composi¢ao.

Estudar o comportamento transiente das colunas com retirada
lateral e das colunas convencionais para sistemas idénticos e
com mesma especificacao.

A partii' do estudo do comportamento transiente das colunas,
estudar sistemas de conirole eficientes para tais colunas.
Verificar o custo das colunas em questéo

Otimizagéo das simulagGes realizadas.
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