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RESUMO 

O processo mais empregado na separagao da mistura etanol/agua e a destilacao extrativa usando 

etilenoglicol como solvente. A destilacao extrativa e amplamente usada em processos qufmicos, 

embora seja responsavel por sigmficativas parcelas no consumo de energia de uma planta 

quimica. Um bem projetado sistema de destilacao extrativa (design e ponto operacional otimos) 

ainda e um desafio na area de sintese de processos. Essa lacuna e, parcialmente, devido aos 

problemas numericos que surgem a partir do elevado numero de equacoes nao lineares e nao 

convexas que representam o sistema de destilacao extrativa. Apesar da relevancia de algumas 

abordagens, o problema ainda necessita de uma metodologia que conceda solucoes otimas 

confiaveis e rapidas. Uma solugao para contornar os obstaculos com os elevados consumos de 

energia e o uso de tecnicas avangadas de intensificagao de processos, como por exemplo, o uso 

de acoplamento termico em sequencias convencionais de destilacao. Sequencias de destilacao 

termicamente acopladas sao consideradas uma alternativa com potencial para reduzir elevados 

consumos de energia e custos com capital de sequencias convencionais de destilagao. Em ambas 

as sequencias, a presence de varias correntes de reciclo dificulta a convergencia da simulagao 

destes processos, Neste trabalho, e apresentado um procedimento sistematico (baseado em um 

novo parimetro, o teor de solvente na alimentacao do estagio de alimentagao do solvente) que 

permite que a simulagao de tais sequencias seja realizada sem problemas de convergencia. Alem 

disso, o procedimento realiza uma analise de sensibilidade que permite encontrar o ponto 

operacional 6timo de cada sequencia. Usando o procedimento proposto, as sequencias 

convencional e termicamente acoplada foram comparadas. Considerando o ponto operacional 

otimo de cada sequencia, a sequencia termicamente acoplada consome menos energia. Mas, esta 

sequencia tern maior efeitozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA remixing e, consequentemente, menor eficiencia termodinamica. O 

custo anual total de cada configuragao foi avaliado em termos de custo com utilidades e custo 

com investimento. Do ponto de vista economico, a sequencia termicamente acoplada a um 

retificador lateral de destilagao extrativa e mais atrativa que a sequencia convencional. 

Palavras-Chave; Destilagao Extrativa, Sequencias Termicamente Acopladas, Otimizagao, 

Consumo de Energia. 
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ABSTRACT 

The most popular process for the ethanol/water separation is extractive distillation using ethylene 

glycol as solvent. Extractive distillation is used widely in a number of processes, but its high-

energy consumption is the major disadvantage. Designing economically optimal extractive 

distillation sequence is still a challenge in the area of process synthesis. This is partially due to 

the numerical problems arising from the large number of nonlinear equations and strong non-

convexities. Although there are some interesting and successful approaches, the problem still 

requires suitable solution methodology.An innovative solution to overcome the drawback of 

energy intensive extractive distillation process is using advanced process intensification, such as 

thermally coupled distillation columns. Thermally coupled distillation sequences are considered 

a valid alternative in order to reduce the energy demand and the capital cost of conventional 

distillation sequences. In both cases, the presence of a large number recycle streams slows down 

the simulation, making convergence difficult. In this work, we present a very straightforward 

procedure (based on a new parameter, the solvent content in solvent feed stage of theextractive 

co!umn)that enables simulation of these systems in such a way that they can be simulated 

without convergence problems. Besides that, the procedure makes a sensitivity analysis that 

enable find the optimum global operation point of each sequence considered here. Using the 

proposed procedure, the thermally coupled sequence is compared with the conventional 

extractive sequence. The main operation parameters were calculated so that purity of ethanol was 

specified. Considering the optimum operational point of each sequence, thermally coupled 

sequence is less energy intensive. But, thermally coupled sequence has a higherzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA remixing effect 

and hence lower thermodynamic efficiency. The economics of the extractive distillation 

configurations are evaluated in terms of capital investment and energy costs.The economics of 

the two alternative processes show that the total annual cost of the thermally coupled extractive 

distillation sequence is substantially smaller than that of the conventional extractive distillation 

sequence. 

Keywords: Extractive Distillation, Thermally Coupled Sequences, Optimization, Energy 

Consumption. 
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1.1 . Contextualizacao 

A destilacao e o processo de separacao mais empregado nas industrias quimica e 

petroqulmica (DELGADOzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al, 2012; GIL et al, 2012; MODLA, 2013; LEI e CHEN; 2013). 

Esta importancia se deve a sua ampla capacidade em separar as mais diferentes misturas. Por 

outro lado, as colunas de destilacao sao os maiores eonsumidores de energia de uma planta. O 

Departamento de Energia dos Estados Unidos estima que ha mais de 40 mil colunas de 

destilacao na America do Norte que consomem aproximadamente 40% da energia total usada 

para operar refmarias e plantas qui'micas (DOE, 2001). Soave e Feliu (2002) afirmam que 

processos de destilacao sao responsaveis por consumir 3% da energia total do planeta. 

Alem da desvantagem de apresentar alto consumo de energia, se a mistura apresentar 

comportamento nao ideal em reiacao ao equilibrio de fases, podera haver forrnacao de azedtropo, 

o que impede a separacao dos componentes atraves da destilacao convencional. Neste caso, a 

destilacilo extrativa e azeotrdpica sao os processos mais utilizados para promover a separacab, 

apesar do surgimento de outras tecnologias ao longo dos ultimos anos, como a destila?ao 

pressure swing, destilacao usando peneiras moleculares e destilacao usando membranas porosas. 

No entanto, a producao em larga escala limita o emprego de tais tecnologias (LEI e CHEN; 

2013). 

Um dos casos de estudo mais considerados nas pesquisas envolvendo a separacao de 

misturas azeotropicas e a desidrata^ao do etanol, devido a sua importancia industrial 

(MARTINEZ et ah, 2011; BESSA et al, 2012; GIL et al, 2012; JEONG et al, 2012; KISS e 

SUSZWALAK, 2012; MARQUEZ et al, 2013, ERRICO et al, 2013; FIGUEIREDO et al, 

2014;). Etanol e agua forrnam azeotropo de minimo a 78°C e 1 atm, com uma composicao molar 

de89% de etanol. 

Desde a publicacao do trabalho de Lynn e Hanson (1986), a destilacao extrativa usando 

etilenoglicol como solvente e a tecnologia mais erlciente do ponto de vista econdmico para 

obtencao de etanol anidro. Recentemente, pesquisas tern sugerido o uso do glicerol como 

solvente (HERREROS et al, 2011; GIL et al, 2012; FRANCO et al, 2013) pois a "quebra" do 

azeotropo etanol/agua e realizada com mais facilidade; no entanto, o glicerol e" um solvente que 

apresenta ponto de ebulicao extremamente alto (290°C), Indicando o uso de colunas operando a 

vacuo (maior investimento de capital, incluindo custo com refrigeraeao para resfiiamento da 
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corrente de topo da coluna de recuperacSo). Desta forma, a destilacao extrativa usando 

etilenoglicol como solvente ainda e o processo mais utilizado para promover a separacao 

etanol/agua (ME1RELLES, 1992; BRITO e MACIE1, 1995; DIASzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al, 2008; BASTIDAS et 

al, 2010; KISS e SUSZWALAK, 2012; ERRICO e RONG, 2012;OJEDA et al, 2013). 

Na destilacao extrativa, um terceiro componente com alto ponto de ebulicao 

(normalmente chamado de solvente) deve ser adicionado a mistura para alterar o equilibria 

liquido-vapor, modiftcando de forma diferente o coeficiente de atividade de cada um dos 

componentes que formam a mistura inicial. O sistema convencional de destilacao extrativa 

consiste de duas colunas de destilacao: a coluna extrativa, que tern a ftmcao de "quebrar" o 

azeotropo atraves da adicao do solvente; e a coluna de recuperacao que tern como funcao a 

obtencao do solvente para ser reciclado para a coluna extrativa 

Um bern projetado sistema de destilacao extrativa consiste essencialmente de duas 

etapas: 1) a escolha de um solvente; 2) a busca pelo design e condicdes operacionais mais 

apropriadas (UTAIWAN et al, 2008; FIGUEIREDO et al, 2011). As duas etapas estao 

intrinsicamente relacionadas com o objetivo do processo da destilacao extrativa: obter produtos 

dentro da espectficac&o e com menor custo do ponto de vista economico (investimento e 

utilidades). Mesmo com a primeira etapa executada, a segunda nao compreende uma tarefa facil. 

A inclusao da alimentacao de solvente adiciona mais graus de liberdade na busca pelo cenario 

otimo: alem das tradicionais variaveis de decisao (ou manipuladas) de uma coluna de destilacao 

convencional (razao de refluxo, numero de estagios, loealizacao e vazao da alimentacao da 

mistura), a loealizacao e a vazao da alimentacao de solvente tambem devem ser inclufdas na 

formulacao do problema (BRUGGERMANN e MARQUARDT, 2004; UTAIWAN et al, 

2011;LUYBEN, 2013). O sistema de equacoes que representam uma coluna de destilacao 6 nao 

linear e, no caso da destilacao extrativa, a busca pelo design e ponto de operacao otimo consiste 

em resolver um sistemas com propriedades nao-convexas e nao~monot6nicas, ou seja, o sistema 

apresenta varios otimos locals (DUENAS et al, 2011). 

Neste sentido, diversas estrategias tern sido propostas para encontrar o cenario ideal do 

processo de destilacao extrativa (BLACK e DITSLER, 1972; LYNN e HANSON, 1986; 

MEIRELLES, 1992; BRUGGERMANN e MARQUARDT, 2004; QXLei al, 2008; UTAIWAN 

et al, 2008; FARKAS et al, 2008; EMHAMED, 2008; KOSSACK et al, 2008; BRAVO et al, 

2010; BRAVO et al, 2010; UTAIWAN, 2011; FIGUEIREDO et al, 2011; DUENAS et al, 
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2011; LASTARIzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al, 2012; BESSA et al, 2012; SHIRSAT etal, 2013; OJEDA, et al, 2013). 

Estas estrategias incluern o uso de simuladores, regras heuristicas, analise de sensibilidade, 

tecnicas de otimizacao, metodos graficos, planejamento fatorial e, mais recentemente, metodos 

estocasticos. 

Uma das estrategias mais difundidas na busca pelo design otimo de um sistema de 

destilacao extrativa consiste em usar a tecnica de otimizacao Programacao Nao Linear Inteira 

Mista (MINLP). No entanto, o metodo tern propriedades de convergencia local (resultando em 

otimos locals), apresenta problemas de convergencia nurnerica, necessita de boas estimativas 

iniciais e requer elevado esforco computacional. O fato de o metodo possuir convergencia local 

dificulta ainda mais a busca pelo ponto otimo, pois o espaco das possfveis solucSes de um 

sistema de destilacao extrativa e consideravelmente alto (BRAVO et al., 2010; OJEDA et al, 

2013). 

Recentemente, um trabalho publtcado por Figueirido et al (2014) incluiu um novo 

parametro na analise, o teor de etilenoglicol na regiab extrativa; mais especificamente, no prato 

de alimentacao do solvente. O uso deste parametro permitiu encontrar o intervalo das solucoes 

possiveis que necessariamente ira contemplar o ponto otimo global de operacao. Embora nao 

tenham considerado a coluna de recuperacao e o reciclo de solvente no estudo, a analise de 

sensibilidade neste parametro representa uma alternativa na busca pelo otimo global (design e 

condicao operacional) de sistemas de destilacdes extrativas. 

Ainda no sentido de mitigar o elevado consumo de energia em destilacoes, a concepcao 

de novas sequencias de destilacao tern sido motivo de investigac&o por parte de varios 

pesquisadores (TRIANTAFYLLOU e SMITH, 1993;HERNANDEZ e JIMENEZ, 1996; 

AGRAWAL e FIDKOWSK1, 1998; CABALLERO e GROSSMANN, 2004; HALVORSEN e 

SKOGESTAD, 2004; RAMIREZ e JIMENEZ, 2004; HERNANDEZ*.'/ al, 2006; KIM, 2006; 

CORONA et al, 2010; ERRICO e RONG, 2012; KISS E SUSZWALAK, 2012; NAVARRO et 

al 2012; ERRICO et al, 2013; MARQUEZ et al, 2013; OJEDA et al, 2013; SHIRSAT et al, 

2013). Uma das propostas mais estudadas e o uso de sequencias termicamente acopladas, as 

quais sao obtidas atraves da interconexao de correntes de processo (uma na fase vapor e a outra 

na fase liquida) entre duas colunas. Cada interconexao substitui um condensador ou um 

refervedor de uma das colunas, o que pode resultar ate 30% de economia no consumo de energia. 
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De aeordo com a literatura consultada, uma das vantagens do uso de acoplamentos 

termicos e o aumento da efiei&ncia termodmamica, em relapao as sequdncias convencionais da 

destilacao. Varios estudos indicam que a baixa eficiencia de sequencias convencionais de 

destilacao e causada pelo efeitozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA remixing, (uma "diluicao" do componente com volatilidade 

intermediary no componente mais pesado) uma fonte direta de irreversibilidade que esta 

presente na separacao de misturas com mais de dois componentes. 0 uso de sequencias 

termicamente acopladas reduz (ou elimina) este efeito, aumentando a eficiencia termodinamica 

(TRIANTAFYLLOU e SMITH, 1992; DUNNEBIER E PANTELIDES, 1999; HERNANDEZ e 

JIMENEZ, 1999; HERNANDEZ et al, 2003;zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA DWIVEDIe* al, 2013). Por outro lado, alguns 

trabalhos indicam que apesar da reducao do consumo energetico, a eficiencia termodinamica de 

sequencias de destilacao termicamente acopladas e penalizada em relacao as sequencias 

convencionais (FINN, 1996; AGRAWAL e FIDKOWSKI, 1998). Portanto, ainda ha 

divergencias no que diz respeito a eficiSncia termodinamica das sequencias que fazem uso de 

acoplamentos termicos. Alem disso, os estudos que relacionam o efeito remixing com eficiencia 

termodinamica ainda sao incipientes (LING et al, 2011; MENDEZ et al, 2013). 

A maior parte dos trabalhos publicados usando o conceito de acoplamento termico 

envolve a separacao de misturas ternarlas de hidrocarbonetos, as quais apresentam 

comportamento pr6xirno da idealidade. Nos ultimos anos, este conceito tern sido apficado com 

sucesso em destilacoes reativas (HERNANDEZ et al, 2009; MANRIQUE et al, 2011; 

DELGADO et al, 2012), em misturas abrangendo quatro ou mais componentes (CABALLERO 

e GROSSMANN, 2004; CARDENAS e al, 2005; NAVARRO et al, 2012; DWiVEDte* al, 

2013), e mais recentemente, em misturas azeotrdpicas. 

O primeiro trabalho a propor uma sequencia de destilac&o extrativa termicamente 

acoplada foi o de Guerra et al (2008), Os autores usararn um procedimento de otimizacao 

heuristico, com objetivo de comparar, do ponto de vista de economic©, do consumo de energia e 

da eficiencia termodinamica, as configuracSes convencional e termicamente acoplada da 

destilacao extrativa. De acordo com os autores, foram alcancadas reduces no consumo de 

energia e no custo anual total de ate" 30%, quando comparada a configuracao convencional, alem 

de melhorias na eficiencia termodinamica. 

Ap6s o trabalho de Guerra et al (2008), o numero de trabalhos relacionados ao conceito 

de acoplamento termico em destilacao extrativa ainda e limitado (WANG et al, 2010; ERRICO 
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e RONG, 2012; KISS e SUSZWALAK , 2012; MODLA, 2013), Em se tratando da configuracao 

termicamente acoplada a um retificador lateral, os estudos sao ainda mais escassos 

(HERNANDEZ, 2008; DUENASzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al, 2011; LONG e LEE, 2012). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

1.2. Objetivos e Organizacao da Tese 

A dificuldade em se obter a condicao operacional otima de um processo de destilacao 

extrativa e o ponto de partida iniclal deste trabalho. A inclusao do teor de solvente como novo 

parametro de analise indica avancos nesta linha de pesquisa e, neste sentido, um procedimento de 

analise baseado no teor de solvente foi desenvolvido para o sistema convencional da destilacao 

extrativa (incluindo coluna de recuperacao e reciclo de solvente), 

Emboradiversos trabalhos consultados mostrem vantagens das sequ&icias termicamente 

acopladas em relapao as sequencias convencionais, o fato da separacao de misturas azeotropicas 

apresentarem comportamento nao trivial requer cuidado na escolha da melhor configuracao. As 

incertezas no uso de acoplamentos termicos em destilacoes extrativas resultam na ausencia de 

irnplementacoes industrials ate o presente momento, o que motiva o aprofondamento nos estudos 

sobre estas configuracoes, Desta forma, o procedimento de analise desenvolvido foi estendido 

para a configuracao termicamente acoplada a um retificador lateral da destilacao extrativa. 

Este trabalho de tese tern como objetivo geral comparar as configuracoes convencional e 

acoplada a um retificador lateral do processo da destilacao extrativa. Esta comparacao e realizada 

sempre em relac&o ao teor de solvente e considerando varios aspectos, que representarn os 

objetivos especiftcos do trabalho: 1) Comparar o comportamento qualitativo e quantitative das 

principals variaveis de decisao (razao de refluxo, vazao de solvente, carga termica dos 

referevedores); 2) Comparar a eficiericia termodinamica de cada sequSncia estudada, levando em 

consideracao o efeito remixing; 3) Comparar o custo anual total (investimento e utilidades) de 

cada sequencia. Devido a sua importancia industrial, o estudo de caso considerado foi a 

desidratacao do etanol. 

No Capitulo 2, uma revisSo bibliografica sobre os principals aspectos tratados neste 

trabalho de tese sao delinsados, o que inclui as estrategias na busca pelo cenario otimo de 

processos de destilacao extrativa e o uso de acoplamentos termicos em sequerieias de destilacao. 

Os trabalhos mais relevantes incluindo o estudo do efeito remixing e eficiencia termodinamica 
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tambem serao discutidos. Ao final do capitulo, sao apresentados os metodos mais utilizados para 

calcular o custo anual total. 

No Capitulo 3 sao apresentadas a modelagem matematica de colunas de destilacao, a 

termodinamica do equiltbrio de fases e os metodos numericos usados. 

No Capitulo 4 o procedimento de analise e desenvolvido para cada uma das sequencias 

avaliadas. Os detalhes envolvidos nas simulacdes sao explicttados e os calculos da eficiencia 

termodinamica e do custo anual total das duas sequencias apresentados. 

O Capitulo 5 apresenta os principals resultados obtidos a partir do uso do procedimento 

desenvolvido, onde as discussoes, interpretacoes e analyses sao delineadas. Uma analise 

individual das principals variaveis de decisao e efetuada para cada sequencia. As duas 

configuracoes sao comparadas do ponto de vista do consumo de energia, do efeitozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA remixing, da 

eficiencia termodinamica e do custo anual total. O objetivo desse capitulo e confrontar de forma 

rigorosa o desempenho de cada configuracao. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

1.3. Contribuicoes 

As contribuicoes dessa tese de doutorado sao no sentido de melhorar a busca pela 

condicao operacional otima de processos de destilacao extrativa; configuracoes convencional e 

termicamente acopladas, Os pontos principals do trabalho sao: i) o desenvolvimento de um 

procedimento para analise de processos de destilacao extrativa e, ii) a comparacao rigorosa das 

configuracoes convencional e termicamente acoplada. 

Usando analise de sensibilidade, o uso do procedimento permitiu encontrar o otimo 

global do processo complete (configuracoes convencional e termicamente acoplada), sem 

necessidade de usar metodos graficos (que geralmente apresentam resultados qualitatlvos) ou 

teonicas de otimizacao (que normalmente apresentam problemas de convergencia), o que incluiu 

responder as questoes: 

a) Qual o mmimo custo anual total (TAC)? 

b) Qua! o mmimo consumo especifico de energia (SEC)? 

c) Qual vazao de solvente para a minima TAC? 

d) Qua! a razao de refluxo para a minima TAC? 

e) Qual vazao minima de solvente para a separacao? 
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i) Qual a minima razao de refluxo para a separacao? 

A partir da loealizacao do otimo global, foi possivei realizar uma comparacao rigorosa 

entre as configuracoes convencional e termicamente acopladas. Essa comparacao incluiu o 

consumo energetico, a eficiencia termodinamica e a relaeao entre o efeitozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA remixing e a eficiencia 

termodinamica. 



Capitulo 2 
Revisao da Literatura 
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2 .1 Destilacao Extrativa 

A destilacao extrativa e um processo usado para "quebrar" o azeotropo tbrmado com 

misturas que apresentam comportamento nao ideal em relacao as fase liquida (principalmente) e 

vapor. Neste caso,um terceiro componente e adicionado para modificar os coeficientes de 

atividade de cada especie, o que altera a volatilidade relativa entre os componentes presentes na 

mistura, de modo quezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 6 possfvel obter produtos praticamente puros. E importante frisar que nao 

deve haver formacao de novo azeotropo e nem de segunda fase liquida, como ocorre na 

destilacao azeotropica (BLACK e D1TSLER, 1972; LEE e PAUL, 1985; GRASSI, 1992: 

KNAPP e DOHERTY, 1994; LEI et al, 2003; LANGSTON et al, 2005; GIL et al, 2008; GIL 

etal, 2012). 

O terceiro componente (normalmente chamado de solvente) 6 uma substancia com alto 

ponto de ebulicao, que deve ser adicionado proximo ao topo da coluna para garantir a sua 

presenca em toda a extensao do equiparaento. Com a adicSo do solvente, a coluna passa a ter tres 

secoes (retificacao, extracao e exaustao) como mostra o tluxograma da Figura 2.1 (GRASSI, 

1992; KNAPP e DOHERTY, 1994; BRUGGERMANN e MARQUARDT, 2004; LEI et al, 

2004; FIGUEIREDO et al, 2011; HERREROS et al, 2011; UTAIWAN et al, 2011; LASTARI 

etal, 2012). 

Figura 2.1FIuxograma de uma coluna de destila?So extrativa. 
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Uma das maiores aplteacdes do processo de destilacao extrativa e a producao do etanol 

anidro (FIGUEIREDOzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al, 2014; OJEDA et al, 2013, MARQUEZ et al, 2013; ERRICO et 

al, 2013; KISS e SUSZWALAK, 2012), cuja dificuldade se deve a exlstencia de um azeotropo 

de mmimo na mistura etanol/agua em concentracao molar de 89% de etanol, a 1 atm, A Figura 

2.2mostra a influencia do solvente na eliminacao do azeotropo, resultando na alteracao da curva 

de equiltbrio h'quido-vapor. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Figura 2.2 Equilibrio lfquido-vapor de um sistema etanol-agua-solvente. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Fracao molar do etanol na fase liquida 

Varios solventes tern sido empregados para produzir etanol anidro; entretanto, os mais 

utilizados sao oetilenoglicole o gliceroL A destilacao extrativa utilizandoetilenogiicol como 

solvente mostra-se a mais economicamente viavel para utilizacao em larga-escala, pelo fato do 

etilenoglicol possuir ponto de ebullcao menor que o glicerol (MEIRELLES, 1992; DIAS et al, 

2009; GIL et al, 2012; KISS e SUSZWALAK, 2012; ERRICO et al, 2013; OJEDA et al, 2013; 

MARQUEZ et al, 2013, FIGUEIREDO et al, 2014). 

A configuracaode um processo cornpleto da destilacao extrativa para obtencao do etanol 

anidro contemtres colunas, como rnostra a Figura 2.3 (MARTINEZ et al, 2011; ERRICO e 

RONG, 2012; ERRICO et al, 2013; MARQUEZ et al, 2013; OJEDA et al, 2013; SHIRSAT et 

al, 2013). A primeira colunae a colunapre-concentradora com a fmalidade de retirara maior 

parteda agua naalimentacao (destilacao simples). Oproduto de topo da coluna pre~concentradora 

(prdximo do ponto azeotrdpico da mistura etanol/agua)e alimentado emuma coluna de destilacao 
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extrativa, cujo solvente tambem deve ser simultaneamente adicionado.A presence do 

solventealteraa volatilidade relativaentreetanol eagua, direcionando o etanol para o topo da 

colunae a mistura agua/solvente para a base.Oproduto de base da coluna extrativa e envtado para 

acoluna de recuperac&o, onde a aguapura e" obtida no destilado e solventepuro na base da coluna. 

A corrente de base e" reciclada de volta para a colunade destilacao extrattvapara uso continue. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Figura 2.3Sequencia completa do processo de destilacao para obtenc&o do etanol anidro 

Do ponto de vista energetlco, o "gargalo" de todo processo para obten$3o de etanol 

anidro e a coluna de destilacao extrativa, que requer elevada quantidades de energia para 

"quebrar" o azeotropo (entre 50 e 80% da energia envolvida no processo compieto), o que 

justifica a necessidade de aperfeicoar este processo para minimizar o seu consumo de energia 

(LEE e PAHL, 1985; RAVAGNANlzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al, 2010; KISS e SUSZWALAK, 2012; ERRICO et al, 

2013; OJEDA etal, 2013). 

Em geral, para minimizar o consumo de energia de uma coluna de destilacao e necessario 

encontrar o sendesign e ponto de operacao otimos, o que pode compreender varias etapas: a 

otimizacao da pressao da coluna, da temperatura das aiimentacoes, da razao de refluxo, numero 

de estagios e a loealizacao e vazao da alimentacao da mistura a ser separada. A inclusao do 

solventeacrescenta mais graus de liberdade ao modelo matematico do processo: alem das 

variaveis citadas, tambem devem ser consideradas a vazao e a loealizacao da alimentacao do 

solvente (GRASSI, 1992; GIL et al, 2008; LUYBEN, 2013). Portanto, o design e a otimizacao 

de uma coluna de destilacao extrativa apresentam maior dificuldade quando comparada a uma 
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coluna de destilacao simples (KNIGHT e DOHERTY, 1986; BRUGGERMANN e 

MARQUARDT, 2004). 

Se a coluna de recuperacao e o reciclo de solvente forem inclufdos na formulacao do 

problema, o desafio e ainda maior: economia na coluna extrativa pode resultar em elevados 

consumos de energia na coluna de recuperacao (LASTARIzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al, 2012; LUYBEN, 2013). 

Assim, o cenario otimo de uma coluna extrativa isolada pode ser diferente quando o processo 

completo e considerado. 

Outra forma de contornar os obstaeulos envolvendo elevados consumos de energia 

consiste em modificar o layout de sequencias convencionais de destilacao, como e o caso da 

integracao de processos e o uso de acoplamentos termicos. A integracSo energetica de processos 

consiste basicamente em trocar energia entre correntes de processo (quentes e frias), o que reduz 

o fornecimento global de energia. 

No entanto, questdes operacionais podem inviabilizar a integracao de um processo, por 

exemplo, a ocorrencia de fouling (entupimento) no refervedor ou a limitacao de fluxos de calor a 

jusante do processo. Em tais casos, o processo deve ser operado de forma nao Integrada, e 

oportunidades para reduzir o consumo de energia surgetn a partir de modificacoes nas 

configuracoes convencionais de sequencias de destilacao. Neste contexto, o uso de acoplamentos 

termicos em sequencias de destilacao tern atraido cada vez mais a atencao dos pesquisadores 

para atenuar os elevados consumos de energia em processos de destilacao. Segundo a Hteratura, 

reduces de ate 30% sao alcancadas quando acoplamentos termicos sao realizados em sequdncias 

convencionais de destilacao (BRAVOe/ al, 2010; HALVORSEN e SKOGESTAD, 2011; KISS 

e SUZWALAK, 2012; BESSA et al, 2012; MARQUEZ et al, 2013). 

E importante mencionar que, embora a 6nfase deste trabalho seja para a destilacao 

extrativa, outras tecnologias para "quebrar" azedtropos tern sido propostas ao longo dos ultimos 

anos. Entre as mais investigadas estao a destilacao azeotroplca, destilacao com membranas, 

destilacao com peneiras moleculares e destilacao pressure swing (LEI, LI e CHEN, 2003; 

KAMINSKI et al, 2008; KISS e SUSZWALAK, 2012; LEI e CHEN, 2013; OJEDA et al, 

2013). 

Entretanto, conforme citado anteriormente, a destilacao extrativa com etilenoglicol e a 

mais adequada para produzir etanol anidro em larga escala. Os topicos 2.2 e 2.3 apresentam os 
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trabalhos mais relevantes envolvendo as estrategias usadas na busca pelo cenario ideal de um 

processo de destilacao extrativa e o uso de acoplamentos termicos em sequencias de destilacao. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

2 .2 Procedimentos de Analise de uma Destilacao Extrativa 

Na busca pelozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA design e ponto de operacao otimo de um processo de destilacao extrativa, 

o engenheiro deve ter em mente que o objetivo e alcanear produtos dentro da especificacao de 

pureza, consumindo a menor quantidade de energia possfvel. Nesse sentido, as variaveis (de 

decisao) que mais influenciam nesse objetivo devem ser defmidas. Em geral, essas variaveis sao: 

razao de refluxo (R), vazao de solvente (S), numero de estagios da coluna e loealizacao dos 

estagios de alimentacao do aze6tropo e do solvente (FIGUEIREDO et al, 2011). Quando a 

coluna de recuperacao e" levada em consideracao, o numero de variaveis a ser considerada e 

ainda maior. Portanto, determinar o design e ponto de operacao otimos de um processo completo 

da destilacao extrativa nao consiste em uma tarefa simples, pois o espaco das possfveis soluedes 

e amplo. Alem disso, o sistema de equacSes que representa o sistema de destilacao extrativa 

possui varias caracteristlcas que dificultam ainda mais a tarefa: e nao linear, possui variaveis 

discretas e contmuas, nao possui convexldade e e nao-monotdnico (FARKAS et al, 2008; 

BRAVO et al, 2010; DUENAS et al, 2011; OJEDA et al, 2013). 

Para contomar os obstaeulos envolvidos na busca pelo design e ponto de operacao 

otimos, varias metodologias tern sido propostas nos ultimos anos. Estas metodologias podem 

incluir o uso de simuladores, metodos graficos, analise de sensibilidade, teenicas de otimizacao, 

planejamento experimental, metodos heuristicos e metodos estocasticos (BLACK e DITSLER, 

1972; LYNN e HANSON, 1986; MEIRELLES, 1992; BRUGGERMANN e MARQUARDT, 

2004; QlLet al, 2008; UTAIWAN et al, 2008; FARKAS et al, 2008; EMHAMED, 2008; 

KOSSACK et al, 2008; BRAVO et al, 2010; BRAVO et al, 2010; UTAIWAN, 2011; 

FIGUEIREDO et al, 2011; DUENAS et al, 2011; LASTARI et al, 2012; BESSA et al, 2012; 

SHIRSAT et al, 2013; OJEDA, et al, 2013;). 

A ProgramacSo Nao Linear Inteira Mista (MINLP) tern sido largamente usada como 

tecnica de otimizacao emsistemas de destilacao extrativa (EMHAMED et al, 2008; FARKAS et 

al, 2008; KOSSACK et al; 2008; HBRREROS et al, 2011). Esta tecnica de otimizacao 

decompoe o problema em duas sub-otimizacoes: primeiramente, a otimizacao das variaveis 
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discretas (numero de estagios e loealizacao das alimentacSes) e realizada; ap6s ozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA design otimo 

encontrado ser frxado,procede-se com a segunda sub-otimizacao, que consiste em otimizar as 

variaveis continuas usando t&nicas de otimizacao para problemas nao lineares (NLP). 

Entretanto, diversos problemas tern sido encontrados com o uso do MiNLP: exige boa estimativa 

inlcial, considera apenas uma unica func&o objetivo, apresenta problemas graves de 

convergencia numerica, e computacionalmente intensivo e possui convergencia local (BRAVO 

et al, 2010; DUENAS et al, 2011; OJEDA et al, 2013). 

Outra tecnica de otimizacao usada para resolver problemas de processos de destilacao 

extrativa e a Prograrnacao Sequencial Quadratica (SQP) (FIGUEIREDO et al, 2011; KISS e 

SUSZWALAK, 2012), que apresenta uma sdlida base matematiea, alem de bom desempenho 

computacional, e tem-se mostrado como um dos mais eflcientes para resolver problemas de 

otimizacao fortemente nao lineares com restricao. No entanto, tambem e" uma tecnica de 

convergencia local, alem disso, nao e possivel captar as propriedades das variaveis discretas e 

continuas que um probiema de destilacao extrativa possui. Desta forma, normalmente, os 

pesquisadores recorrem a analises de sensibilidade para otimizar as variaveis discretas. 

O uso de softwares comerciais, tats como Aspen Plus® e Hysys, tern sido uma alternativa 

cada vez mais frequente na busca por cenarios otimos de processos de destilacao extrativa.Alem 

de simular processos, estes softwares possuem ferramentas que permitem realizar analise de 

sensibilidade(UTAI WAN et al, 2011; GIL et al, 2012; LASTARI et al, 2012; LI e BAI, 2012). 

Varios pesquisadores tern proposto metodosgraficos (Pedersen e Gani, 2004; 

Burggermann e Marquardt, 2004) para determinar a estimativa inicial para ser utilizada em 

tecmcas mais rigorosas, como e o caso do MINLP. O mais difundido e o proposto por 

Bruggermann e Marquardt (2004) que propuseram um metodo grafico baseado na analise nao 

linear dos mapas pinch e na extensao do Rectification Body Method (RBM) para a determinacao 

da quantidade minima necessaria de energia. Como resultado, os autores encontraram a vazao 

minima de solvente e a razao de refluxo correspondente. O RBM originalmente e um metodo 

desenvolvido para destilacao convencional, que permite encontrar a razao de refluxo minima e o 

mmimo custo de energia, alem de testar a vlabilidade da separacao desejada. Como o metodo e 

grafico, nao ha garantia de precisao. Alem disso, quando o numero de componentes da mistura e 

malor que quatro, a visualizacao grafica torna-se dificil e/ou inviavel. Adicionalmente, o calculo 

dos pontos pinch 6 computacionalmente intensivo. 
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O uso de metodos estocastieos tern progredtdo nas aplicacoes em processos de destilacao 

extrativa (RAMANATHANzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al, 2001; BRAVO et al, 2010; DUENAS et al, 2011; RUIZ et 

al, 2011; MODLA, 2013; OJEDA et al, 2013). Metodos de busca estocastica sao algoritmos de 

otimizacao que incorporam elementos probabilfstlcos para diversificar e intensificar o espaco de 

busca das variaveis de decisao. Alem disso, a aleatoriedade pode fornecer o impeto necessario 

para que a solucao mova-se para longe de um otimo local e alcance o dtimo global. No entanto, 

nao ha garantla de que o dtimo global seja encontrado. Al£m disso, metodos estocastieos sao 

computacionalmente intensivos, o que difteulta o uso destes metodos na industria. 

Nao menos importante, os metodos heuristicos tambem sao usados na busca pelo cenario 

6timo de processos de destilacao extrativa (MARTINEZ et al., 2011; LUYBEN, 2013). Estes 

metodos baseiam-se no julgamento de engenharia e experiencia do engenheiro/pesquisador. 

Inevitavelmente, o uso de "tentativa e erro" e comum nesses metodos. 

Independente da metodologia utilizada, a formulacao do problema tern impacto direto em 

sua resolucao. Por exemplo, se o design estlver fixo e o solvente definido, as estrategias mais 

usadas consistent basicamente em: 1) Fixar S e considerar R a variavel de decisao (ou 

manipulada); 2) Fixar R e considerar S a variavel de decisao (ou manipulada); 3) Fixar as 

composicoes de topo e base e considerar S e R como variaveis de decisao. As opcoes 1) e 2) 

poderiam resultar em produtos fora da especificacao de pureza. Alem disso, essas duas opcoes 

geram um numero multo grande de resultados para serem analisados, ditlcultando conclusOes 

mais precisas. 

Recentemente, FIgueiredo et al {2014) apresentaram uma procedimentosistematico para 

encontrar o design e ponto otimo de operacao de uma coluna de destilacao extrativa. Este 

procedimento considera a opcao (3), que gera menos resultados, posslbilitando conclusoes mais 

precisas e com a garantia de que os produtos de topo e base estarao sempre especiflcados.Os 

autores se utilizaram do fato de que qualquer coluna de destilacao extrativa possui um teor de 

solvente praticamente constante ao longo da regiao extrativa, e consideraram este teor como 

umparametro auxiliar para garantir solucao unka para a coluna de destilacao extrativa. Segundo 

os autores, os problemas de convergencia numerica desapareceram. Alem disso, uma analise de 

sensibilidade usando esse parametro permite encontrar o ponto otimo. A metodologia foi 

aplicada apenas para a coluna extrativa e, conforme citado anteriormente, um processo de 
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destilacao extrativa com bom desempenho (pureza e energia) depende tanto da coluna extrativa, 

quanto da coluna de recuperacao (LASTARIzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al, 2012; LUYBEN, 2013). 

2.3zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Acoplamento Termico de Colunas de Destilacao 

O uso de diferentes configuracoes de colunas de destilacao pode resultarem reducoes 

substanciaisno consumo de energia em comparacao as configuracoes convencionais de 

destilacao. Em particular, os sistemas de destilacao termicamente acoplados tern recebido uma 

atencao especial dos pesquisadores, pois se mostraram eficientes na reducao do consumo de 

energia (alcancando ate 30%). Alem disso, a eeonomia no consumo de energia ira provocar a 

reducao no diametro de colunas de destilacao, pois a necessidade de menor energia implica em 

baixas vazoes de refluxo, ou seja, reducao do vazoes de liquido e vapor (AGRAWAL, 1996; 

DUNNEB1ER e PANTELJDES, 1999; HERNANDEZ et al, 2002; CABALLERO E 

GROSSMANN, 2004; BRAVO et al, 2010; CORONA et al, 2010; MANRIQUE et al, 2011; 

DELGADO et al, 2012; KISS e SUSZWALAK, 2012; MODLA et al, 2013; DWIVEDIetf al, 

2013). 

Em 1949, Wrlgth patenteou a primeira sequencia de destilacao termicamente acoplada 

conhecida como coluna de parede dividida (dividing wall column, DWC). No entanto, nao foram 

relatadas implementacoes praticas, provavelmente por causa do baixo preco do barril de petroleo 

naquefa epoca. Em 1965, Petlyuk publicou um estudo termodinamico completo sobre uma 

configuracao termicamente acoplada (coluna de Petlyuk) e enfatizou ainda mais as reducoes 

energeticas que acoplamentos termicos podem trazer as sequencias convencionais de destilacao. 

Mais uma vez, a falta de metodos confiaveis para o design e as preocupac&es relacionadas a 

operacaoe controledessas novas configuracoesnao estimularam as suas implementacoes 

industrials (CABALLERO e GROSSMANN, 2004; HERNANDEZ, 2008; CORONA et al; 

2010; DELGADO etal, 2012). 

Em 1978, Tedder e Rudd apresentaram uma comparacao completa do custo anualtotal de 

oito configuracoes de destilacao, incluindo a sequencia convencional, a sequencia com retirada 

lateral e a sequencia termicamente acoplada. Os autores concluiram que as sequencias 

termicamente acopladas podem resultarem reducoes sigmficativas no consumo de energiaquando 

comparadas a configuracao convencional. 
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A introducaodo conceito de"configuracao termodinamicamenteequivalente" (KAIBEL, 

1988; AGRAWAL eFIDKOWSKI, 1998;), o aprofimdamento desteconceito 

(AGRAWALeFIDKOWSKI, 1998; AGRAWAL, 2000;CABALLERO&GROSSM ANN,2003) e 

a melhoria nasestrategias de controle(WOLF eSKOGESTAD, 1995; HALVORSEN e 

SKOGESTAD, 1997; HERNANDEZ e JIMENEZ; 1999; HALVORSEN e SKOGESTAD, 2004; 

DWIVED1zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al, 2013) estabelecerarn as sequencias termicamente acopladas como uma 

alternativa realistaaos modelosconveneionais. 

Em 1985, motivado pela crise do petroleo, a BASF alcancou a primeira implementacao 

bem-sucedida de uma coluna com acoplamento termico, com reducao nos custos de energia e 

capital. Atualmente, mais de 60 colunas termicamente acopladas estao espalhadas pelo mundo, 

sendo a BASF, Sasol, UHDE e MONTZ as maiores detentoras desta tecnoiogia (SCHULTZ et 

al, 2002; LING et al, 2011; DELGADO et al, 2012). 

Desde entao, uma serie de configuracoes tern sido propostas. A maior parte destas 

configuracoes 6direcionada para a separacao de misturas ternarias (FIDKOWSKI e 

KROLIKOWSKI, 1986; ALATLQLe LUYBEN, 1986; GLINOS e MALONE; 1988; 

HERNANDEZ e JIMENEZ, 1996 e 1999; HALVORSENeSKOGESTAD, 1999; 

SHAHeKOKOSSIS, 2001 e 2002). Nos ultimos anos alguns trabalhos propdem sequencias de 

destilacao acopladas termicamente para separar misturas com mais de tres componentes 

(CABALLERO e GROSSMANN, 2004; GROSSMANN et al, 2012; HERNANDEZ et al, 

2005; SKOGESTAD e HALVORSEN, 2011; SKOGESTAD et al, 2013) e em destilacdes 

reativas (HERNANDEZ et al, 2009; MANRIQUE et al, 2011; DELGADO et al, 2012). 

Essencialmente, as configuracdestermicamente acopladas mais importantes sao obtidasa 

partir das sequenciasconvencionais, representadas pela sequencia direta e indireta. A sequdncia 

direta da origem o acoplamento termico com retificador lateral (side-rectifier) e a 

sequenciaindireta ao acoplamento termico com stripper lateral (side-stripper); em ambas, o 

acoplamento termico e parcial. Alem dessas configuracoes, tambem ha a coluna de Petlyuk e a 

coluna com parede dividida (DWC), onde o acoplamento termico e totaf.Em todos os casos 

(acoplamento termico total e parcial) o objetivo e: aproveitar a energia contida em uma corrente 

de vapor (ou Uquido) que e retirado de outra coluna, o que elimina a necessidade de um trocador 

de calor (refervedor ou condensador). Desta forma, e possivel reduzir o consumo de energiae os 
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custos com capital (AGRAWAL, 1996; CABALLERO eGROSSMANN, 2004; SAN GALzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al, 

2013;zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA DWIVEDte*/., 2013). 

A maior parte das atencoes voltadas para o acoplamento termico e direcionada para o 

caso de misturas ternarias ideais envolvendo hidrocarbonetos. Apenas em 2008, Guerra et al. 

(2008) propuseram uma nova configuracao para o processo de destilacao extrativa usando 

conceltos de acoplamento termico parcial, alcancando reducao em torno de 30% no consumo de 

energia em relacSo a sequencia convencional. O design desta configuracao foi obtido usando 

uma conexao termica na tase vapor entre a coluna extrativa e a coluna de recuperacao, o que 

elimina o refervedor da segunda coluna da sequencia convencional. Alem disso, uma parte da 

secao da coluna de recuperacao (secao 4) e movida para a base da coluna extrativa, como mostra 

aFigura 2.4. Esta configuracao e" conhecida como coluna de destilacao extrativa termicamente 

acoplada a um retificador lateral (TCEDS-SR). Ap6s a obtencao da nova configuracao, um 

procedimento de otimizacao heuristica foi usado para minimizar a carga termica do 

unicorefervedorda sequencia TCEDS-SR. 

Figura 2.4 a) Destilacao extrativa convencional eb) Destilacao extrativa termicamente acoplada a um 

retificador lateral. 

O trabalho de Guerra et al. (2008) e relevante, pois foi o primeiro a propor o uso de 

colunas termicamente acopladas para o processo de destilacao extrativa. Entretanto, diversos 

pontos nao fbram explorados, por exemplo: 
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i. Foi avatiada a posicao do estagio de alimentacao do solvente. Mas, de acordo com 

Figueir6dozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al. f2014), a regiao de retifica^ao de uma coluna de destilacao extrativa 

tern pouca influe'ncia sobre a separacao e o consumo de energia; a maior influencia e 

da regiSo extrativa e, nesse ponto, e mais relevante avaliar a posicao do estagio da 

alimentacao do azeotropo. 

ii. As simulacoes nao consideraram a integracao termica entre a corrente de solvente 

recuperado e a corrente de azeotropo, bem como o make-up e o reciclo de solvente 

iii. A comparacao entre as duas configuracoes foi realizada para a mesma razao entre as 

vazoes de solvente e de azeotropo, o que pode nao ser o ponto otimo para cada uma 

das configuracoes. 

iv. O procedimento de otimizacao proposto e de tentativa e erro, e n&o considerou 

simuttaneamente as variaveis de decisao. 

Neste sentido, embora a ideia de usar acoplamento termico em sequencias convencionais 

de destilacao extrativa apresente potencial, a ideia ainda e incipiente, de modo que e precipitado 

apontar a TCEDS-SR como substituto da configuracao convencional. Futuras implementacoes 

industrials requerem aprofundamento desta tecnologia, bem como estrategias mais robustas e 

eficientes para otimizar o design e ponto de operacao da nova sequencia. 

2.4zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA EfeitozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Remixing 

Um dos trabalhos mais relevantes sobre acoplamento termico de colunas de destilacao e o 

de Triantafyllou e Smith (1992), pois alem de desenvolverem um procedimento para encontrar o 

design e ponto de operacao otimos, os autores tambem apresentaramuma explicacao pratica (e 

bem aceita) para a alta eficiencia de colunas Petlyuk: a reducao do efeito remixing. 

Em uma sequencia convencional de colunas de destilacao na separacao de misturas 

ternarias, a composicao do componente com ponto de ebulicao intermediario alcanca um 

maximo em aigum ponto da coluna e depois decresce (pois nao e" removido) ate determinado 

valor. Se a sequericia for indireta, este decrescimo ocorre proximo ao topo da coluna; se a 

sequencia for direta, o decrescimo ocorre proximo a base da coluna principal (Figura 2.5). 

Triantafyllou e Smith denominaram este comportamento de efeito remixing: apos alcancar um 

maximo na composicao, ocorre uma diluicao do componente de volatiiidade intermediaria no 
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componente menos volatil. Para purificar outra vez o componente de volatilidade intermediaria e 

necessaria mais energia na coluna a jusante da coluna principal. O efeitozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA remixing e fonte de 

irreversibilidades no processo de destilacao e esta presente em quaiquer coluna de destilacao 

destinada a separar misturas com multicomponentes (DUNNEBIER e PANTELIDES, 1999; 

HERNANDEZ e JIMENEZ, 1999; RAMIREZ e JIMENEZ; 2004; HERNANDEZ et al., 2005; 

KIM, 2006; DELGADO etal, 2012; DWIVEDI^a/., 2013), zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Figura 2.5Efeito remixing numa sequencia convencional direta. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Topo 

Base-zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA0 Frasao molar do -j  

component e intermediario 

Com a utilizacao apropriada de uma coluna Petlyuk (valores otimos para a vazao da 

corrente de vapor e de liquido), a extracao da corrente que interliga a coluna principal e a coluna 

secundaria (pre~fracionador) deve ocorrer no ponto maximo da composicao do componente de 

volatilidade intennediaria (Figura 2.6), evitando sua "diluicao" no componente menos volatil, 

como mostra a Figura 2.7 (EMTIR, 2002; RAMIREZ e JIMENEZ; 2004). 

Em alguns casos, nem sempre a extracao no maximo da composicao do componente de 

volatilidade intermediaria corresponde ao menor consumo de energia(RAMIREZ e JIMENEZ, 

2004), como mostra a Figura 2,8. Neste caso, ocorre apenas uma reducao do efeitoremixing. 
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Figura 2.7Efeito remixing em uma coluna Petlyuk (Adaptado de Emtir, 2002) , 

Topo 

Topo d o 

pr e- f r acionador 

Al i m en t acao ao 

p r e- f r acion ador 

Ex t ra§I o 

l at er al 

Base d o 

pr ^ - f r acionador 

Base 

0 Fr acas m o l ar d o 

co m p o n en t e i n t er m ed i ar i o 
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Triantafyllou e Smith propuseram suas ideias naseparacao de misturas ternarias ideals em 

uma coiuna de PetlyukzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA e, desde entao, varios autores tambem afirmaram que o sucesso das 

sequdncias acopladas e devido a reducao do efeitorem/xmg(DUNNEBlER e PANTELIDES, 

1999; HERNANDEZ e JIMENEZ, 1999; EMTIR, 2002; RAMIREZ e JIMENEZ, 2004; 

HERNANDEZe/zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA al, 2005; KIM, 2006; ISOPESCU et al, 2008, ERRICO, 2008; DELGADO et 

ah, 2012; DWIVEDkr ah, 2013). Assim como outros autores, Guerra et al (2008) tambem 

afirmaram que a ineficiericia de sequencias convencionais de destilacao extrativa era provocada 

pelo efeito remixing, e que este poderia ser ellminado com o uso de acoplamentos termicos. 

Na literatura consultadaforam encontrados apenas dois trabalhos aprofundando o estudo 

do efeito remixing (LING et al., 2011; MENDEZ et ah, 2013), ambos considerando misturas 

ideais.O estudo do efeito remixing na separacao de misturas azeotropicas nao foi encontrado na 

literatura. 

2.5 Eficiencia Termodinamica 

Em se tratando de eftcidncia de processos quimicos, dois tipos de eficiencias podem ser 

definidos: a eficiencia energetica ou eficiencia em relacao a Primeira Lei; e a eficiencia 

exergetica, resultado da combinacao da Primeira e Segunda Leis. A eficiencia energetica leva em 

conta apenas os aspectos quantitativos de energia, enquanto que a eficiencia exergetica leva em 

conta a qualidade da energia envolvida. A utillzacao da eficiencia exergetica permite diferenciar 

as perdas para o amblente das irreversibilidades internas, alem, de refletir o verdadeiro 

desempenho de um equipamento com base no llmite maximo imposto pela Primeira e Segunda 

Lei. Existem, por exemplo, conversoes de energia que sao altamente destruidoras de exergia, 

embora uma analise energetica Indique que sejam altamente eficientes na conversao de energia, 

sendo um caso muito comum o aquecedor eletrico. 

O consumo especifico energia (SEC) e um indicador termodinamico para mensurar a 

eficiencia energetica deprocessos, de acordo com a Primeira Lei. O SEC avalia os insumos 

energeticos necessarios para produzir um determinado bem ou servleo e nesse caso, a energia 

que entra no sistema e mensurada em unidades termodinamlcas convencionais e a energia que sai 

do sistema em unidades fisicas, por exemplo, energia que entra /tonelada de produto. A energia 
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que entra gerairaente e medida ern joules. A seguir, o segundo tipo de eficiencia (a exergetica) e" 

delineada em detalhes. 

Em uma coluna de destilacao, energia e" fornecida em niveis de temperatura mais 

elevados atraves do refervedor e rejeita a maior parte do calor atraves do condensador, emzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA nfveis 

de temperatura menores, realizando entfio a separacao da mistura. O custo excessivo para realizar 

tal separacao e resultado das irreversibilidades que oeorrem durante o processo(DEMIREL, 

2004). 

Irreversibilidades sSo criadas sempre que uma forca motriz leva a ocorrencia de 

umprocesso, como por exemplo, a diferenca de temperatura levando a uma transferencia decalor, 

ou diferenca de composicao levando a uma transferencia de massa. No caso da transferencia de 

calor associado ao condensador e ao refervedor, as irreversibilidades sao causadas pela diferenca 

de temperatura entre a corrente a ser vaporizada (ou condensada) e as utilidades disponiveis para 

tal. Essas irreversibilidades podem ser reduzidas atraves do uso de utilidades a uma temperatura 

mais proxima das correntes no topo e fundo da coluna. No caso extreme, esta diferenca de 

temperatura pode ser nula, levando, entretanto a uma area infmita nos trocadores(MAIA, 2001). 

O efeitozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA mixing represents uma fonte de irreversibilidadeem um processo de destilacao, 

que surge a partir da mistura de fiuidos com diferentes composic5es e temperatures, Isto pode 

acontecer no estagio de alimentacao, no topo ou na base, quando o fluldo retorna a coluna, e 

tambem no interior da coluna quando existe uma diferenca de composicao entre os estagios 

vizinhos (HALVORSEN, 2001). Outra fonte de ineficiencia em destilacao e o efeito remixing, 

descrito no topico anterior. 

As Irreversibilidades de um processo estao diretamente relacionadas a geracao de 

entropia e diversas pesquisas utilizam os princi'plos da termodinamica para minimizar essa 

geracao. A combinacao das Leis da Termodinamica pode identificar e quantificar a fonte de 

irreversibilidades. A combinacao dos principios da termodinamica resulta na analise exergetica 

(DEMIREL, 2004). 

A Primeira Lei determina a variac&o liquida de energia do sistema, mas nao deixa claro se 

toda a energia envolvida sera transformada em trabalho. De fato, sabe-se que a energia envolvida 

em um sistema so sera completamente convertida em trabalho quando nao houver 

irreversibilidades durante o processo, o que so acontece quando a geracao de entropia e zero; este 

e o caso ideal. Em casos reals, sempre ha fontes de irreversibilidades, de modo que, nem toda a 
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energia e eonvertida em trabalho. A Segunda Lei leva este fato em consideracao, e permite 

quantificar o real trabalho realizado por um sistema, ou seja, a quantidade real de energia que 

esta sendo eficientemente usada. Neste sentido, surge o conceito de eficiSncia termodinamica de 

acordo com a Segunda Lei (ou eficiencia exergetica), que na forma mais simplificada seria a 

razao entre o trabalho real e o trabalho maximo. 

Avaliar a eficiencia termodinamica de colunas nao e uma tarefa nova, mas com o 

desenvolvimento de configuracoes com acoplamento termico, a inclusao desta analise para 

avaliar o desempenho das novas configuracdes tornou-se quase que obrigatdria, 

Em 1992, Triantafyllou e Smith afirmaram que, para a maioria das separacoes, as 

configuracdes completamente acopladas (a de Petlyuk, por exemplo) eram termodinamicamente 

mais eficientes do que os arranjos convencionais. No entanto, ate aquele momento, nenhum 

estudo sistematico havia sido realizado para comprovar tal afirmacao. 

Em 1987, Finn percebeu que apesar do menor consumo de energia em sequencias 

termicamente acopladas a um retificador ouzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA stripper lateral, as sequencias direta e mdireta de 

destilacao apresentavam eficiencias termodinamicas superiores. No entanto, anos mais tarde 

(1996) o rnesmo autor concluiu que a eficiencia entre as configuracoes acopladas e 

convencionais eram similares. 

Carlberg e Westerberg (1989) desenvolveram uma abordagem baseada nos metodos de 

Underwood para analisar a sequencia de Petlyuk. Eles conclutram que a configuracao de Petlyuk 

era mais favoravel com respeito a Primeira Lei e menos favoravel com respeito a Segunda Lei. 

Em outras palavras, a sequencia de Petlyuk tern a vantagem de exigir menor quantidade de 

energia, mas a diferenca de temperatura que existe entre o condensador e o refervedor e tao 

grande que torna o custo com utilidades excessivamente alto. 

Agrawal e Fidkowski (1998) perceberam, entao, que havia a necessidade de realizar um 

estudo sistematico sobre a eficiencia termodinamica de configuracoes acopladas. Para realizar tal 

tarefa, consideraram misturas com diferentes volatilidades relatives e allmentacdes com 

diferentes composicoes. Cinco conflguracSes de colunas de destilacao (Petlyuk, convencional 

direta e mdireta, acopladas a um retificador e stripper lateral) foram comparadas do ponto de 

vista das Leis da Termodinamica; as misturas azeotropicas, no entanto, nao foram incluldas neste 

estudo. Os autores perceberam que a eficiencia termodinamica de uma sequencia de destilacao 

depende da composicao da alimentacao e, por este motivo, deixaram claro que e dificll eiaborar 
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regras para escolher a meJhor sequencia para separar uma determinada mistura. Para uma escolha 

acertada, os autores sugerem que a melhor solucao e recorrer aos calculos de balance de massa, 

energia e eficiencia termodinamica. 

Apesar destas diverg^ncias, a maior parte dos trabalhos publicados usando sequencias 

termicamente acopladas para separar misturas ternarias e misturas quaternarias afirma que 

melhorias na eficidncia termodinamica sao alcancadas (HERNANDEZzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al, 2003; 

HERNANDEZ et al, 2005; MUNOZ et al, 2007). No entanto, pouca atencao e dada as misturas 

azeotropicas. No trabalho de Guerra et al (2008) foi mostrado que a sequencia termicamente 

acoplada (TCEDS-SR) era termodinamicamente mais eficlente que a configuracao convencional, 

e associou esse resultado a reduc&o do efeito remixing. 

O fato de misturas azeotropicas apresentarem comportamento nao trivial aliado as 

divergencies sobre eficiencia termodinamica de sequencias termicamente acopladas indica que 

novos estudos devem ser realizados para ampliar a compreensao de sequencias termicamente 

acopladas da destilacao extrativa. 

E importante mencionar que no caso de colunas de destilacao, outro tipo de eficiencia 

pode ser mencionado, a eficiencia de estagios, Este tipo de eficiencia leva em conta as 

transferdnclas de massa que ocorrem no estagio e que o afasta da condicao de idealidade. Esta 

eficiencia nao e discutida neste trabalho, pois uma eficiencia de Murphee de 100% foi 

considerada. Segundo Junqueira (2010), a comparacao entre resultados da modelagem de 

equilibrio sem e com a Introducao de eficiencia revelou diferencas sigmficativas no que se refere 

a composicao e condicoes de correntes de saida e dos perfis de temperatura, entretanto o 

consumo de energia dos refervedores das colunas nao apresentou diferencas sigmficativas com a 

inclusao da eficiencia. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

2 .6 Avaliaeao Econdmica 

Uma forma de avaliar o desempenho economico de um processo e atraves de critertos 

expressos por funcoes do tipo lucro ou custo. Problemas de simulacao, dimensionamento e 

otimizacao podem fazer uso destes criterios para garantir uma tomada de decisao acertada 

(PERLINGEIRO, 2005). Por exemplo, a avaliaeao econdmica concede mais subsfdio ao 
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engenheiro para escolher, a partir de um conjunto de configuracoes de determinado processo, a 

melhor possivel. 

A avaliaeao econdmica de um processo pode serzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA realizada em diferentes fases: desde 

a sua concepcao, na obtengao de estimativas prelimmares dos custos, que somente norteiam 

o engenheiro, ate a fase final, quando as estimativas dos custos devem ser bastante precisas. 

Na fase inicial do desenvolvimento de um processo, a precisao das estimativas dos 

custos depende basicamente da quantidade de detalhes considerados ou negligenciados; 

quanto mais detalhes incluldos no calculo das estimativas, mais precisas elas serao, e maior 

sera o custo calculado (TURTONzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al, 2003). 

Existem diversos meios para estimar os custos de uma pianta quimica, sendo os 

metodos shortcut apresentados por Douglas (1988) e Turton et al (2003) os que possuem 

maior confiabilldade devido a elevada quantidade de dados de custos dos equipamentos 

dispom'veis na elaboracao das correlacoes. A maior parte literatura consultada que realizou 

analise economica, fez uso de uma das duas opcoes citadas (EMTIR e ETOUMI, 2009; SUN 

et al, 2010; CORONA et al, 2010; LI e BAI, 2012; GHORBANI et al, 2012; MASOUMl e 

KADKHODAIE, 2012; LUYBEN, 2013; MODLA, 2013). E importante lembrar que ambos 

os autores aperfeicoaram as correlacoes desenvolvidas muitos anos antes por Guthrie 

(1969). 

Guthrie (1969) reuniu dados de custos de diversos equipamentos de plantas 

industrials (42 plantas no total). Os precos dos equipamentos foram obtidos a partir de 

fornecedores em um determinado ano. A partir do custo original no ano base em que foram 

obtidos os dados de custos dos equipamentos, e possivel obter o custo do equipamento para 

o ano de interesse, bastando incluir um indice de correcao de inflacao as correlacoes. Os 

indices mais utilizados sao o Marshall and Swift Equipment(M8c$) e o Chemical 

Engineering Plant Cost IndexCBFCl. Independentemente do t'ndice utlllzado, os resultados 

obtidos sao semelhantes(DOUGLAS, 1988; TURTON et al, 2003). 

Em 1988, Douglas publicou varias correlacoes tendo como base o ano de 1968 e 

usou o indice de correcao M&S para o ano de interesse. Anos depois, Turton et al (2003) 

atualizaram as correlacoes tendo como base o ano de 2001, e o Indice de correcao utilizado 

foi o CEPCI. De fato, as duas abordagens para estimar os custos dos equipamentos 

correspondem a um aperfeicoamento das correlacoes desenvolvidas por Guthrie (1969), que 
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acabaram tornando-se ultrapassadas, pois aconteceram mudancas significativas nas 

c o n t r i b u t e s relativas ao custo de fabricacao e material da maioria dos processos(FRAREe/ zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

al, 2006). 

Uma comparacao entre as correlacoes de Douglas (1988) e Turton et al (2003) foi 

realizada por Medeiros et al (2010), considerando varios equipamentos para estimar seus 

custos. A diferenca entre os custos calcufados por ambas as abordagens foi de no maximo 

10%. Portanto, embora as correlacoes de Turton et o/.(2003) sejam as mais recentes, nao ha 

motivos para abandonar os metodos shortcut desenvolvidos por Douglas (1988). Neste 

sentido, nesta tese de doutorado optou-se por usar as cor re la tes de Douglas para estimar os 

custos com equipamentos e utilidades para vlabilizar o calculo do custo anual (TAC). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

2.7 Conclusao 

Para concluir este capitulo, um mapa mental envolvendo os toptcos comentados 

anteriormente e mostrado na Figura 2.9. Este mapa mental esta organizado de acordo com 

os pontos mais relevantes para a execucao deste trabalho de tese. 
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3.1 Introducao 

Decadas atrfis, modelar a separacao de uma mistura multicornponente em uma coluna de 

destilacao simples era uma tarefa ardua. Mesmo com o uso do metodozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA McCabe-Thiele (o mais 

simples de todos), a tarefa exigia uma serie de engenheiros trabalhando em conjunto para 

resolver analiticamente os balancos de massa prato-a-prato. Alem disso, uma serie de hipoteses 

era usada para vlabiiizar a modelagem manualmente. 

Com a modemizacao dos computadores, surgiram os simuladores de processos quesao 

capazes de resolverproblemas envolvendo multiplas colunas de destilacao em serie, bem como 

fluxogramas completos de um processo. Desde esse desenvolvimento, diversas industrias 

adquiriram a licenca de simuladores a elevados custos; outras industrias investem no 

desenvolvimento de simuladores proprios. O fato e que a simulacao e uma ferramenta com 

capacidade para deftnir o futuro de uma industria. 

Na literatura consultada, percebe-se que a AspenTech e a detentora dos maiores e mais 

importantes simuladores de processo dos dias atuais: o Aspen® e o Hysys. O Laboratorio de 

Referenda em Controle e Automacao da Universidade Federal de Campina Grande tern uma 

experiencia de mais de 10 anos com o Aspen® e, uma parcela significativados trabalhos 

publicados nos ultimos anos envolvendo simulacao de processos faz uso destes dois simuladores, 

o que enfatiza a importancia de simuladores de processos em pesquisas academicas. Este 

trabalho envolve o estudo no regime estacionario, portanto, apenas o Aspen Plus® sera descrito 

e/ou comentado. 

O Aspen Plus® e uma ferramenta capaz de simular de forma rigorosa o regime 

estacionario de processos. Para um processo, envolvendo colunas de destilacao, por exemplo, a 

precisao depende da quantidade e qualidade de informacdes fornecidas pelo usuario. No entanto, 

informacoes desnecessarias devem ser evitadas para nao comprometer o esforco computacional, 

de modo que deve existir um compromisso entre precisao e esforco computacional. 

O modo default do Aspen Plus® £ do tipo modular sequencial, ou seja, cada bloco e 

resolvido por vez (balancos de massa e energia), de forma que, a saida (resultados) de um bloco 

sera a entrada (dados) de outro. No caso de fluxogramas contendo correntes de reciclo, a 

dlficuldade de convergencia aumenta e o Aspen Plus® faz uso detears streams. 
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Conforme comentado anteriormente, o usuario deve fornecer informacoes necessarias 

sobre o fluxograma e o Aspen Plus® realiza os calculos usando modelos matematicos que estao 

embutidos em cada bloco. A quantidade de informacoes necessarias a determinado bloco e 

fundamental para permitir que uma simulacao seja executada e o numero de informac5es 

depende dos graus de liberdade de cada bloco. 

O Aspen Pius® dispoe de algumas ferramentas que auxiliam o usuario a analisar de forma 

mais detalhada um processo, como por exemplo, ozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Sensitivity Analysis e o Design Specification. 

Ambas as ferramentas foram usadas nesse trabalho e serao comentadas a seguir. 

As duas configuracoes avaliadas, convencional e termicamente acoplada, consistem 

essencialmente de duas colunas de destilacao cada. Para simular cada coluna foi escolhido o 

bloco RadFrac®, que consiste de um rigoroso modelo matematico para calculo de operacoes 

multiestagios de fracionamento h'quido-vapor. Os livros de Seader et al. (2011), Luyben e Chien 

(2010) e o Manual do Aspen Pius® foram as referencias utilizadas para comentar os pontos mais 

relevantes envolvidos no modelo RadFrac®. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

3,2 Equilibrio de Fases 

O calculo default do RadFrac® considera como hipotese o equilibrio de estagios ao longo 

da coluna. Nesta suposicao constdera-se que em cada estagio da coluna ha um equilibrio entre as 

fases liquida e vapor. O equilibrio diz respeito a distribuicao das especies em duas fases e, para 

entender a sua importancia, o conceito da energia livre de Gibbs e o ponto de partida. No caso de 

um equilibrio liquido-vapor: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

f! =  fl (3-D 

Onde 

fi = Fugacidade do componente i na fase vapor 

fi = Fugacidade do componente; na fase liquida 

A partir da fugacidade e possivel definir duas variaveis que representam a nao idealidade 

da fase vapor (coeficiente de fugacidade) e da fase liquida (coeficiente de atividade). No caso da 

fase vapor, a representacao simpliftcada^: 
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(3.2) 

Onde zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

<pf = Coeficiente de fugacidade parcial na fase vapor do componente / 

yi — Fracao molar do componente i na fase vapor 

P = Pressao total do sistema 

Quando a fase vapor apresenta comportamento ideal (pressoes baixas e moderadas), <pf e 

proximo da unidade. Neste caso a Equacao 3.2 se reduz a pressao parcial do componente r. 

Devido a pressao de operacao das colunas de destilacao, nesse trabalho, a fase vapor foi 

considerada ideal, de modo que foi usada a Equacao 3.3. 

Para a fase liquida a representacao classlca e: 

Onde 

Yi = Coeficiente de atividade do componente / 

%i = Fracao molar do componente i na fase liquida zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

pyap = PressSo de vapor do componente i na temperatura do sistema 

Para soiucoes ideais (especie quimicas semelhantes), Yi & proximo da unidade e, neste 

caso, a Equacao 3.4 se reduz a: 

A Equacao 3.5 nao pode ser usada neste trabalho, ja que o sistema quimico de interesse 

apresenta formacao de azeotropo, sendo a Equacao 3.4 a escolha mais acertada para representar a 

fase liquida. Assim, a base do equilibrio de fases para este trabalho 6: 

(3.3) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

ftzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA = nxtPr (3.4) 

(3.5) 

ytP = YiXtpr 
(3.6) 

A pressao de vapor e estimada atraves de uma extensao da equacao de Antolne: 
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(3.7) 

parazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA C8i<T< C9i 

OndezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Cxi a C7i sao os parametros do modelo e Csi e C9i sao os limites de temperatura em que a 

equacao tern valldade. 

Tanto o coeficiente de fugacidade, quanto o coeficiente de atividade sao calculados 

atraves de equacoes propostas por pesquisadores e cada equacao apresenta restricdes que 

direcionam seletivamente a sua aplicabilidade. O coeficiente de fugacidade e" estimado atraves de 

equa0es de estado, mas,conforme citado anteriorrnente, a fase vapor do sistema em estudo 

apresenta comportamento proximo do ideal, e por isso as equacoes de estado estao fora do 

escopo deste trabalho. Por sua vez, a fase liquida do sistema em questao nao apresenta 

comportamento ideal e o coeficiente de atividade teve de ser calculado. Uma serie de modelos 

pode ser usada para ocalculo do coeficiente de atividade: UNIQUAC, NRTL, Margules, Wilson, 

etc. A escolha de determinado modelo depende do sistema quimico e das condicSes a que este 

sistema esta sujeito. Nesse trabalho, todas as slmuiacoes foram realizadas utllizando modelo 

NRTL, o qual sera brevemente descrlto no topico seguinte. 

Ainda em se tratando do equilibrio de fases, e preciso comentar sobre a razao do 

equilibrio de fases, conhecida como valor-K (K-value) e que, matematicamente, corresponde a 

razao entre a composicao da fase vapor e liquida de um componente: 

Cada componente em uma mistura emzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA equilibrio possui um valor-K. A equacao 3.8 deixa 

claro que o valor-K de um componente mais volatil e maior do que o valor-K para um menos 

volatil. Muitas vezes o valor-K e chamado de constante de equilibrio, mas esse termo 

"constante" 6 equivocado ja que o valor-K depende fortemente da temperatura, da pressao e da 

composicao. A defmic&o do valor-K possui grande importancia computacional, pois e uma das 

principals variaveis de iteracao da estrategia de solucao (Inside-Out) que o bloco RadFrac® 

utillza. 

A partir da defmicao do valor-K outra importante definlcao surge, que e a volatilidade 

relativa entre dois componentes, matematicamente representada por: 

(3.8) 
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at> VljzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Kj (3.9) 

A volatilidade relativa representa, de forma simplificada, a dificuldade ou facilidade em 

separar dois componentes. A influencia da temperatura nesta variavel e menor do que no valor-

K. Altos valores da volatilidade relativa sugerem baixa dificuidade em separar os componentes 

envolvidos na mistura. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

3.3 Modelo Termodinamico: NRTL 

A primeira decisao, e talvez a mais importante, na modelagem de um processo quimico 

diz respeito a escolha do modelo termodinamico, que devera prever corretamente as 

propriedades da mistura nas condicdes que o usuario necessitar. No caso da mistura etanol/agua, 

foi escolhido o modelo NRTL para representar a nao idealidade da fase liquida, por ser o mais 

recomendado pela literatura (MEIRELLESer al., 1992; KOTAfe/ alf 2007; DIASet al., 2008).As 

equacoes que representam o modelo NRTL sao: 

lny. — %>JXJRJ$HzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA _j_ V 1 xjGtj ( }ZmxmTmjGmj\ 

1 HkxkGki £j*Y*kxkGkj\ 11 T,kxkGkj J 

Gji^expi-atjTij) (3.11) 

Ty = a y + ^ + Cyfar+/yr (3.12) 

cry = cy + dij(T - 273.15 K) (3.13) 

xa = 0 (3.14) 

Gtt = l (3.15) 

Onde: 

Y = Coeficiente de atividade do componente; 

x = Fracao molar do componente na fase liquida; 

T = Temperatura 

a,h,e,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA f ,Gfr = Parametros deinteracaobinaria 
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Os parametros binarios ay, &y, ey e / y sao assimetricos; por exemplo, ay pode nao ser 

igual a a;-(. Isto quer dizer que os componentes na mistura nao se distribuem uniformemente 

seguindo a teorla de composicao local. Os parametros binarios para cada especie quimica foram 

obtidos a partir do banco de dados do Aspen Plus®, que por sua vez, e baseado no banco de 

dados do Dechema. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

3.4 Equacoes MESH 

Uma coluna de destilacao e, de forma simplificada, um equipamento que permite a 

transferencia de massa (principalmente) e energia atraves dos pratos que existem em seu interior. 

Em cada prato considera-se que ha o equilibrio entre as fases liquida e vapor; apesar de na 

pratica isso nao ocorrer e ser necessario introduzir um valor para a eficiencia de separacao. As 

fases por sua vez, realizam a troca de massa e energia em contracorrente: enquanto o liquido 

desce ao longo da coluna, o vapor sobe; e a medida que esse processo ocorre, a transferencia de 

massa e energia e realizada. 

0 bloco Radfrac® preve os fenomenos fisicos envolvidos em uma coluna de destilacao 

atraves de uma serie de relacoes matematicas capazes de descrever o processo de separacao em 

contracorrente. Essa serie de relacoes consiste de quatro conjuntos basicos de equacdes, 

denominados equacoes MESH: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

S Equacoes de balanco de massa (M); zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

S Relacoes de equilibrio (E); 

S EquacSes de somatorio (S); 

•S Equacoes de balanco de energia (H). 

As equacoes MESH podem ser obtidas usando o prato generico de uma coluna de 

destilacao ilustrado na Figura 3.2. O Aspen Plus® considera que os estagios sao numerados em 

ordem crescente de cima para baixo. 0 esquema para este prato contempla todas as 

possibilidades possiveis: entrada de alimentacao (Fj), retirada lateral na fase liquida (U) ou na 

fase vapor (Wj), correntes liquida e vapor entrando ou deixando o estagio (Lj, Vj, Lj_i e Vj+i), 

alem da energia que pode estar sendo transferida para o prato ou a partir dele (-Q ou +Q, 

respectivamente). 
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Para cada corrente entrando ou saindo do estagio j , esta associado determinado numero de 

propriedades: vazao (V, L e F), entalpia (h), temperatura (T), pressao (P) e composicao (x, y e z). 

As equacSes descritas a seguir sao representativas para as colunas usadas neste trabalho de tese: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Figura 3.1 Estagio de equilibrio generico. 

V, L. . 

(1) Balanco de massa para cada componente i em cada estagio j (M) 

(3.16) 

(ii) Relacoes de equilibrio para cada componente i em cada estagio j (E) 

(3.17) 

(iii) Somatorio das fracoes motares em cada estagio j (S) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

c zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

c 

= £ * y - i = 0 (3.18-b) 

(iv) Balancos de energia em cada estagio j (H) 

HtJ = lhlhLij^ + Vi+1hyJ+1 + FjhPJ - (Lj + Uj)hLJ - {Vs + Wf)hVJ - (ou+)Qj = 0 (3.19) 
Partindo do principio de que as condic^es de alimentacao sao conhecidas, assim como a 

retirada ou entrada, e tambem o perfil de pressao ao longo da coluna, havera (2C + 3)N equacoes 

e (2C + 3)N variaveis,; onde C e a numero de componentes e N o numero de estagios. 
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Normalrnente, o valor das cargas termicas do refervedor e condensador nao sao conhecidas (Qr e 

Qc, respectivarnente). 

A Tabela 3,1 simplifica a fomiulacao do modelo, cujo resultado e um sistema de (2C + 

3)N de equacdes nab-Iineares e (2C + 5)N variaveis, o que indica dizer que o bloco Radfrac® 

(para uma coluna de destilacao com condensacao total) apresenta dois graus de Iiberdade. Este 

sistema e resoivido iterativamente atraves do algoritmozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Inside-Out. Estes graus de Iiberdade sao 

escolhidos de acordo com a formulacao do problema. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Tabela 3.1 Analise de graus de Iiberdade de uma coluna de destilacao. 

Variaveis 
C*i) CN zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

(yd CN 

N 

h N 

VJ N 

Qr 1 

Qc 1 

(2C + S)N 

Equagoes 
CN 

CN 

N 

<Sy)j N 

N 

(2C + 3)N 

Algoritmo de Convergencia: Inside-Out 

Conforme apresentado anteriormente, o bloco Radfrac resolve o conjunto de equacoes 

MESH que representa uma coluna de destilacao. A quantidade de equacoes a serem resolvidas 

depende essencialmente do numero de componentes e do numero de estagios da coluna. Para 

solucionar o conjunto de equacoes n&o lineares formadas, diversos metodos foram 

desenvolvidos. Historicamente, existem dois tipos de abordagens para solucionar as equacoes 

MESH: abordagem baseada em desacoplamento e abordagem baseada em solucao sirnultanea. 

A abordagem baseada em desacoplamento e representada por metodos como bubble point 

e sum rate, cuja ideia e dividir e agrupar as equacoes MESH e particionar ou emparelhar com as 
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variaveis MESH, de modo que este sistema seja resolvido por etapas. Tais metodos apresentam 

problemas quando os componentes da mistura possuem pontos de ebulicao proximos. Alem 

disso, ha dificufdade em generalizar estes metodos para qualquer tipo de coluna de destilacao. 

O Metodo de Newton e o principal representante da abordagem cuja ideia e a solucao 

simultanea das equacoes MESH. Apresenta bons resultados para misturas nao ideals, alem de 

poder ser estendido para a maioria das configuracoes de colunas de destilacao. A 

desvantagemdeste metodo e o fato de necessitar uma boa estimativa inicial. 

O algoritmozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Inside-Outfoi desenvolvido, por Boston e Sullivan em 1974, para superar as 

limitacoes das abordagens citadas anteriormente e apresenta bons resultados em problemas de 

destilacao multicomponentes; seja a mistura ideal ou nao ideal. Alem disso, pode ser estendido 

para a maioria das colunas de destilacao existentes e nao exige estimativas iniciais precisas. 

O metodo Inside-Out consiste de dois loops: um externo (loop Outside) e um interno 

(loop Inside). No loop externo, as propriedades fisicas, tais como, constantes de equilibrio e 

entalpias sao calculados atraves de modelos simples (ou aproximados). Para alcancar 

convergencia do loop externo, o Radfrac® usa como default uma combinacao entre os metodos 

de Wegsteln e de Broyden. Os resultados do loop externo sao enviados para o loop interno que 

usa as propriedades calculadas (no loop externo) para uma iteracao da solucao das equacdes 

MESH (o default e usar o metodo de Broyden), Os resultados do loop interno sao enviados para 

o loop externo para calculo das propriedades. Este ciclo e repetido ate que a convergencia seja 

alcancada. Uma grande vantagem deste metodo e que ele nao necessita de boas estimativas 

Iniciais, ao contrario da abordagem simultanea. 

Portanto, o modelo Radfrac default usa o algoritmo iterativo Inside-Oat para resolver as 

equacSes MESH, considerando a hipotese de equilibrio Hquido-vapor entre os estagios. A 

solucao deste probiema e a determinacao de perfis de vazoes de vapor e de liquido, perfis de 

composicSes e perfis de temperatura, a partir de um conjunto de condic^es iniciais. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

3.6 Ferramenta 1:zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Design Specification 

Quando o usuario usa uma Design Specification, e possivel especificar o valor desejado 

para uma variavel do fluxograma. As variaveis usadas em um fluxograma como Design 

Specification sao chamadas de variaveis arnostradas. Para cada Design Specification, o usuario 
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tambem deve selecionar uma variavel de entrada do bloco ou variavel de corrente de alimentacao 

do processo a ser ajustado para satisfazer a especiffcacao do projeto, Esta variavel e chamada a 

variavel manipulada. AzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Design Specification atinge seu objetivo atraves da manipulacao de uma 

variavel especificada pelo usuario. 

Conforme descrito no topico anterior, o modelo Radfrac® utiliza o metodo Inside-Out 

para solucionar as equacdes MESH, que por sua vez, consiste de dois loops Iterativos, o externo 

e o interno. Quando o modulo Design Specification e usado, ha um loop intermediario que e 

adicionado ao algoritmo Inside-Out. Este loop e resolvido atraves do Nested Middle Loop, um 

algoritmo de convergencia que tenta satisfazer as especificacoes desejadas atraves da 

determinacao dos valores das variaveis manipuladas (ou de decisao) (dentro de limites 

previamente definidos) que minimlzam a soma ponderada dos quadrados da funcao: 

Onde 

m e o numero da design specification', 

G e o valor calculado 

G e o valor desejado 

Ceo fator de escala 

w6o fator de ponderacao 

Varias especificacoes (Design Specs, DS) podem ser definidas, no entanto, a quantidade 

de variaveis manipuladas (Vary) podera ser igual ou menor a quantidade de especificacoes. O 

algoritmo que manipula cada uma das Vary para minimizar 0 nao depende de combinar variaveis 

particulars com as especificacoes desejadas. De fato, deve-se selecionar uma variavel 

manipulada que tenha efeito significativo em pelo menos uma das especificacoes. 

Quando ha mais DS que Vary, o algoritmo atribui fatores de ponderacao para refletir a 

importancia relativa das especificac5es. Quanto maior o fator de ponderacao, menor sera o erro entre 

o valor calculado e o valor desejado. Fatores de escala normalizam, de modo que as diferentes 

especificacoes sao comparadas numa base consistent^. 

(3.20) 
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O algoritmozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Nested Middle Loop usa o Metodo da Secante para minimizar a fimcSo 

objetivo com uma DS ou o Metodo de Broyden para multiplas DS's. Um esquema geral de como 

o bloco RadFrac® funciona e mostrado na Figura 3,3. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Figura 3.2 Sequencia de solucao do bloco RadFrac® com Design Specification. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Loop Outside 

Converge parametros de propriedades fisicas 
utiiizando uma combinacao entre os metodos 
de Wegstem c Broyden. 

Loop Middle 

Minimiza a fimcao objetivo defmida no 
Design Specification usando o metodo de Broyden. 

Loop Middle 

Resolve as equacoes descritas para temperatura (T), 
composicao da fase liquids (x) e vapor (y) e vazoes de 
Liqutdo (L) e vapor (V) usando o metodo de Broyden 
ou o metodo da Secante. 

3.7 Ferramenta 2; Sensitivity Analysis 

Geralmente, e importante estudar o efeito de uma variavel manipulada sobre outras 

variaveis de projeto (ou operacao), A ferramenta do Aspen Plus® usada para realizar tal tarefa e o 

Sensitivity Analysis. 

tnicialmente, o usuario deve definir quais variaveis serao analisadas (variaveis 

dependentes), ou seja, quando determinada mudanca for realizada em uma variavel, qua! o 

impacto desta mudanca em outra? Um intervalo delimitado por um limite inferior e superior e 

defmido para a variavel que sera manipulada (variavel independente), alem disso, o usuario 

escoihe o incremento que deseja para analise. 

Quando este bloco e usado, um conjunto grande de resultados pode ser obtido, 

dependendo do tamanho do incremento. Estes resultados podem ser plotados em um grafico 

"variavel dependente versus variavel independente", permitindo prever o comportamento de 

dlversas variaveis de um processo, quando estas estao sujeitas a determinados disturbios. 
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3.8 Coaclusao 

Este capitulo apresentou os detalhes envolvidos na simulacao das sequencias estudadas 

neste trabalho. O modelo termodinamico NRTL foi usado para representar a nao idealidade da 

fase liquida do sistema etanol/agua. Equilibrio estre os estagio foi assumido e o bloco Radfrac® 

foi escolhido para repredentar as colunas de destilacao. Os detalhes envolvidos no algoritmo zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Inside-Ota foram comentados, bem como as ferramentas usadas para analisar o processo (Design 

Specification e Sensitivity Analysis). 
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4.1 Proeedimento de Analise para um Processo Completo de Destilacao Extrativa 

O solveute tern papel fundamental em uma destilacao extrativa: ele e o responsavel por: 

"quebrar" o azeotropo, atraves da altera^ao da volatilidade relativa da mistura. Uma forma de 

mostrar a influSncia do solvente e atraves do uso de diagrama em base livre de solvente (ou 

diagrama pseudobinario). 

Ho estudo de caso considerado, estes diagramas mostram a importancia do solvente 

etilenoglicol (EG) sobre a separacao da mistura etanol/agua (ETOH/H20): quanto maior a 

concentracao de EG na mistura, mais afastada a curva de equilibrio esta da diagonal. Estas 

curvas sao construidas a partir do calculo do ponto de bolha usando um vaso flash. Cada curva 

de equilibrio represents uma concentracao diferente de EG, que e alcancada variando apenas a 

vazao de solvente que alimenta o flash (Figura 4. la). 

Para a construct destes diagramas, deve-se fixar a fracao molar de solvente,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA xEG, na 

entrada. Em seguida, calculam-se os valores da frac&o molar de etanol e agua na mistura 

pseudobinaria. Matematicamente, tem-se que: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

XETOH + XH20 + XEG ~ 1 (4.1) 

Rearranjando a Equacao 4.1, obtem-se: 

1 — xEGzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA — X&ron + XH2Q (4.2) 

Dividindo-se os dois lados por X^QH 4- xH2o> obtem-se; 

1 ~XEG 

1 (4.3) 
XETOHzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA + XH20 

Substituindo (4.2) em (4.3): 

XETOH + XH2Q 

XETOH + XH20 
1 (4.4) 
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Desenvolvendo (4.4): zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Xetoh + 522 = 1 ( 4 5 ) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

XETOHzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA + XH20 XETOH + XH20 

E definindo: 

V — XETOH 

XETOH + xH2o (4.6a) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

XH20 = %HZ0 (4.6b) 

Substituindo (4.6) em (4.5) chega-se a: 

XETOH + Xmo ~ 1 (4-7) 

Repetindo estes passos para a fase vapor: 

YETOH + YHZO = 1 (4-8) 

Onde: 

ET0H ~~ yETOH + Ymo (4.9a) 

v - y H 2 Q (4.9b) 

yETOH + 7 H 2 0 

AFigura 4.1b mostra o diagrama pseudobinario para varias coneentracoes de EG na 

mistura ETOH/H20. Verifica-se que quanto maior a concentracao de EG, mais afastada a curva 

de equilibrio esta da diagonal. Para coneentracoes de EG acima de 50%, o azeotropo desaparece. 

No caso do flash, as curvas de equilibrio dependem apenas da vazao de solvente. 

Entretanto, ao considerar uma coluna de destilacao extrativa, o numero de variaveis aumenta e o 

perfil de composicao ao longo da coluna e que deve ser avaliado. Alem da vazao de solvente (S), 

outras variaveis influenciam diretamente a pureza dos produtos e o consumo de energia: razao de 
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refluxo (R), numero de estagios da coluna, loealizacao dos estagios de alimentacao de solvente e 

azeotropo binario. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Figura 4.1a) Vaso flash usado para caicutar as curvas de equifibrio do ELV b) Diagrama pseudobtnario do ELV 

(NRTL, e pressao igual a 1 atm) para o sistema ETOH/H20 usando diferentes quantidades de EG. 

Com o objetivo de avaliar apenas condicoes operacionais, este trabalho considera que o zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

design de ambas as sequencias estudadas esta fixo (loealizacao das alimentacoes e numero de 

estagios foram excluidos da analise). Do ponto de vista industrial, encontrar pontos operacionais 

adequados e mais econdmico que modificacoes na estrutura de uma coluna de destilacao. O 

design da coluna extrativa foi o obtido por FigueirSdo et al. (2014), enquanto aTCEDS-SR foi 

obtida a partir da sequencia convencional, como sugere Guerra et al. (2008). 

Se o design esta fixo, alem da vazao de solvente, a razao de refluxo tambem deve ser 

avaliada. Na simulacao de uma mesma coluna extrativa e considerando as mesmas restricCes de 

pureza no topo e na base, diferentes condicoes operacionais de R e S podem ser encontradas, 

como mostra a Figura 4.2.Neste caso, cada condicao operacional resultou em uma carga termica 

diferente. 

A Figura 4.2 tambem mostra que diferentes perfis de composicao na fase liquida sao 

encontrados. A partir do perfil de composicao de solvente, verificou-se a existencia de um plato 

da composicao de EG na regiao extrativa (linha pontilhada). Figuelredo et al. (2014) 

denominaram este plato de teor de soivente(xEG) ao longo da regiao extrativa e propuseram um 
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procedimento que consiste em especiftcar o teor de EG no prato de alimentacao de solvente para 

analisar varias cornbinaedes de R e S em uma coluna extrativa. No procedimento proposto, a 

especificacao do teor de EG (pode ser realizada da mesma forma que uma restricao de pureza) no 

prato de alimentacao do solvente garante solucao unica para a coluna de destilagao extrativa. 

Fazendo analogia comzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA McCabe-TMele, e como se existisse uma unica reta de retificacao que 

satisfizesse as especificacoes. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Figura 4.2. Perfis de composicao da fase liquida ao longo da coluna extrativa (sequencia convencional) para xEG = 

0,3 (a) exEG = 0,7 (b). 

a) b) 

A partir do sucesso da apficacao para a coluna extrativa, decidiu-se estender a apHcacao 

do procedimento para a sequencia convencional completa e para a sequencia termicamente 

acoplada do processo de destilacao extrativa. Na sequencia convencional ha a presenca de um 

reciclo entre as colunas extrativa e de recuperacao. No caso da configuracao TCEDS-SR, surge 

uma nova variavel, que e a vazao de vapor para a coluna lateral, a qual deve ser considerada 

como uma das variaveis de decisao. 

Fluxogramas com reciclo apresentam dificuldade para convergir, princlpalmente quando 

produtos de alta pureza devem ser obtidos. No caso do processo de destilacao extrativa -

sequencia convencional, o problema pode ser descrito da seguinte forma: 

i. A convergencia satisfazendo as especificacoes de topo e de base da coluna extrativa e 

alcancada para determinado valor da razao de refluxo e da vazao de solvente (neste caso, 

as variaveis manipuladas ou de decisao). A corrente de base desta coluna e enviada para a 

coluna de recuperacao. 
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it, A convergencia satisfazendo as especificacoes de topo e de base da coluna de recuperacao 

e atcancada para determinado valor da razao de refluxo e da vazao de base (ou de topo). A 

vazao de base desta coluna, contendo o EG recuperado, e enviada de volta para a coiuna 

extrativa. 

iii. Na proxima iteracao, novamente a razao de refluxo e a vazao de solvente serao 

manipuladas para alcancar a convergencia da coluna extrativa. E e" nesse ponto que os 

balancos de massa e energia apresentam dificuldades para "fechar" (principalmente para o 

EG), vlsto que a nova solucao (novo perfil de composicao e de temperatura) pode ser 

diferente da anterior. 

Os itens acima tentam explicitar que em cada iteracao a convergencia das duas colunas e 

alcancada; entretanto, a vazao de EG que retorna da coluna de recuperacao, normalmente, e 

diferente daquela que alimenta a coluna extrativa, o que ocasiona nova iteracao, levando a nao 

convergencia do sistema. 

O procedimento de analise que este trabalho propSe consiste das seguintes etapas: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Alcangando a Convergencia usando o Design Specifiaction 

1. Especificar a pureza do produto no topo da coluna extrativa. 

2. Especificar o teor de solvente no prato de alimentacao desse componente. 

3. Manipular, simultaneamente, razao de refluxo e vazao de solvente da coluna extrativa. O 

blocozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Design Specification e usado para realizar esta tarefa. 

4. Especificar a pureza do produto desejado no topo da coluna de recuperacao. 

5. Especificar impureza na base da coluna de recuperacao. 

6. Especificar vazao de vapor que interliga as colunas (esta etapa deve ser considerada 

apenas na sequencia TCEDS-SR, pois este acoplamento termico entre as colunas nao 

existe na sequencia convencional). 

7. Manipular razao de refluxo e, no caso da sequencia convencional, razao 

destUado/aiimentacSo, da coluna de recuperacao. O bloco Design Specification e usado 

para realizar esta tarefa. 

Alcancando o Ponto Otimo usando o Sensitivity Analysis 
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8. Fazer uma analise de sensibilidade varlando o teor de solvente no prato de alimentacao 

desse componente. O blocozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Sensitivity Analysis e usado para realizar esta tarefa. 

9. Fazer uma analise de sensibilidade na vazao de vapor que interliga as colunas dentro de 

um intervalo previamentezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA definido (esta etapa deve ser considerada apenas na sequencia 

TCEDS-SR). O bloco Sensitivity Analysis e usado para realizar esta tarefa. 

A Figura 4.3mostra o fluxograma contendo as etapas do procedimento de analise de uma 

sequeticia convencional e de uma TCEDS-SR. No caso da TCEDS-SR, as etapas envolvendo a 

vazao de vapor que interconecta as duas colunas nao devem ser consideradas na sequencia 

convencional. No topico seguinte, os detalhes envolvidos na construe&o das configuracoes 

estudadas e a aplicacao doprocedimento proposto serao delineados. 

Figura 4.3 Procedimento de analise proposto para uma destilacao extrativa usando o Aspen Plus® (sequencias 

convencional e acoplada). 

ferramentas Aclo Afvo 

Design Specification 

Sensitivity Analysis zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

r 5 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAManipular razao de 

refluxo 

4> 

Manipular vazao de 

solvente 

Varredura no teor de 

solvente 

H3 
Varredura na vazao de 

vapor (Somente m zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
TCEBC-SR)  

Plato de solvent© e 

Pureza no topo da 

coluna 

Ponto otimo i 

operacao 

A unica restricao para uso deste procedimento proposto e a existencia do teor de solvente 

constante ao longo da regiao extrativa (plato). Esse platd foi verificado para a mistura 

acetona/cloroformio, que forma azeotropo de maximo e usa DMSO como solvente para 
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"quebrar" o azeotropo. A linha tracejada da Figura4.4 mostra a existencia do plato nesse sistema 

quimico. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Figura 4.4 Perfil de composite- da fase liquida no sistema Acetona/Clorofdrmio/DMSO. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Estagio 

Tambem foi verificada a existencia do platd de solvente ao longo da regiao extrativa no 

uso de liquidos idnicos, como por exemplo, no caso da separacao etanol/agua, como mostra a 

linha tracejada da Figura 4.5. 

Figura 4.5 Perfil de composicao da fase liquida no sistema Etanol/Agua/Uquidolonico (Figueiroa, 2011). 

4.2 Simulacao do Processo 
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Todas as simulacSes forarn realizadas utilizando o modelo Radfrac do Aspen Plus , 

conforme descrito no Capitulo 3. Resultados experimentals comprovam que o NRTL e o modeio 

termodinamico mais representativo do comportamento nao ideal do sistema qufmico em questao 

(BLACK e D1TSLER, 1974; MEIRELLESzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al, 1992; KOTAI et al, 2007). 

4.2.1 Sequencia Convencional da Destilagao Extrativa 

A obtencao de etanol anidro e realizada em trSs colunas: a coluna pre»concentradora, a 

coluna extrativa e a coluna de recuperacao. A coluna pr^-concentradora foi excluida deste 

estudo, pois a mesma tern a funcao unica de concentrar a mistura etanol/agua ate um ponto 

proximo do azeotropico. Sendo assim, o estudo foi dlrecionado para as colunas extrativa e de 

recuperacao. Na sequeficia convencional a coluna extrativa (CI) deve separar o etanol a uma 

pureza desejada no topo, enquanto que etilenoglicol e agua seguern para serem separados na 

coluna de recuperacao (C2), que obtem agua como o produto destilado e o solvente praticamente 

puro como produto de fundo, que poster!ormente e reciclado a coluna extrativa. 

O fluxograma da Figura 4.6 e construido passo-a-passo. Inicialmente simula-se a coluna 

extrativa ate a obtencSo de sua convergencia.O bloco segtiinte (bomba) e adicionado ao 

fluxograma e simulado. Apos a convergencia, adiciona-se a coluna de recuperacao e mais uma 

vez a simulacao e executada ate obtenc&o da convergencia. De fato, um novo bloco 

(equipamento) e" adicionado a cada sucesso da simulacao anterior. Nesta etapa, nao foi verificado 

qualquer problema durante as simuiacoes. No entanto, a inclusao do reciclo ao fluxograma 

apresentou problemas relaclonados ao fechamento dos balancos de massa e energia. 

Figura 4.6 Fluxograma para o processo de destilacao extrativa convencional (coluna extrativa e de recuperacao). 
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Uma das maiores contribuicoes do procedimento proposto neste trabalho e o fato da 

especificacao do teor de soivente no prato de alimentacao do mesmo eliminar os problemas de 

convergencia. 

Com relacao a construcao do fluxograma da Figura 4.6, pode ser observado que a 

corrente de reciclo (RECYCLE) esta integrada termicamente a corrente contendo a mistura 

ETOH/H20 (AZEO). Os dados para as coiunas de destilacao e alimentacdes encontram-se nas 

Tabelas 4.1 e 4.2, e estao baseados nos trabalhos de MetrelleszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al (1992) e Figueiredo et al. 

(2014). 

Tabeia 4.1 Dados de entrada das correntes (estimativa intcial para a 1" iteracao). 

AZEO 

Fracao molar de etanoi 0,85 

Fracao molar da agua 0,15 

Temperatura (°C) 40 

Vazao (kmol/h) 100 

SOLVFEED 

Fracao molar de etilenoglicol 1 

Temperatura (°C) 40 

Vazao (kmol/h) 90 

Tabeia 4.2 Dados de projeto das coiunas de destilacao. 

CI C2 

N6rnero de estagios 24 10 

Estagio de alimentacao da mistura etanol/agua (AZEOFEED) 16 

Estagio de alimentacao do soivente (SOLVFEED) 4 

Estagio de alimentacao EG+H20 - 5 
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Pressao no topo da coluna (atm) 1 0,6 

Queda de pressao ao Jongo da coluna (atrn) 0,2 0,1 

Razao de refluxo (molar) 0,6 2,5 

Razao Destilado/Alimentacao de etanoi (molar) 0,9999 0,9999 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Apos a simulacao a convergencia e alcancada, mas o produto pode estar fora de 

especificacSo, e um metodo de tentativa e erro pode tomar-se dJspendioso. Duas restricSes de 

pureza, uma no topo e outra na base, geralmente sao especificadas. A restricao da pureza 

desejada do etanoi no topo da coluna extrativa e obtida utiiizando a ferramentazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Design 

Specification do Aspen Plus^. O procedimento proposto neste trabalho sugere que a segunda 

restricao seja a especificacao do teor de EG no prato de alimentacao do soivente (atraves do uso 

de uma Design Specification). Na Tabeia 4.3, encontram-se as restricoes citadas, alem daquelas 

necessarias a coluna de recuperacao. 

Para alcancar estas restricoes as variaveis a serem manipuladas foram incluidas nas 

celulas Vary, do bloco Design Specification. No caso da coluna extrativa, as variaveis 

manipuladas (ou de decisSo) sao R e S, enquanto que na coluna de recuperacao essas variaveis 

foram a razao de refluxo e a razao destilado/alimentasao. O intervalo em que estas variaveis 

foram manipuladas foi escolhido de acordo com dados da Hteratura (MEIRELLES et al, 1992; 

BRITO et al, 1992), e encontram-se na Tabeia 4.4. 

Tabeia 4,3 Espeeificacoes de purezas 

CI 

Fracao molar de etanoi no topo 

Teor de soivente zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

XETOH - 0,999 
xEG = 0,4 

C2 

Fracao molar de etilenoglicol na base 

Frac&o molar de etilenoglicol no topo 

x§f = 0,99995 

x™p = 0,0001 

Tabeia 4.4 Variaveis manipuladas. 

CI 

Razao de refluxo 

Vazao de soivente (kmol/h) 

0,1 < Rl< 10 

3 0 < 5 < 3 0 0 

C2 

Razao de refluxo 

Razao destiiado/alimentac&o 

0,1 < R2 < 10 

0,5 < D/F < 1 
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Com o objetivo de encontrar o minimo consumo de energia, uma analise de sensibilidade 

foi realizada usando ozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Sensitivity Analysis do Aspen Plus®, para fazer uma "varredura" no teor de 

soivente, de acordo com os limites apresentados abaixo: 

0,2 < xEG < 0,8 

Na analise de sensibilidade, um incremento de 0,05 para o teor de soivente foi escolhido. 

Os limites do intervalo na analise de sensibilidade foram estabelecidos de modo que as restricoes 

de pureza fossem alcancadas. Fora destes limites, nao foi possivel alcancar as restricoes de 

pureza e a simulacao nao convergia. 

4.2.2 Sequencia TCEDS-SR 

A sequencia termicamente acoplada a um retificador lateralda destilacao extrativa 

(TCEDS-SR) pode ser obtida a partir da convencional (direta), como explicado no Capitulo 2 

(Figura 2.4). Na TCEDS-SR, o etanoi tambem e produto de topo da coluna principal; a diferenca 

e que soivente praticamente puro sai pelo fundo da coluna extrativa (CI), enquanto que a agua e" 

removida no retificador lateral (C2). Alem disso, o reciclo de soivente foi adicionado ao 

fluxograma para reaproveitar o soivente e integrar termicamente com a alimentacao de 

azeotropo. O fluxograma da TCEDS-SR e mostrado naFigura 4.7. 

A simulacao foi realizada bloco a bloco, de acordo com os dados das Tabelas 4.5 e 4.6. A 

retirada lateral de vapor da coluna principal representa um grau de Hberdade adicional, o que 

aumenta a complexidade na convergencia do modelo. Esta vazao tern influencia significativa no 

consumo de energia de uma TCEDS-SR. Inicialmente, o valor desta vazao de vapor foi estimado 

apenas para garantir convergencia. Deve ser salientado que a ausencia do refervedor da TCEDS-

SR e responsavel pela reducSo de uma unidade nos graus de liberdade de C2. 

Figura 4.7 Fluxograma para o processo de separacao ETOH/H20 usartdo uma TCEDS-SR. 
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Para garantir as especificacdes de pureza, o blocozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Design Specification foi usado em cada 

coluna. As mesmas restricoes de pureza especificadas para a sequencia convencional foram 

usadas na TCEDS-SR. Esta estrategta foi usada para permitir uma comparacao rigorosa entre as 

duas configuracoes. E importante salientar que na ausencia do refervedor em C2, apenas uma 

especificacao deve ser definida, o que diminui o numero de variaveis de decisao a serem 

manipuladas nesta coluna. As variaveis de decis&o tambem foram as mesmas da sequencia 

convencional. Os detalhes envolvidos nestas etapas encontram-se nas Tabeia 4.7 e 4.8. 

Tabeia 4.5 Dados de entrada das correntes 

AZEO 

Fracao molar de etanoi 0,85 

Fracao molar de agua 0,15 
Temperatura (°C) 40 

Vazao (kmol/h) 100 

SOLVFEED 

Fracao molar de etilenoglicol 1 

Temperatura (°C) 40 

Vazao (kmol/h) 90 

FY 

Vazao (kmol/h) 30 

Tabeia 4.6 Dados de projeto das coJunas de destilacao 

CI C2 

Numero de estagios 29 5 
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Estagio de aOmertta§ao da mistura etanol/agua (AZEOFEED) 16 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA-

Estagio de alimentacao do soivente (SOLVFEED) 4 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA-

Estagio de alimentacao/saida da corrente lateral de vapor (FV) 24 5 

Estagio de alimentacao/saida da corrente lateral Hquida (FL2 e FL) 25 5 

Pressao no topo da coluna (atm) 1 0,6 

Queda de pressao ao longo da coluna (atm) 0,2 0,1 

Razao de refluxo (molar) 0,6 2,5 

Razao Destilado/Alimentacao de etanoi (molar) 0,9999 -

Tabeia 4.7 Especificacdes das colunas. 

CI 

Frac&o molar de etanoi no topozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA %BTOH _ 0 9 9 9 

Teor de soiventezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA xEG = 0,4 

C2 

Fracao molar de soivente no topo x™p = = 0,0001 

Para avaliar a sequencia TCEDS-SR, a analise de sensibilidade foi realizada e, nesse 

caso, uma nova variavet deve ser incluida, a corrente que interconecta as duas colunas: 

0,2 < xEG < 0,8 

30 < FV < 120 

Tabeia 4.8 Interval© de incerteza inicial das variaveis de decisao. 

CI 

Razao de refluxo 0,1 < Rl< 10 
Vaz3o de soivente (kmol/h) 30 < 5 < 300 

C2 

Razao de refluxo 0,1 < Rl< 10 

Os resultados obtidos (para as duas sequencias) nas simulacoes, bem como a analise de 

sensibilidade, sao discutidos no Capftulo 5. E importante enfatizar que as simulates para as 

duas configuracoes foram realizadas da forma mais homogenea posslvel, ou seja, iguais 

restricSes de pureza foram obtidas nas correntes principals (ETOH, EG, H20). 

4,3 Calculo da Eficiencia Termodinamica 
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O calculo da eficiencia, de acordo com a Segunda Lei da Termodinamica, foi realizado 

conforme sugerem SeaderzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al (2011). Uma breve descricSo da metodologia para calculo da 

eficiencia e apresentada a seguir. 

Para conduzir a analise e necessario delimitar o processo estudado em sistema e 

vizinhanca. Neste trabalho o sistema compreende apenas as duas colunas de destilac&o; bombas e 

trocador de calor externo s3o considerados vizinhanca (estas consideracoes sen-em para as duas 

sequencias estudadas). O trocador externo tern o objetivo de integrar duas correntes 

termicamente e a bomba necessita de uma quantidade de energia que pode ser considerada 

desprezfvel, quando comparada com a energia necessaria as colunas. 

A Primeira Lei da Termodinamica trata apenas da conservacao da energia e que uma 

forma de energia pode ser transformada em outra. No entanto, a qualidade da energia nao e 

levada em consideracao, e essa e a finalidade da Segunda Lei, afirmando que parte da energia e 

perdida devido as irreversibilidades que podem ocorrer em processos, o que acarreta em reducao 

da eficiencia em processos. 

Uma maneira de realizar tais medidas costuma seratraves do trabalho perdido, LW 

(Equac§o 4.12), que pode ser obtido atraves da combinacao das Leis da Termodinamica 

(Equacao 4.10 e 4.11). A partir desta combinacao surge o termo denominado de exergia (ou 

disponibilidade), que a capacidade da energia em forma de calor ser totalmente transformada em 

trabalho, dada por: b = h — T0s. A funcao exergia e uma propriedade termodinamica como 

entalpia e entropia, onde To representa a temperatura da fonte mais fria disponivel. 

O balanco de exergia (Equac§o 4.12) implica dizer que Q tern menor valor 

termodinamico do que Ws; em outras palavras, nem toda energia em forma de calor pode ser 

convertida em trabalho. E isto ocorre por que uma parte da energia e dissipada devido as 

irreversibilidades existentes em um processo. Portanto, as irreversibilidades durante um processo 

sempre aumentam, e quanto maior forem estas irreversibilidades, menos eficientes serao os 

processos; o maximo que pode ocorrer e nao existir qualquer irreversibilidade (LW = 0). Neste 

caso, o processo e reversivel e a Equasito (4.12) se reduz & EquacSo (4.13), fornecendo o 

trabalho minimo (W m i n ) para realizar determinada separacao. 

Percebe-se, entlio, que o trabalho requerido para um processo irreversivel e maior que 

para um processo reversivel. O termo LW e acrescido ao Wmin para que a separacao possa ser 
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realizada. Finalmente, a eficiencia termodinamica pode ser escrita como mostra a Equacao 

(4.14). 

Balanco de energia zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

(nh + Q + Ws)~ (nk + Q + Ws) = 0 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

saida 

Balanco de entropia 

entrada zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

I ns + 
Q 

saida 

Trabalho perdido 

i ( 
entrada 

71S + - ) = M,-
'irr 

+ 
entrada 

Trabalho mini mo de separacao 

saida 

Eficiencia Termodinamica 

nb — 2^ n& 

saida entrada zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

77 

mm 

(4.10) 

(4.11) 

(4.12) 

(4.13) 

(4.14) 

Maiores detalhes sobre a obtencao das Equa9oes 4.!0 a 4.14 podem ser encontrados em 

Seader, Henley e Roper (2011). 

As propriedades termodinamicas como entalpia e entropia das correntes foram obtidas a 

partir das simulacoes realizadas com o simulador Aspen Plus®. O valor escolhido para To foi 

igual a 298 K, que represents a temperatura da fonte fria padrao que o Aspen Plus® utiliza. Os 

calculos da eficiencia foram realizados com o auxilio do Matlab®. 

4.4 Calculo dos Estimativas de Gustos 

Para calcular os custos relacionados as sequencias estudadas, e importante definir os 

itens avaliados. A Tabeia 4.9 mostra os itens que foram contabilizados em cada sequencia 

estudada: 

Tabeia 4,9 Delimitacao do sistema (acoplado e convencional) para calculo da TAC. 
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Convencional TCEDS-SR 
Tipo de custo Coluna 

extrativa 
Coluna de 

recuperacao 
Coluna 

extrativa 

Retificador 
lateral 

Capital 

Carcaca 

Pratos 

Refervedor 

Condensador 

Carcaca 

Pratos 

Refervedor 

Condensador 

Carcaca 

Pratos 

Refervedor 

Condensador 

Carcaca 

Pratos 

Condensador 

Utilidades 

Vapor 

Agua de 

resfriamento 

Vapor 
Agua de 

resfriamento 

Vapor 

Agua de 

resfriamento 

Agua de 

resfriamento 

A forma mais usual de contabilizar todos esses custos em uma unica funcao e atraves 

do calculo do custo anual total (TAC), que e defmido como a soma entre os custos com 

utilidades (operacional) e o custo com capital dividido pelo tempo necessario para recuperar 

o investimentozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (payback), dado pela equacao (4.15) (Luyben e Chien, 2010): 

Custo de capital (4.15) 
TAC = — ; — ; h Custo operacional 

Payback 

Foi considerado que o tempo de retorno do capital investido (payback) e de tres 

anos(e o custo total anual e calculado em dolar (S)/ano. A seguir, e~ a presentada a forma de 

calcular cada um destes termos. Os calculos foram realizados usando o Aspen Plus® e o 

Matlab. Conforme citado anteriorrnente, as equa£6es usadas para estimar os custos foram 

baseadas nos metodos shortcut de Douglas (1988). 

4.4.1 Custo Capital 

Para estimar o custo dos equipamentos, considerou-se que estes foram construidos 

com o material mais comum e operando em condicdes de pressao proximas a atmosferica. 

O preeo dos equipamentos e uma funcao de alguns dados que estao relacionados ao 

tipo de dispositivo. Por exemplo, o preco de uma coluna depende do seu diametro e da sua 

altura; o pre$o de um trocador de calor depende da sua area de troca termica (DOUGLAS, 

1988). Desta forma, os dados necessarios foram primeiramente calculados e em seguida os 

custos relacionados foram estimados. 
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Para calcular os custos com a carcaca da coluna, o diametro e altura devem ser 

conhecidos. 0 di&metro (D) das colunas foi calculado utilizando a ferramentazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Tray Sizing do 

simulador Aspen Plus®. 

A correlacao para calcular a altura (H) de uma coluna depende da quantidade de 

pratos que ela possui (N) e da altura adicional (H 0) que existe acima do primeiro estagio e 

abaixo do ultimo estagio. Esta equacao e dada por: 

Um valor usual para a altura adicional nos extremos da coluna e de 6 m (SUN et al, 

2010). A correlacao original foi desenvolvida no sistema ingles e por isso tinha um formato 

diferente (H = 2(_NzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA — 1) + HQ). No entanto, esta tese baseia-se no sistema internacional de 

unidades, e por este motivo, todas as correlacdes foram adaptadas atraves da inclusao de um 

fator de correcao. 

Apos o calculo do diametro e da altura da coluna, e possfvel calcular os custos com a 

carcaca, que e dado por: 

s (5 e um fator de correcao para o tipo de configuracao usada, sendo considerado igual 

a 1 para a convencional e 1,1 para a acoplada; 

•f M&S (2011) e igual a 1519,8. Este fator foi utilizado em todas as correlacdes deste 

trabalho; 

S F c e dado por Fc = FpFm. F p e o fator de ajuste para a magnitude da pressSo e F m o 

fator de ajuste para o tipo de material usado na construcao da coluna, F p assume 

valor 1 pois, considerou-se pressao proxima da ambiente (1 atm); considerou-se que 

a coluna era de aco carbono, material mais comum para construcao de equipamentos 

de uma industria quimica, e por isso F m assume valor igual a I . 

HzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA = 0,61(AT - 1 ) + H, o (4.16) 

(4.17) 

Onde: 

Os pratos tambem foram considerados para estimar o capital investido nas colunas. A 

correlacao que faz esta estimativa e: 
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Custo dos pratoszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA = 97,243zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA f ^ f ) Dx>S5hFc ^ 4 A ^ 

\ 280 / 

Onde: 

S h e dado por h = 0,61(iV - 1 ) , que corresponde a altura da coluna sern o espaco 

adicional dos extremos (m); 

S F c e dado por Fc = Fs + Ft + Fm. F s e o fator de ajuste para o espacamento entre 

pratos; como foi utilizado o espacamento padrao de aproximadamente 0,6 m, e-ntao 

F s assume valor 1. F t e o fator de ajuste para o tipo de prato utilizado; no caso de 

bubble cap, este fator e de 1,8. F r a e o fator de ajuste para o tipo de material; como 

foi usado aco carbono (padrao), F m assume valor igual a 0. 

De um modo geral, cada coluna possui dois trocadores de calor: um refervedor e um 

condensador (foi considerada condensacao total). Entretanto, isto e diferente para a 

configuracao acoplada, ja que existe apenas um refervedor. Levando isso em consideragao, a 

seguir sera calculado o custo com trocadores de calor para cada configuracao estudada. 

fnicialmente, e necessario calcular a area de troca termica destes dispositivos.zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA A 

equacao que calcula as areas e dada por: 

A = Q ( 4 " l 9 ) 

UATLM 

Onde: 

S Q e carga termica do condensador (Q c) ou do refervedor (Qr), em kW. Este valor e 

calculado pelo Aspen Plus™, e apresenta valor diferente para cada teor de EG. 

S U e o coeficiente global de transferencia termica, em kW/m 2K. De acordo com 

Douglas (1988), o valor usual de U para um refervedor usando vapor d'agua como 

fluido de aquecimento e de 1,419 kW/m 2K, enquanto que para um condensador 

usando agua como fluido de resfriamento e de 0,852 kW/m K. O alto valor para o U 

do refervedor e" devido a transferencia de energia que ocorre entre um h'quido 

saturado e um vapor saturado. 

S A T zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAl m e a diferenca de temperatura media logaritmica entre os fluidos, emTj. No caso 

do refervedor, a diferenca entre o fluido do processo e o fluido de aquecimento foi 



71 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

assumida de 25°C, valor maximo para prevenir a pelicula de ebulicaozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA {film boiling), 

enquanto que esta diferenca para o condensador e calculada atraves da seguinte 

equacao: 

(25 - 20) (4.20) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
A T , 

ln(Ttov-2Q/Ttop~25) 

Onde 

S T { 0 p corresponde a temperatura do topo da coluna. Foi considerado que a agua de 

resfriamento esta disponivel a 20°C e retorna a 25°C (Aspen Plus®, 2012). 

Apos o calculo das areas de troca termica, e possivel estimar os custos com a 

aquisicao dos trocadores de calor. A correlacao utilizada foi: 

Custo com trocador de calor - 474,668zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (^̂ JA°>65 (2,29 -4- F c) * 4 , 2 1 * 

Onde: 

S F c e dado por Fc — {Fd + Fp)Fm. Fd e o fator de ajuste para o tipo de trocador 

escolhido; para o refervedor do tipo kettle, o valor de Fd e igual a 1,35, enquanto que 

para um condensador do tipo floating head este valor e igual a 1. F p e o fator de 

ajuste para a press&o utilizada em cada tipo de trocador; para o refervedor chaleira 

(kettle) este valor 6 igual a 0, enquanto que para o condesador aletado (floating head) 

o valor e de 0,1. F f f i e o fator de ajuste para o tipo de material utilizado no trocador; 

como foi usado aco carbono, este valor e igual a 1. 

4,4.2 Custo Operacional 

O custo com vapor usado no refervedor e agua de resfriamento usado no condensador 

tambem foram caiculados. E comum considerar somente o vapor como unico representante 

do custo com utilidades devido ao seu alto valor agregado; no entanto, optou-se pela 

inclusSo da agua de resfriamento usada no processo para investigar o seu impacto no custo 

total. 

A quantidade de agua de resfriamento necessaria ao condensador e: 
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_ & (4,22) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
Ill&gua de resfriamentozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ~ g ^ 

Onde: 

S C p e a capacidade calorffica da agua (4,183 kJ/kg°C). 

V AT e a diferenca de temperatura entre a agua que entra e sai do condensador 

(16,67 °C). 

O custo com agua de resfriamento ($/ano) foi estimado por: 

Custo com agua de resfriamento = Cw * m^gua d e resfriamento * 3.6 (4.23) 

Onde: 

S C w e o preco para utilizar agua de resfriamento no condensador. 

^ f^Ugua de resfriamento e a vazao de agua de resfriamento, em kg/h. 

Da rnesma forma que o condensador, para o refervedor foi necessario calcular a 

vazao de vapor associada a esse dispositivo, para em seguida, calcular o custo associado. 

Assume-se que a energia transferida e devido a condensacao do vapor saturado, de modo 

que: 

_ G r A , (4.24) 

Onde 

•S m^apoj. e a vazao de vapor necessaria ao refervedor, em kg/h. 

•f Xeo calor latente do vapor saturado, em kj/kg. Este valor depende da temperatura da 

base da coluna, ou seja, e a temperatura da base que indica qual o tipo de vapor sera 

usado no refervedor. Este valor calculado calculado com auxilio da ferramenta 

Utilities do Aspen Plus®. 

S At corresponde a quantidade de horas que a planta funciona durante um ano corrido. 

Este trabalho considerou 7920 horas de funcionamento por ano, ou seja, 330 dias de 

operacao. 
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Apos encontrar a vazao de vapor, foi possivel estimar os custos associados, atraves 

da equacao seguinte: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Custo com vapor - 3600^??^^^ (4.25) 

Os precos associados as utilidades usadas nos trocadores de calor das colunas de 

destilacao (SE1DER et al., 2009) encontram-se na Tabeia 4.10. 

Na configurac&o convencional, a base da coluna extrativa esta a 171 V, enquanto que 

na recuperacao esta a ISS'C. Desta forma, vapor de alta pressao foi escolhido para os 

refervedores das duas colunas. 

No caso da configuracao acoplada o refervedor opera a 203^, que tarnbem utiliza 

vapor de alta pressao. Os resultados obtidos atraves destas equacoes tarnbem podem ser 

obtidos atraves da ferramenta Utilities do Aspen Plus®. O custo obtido com utilidades foi 

praticamente o mesmo usando o Aspen Plus® e os metodos shortcut propostos por Douglas. 

Tabeia 4.10 Preco das utilidades. 

Utilidade Custo zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

V a p o i T d e a j t a ^ e s s g 0 (450 p S I ) $ 14,50/ 1000 kg 

Vapor de media pressao ( i 50 psi) $ 10,50 / 1000 kg 

Vapor de baixa pressao (50 psi) $ 6,6 / 1000 kg 

Agua de resfriamento $ 0,02 / 1000 kg 

4.5 Conclusao 

O Capitulo 4 apresentou o desenvolvimento do procedimento de analise proposto para as 

sequencias convencional e termicamente acoplada da destilacao extrativa, O procedimento tem 

como base a utilizacao do teor de EG no prato de alimentacao do soivente e detalhes sobre as 

simulacdes foram delineados para ambas as sequencias. 

As equacSes usadas para calcular a eficiencia termodinamica e o custo anual total 

tarnbem foram apresentadas. 
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5.1 Analise das Prineipais Variaveis de Decisao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

De acordo com a o mapa de curvasresiduais(RMC) mostradona Figura 5,1, e possivel 

perceber que a utilizacao de etilenoglicol como soivente nao provoca a formacao de regioes 

distintas dentro do mapa, ou seja, e possivel obter os tres componentes puros a partir de um 

processo de destilacao extrativa convencional. Todo o conjunto de curvas residuais formadas 

emerge do ponto de azeotropo de minimo (no instavel) e termina no vertice que corresponde ao 

etilenoglicol puro (no estavel). O vertice correspondente a agua pura e o ponto de seta deste 

diagrama. O RMC para o sistema ETOH/H20/EG esta de acordo com o previsto por Doherty e 

CaIdaroia(1985). 

Figura SJMapa de curva residual para a mistura etanol/agua/etiienoglicol. 

E importante enfatizar que a analise de sensibilidade para arnbas as sequencias foi 

realizada para o intervalo de 0,2 < xEG < 0,8; a TCEDS-SR convergiu apenas para xEG > 0,3. 

Este inconveniente nao ocorreu na analise realizada para a DS, indicando que a DS apresenta um 

espaco maior de solueoespossfveis, ou seja, apresenta maior flexibilidade. Para realizar a 

comparacao entre as duas sequencias estudadas, os valores obtidos para xEG < 0,3 na DS 

(sequencia convencional direta) foram descartados. Alem disso, investigou-se o limite maximo 

para especificar o xEG em ambas as sequencias, que foi para xEG = 0,83; para valores maiores, 

as restricdes de pureza nSo foram atingidas e a simula9ao nSo convergiu. 
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A partir de simulates, varios perils de eomposicao foram obtidos. As Figuras 5.2 e 5.3 

mostram o perfil de eomposicao da fase ifquida na coluna (CI) para as duas sequencias avaliadas 

e em duas situacoes: alto (xEG = 0,8) e baixo (xEG = 0,3) teor de soivente. Embora as 

especificacdes de pureza fossemas mesmas, para os dois fluxogramas e nas duas situacoes 

avaliadas, diferentes condicoes operacionais (S, R l , QR1 e QR2)foram encontradas. 

Figura 5.2Perfis de eomposicao da fase Uquida ao longo da coluna CI da DS para 

xEG = 0,3 (a)e xEG = 0,8 (b). 

Figura 5.3Perfis de eomposicao da fase liquida ao longo da coluna CI da sequencia TCDEC-SR para 

xEG - 0,3 (a)e xEG = 0,8 (b). 
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Como forma de observar o grau da separacao ETOH/H20 foi usando o conceito de fator 

de separacao (ou volatilidade relativa), definido por: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

„ N JETOH IXETOH zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
SF 

A partir deste fator foi possivel verificar em quais regioes da coluna a separacao 

ETOH/H20 ocorre com mais intensidade, como mostram as Figuras 5.4a e 5.4b. A separacao 

ETOH/H20 ocorre principalmente na regiao extrativa e em menor extensao na regiao de 

stripping. A separacao e mais acentuada quando o teor de EG e maior, enfatizando a importancia 

dessa variavel na separacao. A eomposicao do soivente, por sua vez, permanece praticamente 

constante ao longo da regiao extrativa, justificado pelo seu alto ponto de ebuIicSo (LAROCHE et 

aL, 1992; LUYBEN, 2008; GIL et al., 2012). As unicas alteracdes que ocorrem na eomposicao 

de soivente ao longo da coluna acontecem nos estagios 4 e 16, que sao exatamente os estagios 

onde ocorre alimentacao de EG e ETOH/H20, respectivamente. Praticamente nao ocorre 

separacao ETOH/H20 na secao de retificacao (nesse caso, o fator de separacao e proximo de 1), 

indicando que esta regiao e destinada k separacao EG/ETOH. 

Figura 5.4 Fator de separacao entre etanoi e agua para DS (a)e TCEDS-SR (b). 

Para um design fixo, a analise de sensibilidade no teor de soivente determinou o espaco 

das possfveis solucoes de R e S, onde cada par (R, S) resulta em um valor diferente para a carga 
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termica. A Figura 5.5 mostra o resultado desta analise para S, Rl e QR1 nas duas sequencias 

avaliadas, onde e possivel observar que o consumo minimo de energia da coluna extrativa C1 

(Figura 5.5c) ocorre para a menor raz&o de refluxo (Figura 5.5a) e maxima da vazao de soivente 

(Figura 5.5b). 

Figura 5.5 Razao de refluxo de CI (a), vazao de soivente (b) e carga termica de CI (c) versus teor de EG. 
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O procedimento de analise proposto sugere que o teor de soiventezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 6 resultado de uma 

combinacao entre S e Rl e isso e confirmado analisando as Figuras 5.5a e 5.5b. Considerando o 

intervalo 0,3 < xEG < 0,4, constata-se que a vazao de soivente diminui (em torno de 43%), no 

entanto, o seu teor (concentracao) ao longo da regiao extrativa aumenta. O carater nao 
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proporcional entre S e xEGzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 6 justificado pela diminuicao ainda mais acentuada em Rl (em torno 

de 79%). Enquanto S representa a quantidade de soivente no interior da coluna, Rl e 

proporcional a quantidade de etanoi que retorna a coluna, considerando fixa a vazao de destilado. 

Portanto, se S diminui, mas Rl diminui muito mais, o teor de soivente no interior da coluna sera 

maior. 

Enquanto a Figura 5.5a mostra que Rl e uma funcao monotonica decrescente em relacao 

a xEG, a Figura 5.5b mostra que S e uma funcao nao-monotonica, e portanto apresenta um ponto 

de mfnimo. O ponto minimo de S (xEG = 0,4) corresponde a vazao minima que viabiliza a 

separacao. O fato de S apresentar um valor minimo indica que S pode assumir valores iguais 

(linha tracejada na Figura 5.5b); no entanto, Rl nao assume valores iguais, ja que e funcao 

monotonica. Este resultado confirma que o procedimento de analise proposto fornece solucao 

unica; em nenhum momento o par (Rl , S) sera o mesmo. 

Do ponto de vista qualitativo, as explicacdes acima se aplicam tanto para a DS quanto 

para a TCEDS-SR, enfatizando a versatilidade do procedimento proposto. Do ponto de vista 

quantitative, pequenas diferencas foramverificadas em R l e S. No entanto, estas diferencas 

refletem no consumo de energia de QR1, como mostra a Figura 5.5c. 0 consumo de energia da 

coluna extrativa da TCEDS-SR e mais significativo do que na DS, mas em ambos os casos, o 

valor minimo de QRI e obtido para o maior valor de S e R l . 

Uma pequena perda de EG ocorre pelo do topo de CI e a vazao de MAKEUP e 

responsavel pela reposicao dessa perda. O resultado da analise de sensibilidade sobre a vazao de 

MAKEUP e mostrado na Figura 5.6a, onde observa-se a vazao de MAKEUP e proporcional ao 

teor de xEG. Se a vaz&o de MAKEUP aumentou, e por que a perda de EG tarnbem foi maior e a 

Figura 5.6b mostra que, de fato, ao aumentar xEG, uma fracao maior de soivente se encomxara 

na fase vapor, o que explica a maior perda de EG pelo topo de CI . Este resultado esta de acordo 

com o previsto por Lastari et al. (2012). Esta perda pode ser evitada aumentando o tamanho da 

regiao de retiflcacao, mas que nao foi objeto de estudo desse trabalho. 

As Figuras 5.7a e 5.7b mostram o resultado da analise de sensibilidade para R2 e QR2 de 

C2 (DS). Ambas as variaveis sab funcdes nao-monotonicas de xEG, e portanto, apresentam um 

ponto de minimo. Este comportamento e resultado da alimentacao da C2, que e proveniente da 

base da coluna extrativa e consiste essenciaf mente de H20 e EG. Portanto, a alimentacao de C2 e 

diretamente proporcional a S, o que justifica curvas tao semelhantes (R2, QR2 e S). A 
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dependencia da coluna de recuperacao em relacao a quantidade de soivente ja e conhecida, como 

afirmam Bruggermann e Marquardt (2004), LastarizyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al (2012) e Luyben (2013). E e por essa 

dependencia que se torna importante determinar a vazao minima de soivente para que a 

separacao ocorra. 

i'igura 5.6 Vazao de MAKEUP versus teor de EG(a) e Perfil de eomposicao de xEG na fase vapor em CI (b). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 5.7 Razao de refluxo R2 (a) ecarga termica de C2 (b) versus teor de EG: DS. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Quantitativamente, a magnitude de QR1 (Figura 5.5c) e superior a de QR2, pois e na 

coluna extrativa CI que o esforco e concentrado para "quebrar" o azeotropo, enquanto que C2 

comporta-se como uma coluna de destiiacSo comum. E importante observar que o minimo de 
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QR1 e justamente o maximo de QR2, por causa da quantidade de soivente a ser separada. Esta 

observacao tem impacto direto no consumo global de energia, QRtotal. 

No caso de da TCEDS-SR, todo o fornecimento de energia ocorre por intermedio do 

unico refervedor presente nessa configuracao. As sequencias termicamente acopladas apresentam 

essa caracteristica: o uso de correntes de processo que interligam duas colunas substitui um 

trocador de calor (no caso da TCEDS-SR, uma corrente de vapor substitui um refervedor). 

Portanto, alem das variaveis analisadas anteriormente (S e Rl) , o consumo de energia da 

TCEDS-SR tarnbemzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 6 intluenciado pela vaz3o de vapor que conecta CI e C2 (FV). Atraves de 

uma analise de sensibilidade, FV foi manipulada ate que o consumo de QR1 fosse minimo. Dois 

casos (xEG - 0,3 e xEG = 0,8) sao mostrados na Figura 5.8. Obviamente, quando o teor de 

soivente assume valores maiores, o consumo de energia diminui. Para as restric5es impostas pelo 

Design Specification para CI e C2 da TCEDS-SR, o menor valor alcancado foi de 30 kmol/h, e 

isso e resultado da menor quantidade de soivente vaporizada pelo refervedor da coluna C1. 

Figura 5.8 Carga termica do refervedor QRl versus vazao FV para xEG = 0,3 e xEG = 0,8: TCEDS-SR 

20 40 60 80 100 120 140 

FV (kmoi/h) 

O consumo global em cada sequencia avaliada e mostrado na Figura 5.9. Na DS, o 

consumo compreende o somatorio de QR1 e QR2, enquanto que na TCEDS-SR e representado 

apenas por QR1. Para o consumo global da DS, QRtotal diminui ate alcancar um minimo; a 

sobrecarga em C2 (devido ao aumento excessivo de S) resulta em aumento do de QRtotal a partir 

de xEG > 0,75. Em contraparttda, o consumo da TCEDS-SR diminui com o aumento de xEG. 
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Do ponto de vista de consumo de energia, a partir de xEG > 0,7, ja e mais vantajoso usar a 

TCEDS-SR do que uma DS. 

Apos a apresentacab dos primeiros resultados, e possivel perceber que para a DS, e 

equivocado avaliar a coluna extrativa isoladamente e relevar a importancia que a coluna de 

recuperacao apresenta sobre o processo completo. O ponto otimo da coluna extrativa (xEG = 

0,83) nao representa o ponto otimo global da DS (xEG = 0,75). Na sequencia TCDEC-SR, este 

tipo de inconveniente nao existe, ja que ha um unico refervedor. 

Figura 5.9 Carga termica total versus teor de E G para DS e TCEDS-SR. 
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Comparando as duas configurates, sornente para altos teores de soivente, torna-se mais 

vantajoso usar a TCEDS-SR para desidratar o etanoi. Caso contrario, a configuracao DS e a mais 

indicada. O cenario otimo do ponto de vista de consumo de energia para cada configuracao e 

mostrado na Tabeia 5.1. 

Tabeia 5.1 Resultados otimos para cada sequencia. 

Parametro DS TCEDS-SR 

Teor de soivente 0,75 0,83 

Razao de refluxo 0,40 0,28 

Vazao de soivente (kmol/h) 108,11 171,12 

Consumo minimo de energia (kW) 1940,36 1737,33 

Reducao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA— 10,5% 
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No ponto otimo de cada configuracao, uma reducao de aproximadarnente 10,5% foi 

alcancada com o uso de uma TCEDS-SR. Para que isto seja possivel, o teor de soivente deve ser 

o maior possivel. E importante ressaltar que apenas a carga termica dos refervedores foi 

considerada, pois vapor de alta pressao e utilizado (maior impacto economico). A pressao de 

projeto para cada coluna foi escolhida para garantir o uso de agua de resfriamento nos 

condensadores, que tern impacto muito menos relevante no custo do que o vapor de alta pressao. 

E importante mencionar que a razao S/F (vazSo de solvente/alimentacao de azeotropo) 

nao foi considerada em nossos estudos, pois do ponto de vista qualitativo, o comportamento de S 

e S/F sao iguais, como mostra a Figura 5.10. De fato, a razao S/F e avaliada para tins de controle. 

Em geral, o maior disturbio de uma planta e a alimentacao do azeotropo (F); como a vazao de 

soivente S depende da alimentacao F, e preferivel utilizar um controle de razao para manter S/F 

em umzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA set point, ao inves de tentar ajustar S e F simuitaneamente. O controle de razao trabalha 

com uma variavel de disturbio (F) e uma variavel manipulada (S). 

Figura 5.10 Razao S/F para as sequencias DS e TCEDS-SR. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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5.2 Avaliacao do Efeito Remixing e da Eficiencia Termodinamica 

O Qfmioremixing pode ser observado na Figura 5.11a e 5.11b (DS e TCEDS-SR, 

respectivamente). Omaximo de eomposicao de H20 em todas as simulacoes ocorre no estagio 
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22, para as duas sequencias estudadas, e esse resultado fica mais claro considerando o maximo 

da eomposicao de H20 em funcao de xEG, como mostra a Figura 5.12. Observa-se que a medida 

que o teor de soivente aumenta, ozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA efeltoremixing diminui em ambas as sequencias. 

Figura 5-llEfeito dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA remixing para varies valores de xEG: DS (a) eTCEDS-SR (b). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Segundo Triantafyllou e Smith (1992), o efeito remixing esta relacionado a baixa 

eficiencia de sequencias convencionais de destilacao. Os autores afirraam que o uso de 

sequencias termicamente acopladas reduz este efeito, e consequentemente, apresentam maior 

eficiencia termodinamica, que resultam em reducoes no consumo de energia. Como expHcitado 
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no Capftulo 2, varios pesquisadores tern aceita esta explicacao para justificar a baixa eficiencia 

de sequencias convencionais em relacao as sequencias termicamente acopladas. 

A maioria dos trabalhos sobre sequencias de destilacao termicamente acopladas sao para 

misturas ternarias ideais envolvendo hidrocarbonetos. Guerra et al. (2008) foram os pioneiros a 

aplicar acoplamentos termicos na separacao de misturas azeotropicas e, embora nao tenham 

investigado esse efeito com profundidade, tarnbem justificaram que a baixa eficiencia de 

sequencias convencionais da destilacao extrativa era provocada pelo efeito remixing. Os autores 

tarnbem afirmam que o uso de uma TCEDS-SR elimina este efeito. No entanto, a Figura 13 

mostra que ocorre exatamente o contrario: alem de nao ser eliminado, o efeito remixing aumenta 

com o uso da TCEDS»SR, independente do teor de xEG; apesar do aumento tornar»se menos 

significativo a medida que xEG aumenta. 

A investigacao para entender o que ocorreu foi aprofimdada atraves da eficiencia 

termodinamica de acordo com a Segunda Lei. A Figura 5.14 mostra os resultados da analise de 

sensibilidade sobre a eficiencia termodinamica. Como comentado no Capitulo 3, todas as 

propriedades termodinamicas necessarias para o calculo da eficiencia foram obtidas a partir de 

simulacoes usando o Aspen Plus®. As equacoes para calculo da eficiencia foram implementadas 

usando o Matlab® e encontram-se no Apendice 3. Em ambas as sequencias, os resultados para a 

eficiencia sao baixos (no maximo, 10%), como £ previsto para um processo de destilacSo. 

Os resultados para as eficienctas foram comparados a partir de dois pontes de vista: 

i . A relacao existente entre efeito remixing e eficiencia; 

i i . Em relacao a reducao esperada do efeito remixing e, consequentemente, aumento 

na eficiencia termodinamica com o uso de uma TCEDS-SR. 

Com relacao ao primeiro ponto vista, se os resultados das Figuras 5.11 e 5.12 apontaram 

para menores efeitoszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA remixing na DS, maiores eficieneias termodinamicas eram esperadas. E foi 

o que ocorreu, como mostra a Figura 5.14. 
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Figura 5J4Eficiencia termodinamica em funcao do teor de soivente. 
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A eficiencia da TCEDS-SR alcancou valor maximo para xEG = 0,83, que corresponde ao 

menor consumo de energia desta sequencia. A eficiencia da DS alcancou um valor maximo para 

xEG = 0,75, exatamente o ponto onde a DS alcanna o menor consume de energia. Apos este 

ponto, a eficiencia decresce. Esta inversao no comportamento da eficiencia da DS e resultado da 

sobrecarga que a coluna de recuperacao C2 tern com o aumento de S. 

No entanto, a literatura sugere que o uso de sequencias termicamente acopladas deve 

reduzir o efeitozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA remixing e causar aumento na eficiencia termodinamica. Nao foi o que ocorreu: a 

DS apresentou os menores efeitos remixing e maiores eficieneias termodinamica. Este e o 

segundo ponto de vista e e contrario a afirmacao da maioria dos trabalhos consultados, incluindo 

o trabalho de Guerra et al. (2008), que obtiverarn eficieneias termodinamicas maiores para a 

TCEDS-SR. 

Agrawal e Fidkowski (1998) compararam diversas sequencias de destilacao para separar 

misturas teraarias com volattlidades relativas distintas e, embora nao tenham incluido misturas 

azeotropicas em seus estudos, os autores consideraram misturas ternarias que apresentavam dois 

de seus componentes com volatilidades relativas proximas da unidade. Os autores perceberam 

que nestas situacoes a sequ&ncia de destilacao termicamente acoplada a um retificador lateral 

apresentava eficiencia termodinamica extremamente pobre. O fato do valor da volatilidade 

relativa entre duas substancias da mistura ternaria ser pequeno exige grande quantidade de vapor 

para separa-las, o que diminui o valor da eficiencia. 
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No caso da DS, verificou~se que significativa parcela da energia para realizar a separacao 

6 fornecida a 17l°C no refervedor de CI e uma menor parcela esta sendo fornecida a 185°C no 

refervedor C2. Na configuracao TCEDS-SR, toda a energia necessaria e fornecida em um nivel 

maior de temperatura (203°C). Neste senttdo, a diferenca de temperatura entre o topo e a base da 

coluna e maior na sequencia TCEDS-SR, o que provoca mais irreversibilidades durante o 

processo de separacao. De fato, temperaturas a nfveis mais elevados sao mais "valiosas" em 

termos de exergia, e a TCEDS-SR consome mais desse tipo de energia. O otimo termodinamico 

minimiza a producao de entropia, ou, equivalentemente, o custo da exergia. E isto e realizado 

atraves da minimizacao da qualidade daenergia necessaria a coluna. 

A eficiencia calculada de acordo com a Segunda Lei leva em conta a qualidade da 

energia; ao contrario da eficiencia calculada de acordo com a Primeira Lei, que leva em conta a 

quantidade de energia. A Primeira Lei afirma que a energia e conservada, mesmo quando sua 

forma e alterada, como por exemplo, a partir de energia mecanica em calor. Por outro lado, a 

Segunda Lei da permite saber o quao bern um processo opera em termos da qualidade da energia. 

A Figura 5.15 mostra a eficiencia termodinamica de cada sequencia em funcao do efeito zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

remixing. Se for considerado somente a TCEDS-SR, fica claro relacionar reducao do efeito 

remixing com aumento na eficiencia termodin&mica. No entanto, o mesmo raciocinio nao se 

aplica a DS. A eficiencia de DS aparenta estar mais relacionado ao consumo de QRtotal do que 

ao efeito remixing. 

Figura 5.15Eficiencia termodinamica versus efeitozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA remixing. 

0.8 0.7 0.6 0.5 0.4 0.3 0.2 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Remixing 
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S.3 Avaliacao Economiea 

A Figura 5.16 mostra o resultado da analise de sensibilidade sobre o consumo especifico 

de energia (SEC), onde se observa que ate xEG < 0,7 o desempenho de cada sequencia e 

praticamente o mesmo, sendo o consumo de energia da TCEDS-SR levemente maior. Entretanto, 

para xEG > 0,7 torna-se mais vantajoso o uso da TCEDS-SR. De fato, as curvas para o SEC 

foram semelhantes para QRtotal e eficiencia termodinamica. Estes resultados foram obtidos, para 

uma 3911,56 kg/h de etano! recuperado na DS e 3914,746 kg/h de etanoi recuperado na TCEDS-

SR; ambos os casos para uma pureza 0,999. 

A Tabeia 5.5 faz uma eomparacao entre os resultados obtidos neste trabalho e outros 

encontradas na literatura. No ponto otimo de cada sequencia, foram obtidos 1,888 (xEG = 0,75) e 

1,597 (xEG = 0,83) MJ/kg de etanoi para a DS e TCEDS-SR, respectivamente. Apenas o 

trabalho publicado por GilzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al. (2012) apresentou SEC menor que o obtido por este trabalho. 

De fato, a eomparacao com dados da literatura foi realizada com objetivo de verificar a 

consistencia dos resultados obtidos, visto que, varios fatores influenciam no consumo especifico 

de energia; por exemplo, a eficiencia das colunas e os dados de ELV. Tarnbem deve ser 

observado que o gHcerol "quebra" o azeotropo etanol/agua com muito mais facilidade, mas 6 um 

soivente que apresenta ponto de ebulicao extremamente alto, indicando o uso de colunas 

operando a vacuo (maior investimento de capital). 
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0 resultado da analise de sensibilidade sobre o custo anual total (TAC) do processo 

completo e mostrado na Figura 5.17 para as duas configuracoes estudadas. O custo capital 

depende dos dianietros e da altura das colunas. O custo operacional levou em considerate vapor 

de alta pressao (HPS) usado nos refervedores e agua de resfriamento usada nos condensadores. 

Para cada teor de EG ha um diametro correspondente, devido as diferentes vazdes de vapor 

que circulam no interior da coluna. 

A curva do TAC foi semelhante a de QRtotal: o minimo TAC para a DS foi para xEG = 

0,75, enquanto que para a TCEDS-SR foi para xEG = 0,83.Para avaliar mais detalhadamente o 

TAC, avaliou-se o impacto do custo operacional e o custo com investimento, considerando um zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

payback de 3 anos. 

Tabeia 5.5 Comparacgo do consumo especifico de energia para diversas tecnologias na obteneao de etanoi anidro. 

~. , Concentracao de etanoi , . w . , A . 
Tipo de processo (molar %) MJ/kg de etanoi 

Kiss et al. (2012): Sequencia convencional da 
0,999 1,836 

destilaQSo extrativa com etilenoglicol 
0,999 1,836 

Kiss et al. (2012) (Sequencia convencional da 
0,999 7,876 

destilac&o azeotropica com n-pentano) 
0,999 7,876 

Kiss et al. (2012): D WC extrativa com etilenoglicol 0,999 1,656 

Kiss et al. (2012): DWC azeotropica com n-pentano 0,999 5,107 

Gil etal. (2012): Sequencia convencional da 
0,9967 1,426 

destilacao extrativa com glicerol 
0,9967 1,426 

Li e Bai (2012): Sequencia convencional da 
destilacao extrativa com tr£s colunas usando 0,9995 2,24 

etilenoglicol 

Errico et al. (2012): Sequencia convencional da 

destilacao extrativa termicamente acoplada com 0,998 7,95 

etilenoglicol 

Errico et al. (2012): Intensificacao da sequencia 

convencional da destilacao extrativa com 0,998 7,93 

etilenoglicol 

Meirelles et al (1992): Sequencia da destilacao 
0,995 1,94 

extrativa com etilenoglicol 
0,995 1,94 

Chianese et al (1990): Sequdncia convencional da 
0,999 3,18 

destilacao extrativa com gasolina 
0,999 3,18 

Chianese et al (1990): Sequencia convencional da 
0,999 4,85 

destilacao azeotropica com benzeno 
0,999 4,85 

Este trabalho: Sequencia convencional da destilacao 
0,999 1,888 

extrativa (DS) com etilenoglicol 
0,999 1,888 

Este trabalho: TCEDS-SR com etilenoglicol 0.999 1,597 
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A Figura 5,18 mostra que, independentemente da sequencia considerada, o custo 

operacional e mais representative do que o custo com investimento. Obviamente, nao se deve 

subestimar a importancia de um bem projetado sistema de destilacao, mas a Figura 5.1 Smostra a 

importancia das condicSes operacionais no ponto otimo. 

Figura 5.18 Custo operacional e custo capital (investimento) para DS (a) e TCEDS-SR (b). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

xEG xEG 

(a) (b) 

A Figura 5.19 mostra que o custo anual total (TAC) e o consumo de energia (QRtotal) 

tern dependencia semelhante em relacao ao teor de etilenoglicol (xEG), independente da 
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configuracao avaliada, enfatizando ainda mais o fato da TAC ser mais influeneiada pelo gasto 

com utilidades (em especial, o vapor utilizado nos refervedores) 

Figura 5.19Custo anual total ($/ano) e Consumo global de energia (kW) versus teor de etilenoglicol 

(b) 

A Tabeia 5.6 mostra o cenario otimo atualizado com valores do TAC e da eficiencia para 

ambas a DS e TCEDS-SR. 
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Tabeia 5.6 Resultados otimos para cada sequencia. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Parametro DS TCEDS-SR 

Teor de soivente 0,75 0,83 

Razao de refluxo 0,399 0,276 

Vazao de soivente (kmol/h) 108,108 171,118 

Consumo minimo de energia (kW) 1940,365 1737,327 

Reducao de energia (%) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA~ 10,5 

Eficiencia 9,8143 9,035 

TAC ($/ano) 627.245,28 568.351,43 

Reducao de custo (%) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA— 9,4 

5.4 Conclusao 

Os resultados das analises de sensibilidade foram discutidos ao longo do Capitulo 5. 

Verificou-se a importancia de avaliar por completo o sistema completo de destilacao extrativa, 

com o objetivo de evitar otimos locais. 

A analise de QR1, S e Rl confirmou a confiabilidade do procedimento proposto para 

encontrar solucao unica para a coluna extrativa. 

A relac3o entre eficiencia termodinamica e reducao no consumo de energia foi 

questionada, mostrando que, para destilaeSes extrativas a eficidncia e melhor em sequencias 

convencionais. O efeitozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA remixing tarnbem foi discutido. 



Conclusoes eSugestoes paraTrabalhos 

Futuros 
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O procedimento proposto neste trabalho foi aplicado com sucesso para ambas as 

sequencias de destilacao avaliadas: convencional (DS) e termicamente acoplada a um retificador 

lateral (TCEDS-SR). 

Usando analise de sensibilidade, o uso do procedimento permite encontrar o otimo global 

do processo completo, sern necessidade de usar metodos graficos ou tecnicas de otimizacao, o 

que incluiu responder as questoes como: 

a) Qua! o minimo custo anual total (TAC)? zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Sequencia DS = 627245 S/ano 

Sequencia TCEDS-SR = 568351 $/ano 

b) Qual o minimo consumo especifico de energia (SEC)? 

Sequencia DS ~ 1,888 MJ/kg 

Sequencia TCEDS-SR = 1,597 MJ/kg 

c) Qual vazao de soivente para a minima TAC? 

Sequencia DS = 108,108 kmol/h 

Sequencia TCEDS-SR = 171,1 ISkmol/h 

d) Qual a razao de refluxo para a minima TAC? 

Sequencia DS — 0,399 

Sequencia TCEDS-SR = 0.276 

e) Qual vazao minima de soivente para a separacao? 

Sequencia DS - 65,71267 kmol/h 

Sequencia TCEDS-SR =66,41508 

f) Qual a minima razao de refluxo para a separacao? 

Sequencia DS = 1,3179 

Sequencia TCEDS-SR =1,3328 

A especificacao do teor de soivente no prato de alimentacao deste cornponente na coluna 

extrativa representa uma nova fase para o entendimento e busca por condicoes operacionais 

otimas deste processo, pois elimina um dos principals problemas: a multiplierdade de solucoes. 

Ao avaliar o teor de soivente, duas variaveis fundamentals no processo de destilacao extrativa 

estao sendo consideradas simultaneamente: razao de refluxo da coluna extrativa e vazao de 
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soivente. A restricao de uso do procedimento e o teor de soivente ser (praticamente) constante ao 

longo da regiao extrativa. 

Embora exista uma vazSo de soivente minima que atenda a separacao desejada, a mesma 

nao corresponde ao minimo consumo de energia. De fato, o resultado para o minimo consumo de 

energia ocorre para a menor razao de refluxo e maior vazao de soivente. 

Em termos qualitativos, nao ha diferencas significativas entre a configuracao 

convencional e a configuracao acoplada para as principals variaveis de decisao analisadas. A 

mudanca mais significativa e com relacao a carga termica total do processo: para altos teores de 

soivente, o impacto da coluna de recuperacao sobre o processo convencional, tornou esta 

configuracao menos atrativa. 

A metodologia mostrou que, para a sequencia convencional, e equivocado avaliar as duas 

colunas em separado, pois o 6timo da coluna extrativa nao representa o otimo do processo 

completo. Por outro lado, na sequencia termicamente acoplada, avaliar a coluna extrativa e 

minimizar a vazao de vapor que interliga as duas colunas e suficiente para encontrar o ponto 

operacional otimo do processo. 

Uma analise sobre o efeitozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA remixing foi realizada comparando as duas configuracoes e, 

em ambos os casos, este efeito e reduzido com o aumento do teor de soivente. No entanto, o uso 

de acoplamento termico nao reduziu o efeito remixing da sequencia convencional; um resultado 

contrario aquele encontrado na literatura. Entretanto, na literatura consultada, o efeito remixing 

nao foi avaliado para colunas de destilacao extrativa. 

O resultado do estudo sobre o remixing foi corroborado pela avaliacao da eficiencia 

termodinamica de cada configuracao. Em todo o espaco de solucoes possiveis, a eficiencia da 

configuracao convencional e maior que na sequencia termicamente acoplada. A eficiencia da 

sequencia convencional alcanca um maximo, e depois comecava a decrescer, mostrando que a 

eficiencia e muito mais dependente dos niveis em que as temperaturas sao fornecidas e rejeitadas 

nos refervedores e condensadores, do que de uma possivel diluicao do componente intermediario 

(remixing). Em contrapartida, a eficiencia da sequencia termicamente acoplada e uma funcao 

crescente para aumento de xEG. 

No cenario otimo, a configuracao termicamente acoplada mostrou ser mais atraente do 

ponto de vista econdmico, podendo alcancar uma reducao no custo anual total de ate 14% em 

relacao ao processo convencional. 
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Alem de contribuieoes objetivas, uma tese de doutorado tarnbem deve indicardirecoes a 

serem seguidass de modo que a pesquisa seja aprofundada e novos resultados obtidos. A seguir, 

Hstamos alguns estudos que podem usar os resultados desta tese como ponto de partida: 

1. Modificar o procedimento para variar as posicoes de alimentacao (soivente e 

azeotropo) da configuracao convencional e, no caso da configuracao termicamente 

acoplada, da posicSo da retirada lateral; 

2. Aplicar o procedimento para avaliar o efeito do numero de estagios das configuracoes 

sobre a TAC eo SEC; 

3. Aplicar o procedimento para outras misturas azeotropicas, principalmente quando for 

usado liquido ionico para "quebrar" o azeotropo; 

4. Aplicar o procedimento para outras configuracSes termicamente acopladas, em 

especial, a coluna de parede dividida (DWC); 

5. Avaliar, do ponto de vista de controle, como manter constante a especificacao do teor 

de etiieno glicol no prato de alimentacao desse componente; 

6. Avaliar a dinamica e o controle de configuracoes termicamente acopladas; 

7. Aprofundar o estudo do efeitozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA remixing, com objetivo de esclarecer a relacao entre 

esta variavel e a eficiencia termodinamica. 
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Abstract 

This article sets out to evaluate the effect of solvent content in the extractive section on the 

separation efficiency and energy consumption of extractive distillation columns. Contrary to the 

classical approach, the proposed approach enables a simultaneous evaluation of the effect of the 

major decision variables (reflux ratio, solvent flowrate and number of stages of the extractive 

section). The procedure allows calculating the minimum solvent flow rate for the separation and 

the minimum specific energy consumption. The results show that the minimum specific energy 

consumption is obtained for the minimum reflux ratio and not for the minimum solvent flowrate. 

Moreover, the results show is not always the case that a larger number of stages of extractive 

section results in lower energy consumption. Due to its industrial importance, the dehydration of 

aqueous mixtures of ethanol using ethylene glycol as solvent has been chosen as a case study. 

Keywords: Extractive Distillation, Solvent Content, Separation Factor, Energy Consumption. 

INTRODUCTION 

Distillation is one of the oldest and most important separation processes used in the chemical and 

petrochemical industries. However, it is a process with very low thermodynamic efficiency, and 

therefore accounts for a high percentage of the total energy consumption of a chemical plant; 

distillation column reboilers consume over 50% of the energy involved in the processes of heat 

exchange in a plant (Soave and Feliu, 2002). 

Phone: +55 83 2101-1 US; e-mail: romildo.brito@deq.ufcg.edu.br 
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Therefore, distillation is the process that is most targeted when it comes to investigating energy 

consumption. The optimization of a complex column can save up to 70% of Its energy 

consumption (Engeiien and Skogestad, 2005), which would have a significant impact on the 

profitability of a plant. 

The distillation process is based on the difference in volatility of the components to be separated. 

However, the occurrence of azeotropes complicates the separation since the liquid and vapor 

phases have the same composition at any given moment during the process. Such mixtures 

cannot be separated by conventional distillation and hence one has to turn to azeotropic 

distillation, which may be either homogeneous (extractive) or heterogeneous (azeotropic). In 

both cases, a third component is added to enable separation. Other separation methods are 

available, such as pressure swing or using molecular sieves, but as yet these are not competitive 

with distillation. 

Lynn and Hanson (Lynn and Hanson, 1986) were the first to emphasize that extractive 

distillation can be competitive with azeotropic distillation in terms of energy; using multiple 

effect columns, these authors dehydrated aqueous mixtures of ethanol using ethylene glycol as 

solvent. In 1990, Knapp and Doherty (Knapp and Doherty, 1990) stated: "... contrary to popular 

opinion, a well-designed system of extractive distillation is the most economical way of 

obtaining anhydrous ethanol." 

According to LeizyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al (Lei et al, 2003), extractive distillationis more oftenusedthan azeotropic 

distillationbecause of its low energy consumption and the flexibilityin selecting the solvent; 

furthermore,the amount ofsolvent in azeotropic distillationis typicallylarge, whichresults in a 

greater consumption of energy. 

Another important application of extractive distillation is in the realm of reactive distillation, and 

there have been a several examples of the use of an extractive section in a reactive distillation 

column. QI and Malone (2011) used acetic acid as an entrainer to extract isopropanol for 

isopropyl acetate synthesis, and they showed this to be advantageous over ordinary reactive 

distillation without an extractive section. Murrieta-Duenas et al (2011) compared the control 

properties of thermally coupled reactive distillation and thermally coupled extractive distillation 

sequences with those of conventional reactive and extractive distillation configurations; they 

highlighted cases in which integrated reactive and extractive sequences not only provide 
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significant energy savings, but also may offer dynamic advantages under high energy 

consumption conditions. 

In extractive distillation, the third component (called the solvent) serves to change the relative 

volatilities of the original components of the mixture. Unlike in azeotropic distillation, it is 

essential that the addition of the solvent does not cause the formation of a new azeotrope nor 

must it promote liquid-liquid phase separation. In separating minimum azeotropes, the lighter 

component is removed at the top; the solvent and the intermediate component are obtained at the 

bottom of the column and are sent to the recovery column. 

As in azeotropic distillation, a second column is usually required in order to recover the third 

component, as shown In Figure 1. However, given the simplicity of the recovery column, 

attention is often focused on the extractive column. Despite the simplicity of operation, 

extractive distillation can show unusual behavior; for example, increasing reflux ratio does not 

always equate to increased separation (LarochezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al, 1992). 

Figure 1. Simplified diagram of the process usedfor dehydrating an aqueous erhanolmixture usmgethylene glycolas 

solvent. 

The issue of what constitutes a well-designed system has been the subject of several studies 

(Hilal et al, 2002; Langston et al, 2005; Gil et al, 2009; L i et al, 2012; Gil et al, 2012), all of 

which have involved sensitivity analysis using a process simulator, which has usually involved 

repeated simulations. 
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The optimization procedure proposed by FigueiredozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et ah (Figueiredo et al, 2011) makes use of 

a process simulator without the need to repeat a large number of experiments (simulations); 

however, it does not analyze the effects of the main decision variables on separation. 

Another option for optimization is to make use of Mixed Integer Nonlinear Programming -

M1NLP (Emhamed et al, 2008); in this case, the procedure does not involve the use of a process 

simulator and the authors emphasize the fact that there is no need to run several simulations in an 

attempt to obtain the optimum conditions. On the other hand, MINLP algorithms still have 

problems with robustness and convergence and require a good initial estimate (Kossack et al, 

2008). 

Bruggemann and Marquardt (Bruggemann and Marquardt, 2004) proposed an approximate 

method, albeit one involving 15 steps, based on nonlinear analysis to determine the minimum 

amount of solvent required to achieve separation; the procedure evaluates separation but only 

considers the extractive section, 

Luyben (Luyben, 2008) evaluated the effect of different types of solvents on the controllability 

of the separation process of the acetone/methanol system and emphasized the importance of 

including the analysis of process controllability when choosing the solvent. However, the effect 

of solvent content throughout the column on the control process was not considered. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

PROBLEM DEFINITION 

In the classical approach, the reflux ratio (R), the solvent flowrate (S) and the number of stages 

(NSE) of the extractive section (the section between the solvent and azeotrope feed plates) are 

the variables used to analyze separation efficiency and energy consumption (Qr): one variable is 

fixed, while the others have their values changed. Therefore, it is possible to construct three-

dimensional graphs (response surfaces) of the types: R x S x Qr, R x NSE x Qr, or S x NSE x 

Qr. 

Although this procedure leads to a large number of results, the conclusions are limited because 

the three variables (R, S, and NSE) are not considered simultaneously. 

The inclusion of S in the evaluation of separation efficiency and energy consumption is based on 

its effect on the relative volatilities of the components that constitute the azeotrope. Figure 2 

shows the equilibrium curve on a solvent-free basis for the ethanol (ETOH)-water (H 2 0)-

ethylene glycol (EG) system; EG as solvent. The vapor-liquid equilibrium (VLE) was calculated 
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by a y-(p approach; the activity coefficient y in the liquid phase was calculated from the NRTL 

equation, which represents the effectiveness of the VLE of the ETOHzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA/ H2O/EG system, as 

demonstrated by DiaszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al. (Dias et al.9 2008). In order to calculate the fugacity coefficient <p for 

the correction of deviations from the vapor phase (despite the low operating pressure of the 

column), the Redlich-Kwong equation was used. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figure 2. Vapor-liquid equilibrium curve on a solvent-free basis for the ethanol(l)-water(2)-

ethylene glycol(3) system at 1 bar. 

As one can see in Figure 2, a significant shift of the azeotropic point is observed when the EG 

content is equal to 10%; the azeotrope disappears when the mole fraction of EG is above 50%. 

The data presented in Figure 2 were obtained by calculating the bubble point in a flash 

distillation, so that the EG content is only a function of the S feeding the flash. However, the EG 

content throughout the extractive distillation column is a function of S and R. Thus, depending 

on S and R, the EG content (and energy consumption) varies to a greater or lesser extent, while 

the specification at the top (ETOH) and the bottom (EG-H2O) of the column will not necessarily 

change. Figure 3 shows an example of this situation. 

Figure 3a shows a typical composition profile (liquid phase) of an extractive distillation column, 

from which the three sections may be clearly distinguished: the rectifying section (I), the 

extractive section (II), and the stripping section (i l l ) , On the other hand, Figure 3b shows a 
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situation whereby the EG content in the extractive section is very low; the distinctions between 

the three sections of the column are not so clear. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figure 3. Liquid phase composition profile, under different operating conditions, for the extractive distillation 

column presented in the process diagram in Figure 1, The stages are numbered from top to bottom. 

In both cases depicted in Figure 3, it can also be seen that the solvent (EG) content hardly varies 

in the extractive section: it remains at approximately 50% and 18%, respectively. This behavior 

is well known from the literature and can be attributed to the high boiling point of the solvent 

(Laroche et al, 1992; Luyben, 2008; Gil et al, 2012). 

By using the solvent content (liquid phase) in the extractive section as the main parameter, more 

specifically in the solvent feed plate, this study seeks to evaluate the separation efficiency and 

energy consumption (reboiler heat duty - the most expensive utility) of extractive distillation 

columns. The proposed approach enables the effect of the major decision variables, R, S, and 

NSE, to be evaluated simultaneously. Furthermore, it is possible to calculate the minimum 

solvent flowrate and the minimum energy consumption. 

Dehydration of aqueous mixtures of ETOH using EG as solvent has been chosen as a case study. 

However, the approach works for any chemical system (minimum and maximum azeotropes), 

and can also be applied to thermally coupled extractive distillation columns (Gutierrez-Guerra et 

al, 2009; Ibarra-Sanchez and Segovia-Hernandez, 2010). 
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PROCESS SIMULATION 

The extractive distillation column (column highlighted in Figure 1) was simulated using the 

Aspen Plus® RadFrac routine. The efficiency of each tray was set at 85%. The top pressure was 

set at 1 bar, while the pressure drop for the column was fixed at 0.2 bar. As mentioned above, the 

NRTL and Redlich-Kwong equations were used to represent the VLE. 

Table 1 presents the data for the evaluated columns; the first column was set according to 

MeirelleszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et ah (Meirelles et al., 1992). 

Table 1. Data from the extractive distillation columns. 

Parameter Column 1 Column 2 

Azeotrope feed flowrate, kmol/h 100 100 

Number of stages 24 50 

Solvent feed stage 4 4 

Azeotrope feed stage 12 25 

Solvent feed temperature, K 353.15 353.15 

Azeotrope feed temperature, K 313.15 313.15 

Ethanol content (mole fraction) in azeotrope feed 0.85 0.85 

Ethylene glycol content (mole fraction) in solvent feed TO 1.0 

Given that the EG content (liquid phase) hardly varies in the extractive section (see Figure 3), its 

value in the solvent feed tray (xu

}^'v) was kept fixed. Having taken this decision, three options 

were considered to solve the problem: (i) to keep S constant, leaving R as the decision variable, 

(ii) to keep R constant, leaving S as the decision variable, and (iii) to fix the top and bottom 

specifications, leaving S and R as decision variables. 

Options (i) and (ii) could result in products (top and bottom) out of specifications. Moreover, 

these two options generate a large number of results that need to be analyzed together, which 

makes it harder to draw more precise conclusions. Option (iii) generates far fewer results, which 

enables accurate conclusions to be drawn, and ensures that the top and bottom products will 

always be specified; this was the option chosen in this study. The distillate flowrate (D) remained 

practically unchanged. 
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Using the Design-Spec block in Aspen Plus®, the EG content in the solvent feed trayzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (x^iv), 

ETOH in the distillate (xlffOH), and ETOH in the bottom stream (x^}H) were specified on a 

molar basis: 

0.20 <x™fv< 0.75 ( ] ) 

^ - 0 - 9 9 5 ( 2 ) 

x^m = 0.005 ( 3 ) 

Equation (1) shows that x^lv ranged from 20% 0ow) to 75% (high), in steps of 5%. This 

variable was included in a sensitivity block to obtain a result for each specification value. 

Next, to study the effect of NSE (extractive section size), the position of the azeotrope feed stage 

was also included in the relevant sensitivity block. Figure 4 illustrates the main steps of the 

approach used in this study. For all of the simulations, the EG content in the distillate was below 

500 ppm. 
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Figure 4. Main step of the proposed approach. 
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PROCESS ANALYSIS 

Figure 5 shows the composition profile (liquid phase) for a column with 24 stages, with x | J / v at 

20 and 75 mol %, as well as the results for the decision variables R and S and the specific 

reboiler heat cuty (Qr/D). For the specifications (top, base, and EG content) and feed flowrate 

(azeotrope) evaluated, the results obtained for the reflux ratio and solvent flowrate remained 

unchanged, even for different initial estimates of these variables, indicating that the specification 

of the EG content results in a system with a single solution for the reflux ratio. However, the 

solvent flow rate changes with the azeotrope feed flowrate, while the value of the reflux ratio 

remains unchanged. 

Comparing Figures 5a and 5b, it can be observed thatzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA xf^ has a strong influence on the 

composition profiles as well as on specific energy consumption. A detailed analysis of the effect 

of x^!v on separation efficiency and energy consumption could be carried out with the aid of 

the composition profiles on a solvent-free basis. According to Figure 6, the operating condition 

with the highest x^1* has proportionally more H 2 0 and hence less ETOH throughout the 

column; this shows that, in this case, the separation of these components in the extractive section 

is more efficient. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figure SXiquid phase composition profile for the column with24 stages. 
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Figure 6. Liquid phase composition profile on a solvent-free basis for the column with 24 stages. 

Analysis on a solvent-free basis enables an extractive distillation column to be evaluated like a 

conventional column, with the reflux ratio being crucially important with respect to separation 

(and energy consumption). In the context of a conventional column, due to the higher separation 

in the extractive section, the composition profile shown in Figure 6b would be the result of an 

operating condition with a higher reflux ratio than the result presented in Figure 6a. However, 

precisely the opposite is observed, which indicates the importance of the solvent content for the 

separation efficiency (and energy consumption). 

Figure 7 presents the separation factor (SF) (or relative volatility) for ETOHzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA/ H2O, defined by 

Equation (4), where the effect of the EG content on the separation is explicit: 

Here,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA xt is the mole fraction of component i in the liquid phase and yt is the mole fraction of 

component i in the vapor phase. As can be seen in Figure 7, the effect of xf$h on separation is 

quite high, especially in the extractive section. 

As depicted in Figure 7, there is practically no ETOH/ H2O separation in the rectifying section, 

indicating that the stages in this section are primarily used for separating EG (solvent). That is to 

say, ETOH/ H2O separation occurs mainly in the extraction and stripping sections. This 
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observation means that it is safe to remove the location of the solvent feed stage from the list of 

decision variables. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figure 7. Separation Factor ETOH/H 20. 

SF analysis is important, but it is essential to point out that, besides breaking the azeotrope 

ETOHzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA/ H2O (to obtain anhydrous ethanol), the separation must meet the top and bottom 

specifications. For example, some simulations (without using the Design Spec tool) indicated a 

greater SF for an operating condition with a higherzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAx^f\ as observed in Figure 7, However, the 

purity of ETOH was lower at the top and the loss of ETOH at the bottom was unacceptably high. 

In terms of energy consumption, according to the values shown in Figures 5 and 6, the operating 

condition with the highest x j f " showed considerably better performance. These results are 

consistent with the McCabe-Thiete method: i) when the equilibrium curve is tighter (low EG 

content), energy consumption tends to be high (the rectifying line is close to the diagonal line); 

ii) when the equilibrium curve is more open (high xf$lv)t energy consumption tends to be low 

(the rectifying line is far from the diagonal line). The shape of the equilibrium curve in both 

cases is presented in Figure 8 and this result is a consequence of the sections with different x^fv 

where different equilibrium curves apply. 

The same analysis was performed for a column with 50 stages, as described in Table 1. In this 

case, the sizes of the extractive and stripping sections were modified (increased), while the 

rectifying section remained with the same number of stages. Figure 9 shows the composition 

profiles on a solvent-free basis, as well as the values of the decision variables R and S, along 
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with specific energy consumption. Again, a strong influence of EG content on separation 

efficiency and energy consumption is evident. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figure 9. Liquid phase composition profile on a solvent-free basis for the column with 50 stages. 

As depicted in Figure 10, for the operating condition with a lowzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA x^lv, increasing the number of 

stages results in a marked energy saving (R decreases), as found for a conventional column. 

However, for the condition with highest x ^ / v , the energy saving is not significant, indicating that 

i f xf£!v is increased, the specific energy consumption becomes independent of the number of 

stages of the column. Figure 10 also shows that i f is increased, the specific energy 

consumption maintains an almost constant value. 
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Figure lO.Specific energy consumption as a function ofx^j 

Figure 11 shows the behavior of R and S for the results of the experiments presented in 

Figure 10. On analyzing Figure 11, it can be seen that up to a certainzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA x^* value, R and S 

decrease simultaneously. This was unexpected, since the reduction in R is larger. The decrease in 

R is not surprising, but that in S is. In fact, it was expected that S would be directly proportional 

to xfs'v, but this only applies after a certain xf(f
v value. 
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The curves in Figure l i b have two minimum points (S - 65.5 e S = 38.2 kmol/h), which 

represents the minimum value of S necessary to achieve the separation. Since the curves in 

Figures 10 and 11 were constructed from the same experiments (simulation), this value does not 

correspond to the minimum specific energy consumption; that is, the minimum specific energy 

consumption is obtained for minimum reflux ratio (R) and not for minimum solvent flowrate (S). 

Furthermore, Figure 11 b shows that for the same solvent flowrate (dotted line parallel to thezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA x-

axis), two different values for the xf^lv can be obtained, indicating that the separation efficiency 

and energy consumption depend on the EG content in the solvent feed plate. 

Obviously, the minimum energy consumption also depends on the size of the extraction section, 

which do not changed in these numerical experiments. 

In terms of the design of the control system, considering control by inference, temperature 

becomes the decision variable (controlled variable). Figure 12 shows the temperature profiles for 

two columns evaluated at two different x^fv. These profiles are very similar and, as expected, 

based on x^lv, the temperature in the extractive section can be high or low. However, there is 

practically no difference in the temperature values in the stripping and rectifying sections. For 

control purposes, the desired x^lv can be obtained by simultaneously manipulating R and S 

(manipulated variables). The design of the control system is also the subject of ongoing research, 

where one of the issues being investigated is the effect of x^ f v on the controllability of the 

process. More specifically, the question to be answered is whether a column with a large number 

of stages operating at a lower x^'v is easier to control than a column with fewer stages 

operating at a higher x^fv. 

The previous results were obtained by keeping the azeotrope feed stage fixed (consequently, the 

NSE). The results presented below include the effect of changing this variable, in the column of 

24 stages. 

Using the procedure described in Figure 4 generates a matrix the size of which depends on the 

number of values desired for x ^ / v and NSE, as well as the number of desired responses 

(reboiler heat duty, solvent flowrate, reflux ratio, etc.). After compiling this matrix, the results 

were exported to Excel and sorted in descending order of specific energy consumption, so that 
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the bottom row of the matrix presented values (reflux ratio, flow of solvent, dish feeding solvent, 

etc.) resulting in the minimum specific energy consumption, as shown in Table 2. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figurel2. Temperature profile for the two operating conditions (columns with 24 (a) and 50 (b) stages). 

Table 2. Optimal results for minimum specific energy consumption for extractive column with 24 stages. 

Parameter Value 

Solvent flowrate, kmol/h 83.2 

Reflux ratio 0.3203 

Ethylene glycol content (mole fraction) 0.75 

Number of stages of the extractive section 14 

Specific energy consumption, kW/kmol 19.78 

Although Table 2 presents the values obtained for the minimum specific energy consumption, to 

evaluate the energy consumption behavior in detail, an in-depth study was carried out. 

Once the global optimum (minimum specific energy consumption) was found, the effects of zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

x^and the NSE on the energy consumption be analyzed, individually. 

To evaluate the effects of , NSE was fixed at 14 (as depict Table 2); to evaluate NSE, x^f 

was set at 0.75 (as depict Table 2). Considering that the specification of xf£iv leads to a unique 
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solution, it is important to emphasize that it is obligatory for this study to go through the global 

minimum pointT/he graphs are presented in two-dimensional form, in order to give priority to 

the quantitative aspect. 

From Figure 13a it can be seen that the behavior of specific energy consumption is asymptotic, 

so that it cannot be determined i f a minimum specific energy consumption was achieved. On the 

other hand, Figure 13b shows it was possible to determine the minimum specific energy 

consumption (Qr/D = 19.78 kW/kmol, as per Table 2) and, this was for an extractive section with 

14 stages (azeotrope feed in stage 18, as per Table 2). 

The minimum point shown in Figure 14a is the minimum solvent flowrate (S = 48.6 kmol/h) for 

the separation, corresponding to a reflux ratio of 1.2153 (dashed circle). The solvent flowrate for 

the minimum specific energy consumption (S - 83.2 kmol/h, as per Table 2) is also shown; that 

is, once again, the minimum specific energy consumption is obtained for minimum reflux ratio 

(R) and not for the minimum solvent flowrate (S). Moreover, from Figure 14b it is possible to 

identify the reflux ratio for the minimum specific energy consumption (R - 0.3203, as per Table 

2). It is important to note that the minimum reflux ratio of for the separation matches the reflux 

ratio for the minimum specific energy consumption. 
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Figurel3. Specific energy consumption as a function o f x j ^ " (a) and number of stages of extractive section (NSE) 

(b) for column with 24 stages. 
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FigureI4, Solvent flowrate as a function o f X ^ / v (a) and reflux ratio as a function of the number of stages of 

extractive section (NSE) (b) for column with 24 stages. 

The conclusions from Figures 13 and 14 are also valid for the 50-stage column. 

CONCLUDING REMARKS 

A new approach for analyzing the separation efficiency and energy consumption of extractive 

distillation columns, by using x^tv as the main parameter, has been presented. The proposed 

procedure enables the effects of the major decision variables to be evaluated simultaneously. 

I f the azeotrope feed stage (NSE constant) is kept fixed, the results show that the minimum 

specific energy consumption is obtained for the minimum reflux ratio and not for the minimum 

solvent flowrate, regardless of the number of stages of the column. For the operating condition 

with a low xfa", increasing the number of stages results in a marked energy saving (R 

decreases); however, for the condition with the highest xf^lv, the energy saving is not 

significant, indicating that increasing the solvent content causes the specific energy consumption 

to become independent of the number of stages of the column. 

I f xlz-h' and NSE are varied simultaneously, the procedure enables the global minimum specific 

energy consumption to be determined quantitatively. And yet again, the minimum is obtained for 

the minimum reflux ratio and not for the minimum solvent flowrate, regardless of the number of 

stages of the column. However, it is not always the case that a larger number of stages of 

extractive section results in lower energy consumption. 
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The existence of a minimum value for the solvent flowrate results in two different values for the zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

XzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAEG"» indicating that the separation efficiency and energy consumption depend on the EG 

content in the solvent feed plate. Using this new approach, it was observed that convergence 

problems disappear; hence, a future article will deal with the complete extractive distillation 

system, including the recycling between the extractive and recovery columns, which normally 

adds convergence problems. The optimization criterion will be the total annual cost (TAC). 
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Abstract 

A obtencao do otimo de sistemas de destilacao extrativa (colunas extrativa de recuperaeao) 

envolve a determinacao dos valores das variaveis, tais como vazao de solvente, razao de refluxo 

das colunas, numero de estagios das colunas, das posicoes das alimentacoes e diametros das 

colunas, que minimizem a funcao objetivo detlnida. As colunas de urn sistema de destilacao 

extrativa estao acopladas atraves de um reciclo, tornando complexa a tarefa de se obter o otimo, 

e que se torna mais ardua quando as colunas estao termicamente acopladas. O presente artigo 

apresenta uma comparacao rigorosa entre as contlguracoes convencional e termicamente 

acoplada, usando um procedimento que permite considerar simultaneamente o efeito das 

principais variaveis de decisao sobre a otimizac&o, cujo criterio adotado foi o custo anual total. A 

configuracao termicamente acoplada apresenta custo anual total e menor consume especifico de 

energia. Os resultados indieam que a vazao minima de solvente para que a separacao ocorra sao 

diferentes para as duas configuracdes, indicando que a comparacao nao pode ser realizada para a 

mesma razao vazao de soivente/vazao de azeotropo. A integracao da corrente de base da coluna 

de recuperaeao (configuracao convencional) ou da corrente de base da coluna extrativa 

(configuracao termicamente acoplada) results em forte reduc&o do custo anual total e do 

consumo especifico de energia. Diante da escassez de fontes nao renovaveis de energia e das 

alternativas dispomveis, o etanol anidro e forte candidate, ja sendo iargamente utilizado como 

aditivo da gasolina. Desta forma, a desidratacao de misturas aquosas de etanol usando como 

solvente o etilenoglicol foi o sistema escolhido como estudo de caso. 

Keywords - Destilacao extrativa convencional, DestilacSo extrativa termicamente acoplada, 

Teor de solvente, Consumo energetico, Otimiza5ao. 
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1. Introduction 

Depois de muitas previsoes contrarias ao longo dos anos, destilacao permanece sendo o 

metodo de separacao mais irnportante nas industrias quimica e petroquimica. A literature diante 

de tal fato se refere a destilacao como sendo "o processo de separacao em relacao ao qual todos 

os outros devem ser comparados" (Kister, 1992). For outro lado, e um processo cuja eficiencia 

termodinamicazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 6 muito baixa, respondendo pelo maior percentual do consumo global de energia 

de uma planta, de modo que, a destilacao e o mais visado dos processes quando se trata de 

consumo energetico. 

O processo de destilacao baseia-se na diferenca de volatilidade dos componentes a serem 

separados. Entretanto, no caso de misturas onde se observa a presenca de azeotropos a destilacao 

convencional se mostra incapaz de promover a separacao desejada. 

Misturas binarias que formam azeotropos s&o comuns na industria quimica e sao 

caracterizadas por se comportarem como um componente puro quando submetidos a um 

processo de destilacao. A separacao destas misturas nao e possfvel por meio da destilacao 

convencional e, apesar de existirern outros metodos (pressure swing e peneira molecular, por 

exemplo), pela viabilidade econdmica, normalmente a separacao e realizada atraves da destilacao 

extrativa ou azeotropica. Em ambos os processos, um terceiro componente e adicionado de modo 

a possibility a separacao. 

Na destilacao extrativa, o terceiro componente tern como objetivo alterar a volatilidade 

relativa dos componentes originals da mistura. Contudo, ao contrario da destilacao azeotropica, e 

fundamental que a adicao deste terceiro componente, normalmente chamado de solvente, nao 

cause a formacao de novo azeotropo e que nao liaja separacao de fases liquidas; estas sao as 

diferencas basicas entre os dois processos. Normalmente, o componente mais leve e removido no 

topo da coluna extrativa, enquanto o solvente mais o componente intermediario sao recolhidos na 

base. Em algumas situacoes, o solvente 6 o componente com menor ponto de ebuiicao, e assim 

sai pelo topo da coluna, junto com o componente intermediario. 

Por sua importancia industrial, a desidratacao de misturas aquosas de etanol tern sido um dos 

processos mais utilizados para estudar a destilacao extrativa. A Figura 1 apresenta a curva de 

equilibrio em base livre de solvente para o sistema etanoI(ETOH)/agua(H20)/etilenoglicol(EG), 

onde e possivel perceber o deslocamento do ponto azeotropico, para a concentracao do solvente 

de 10%, e o seu desaparecimento, para concentracoes acima de 50%. Para representacao do 
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equilibrio de fases (ELY) foi usado um procedirnento y-<p; com a equacao do NRTL para calculo 

do coeficiente de atividade (y) (Dias; 2008), e a equacao de Redlich-Kwong para calculo do 

coeficiente de fugacidadezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (9). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 1 - Curva de equilibrio em base iivre de solvente para o sistema ETOH/H20/EG a pressao de J bar. 

Segundo Lei et a!. (2003) a destilacao extrativa e" mais frequentemente usada do que a 

destilacao azeotropica, principalmente, por causa de baixo consumo de energia e flexibilidade na 

selecto do solvente. Entretanto, Lynn e Hanson (1986) foram os primeiros a afirmar que a 

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

utilizando colunas de multiple efeito, os autores realizaram a desidratacao de misturas aquosas 

de etanol utilizando etilenogiicol como solvente. 

Apesar da simplicidade operacional, a destilacao extrativa apresenta comportamento pouco 

comum, conforme relatado por Laroche et al. (1992), em um dos artigos mais citados pela 

literatura sobre esse tipo de destilacao; por exemplo, nem sempre o aumento do refluxo resulta 

em maior separacao, por causa da diluicao do teor de solvente na regiao extrativa. 

Diversos trabalhos abordando a otimizacfio do processo de destilacao extrativa tern sido 

pubiicado na literatura, os quais podem ser classificados em duas categorias: escolha do solvente 

e sintese da sequencia de separacao. 

Em geral, os trabalhos relacionados com sintese consideram a configuracao convencional da 

destilacao extrativa (DS) e tern como objetivo avaliar a influencia das principals variaveis (vazao 

de solvente, razao de refluxo, posicao das alimentacoes e numero de estagios) sobre o consumo 

de energia do processo: Hilal et al., 2001; Bruggemann e Marquardt, 2004; Langston et al., 2005; 

Gil et ah, 2009; Ravagnani et a l , 2010; Figueiredo et al., 2011; Li e Bai, 2012; Gil et al., 2012. 
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Somertte em 2008 (Gutiercez-Guerra et a l , 2008) foi proposto o uso de colunas termicamente 

acopladas (TCED-SR) para o processo de destilacao extrativa; um procedirnento amplamente 

empregado na destilacao de misturas muiticomponentes de hidrocarbonetos, com varias 

possibilidades de configuracSes e que pode resultar em reduc&o de ate 30% no consumo 

energetico (Annakou e Mizsey, 1996), A configuracao TCED-SR foi obtida usando um 

acoplamento entre as colunas extrativa e de recuperaeao da configuracao DS, e transferindo parte 

da secSo da coluna de recuperaeao (secao 4 da Figura 2a) para a base da coluna extrativa (secao 

4 da Figura 2b). O resultado e uma configuracao com apenas um refervedor, como mostra a 

Figura 2b. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Figura 2 - Configuracao convencional (DS) (a) e coiifigurac&o termicamente acoplada (TCEDS-SR) (b) 

(Gutterrez-Guerra et al., 2008). 

Gutierrez-Guerra et al. (2008) propuseram um procedirnento para otimizacao, avaliaram a 

eficiSncia termodinamica, bem como a controlabilidade do processo. Usando o shnuiador 

Aspen® os autores compararam os desempenhos das configuracoes DS e TCED-SR. 

2. Problem Statement 

Considerando a presenca de variaveis discretas (numero de estagios, posic5es de 

alimentacoes, etc.) e continuas (razao de refluxo, vazoes, etc.), uma opcao para a otimizacao e 

(a) (b) 
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fazer uso de Programacao Nao Linear Inteira Mista (MINLP). Por outro lado, os algoritmos da 

MINLP ainda apresentam problemas de robustez e convergencia, alem de exigirem uma boa 

estimativa inicial (Kossack et al., 2008). 

Em 20011, Garcia-Herreros et al. (2011), publicaram um artigo afirmando que diversas 

metodologias tern sido propostas para o projeto de sistemas de destilacao extrativa; a maioria 

usando metodos simplificados ou graficos. E, nesse sentido, considerando a desidratac&o de 

etanol usando como solvente o glicerol, os autores propuseram o uso de Programacao Nao 

Linear Inteira Mista (MINLP) para a otimizacao do projeto (numero de estagios, posicao de 

afimentacao, etc.) e das condicdes operacionais de sistemas de destilacao extrativa (razao de 

refluxo, vazao de solvente, etc.). Entretanto, em 2012, tres dos autores publicaram um artigo 

sobre o projeto e o controle do sistema estudado em 2011 e, para a definicao das condicoes de 

projeto e operac&o fizerarn uso de metodos graficos (Gil et al.; 2012). 

O presente artigo surgiu a partir do procedirnento proposto por Figueiredo et al. (2014), no 

qua! o teor de EG no prato de alimentacao do solvente da coluna extrativazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 6 uma das variaveis 

consideradas. No uso do procedirnento observa-se que o problema de convergencia desaparece 

(desde que exista uma solucao - restricoes atendidas) e sua aplicacao foi realizada com sucesso 

para a configuracao DS, de modo que decidiu-se estender o uso de tal procedirnento para a 

configuracao TCEDS-SR. 

O artigo pubiicado por Gutierrez-Guerra et al. (2008) e" meritorio, pois foi o primeiro a propor o uso de 

colunas termicamente acopladas no processo de destilacao extrativa. Entretanto, diversos pontos do processo 

nao foram explorados; por exemplo: 

a) Foi avaliada a posic3o do estagio de alimentacao do solvente, quando, de fato, a regiao de retificacao de uma 

coluna de destilacao extrativa tern pouca influ&icia sobre a separacao e o consumo de energia (Figueiredo et zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

al., 2014); a maior infiuencia e da regiao extrativa e, nesse ponto, e mais relevante avaliar a posicao do 

estagio da alimentacao do azeotropo. 

b) As simulacoes ngo consideraram a integracao termica entre a corrente de solvente recuperado e a corrente de 

azeotropo, bem como o make-up e o reciclo de solvente. 

c) A comparacao entre as duas conflguracSes foi realizada para a mesma raz3o entre as vaz5es de solvente e de 

aze6tropo (S/F), o que pode nao ser o ponto otimo para cada uma das configuracoes. 

d) O procedirnento de otimizacao proposto e de tentativa e erro, e nSo considerou simultaneamente as variaveis 

de decisao. 
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A Figura 3 apresenta a configuracao DS da destilacao extrativa avaliada por Figueiredo et al. (2014) eT 

conforme pode ser observado, foi considerada a integracgo termica entre a corrente de solvente recuperado e a 

corrente de azeotropo. 

FigurazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 3 -~ Fluxograma do processo de destilacao extrativa convencional (0S) (Figueiredo et al., 2014). 

A Figura 4 apresenta o fluxograma proposto por Gutierrez-Guerra et al. (2009), modificado para incluir a 

integracao termica entre a corrente de solvente recuperado e a corrente de azeotropo, bem como o make-up de 

solvente. 

De acordo com o procedirnento proposto por Figueiredo et al. (2014), uma vez especiflcados os numeros de 

estagios das colunas extrativa e recuperaeao, no caso da configuracao DS, e possivel responder as seguintes 

questoes: 

a) Qual o minimo custo anual total (TAC)? 

b) Qual o minimo consumo especifico de energia (SEC)? 

c) Qual vazao de solvente para a minima TAC? 

d) Qual a razao de refluxo (colunas extrativa e de recuperaeao) para a minima TAC? 

e) Qual o teor de EG (no prato de alimentacao do solvente) para a minima TAC? 

f) Qual a posicao de alimentacao das colunas extrativa e de recuperaeao para a minima TAC? 

g) Qual vazSo minima de solvente para a separacao? 

h) Qual a minima razao de refluxo (colunas extrativa e de recuperaeao) para a separacao? 

i) Qual o minimo teor de EG (no prato de alimentacao do solvente) para a separacao? 
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Figura 4 - Fluxograma da destilacao extrativa termicamente acoplada com integracao termica (TCEDS-

SR) (Brito etaU 2014). 

No caso da configuracao TCEDS-SR aplicada, surge uma nova variavel, que e a vazao de 

vapor para a coluna lateral, a qual deve ser considerada como uma das variaveis de decisao na 

otimizacao. Por outro lado, a posicao de alimentacao da coluna de recuperaeao deixa de existir 

como variavel de decisao (ou manipulada). 

Fluxogramas com reciclo apreserttam grande dtficuldade para convergir e, no caso do sistema 

de destilacao extrativa, a dificuldade e acentuada pelo fato do solvente influenciar forternente o 

equilibrio de fases (ELV). De fato, dependendo da vazao de solvente e da razao de refluxo, para 

as mesrnas especificacoes de topo e de base, varias solucoes sao possfveis, resultando em 

diferentes perfis de composicao. A Figura 5 mostra dois perils de composicao para configuracao 

DS, o que indica diferentes perfis de temperatura (e de consumo de energia), para as mesmas 

especificacoes de topo e de base. 

0 problema pode ser descrito da seguinte forma: 

a) A convergencia satisfazendo as especificacoes de topo e de base da coluna extrativa e 

alcancada para determinado valor da razao de refluxo e da vazao de solvente (neste caso, 

as variaveis manipuladas ou de decisao). A corrente de base desta coluna e enviada para a 

coluna de recuperaeao. 

b) A convergencia satisfazendo as especificacoes de topo e de base da coiuna de recuperacSo 

e alcancada para determinado valor da razao de refluxo e da vazao de base (ou de topo). A 
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vazSo de base desta coluna, contendo o EG recuperado, e enviada de volta para a coluna 

extrativa. 

c) Na proxima iteracao, novamente a razao de refluxo e a vazao de solvente serao 

rnanipuladas para alcancar a convergencia da coluna extrativa. E e nesse ponto que os 

balancos de massa e energia apresentam dificuldades para fechar (principalmente para o 

EG), visto que a nova solucao (novo perfil de composicao e de temperatura) pode ser 

diferente da anterior. 

2 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figure 5 - Liquid phase composition profile for a column with24 stages: conventional configuration. 

Os itens acima tentarn explicitar que em cada iteracao a convergencia das duas colunas e 

alcancada; entretanto, a vazao de EG que retorna da coluna de recuperaeao, normalmente, e 

diferente daquela que alimenta a coluna extrativa, o que ocasiona nova iteracao, levando a nao 

convergencia do sistema. 

No procedirnento proposto por Figueiredo et al. (2014), a especificacao do teor de EG no 

prato de alimentacao do solvente garante solucao unica para a coluna de destilacao extrativa. 

Fazendo analogia com McCabe-Thiele, e como se existisse uma unica reta de retificacao que 

satisfizesse as especificacoes. E importante notar, conforme mostra a Figura 5, o teor de EG ao 

longo da regiao extrativa (em destaque) permanece praticamente inalterado. 

3. Modeling and Simulation 

As configuracoes (Figuras 3 e 4) foram montados na plataforma Aspen® e as colunas foram 

simuladas usando a rotina Radfrac®, com eficidncia de Murphree fixada em 85%. Conforme 
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citado anteriormente, a equacao do NRTL foi usada para calculo do coeficiente de atividade (y) e 

a equacao de Redlich-Kwong para calculo do coeficiente de fugacidade ((p). 

Na a configuracao DS, a pressao de topo da coluna extrativa foi mantida em 1 bar, enquanto 

para a coluna de recuperaeao esse valor foi de 0.6 bar; a perda de carga ao longo das colunas 

extrativa e de recuperaeao foram iguais a 0.2 e 0.1 bar, respectivamente. Para a configuracao 

TCEDS-SR, a pressao de topo das colunas extrativa e lateral foi mantida em 0.6 bar; a perda de 

carga ao longo das colunas extrativa e lateral foram iguais a 0.2 e 0.05 bar, respectivamente. 

Para o a configuracao DS o niimero de estagios da coluna extrativazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (Nestl = 24) foi igual 

aquele apresentado por Meirelles (1992); no caso da coluna de recuperaeao o numero de estagios 

(Nest2 = 10) foi definido a partir de simuiaeSes usando um metodo aproximado (short-cut). 

Na configuracao TCEDS-SR o numero de estagios da coluna extrativa ficou igual a Nestl ~ 

29, enquanto a coluna lateral com Nest2 - 5. E importante observar que a regiao extrativa agora 

fica entre o prato de alimentacao do solvente e a retirada de vapor pela corrente lateral. 

A Tabela 1 apresenta as condicoes das alimentacoeszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA da coluna extrativa. No caso da corrente 

de azeotropo, o valor da temperatura e aquele antes da integracao termica com a corrente de base 

da coluna de recuperaeao. Para o solvente, o valor apresentado e para as correntes de make-up e 

de reciclo (indicando que a temperatura de saida da corrente de reciclo foi especificada na 

integracao termica). A temperatura foi fixada em 353.15 K, visto que essa e a temperatura 

aproximada do prato de alimentacao do solvente. 

Table 1 - Feed conditions of the extractive column. 

Parameter Value 

Azeotrope feed flowrate, kmol/h 100 

Solvent feed temperature (make-up and recycle), K 353.15 

Azeotrope feed temperature, K. 313.15 

Mole fraction of ETOH in azeotrope feed 0.85 

Mole fraction of EG in make-up stream 1.0 

Para obtencao de produtos com especificacao desejada, foi usada a ferramenta DesigSpec do 

Aspen®. A Tabela 2 apresenta as especificacoes dos produtos de topo para as duas colunas 

(xEToh xzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAETOH+H2O)>
 d a fracao recuperada em cada coluna (Recf$%&, r?ecf^J | + H 2 0 ) , do teor de 

EG no prato de alimentacao do solvente da coluna extrativa ( x f f E C ) , do prato de alimentacao do 
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solventezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (NFEG), do prato de alimentacao do azeotropo na coluna extrativa (NFAZE), do prato 

de alimentacao da coluna de recuperaeao (NF2)t da vazao de vapor da corrente lateral (FV), bem 

como as variaveis manipuladas (ou de decis&o) para alcancar tais especificacoes: i) vaz§o de 

solvente (S) e razao de refluxo na coluna extrativa (RI); ii) razao de refluxo da coluna de 

recuperaeao (R2). 

Para o fecharnento do balance de massa do EG foi usado a ferramenta Calculator do Aspen®; 

a vazao de make-up foi especificada como sendo a soma das perdas pelas correntes de topo das 

duas colunas. E fundamental enfatizar que a ferramenta Calculator e a ultima etapa do 

procedirnento. A Figura 6 ilustra os principals passos do procedirnento usado. 

Table 2zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA - Specifications and manipulated variables. 

Specification Manipulated variables Equations 

Sgg& = 0.999 ( I ) 

Rec^Sh = 0.9999 (2) 

0.30 < x$BG < 0.75 (3) 

4<NFEG<6 SeRl (4) 

12 < NFAZE < 22 (5) 

5 < NF2 < 8 (6) 

20 < FV < 30 (7) 

*SS+H20 = 0-999 ™ (8) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
HI 

Keci&%H20 = 0.9999 (9) 
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Figure 6 - Main steps of the used approach. 

A minirnizacao da TAC (custo com investimento e custo com vapor) foi usada como criterio 

de otimizacao (obtenc&o do otimo em termos de projeto e condicao operacional), apesar do 

consumo especifico de energia (SEC) ser um resultado avaliado em detalhes. Para calculo da 

TAC foi usado o procedirnento e os dados apresentados em Luyben (2013); as equacoes para 

c&lculo da TAC foram implementadas usando a linguagem Fortran no proprio Aspen®. Em 

termos de energia, por causa do valor da temperatura da base, foi usado vapor de alta pressao 

para os referevedores das duas configuracoes. 

4. Results and Discussion 

O uso do procedirnento descrito pela Figura 6 gera uma matriz cuja dimensao depende da 

quantidade de valores das seguintes variaveis: 

a) Configuracao DS - teor de EG no prato de alimentacao do solvente na coluna extrativa, 

posi'cao da alimentacao da corrente de azeotropo na coluna extrativa e posicao da corrente 

de alimentacao da coluna de recuperaeao. 

b) Configuracao TCEDS-SR - teor de EG no prato de alimentacao do solvente na coluna 

extrativa, posicao da alimentacao da corrente de azedtropo na coluna extrativa e vazao de 

vapor da corrente lateral. 
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A dimensao da matriz tambem e funcSo da quantidade de respostas desejada (carga termica 

de refervedor, vazao de solvente, razao de refluxo, vazao de make-up, TAC, etc). 

Apos a obtencao da matriz supracitada, os resultados foram exportados para o Excel e 

ordenados em ordem decrescente da TAC, de modo que a ultima linha da matriz apresentasse os 

valores das variaveis (razao de refluxo, vazao de solvente, prato de alimentacao do solvente, 

prato de alimentacao da coluna de recuperacSo, etc.) que resultaram na minima TAC. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

4.1. Optimal Point: DS versus TCEDS-SR 

A Figura 7 apresenta o perfil de composicao obtido para a condicao de minima TAC, para as 

duas configuracdes. Comparando as Figuras 7a e 7b, a grande diferenca observada e que abaixo 

da conexao com a coluna lateral na configuracao TCEDS-SR (destacada na Figura 7b), 

praticamente, so existe EG, indicando que esta e uma regiao de ajuste fino para a (alta) pureza do 

solvente na base da coluna extrativa (o etanol ja foi esgotado e a maior parte da agua enviada 

para a coluna lateral). A Figura 7 tambem mostra que o acoplamento termico diminui, mas nao 

elimina ozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA remixing causado pelo componente intermediario (H20). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figure 7 - Liquid phase composition profile for OS (a) and TCEDS-SD (b) configurations. 

A Tabela 3 apresenta os valores das principais variaveis que resultaram na menor TAC, para 

a configuracao DS, enquanto a Tabela 4 apresenta os resultados para a configuracao TCEDS-SR. 

Os resultados apresentados nas Tabelas 3 e 4 sao para um payback de 03 anos. 

Table 3 - Optimal results for DS configuration. 
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Columns 

Number of stages 

Solvent flowrate, kmol/h 

Reflux ratio 

Ethylene glycol contentzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (Xg£EG) 

Azeotrope feed stage (NFAZE) 

Solvent feed stage (NFEG) 

Feed stage (NF2) 

Specific energy consumption (SEC), kW/kmol 

Total annual cost (TAC), $/year 

Extractive zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
__ 

92.84 

0.6111 

0.65 

19 

6 

25.5110 

8.3019x105 

Recovery 

2.1493 

De acordo com as Tabetas 3 e 4, a configuracao TCEDS-SR apresenta reducao de 16.8% na 

TAC e 20.5% no SEC. A reducao da TAC e consequencia do fato da configuracao TCEDS-SR 

usar apenas um refervedor e da diminuicao na razao de refluxo das duas colunas (que esta 

diretarnente relacionado com o diametro das colunas), o que tern efeito direto no investimento. 

No caso do SEC, a reducao observada e resultado da diminuicao da carga termica total do 

sistema; apesar do aumento na vazao de solvente. 

Table 4 - Optimal results for TCEDS-SR. 

Columns 

Extractive Side-rectifier 

Number of stages 

Solvent flowrate, kmol/h 

Reflux ratio 

Ethylene glycol content ( x f | E G ) 

Azeotrope feed stage (NFAZE) 

Solvent feed stage (NFEG) 

Feed flowrate, kmol/h 

Feed stage 

Specific energy consumption (SEC), kW/kmol 

Total annual cost (TAC), $/year 

29 

118.82 

0.5334 

0.75 

18 

6 

0.4903 

20 

5 

21.1682 

7.1090x10s 

A Tabela 5 apresenta a comparacao do resultado obtido neste trabalho para o SEC com 

outros encontrados na literatura consultada. A comparacao deve ser realizada de forma criteriosa, 

pois a pureza do etanol obtido e diferente para alguns trabalhos. Por exemplo, o consumo de 

energia obtido por Meirelles et al. (1992) e menor do que o obtido neste trabalho, entretanto a 

pureza tambem e menor. Por outro lado, o resultado deste trabalho e menor do que aquele 

apresentado por L i e Bai (2012), mas a pureza do etanol obtido neste trabalho tambem e menor. 

E importante observar que o resultado obtido por Gil et al. (2012) foi obtido usando o glicerol 
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como solvente, o que toma necessario o uso de pressSes baixas no sistema, e, consequentemente, 

temperatura baixa no topo da coluna de recuperaeao, acarretando a necessidade de um sistema de 

refrigerac&o (mais energia consumida); alem do fato da pureza do etanol obtido ser menor. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Table 5 - Comparison of energy consumption for ethanol dehydration. 

Mole fraction of ethanol kW/kmol of etanol 

Kiss et al, 2012 (conventional - DS) 0,9990 23.46 

Kiss et al, 2012 (dividing wall column - DWC) 0,9990 21.16 

Gil et al, 2012 (conventional - DS) 0,9967 18.22 

L i e Bat, 2012 (conventional with three columns - DS) 0,9995 28.62 

Errico et al, 2012 (thermally coupled - TCEDS-SR) 0,9980 101.58 

Meirelles et al. (1992) (conventional - DS) 0,9950 24.78 

Presentwork {conventional-0S) 0,9990 25.51 

Present work (thermally coupled -~ TCEDS-SR) 0,9990 21.16 

De fato, a comparacao com dados da literatura foi realizada com objetivo de verificar a 

consistencia dos resultados obtidos, visto que, varies fatores influenciam no SEC; por exemplo, 

numero de estagios, eficieneia dos pratos das colunas, dados de ELV, etc. 

As Tabela 3 e 4 apresentam os valores das variaveis essenciais para obtencSo da minima 

TAC. Entretanto, para avaliar em detalhes a separacao uma nova abordagem e apresentada a 

seguir. 

Uma vez locatizado o ponto otimo global para a TAC, foi possivel avaliar, separadamente, a 

influencia dozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA x§gBG, da posicao da alimentacao da corrente de solvente (NFEG) - ou do 

tamanho da regiao extrativa (NEXT), da posicao da alimentacao da corrente de azeotropo 

(NFAZE), da posic&o da alimentacao da coluna de recuperaeao (NF2) e da vazao de vapor da 

corrente lateral (FV), sobre a TAC e o SEC; para avaliar a influencia de uma variavel, as outras 

tres permaneceram fixas. Os graficos sao apresentados na forma bidimensionai, de modo a 

priorizar o aspecto quantitative. Visto que a especificacao do teor de EG no prato de alimentacao 

do solvente da coluna extrativa conduz a uma unica solucao para esta coluna, e importante 

enfatizar que o estudo passara, necessariamente, pelo ponto otimo global. Os graficos sao 

apresentados na forma bidimensionai, de modo a priorizar o aspecto quantitativo. 

Conforme observa-se na Figura 8, a TAC e o SEC para a configuracao DS apresentam um 

valor minimo (8.30xl05 $/year e 25.51 kW/kmol, respectivamente), enquanto a TCEDS-SR 

apresenta comportamento assintotico para essas duas variaveis. A inversao no comportamento da 
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TAC e do SEC para a configuracao DSzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 6 resultado do aumento do trabalho na coluna de 

recuperaeao do solvente. A Figura 8 mostra e que a TAC e o SEC da TCEDS-SR sao maiores 

apenas para baixos teores de EG; um comportamento discutido anteriormente. 

Em conformidade com as Tabelas 3 e 4, as Figura 8a e 8b mostram que o minimo para a 

TAC e para o SEC ocorrem em 65 e 75 % de EG no prato de alimentacao do solvente, 

respectivamente, para as configuracdes DS e TCEDS-SR. 

Os resultados para a TAC e para o SEC da TCEDS-SR na Figura 8 n&o indicam que um valor 

minimo para essa variavel foi alcancado. Entretanto, nas Figuras 9a e 9b e possivel perceber 

ponto de minimo para a TAC e para o SEC, ocorrendo para uma regiao extrativa com 11 (DS) e 

12 (TCEDS-SR) estagios. 

Outra informacao relevante obtida a partir da Figura 9 € que, tanto para a TAC quanto para o 

SEC, a TCEDS-SR apresenta menor dependencia em relacao ao tamanho da regiao extrativa; 

apenas depois do ponto otimo a dependencia se torna relevante. De fato, quanto maior a 

proximidade da alimentacao do azeotropo e do estagio da retirada lateral, maiores serao a TAC e 

oSEC. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figure 8 - T A C (a) and S E C (b) as a function of E G content. 
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Figure 9 - T A C (a) and SEC (b) as a function of the number of stages of the extractive section. 

A Figura 10a apresenta a vazao minima de solvente para que a separacao ocorra: 74.32 e 

86.84 kmol/h, respectivamente, para as configuracoes DS e TCEDS-SR; indicando que a 

comparacao entre as duas conflguracoes nao pode ser realizada para a mesma razao S/F. A linha 

tracejada tocando as duas curvas em dois pontos indica que a separacao pode ser obtida com uma 

mesma razao S/F, confirmando que a separacao e dependente, primordialmente, do teor de EG 

no prato de alimentacao do solvente. 

Analisando as Tabelas 3 e 4 e a Figura 10a, para as duas configuracoes, a minima TAC e 

obtida para a minima razao de refluxo, e nao para a minima vazao de solvente. 
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- Solvent flowrate (a) and reflux ratio of extractive distillation (b) as a function of E G content 
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Figure 11 - Solvent flowrate (a) and reflux ratio of extractive distillation (b) as a function of the number of 

stages of the extractive section. 

Observando a Figura 10b nao e possivel concluir que existe uma razao de refluxo minima 

para obtencao da minima TAC, para nenhuma das configuracoes. Entretanto, na Figura l i b e 

possivel observar um ponto de minimo tanto para a TAC quanto para a SEC; valores que sao 

iguais aqueles apresentados nas Tabelas 3 e 4. E nesse sentido, e possivel confirmar que, para as 

duas configurates, a minima TAC e o minimo SEC ocorrem para a minima razao de refluxo. 

De acordo com Luyben (2013), a separacao em uma coluna de destilacao extrativa depende 

da quantidade de solvente circulando no sistema. Entretanto, a Figura 10a mostra que para a 

mesma vazao de solvente (mesma razao S/F), e possivel alcancar a separacao com dois valores 

diferentes do teor de x f f £ G . resultando em diferentes valores para a TAC. A Figura 11 tambem 

mostra que para a mesma vazao de solvente, e possivel alcancar a separacao alimentando a 

corrente de aze6tropo em dois pratos diferentes, resultando em diferentes valores para a TAC. 

Este e um resultado que nos leva a concluir que a separacao e dependente, primordialmente, do 

xggBGe da NFAZE. 

A Figura 12 apresenta o comportamento das razoes de refluxo da coluna de recuperaeao 

(configuracSo DS) e da coluna lateral (configuracao TCEDS-SR). Na Figura 12a e possivel 

localizar a minima razao de refluxo para que a separacao ocorrazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (Rl = 1.54), que e 

aproximadamente 38% menor do que o valor para a obtencao da minima TAC, mostrado na 

Figura 12b e na Tabela 3. Por outro lado, a razao de refluxo da coluna lateral (configuracao 

TCEDS-SR) manteve-se constante durante todo o estudo, o que nos leva a afirmar que, 



152 

diferentemente da configuracao DS, a TAC da TCEDS-SR e influenciada apenas pela razao de 

refluxo da coiuna extrativa. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figure 12 - Reflux ratio of recovery column (DS) and side-rectifier (TCEDS-SR) as a function of E C content 

(a) and as a function of the number of stages (b) of the extractive section. 

Ainda em relacao as colunas de recuperaeao e lateral, a Figura 13 apresenta a influencia da 

localizacao da alimentacao (configuracao DS) e da vazao de vapor na retirada lateral 

(configuracao TCEDS-SR). Os resultados mostram que a escolha errada do prato de alimentacao 

da coluna de recuperaeao resulta em forte aumento da TAC e do SEC; principalmente para 

escolhas proximas da base da coluna. Este e um resultado importante, pois, normalmente, a 

otimizacao se concentra na coluna extrativa. 

No caso da configuracao termicamente acoplada, os resultado mostram que que a TAC e o 

SEC sao diretamente proporcionais a vazao de retirada lateral, pois mais energia sera necessaria 

para vaporizar o EG que alimentara a coluna lateral. 
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Figure 13 - T A C and S E C as a function of feed position of recovery column for DS configuration and as a 

function of side flowrate for TCEDS-SR. 

5. Effect of Pre-heating the Azeotrope Feed 

Contbrme citado anteriormente, na literatura consultada as configuracSes sernpre 

apresentavam um trocador de calor para resfriar a corrente de base da coluna de recuperaeao; 

mas nunca integrando termicamente com a corrente de azedtropo. 

A Tabela 6 apresenta os valores otimos para a configuracao DS sem integrar as correntes de 

azeotropo e de base da coluna de recuperaeao e, conforme pode ser observado, a diferenca entre 

a TAC e o SEC e fortemente significativa. Comparando os valores das Tabelas 3 e 6, a 

integracao termica resulta em uma reducao da ordem de 17.5% para a TAC e 21.3% no SEC; 

apesar dos valores para a razao de refluxo e vazao de solvente estarem proximos. A reducao no 

SEC e explicado pelo menor consumo de energia no refervedor da coluna extrativa: 1537.4 kW e 

2003.8 kW, respectivamente, com e sem integracao termica. A carga termica do refervedor da 

coluna de recuperaeao praticamente n&o variou. 

O efeito do pre-aquecimento da corrente de azeotropo para a configuracao TCEDS-SR e 

mostrado na Tabela 7 e, comparando os resultados com os da Tabela 4 observa-se que integracao 

termica resulta em uma reducao da ordem de 27.7% para a TAC e 33.0% no SEC; apesar dos 

valores para a razao de refluxo das colunas estarem proximos. A reducao no SEC e explicado 

pelo menor consumo de energia no refervedor da coluna extrativa: 1799.1 e 2441.3 kW, 

respectivamente, com e sem integracao termica. E importante observar que o teor otimo de EG 

foi de 70%, indicando uma inversao no comportamento da TAC e do SEC, o que e causado pela 
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rnaior carga termica do refervedor da coluna extrativa; resultado que se assernelha aquele 

observado para a configuracao DS. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Table 6zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA - Optimal results for DS configuration without 
azeotrope p re-heating. 

Extractive Recovery 

Number of stages 24 10 

Solvent flowrate, kmol/h 91.70 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA-

Reflux ratio 0.6072 2.1107 

Ethylene glycol content, mole % 0.65 -

Azeotrope feed stagezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (NFAZE) 19 -

Solvent feed stage (NFEG) 4 -
Feed stage (NF2) - 6 

Specific energy consumption, kW/kmo! 30.9414 

Total annual cost (TAC), $/year 9.7576xl05 

Table 7 ~~ Optimal results for TCEDS-SR configuration without azeotrope pre-heating. 

Columns 

Extractive Side-rectifier 

Number of stages 29 5 

Solvent flowrate, kmol/h 104.21 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA-
Reflux ratio 0.5254 0.5027 

Ethylene glycol content (x^EG) 0.70 -
Azeotrope feed stage (NFAZE) 18 _ 

Solvent feed stage (NFEG) 4 -

Feed flowrate, kmol/h - 20 

Feed stage - 5 

Specific energy consumption (SEC), kW/kmol 28.7242 

Total annual cost (TAC), S/year 9.0821xl05 

6. Concluding Remarks 

Uma nova metodologia para otimizacao de configuracoes DS e TCEDS-SR da destilacao 

extrativa, usando o teor de etilenoglicol no prato de solvente como uma das principals variaveis, 

foi apresentada. 

O perfil de composicao mostra que o acoplarnento termico diminui, mas nao elimina o 

remixing causado pelo componente intermediario (H20). 

Para a configuracao TCEDS-SR a TAC e o SEC sao maiores apenas para baixos teores de 

EG. No ponto 6timo, as duas variaveis apresentam reducao de 16.8 e 20.5%, respectivamente, 

em relacao a configuracao DS. Para a condicao operacional com pre-aquecimento da corrente de 

azeotropo, a TCEDS-SR apresenta comportamento assintotico para TAC e o SEC, enquanto que 
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para a configuracao DS, pata elevados teores de EG, ha uma inversao no comportamento dessas 

variaveis. 

Tanto para a TAC quanto para o SEC, a TCEDSzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA-SR apresenta menor dependencia em 

relacao ao tamanho da regiao extrativa; apenas depois do ponto otimo a dependencia se torna 

relevante. 

A vazao minima de solvente para que a separacao ocorra sao diferentes para as configuracoes 

DS e TCEDS-SR, indicando que a comparacao entre as duas configuracoes nao pode ser 

realizada para a mesma razao S/F. Os resultados tambem indicam que a separacao pode ser 

obtida com uma mesma raz^o S/F ou alimentando a coluna extrativa em diferentes pratos, 

confirmando que a separacao e dependente do teor de EG no prato de alimentacao do solvente e 

da localizacao da alimentacao do azeotropo. Para as duas configurae<5es, a minima TAC e obtida 

para a minima raz&o de refluxo, e nao para a minima vazao de solvente. 

Diferentemente da configuracao DS, a TAC e o SEC da TCEDS-SR sao influenciados apenas 

pela razao de refluxo da coluna extrativa, mas sao diretamente proporcionais a vazao de retirada 

lateral; para todas as simulaeoes realizadas, o minimo da TAC e do SEC ocorrem para a minima 

vazao da retirada lateral. Por outro lado, a escolba equivocada do prato de alimentacao da coluna 

de recuperaeao da configuracao DS resulta em forte aumento da TAC e do SEC. 

A integracao da corrente de base da coluna de recuperaeao (configuracao DS) ou da corrente 

de base da coluna extrativa (configuracao TCEDS-SR) resulta em forte reducao da TAC e do 

SEC. A nSo integracao termica torna o comportamento dessas variaveis qualitativaraente iguais 

para as duas configuracoes. 
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APENDICE 3 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Arquivos m-flle para calculo da eficiencia termodindmica. 



SEOUENCIA CONVENCIONAL zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

%% Calculo dazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA e f i c i e n i c a termodinarnii 

convencional 

p a r a a c o n f i g u r a c a o zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

ozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 'a 

c l e a r : 

f o r m a t zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

c l c ; 

% Leitura de dados a o a r t i r do excel 

e f i c i e n c i a c o n v e n c i o n a l = • r._̂ ~C'or.".:-:ls:-: * 
d a d o s — x l s r e a d ( e f i c i e n c i a c o n v e n c i o n a l ) ; 

% Renomeando as colunas 

xEG = d a d o s ( : , 1) ; 

nMAKEUP = d a d o s { : , 2 ) ; 

nAZEO = d a d o s { : , 3 ) ; 

nETOH - d a d o s ( : , 4 ) ; 

n H 2 0 = d a d o s ( : , 5 } ; 

hMAKEUF = d a d o s { : , 6 } ; 

hAZEO - d a d o s f ; , 7 ) ; 

hETOH = d a d o s ( ; f 8 ) ; 

h H 2 0 = d a d o s ( : , 9 ) ; 

sMAKEUP = d a d o s ( : , 1 0 ) / 1 0 0 0 

sAZEO = d a d o s ( : , 1 1 ) / 1 0 0 0 

sETOH = d a d o s 1 2 ) / 1 0 0 0 

s H 2 0 = d a d o s { : , 1 3 } / 1 0 0 0 

QC1 = - d a d o s { : , 1 4 ) ; 

QC2 = - d a d o s { : , 1 5 ) ; 

QR1 - d a d o s ( : , 1 6 ) ; 

QR2 = d a d o s ( : , 1 7 ) ; 

1/h. 
% kmol/h 

%kmol/h 

%kmol/h 

%kJ/kmol 

%kJ/kmol 

% kJ/kmol 

% k J / k m o l 

%kJ/kraol 

%kJ/kmol-K 

% k J / k i a o l - K 

% k J / k m o l - K 

%kW 

%kW 

%kW 

%k$ 

K 

%Temperaturas de acordo com o proposto por Henley e Seader 

TO = 

T e l 

T c 2 

T r l 

T r 2 
9- ?-

-- 2 9 8 ; %K 

= 7 8 + 2 7 3 ; %K 

= 8 5 + 2 7 3 ; %K 

= 1 7 1 + 2 7 3 ; %K 

= 1 8 5 + 2 7 3 ; %K 

bMAKEUP = hMAKEUP - T 0 * s M A K E U P ; 

bAZEO = hAZEO - T 0 * s A Z E O ; 

bETOH = hETOH - T G * s E T O H ; 

b H 2 0 = h H 2 0 - T 0 * s H 2 O ; 

nbMAKEUP = ( n M A K E U P . * b M A K E U P ) / 3 6 0 0 

nbAZEO = ( n A Z E O . * b A Z E O ) / 3 6 0 0 ; 
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nbETOH - (nETOH.*bETOH)/3600; 

nbH20 = (nH2O.*bH2O)/3600; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
°. & 

nbIN = nbMAKEUP + nbAZEO; 

nbOUT - nbETOH + nbH20; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
» ,  

LW - (nbIN + (QR1).* (1 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA-TO/Trl) + (QR2).*(1~T0/Tr2}) - (nbOUT + 

(QC1).*(1-T0/Tcl)+(QC2).*(1-T0/Tc2)); 
azyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA q,  

Wmin = nbOUT - nblW; 

%% 

e f i c i e n c i a - Wmin./(LW + Wmin) 

e f i c i e n c i a percentual = eficiencia*100 
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SEOUENOA TCEDS-SR zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

%% Calculo da e f i c i e n i c a termodinamica para a conriguracao 

convencional 

% % 

clear c l c ; 

formatzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA er.' ~ • ; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
3. s, zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
"? "o 

% L e i t u r a de dados a p a r t i r do excel 

ef icienciaacoplada = ' zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA' . * .̂ , ;-;l..-:-:1 ; 

dados - xlsr e a d ( e f i c i e n c i a a c o p l a d a ) ; 
o o, 

% Renomeando as colunas 

xEG = dados(: r D ; 
nMAKEUP = dados{: ,2): %kmol/h 

nAZEO - dados(: ,3) ; %kmol/h 

nETOH = dados(: ,4) ; % kmol/h 

nH20 - dados{: ,5) ; %kmol/h 

hMAKEUP - dados{: ,6) ; %kJ/kmol 

hAZEO = dados(: ,7) ; %kJ/kmol 

hETOH = dados(; ,8} ; %kJ/kmol 

hH20 = dados(: ,9) ; %kJ/kmol 

sMAKEUP = dados{: ,10)/1000; %kJ/kmol--K 

sAZEO - dados(: ,11)/1000; %kJ/kmol--K 

sETOH = dados(: ,12)/1000; %kj/kmol--K 

sH20 - dados(: ,131/1000; % kJ/kmol--K 

QC1 = -dados( :,14) ; %kW 

QC2 = -dados( :,15) ; %kW zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

QRl - dados(: ,16) ; %kW 

QR2 - dados(: ,17); %kw 

c 'o 

%Temperaturas de acordo com o proposto por Henley e Seader 

TO - 298; %K 

Tel - 78+273; %K 

Tc2 = 85+273; %.K 

T r l - 203+273; %K 

Tr2 = 160+273; %K 

%% 

bMAKEUP = hMAKEUP - T0*sMAKEUP; 

bAZEO =* hAZEO - T0*sAZEO; 

bETOH = hETOH - T0*sETOH; 

bH20 = hH20 - T0*sH2O; 
9- 2-
"6 '5 

nbMAKEUP = (nMAKEUP.*bMAKEUP)/3600; 

nbAZEO - (nAZEO.*bAZEO)/3600; 

nbETOH = (nETOH.*bETOH)/360Q; 

nbH20 = (nH20.*bH20)/3600; 
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nbIN = nbMAKEUP + nbAEEO; 

nbOUT = nbETOH 4- nbH20; 

% % 

LW = [nbIM + (QR1) .*(1-TO/Trl) + (QR2) .* (1-TO/Tr2}} - {nbOUT + 

(QC1).*(1-TO/Tcl)+(QC2).*(1-T0/Tc2)); 

Wmin - nbOUT - nbIN; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
n o zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
"6zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ~b 

e f i c i e n c i a - Wmin./{LW + Wmin) 

efi c i e n c i a _ p e r c e n t u a l - eficiencia*100 
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APENDICE 4 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Arqufvos m-file para calculo do custo anual total 
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SEOUENCIA CONVENCIONAL zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

% Calculo da TAC - Sequencia Convencional 

clear ; c l c ; 

format ; 

% Le i t u r a de dados a p a r t i r do excel 

d a t a l = !zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
 On!zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAqos\.,on.~j * x i . j x ! ; 

dadosl = x l s r e a d ( d a t a l ) ; 

data2 - ' Ji^msi-roConv.xlsx'; 

dados2 - xlsread (data2) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

"5 "b 

% Numero de pratos na coluna e x t r a t i v a CI e de recuperaeao C2 

N = [24 10}; 

% Altu r a a d i c i o n a l no topo e na base da coluna em m 

HO = 6; % rn2 

% A l t u r a da coluna da coluna e x t r a t i v a CI e de recuperaeao C2 em 

m 

He = (N-l)*0.61 + HO; 

% A l t u r a dos pratos 

Hp =zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ( N - l ) * 0 . 6 1 ; 

% DiSmetro da coluna da e x t r a t i v a CI e de recuperaeao C2 em m 

diam - [dados2(;,2) dados2(:,3)]; 

%diam - [1.874 0.678]; 

% Parametro beta 

b = 1; 

% Fator de correcao da pressao 

Fp - 1; 

% Fator de correcao do t i p o de m a t e r i a l 

Fm - 1; 

% Fator de correcao global da coluna 

Fc - Fp*Fm; 

% Index Marshal e Swift (M&S) 
MS « 1519.8; 

% Custo com a carcaca em $ 

% Ccol = b*(MS/280)*937.636*{diam. r t1.066).*(Hc. A0.802)*(2.18+Fc) 

CcolPartel = b*(MS/280)*937.636*(diam. Al.066); 
CcolParte2 - (He. A0.802)*(2.18+Fc); 

CcolCl = CcolPartel{:,1).*CcolParte2(1); 

CcolC2 - CcolPartel(:,2).*CcolParte2(2); 

CcolTOTAL = CcolCl+CcolC2; 

% Fator de correcao para o espacamento 
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Fs = 1; 

% Fator de correcao para o t i p o de prato 

Ft = 1.8; 

% Fator de correcao global, dos pratos 

Fc = Fs + Ft + Fm; 

% Custo dos pratos em $ 

% Cpra = (MS/280)*97.243*(D."1.55).*Hc*Fc 

CpraPartel = (MS/280)*97,243*(diam. Al.55); 

CpraParte2 = Hc*Fc; 

CpraCl = CpraPartel(:,1).*CpraParte2(:,1}; 

CpraC2 - CpraPartel{:,2).*CpraParte2(:,1}; 

CpraTOTAL = CpraCl+CpraC2; 

% Fator de correcao para o t i p o de r e b o i l l e r 

Fd = 1.35; 

% Fator de correcao para a pressao u t i l i z a d a 

Fp = 0; 

% Fator de corregao global para os trocadores de calor 

Fc = (Fd+Fp)*Fm; 

% Carga termica do r e b o i l l e r Rl em kW zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Q r l = dados1(:,2) ; 
% Carga termica do r e b o i l l e r R2 em kW 

Qr2 = dadosl(:,3); zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
?

i  Vetorizando. . . 

% Coeficiente de tra n s f e r e n c i a de troca termica para o r e b o i i e r 

em kW/m2.K 

Ur = 1.419; 

% Temperatura me-dia lo g a r i t m i c a para o r e b o i i e r em C 

DeltaTLMr = 25; 

% Calculo da area de troca termica do r e b o i i e r Rl e R2 em m2 

ArCl - Qrl./(Ur*DeltaTLMr); 

ArC2 = Qr2./(Ur*DeltaTLMr); 

% Custo com o r e b o i l l e r em $ 

CrebCl - (MS/280)*474.668*ArCl."0.65*(2.29+Fc); 

CrebC2 = (MS/280)*474.668*ArC2.A0.65*(2.29+Fc); 

CrebTOTAL = CrebCl+CrebC2; 

% Coeficiente de transferencia de troca termica para o 

condensador 

% em kW/m2.K 

Uc - 0.852; 

% Carga termica do condensador CI em kW 

Qcl = dadosl(:, zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA4 ) ; 

% Carga termica do condensador C2 em kW 

Qc2 = dadosl(:,5); 

% Temperatura disponivei da agua em C 
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Tin = 20; 

% Temperatura de retorno da agua em C 

Tout = 25; 

% Temperatura do topo da coluna 

Ttopl = 7 8.3; 

Ttop2 = 84.6; 

% Temperatura media logaritmica para o condensador em C 

DeltaTLMcl «zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ( T o u t - T i n ) / ( l o g ( ( T t o p l - T o u t ) / ( T t o p l - T i n ) ) ) ; 

DeltaTLMc2 = (Tout-Tin)/(log((Ttop2-Tout)/(Ttop2-Tin))); 

% Calculo da area de troca termica do condensador Cl e C2{m2) 

AcCl = Q c l . / ( U c * D e l t a T L M c l ) ; 

AcC2 = Qc2./(Uc*DeltaTLMc2); 

% Custo com o condensador em S 

% Ccond - (MS/280)*474.668*Ac.A0.65*(2.29+Fc); 

CcondCl = (MS/280)*474.668*AcCl.A0.65*{2.29+Fc); 

CcondC2 = (MS/280)*474.668*AcC2.A0.65*(2.29+Fc); 

CcondTOTAL = CcondCl+CcondC2; 

CtrocadorTOTAL = CrebTOTAL+CcondTOTAL; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

•6 "S 

I Numero de horas de operacao por ano 
h = 8000; 

% Capacidade c a l o r i f i c a da agua em kJ/kg.K 

Cp - 4.183; 

% Prego do vapor saturado em $/1000 kg (Vapor de a l t a pressao) 

Cs = 14.50/1000; % 

% Prego da agua gelada em $/1000 kg 

Cw = 0.02; 

% Calor i a t e n t e do vapor kJ/kg 

lambda = 1719.32; 

% Diferenga de temperatura da agua na entrada e na saida 

dt - 5; 

% Quantidade de agua de resfriamento, kg/h 

cwCl = (-Qcl/(dt*Cp)}*3600; 

cwC2 - (-Qc2/(dt*Cp))*3600; 

% Custo da agua de resfriamento em $/ano 

CcwCl - Cw*(-Qcl/(dt*Cp*100G))*h*3600; 

CcwC2 = Cw*(-Qc2/(dt*Cp*1000))*h*3600; 

CcwTOTAL = CcwCl+CcwC2; 

% Quantidade de vapor saturado, em kg/h 

ssCl = (Qrl/lambda)*3600; 

ssC2 - (Qr2/lambda)*3600; 

% Custo do vapor saturado, em $/ano 

C s s C l = ssCl*Cs*h; 

CssC2 = ssC2*Cs*h; 

CssTOTAL = CssCl+CssC2; 

%% 



TACcapCl = CcolCl+CpraCl+CrebCl+CcondCl; 

TACcapC2 = CcolC2+CpraC2+CrebC2+CcondC2; 

TACcapTOTAL - TACcapCl+TACcapC2; 

% Custo operacional anual era $/ano 

TACoperTOTAL = CcwTOTAL + CssTOTAL; 

% Custo anual t o t a l em $/ano 

payback = 5 ; % anos 

TAC = TACcapTOTAL/payback + TACoperTOTAL 

TACsimpl = TAC/1000; 
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SEQUENCIA TCEPS-SR zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

% Calculo da TAC - Sequencia Acoplada 

clearzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA dli; c l c ; 

formatzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA i c n o • ; 

% L e i t u r a de dados a p a r t i r do excel 

d a t a l =zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 'DadosAcop.xlsx'; 

dadosl - x l s r e a d ( d a t a l ) ; 

data2 = ( C-_inerroAcop.xisx'; 
dados2 - xlsread(data2); zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

"a -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAQ 

% Numero de pratos na coluna e x t r a t i v a CI e de recuperaeao C2 

N = [29 5 ] ; 

% A l t u r a a d i c i o n a l no topo e na base da coluna em m 

HO = 6; % m2 

% A l t u r a da coluna da coluna e x t r a t i v a CI e de recuperaeao C2 em 

m 

He = (N-l)*0.61 + HO; 

•I A l t u r a dos pratos 

Hp = (N-l)*0.61; 

% Diametro da coluna da e x t r a t i v a CI e de recuperaeao C2 em m 

diam = [dados2{:,2) dados2(:,3 ) ] ; 
%diam = [1.253 0.448]? 

% Parametro beta 

b - 1.1; 

% Fator de correcao da pressao 

Fp = 1; 

% Fator de corregao do t i p o de material 

Fm = 1; 

% Fator de correcao global da coluna 

Fc - Fp*Fm; 

% Index Marshal e Swift (M&S) 

MS = 1519.8; 

% Custo com a carcaca em $ 

% Ccol = b*(MS/280)*937.636*(diam. n1.066).*(He. A0.802)* (2.18+Fc) 

CcolPartel = b*(MS/280)*937.636*(diam. Al.066); 

CcolParte2 = (He. A0.802)*(2.18+Fc); 

CcolCl - CcolPartel(:,1).*CcolParte2(1); 

CcolC2 = CcolPartel(:,2) . *CcolParte2 (2) ; 

CcolTOTAL = CcolCl+CcolC2; 

% Fator de correcao para o espacamento 
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Fs - 1; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

I Fator de correcao para o t i p o de prato 

Ft - 1.8; 

% Fator de correcao global dos pratos 

Fc = Fs + Ft + Fm; 

% Custo dos pratos em $ 

% Cpra - (MS/280)*97.243*(D.A1.55).*Hc*Fc 

CpraPartel = (MS/280)*97.243*(diam. Al.55); 

CpraParte2 = Hc*Fc; 

CpraCl = CpraPartel(:,1).*CpraParte2 (:,1); 

CpraC2 = CpraPartel(:,2).*CpraParte2(:,1); 

CpraTOTAL = CpraCl+CpraC2; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
s. 3. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
& t> 

% Fator de correcao para o t i p o de r e b o i l l e r 

Fd - 1.35; 

% Fator de correcao para a pressao u t i l i z a d a 

Fp = 0; 

% Fator de correcao global para os trocadores de calor 

Fc - (Fd+Fp)*Fm; 

% Carga termica do r e b o i l l e r Rl em kW 

Qrl = dadosl(:,2); 

% Carga termica do r e b o i l l e r R2 em kW 

Qr2 - dadosl(:,3); 

% Vetorizando... 

% Coeficiente de transferencia de troca termica para o r e b o i i e r 

em kW/m2.K 

Ur = 1.419; 

% Temperatura media lo g a r i t m i c a para o r e b o i i e r em C 

DeltaTLMr ~ 25; 

% Calculo da area de troca termica do r e b o i i e r Rl e R2 em m2 

ArCl = Qrl./(Ur*DeltaTLMr); 

ArC2 = Qr2./(Ur*DeltaTLMr); 

% Custo com o r e b o i l l e r em $ 

CrebCI = (MS/280)*474.668*ArCl. A0.65*(2.29+Fc); 

CrebC2 - (MS/280)*474.668*ArC2.A0.65*(2.29+Fc); 

CrebTOTAL = CrebCl+CrebC2; 

% Coeficiente de transferencia de troca termica para o 

condensador 

% em kM/m2.K 

Uc = 0.852; 

% Carga termica do condensador CI em kW 

Gel = dadosl(:,4); 

% Carga termica do condensador C2 em kW 

Qc2 = dadosl(:,5); 

% Temperatura disponivei da agua em C 
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Tin = 20; 

% Temperatura de retorno da agua em C 

Tout = 25; 

% Temperatura do topo da coluna 

Ttopl - 78.3; 

Ttop2 = 84.6; 

% Temperatura media lo g a r i t m i c a para o condensador em C 

DeltaTLMcl = ( T o u t - T i n ) / ( l o g { ( T t o p l - T o u t ) / ( T t o p l - T i n ) } ) ; 

DeltaTLMc2 - (Tout-Tin)/(log((Ttop2-Tout)/(Ttop2-Tin))); 

% Calculo da area de troca termica do condensador CI e C2(m2) 

AcCl - Qcl,/(Uc*DeltaTLMcl); 

AcC2 = Qc2./(Uc*DeltaTLMc2); 

% Custo com o condensador em $ 

% Ccond = (MS/280)*474.668*Ac.A0.65*(2.29+Fc); 

CcondCl = (MS/280)*474.668*AcCl.A0.65*(2.29+Fc) ; 

CcondC2 - (MS/280)*474.668*AcC2.A0.65*(2.29+Fc); 

CcondTOTAL = CcondCl+CcondC2; 

CtrocadorTOTAL = CrebTOTAL+CcondTOTAL; 

%% 

% Mumero' de horas de operacao por ano 

h = 8000; 

% Capacidade c a l o r i f i c a da agua em kJ/kg.K 

Cp - 4.183; 

% Prego do vapor saturado em $/1000 kg (Vapor de a l t a pressao) 

Cs = 14.50/1000; % 

% Preco da agua gelada em $/1000 kg 

Cw - 0.02; 

% Calor l a t e n t e do vapor kJ/kg 

lambda = 1719.32; 

% Diferenga de temperatura da agua na entrada e na saida 

dt = 5; 

% Quantidade de agua de resfriamento, kg/h 

cwCl -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (-Qcl/(dt*Cp))*3600; 
cwC2 = (-Qc2/(dt*Cp))*3600; 

% Custo da agua de resfriamento em $/ano 

CcwCl = Cw*(~Qcl/(dt*Cp*1000))*h*3600; 

CcwC2 - Cw*(-Qc2/(dt*Cp*1000))*h*3600; 

CcwTOTAL = CcwCl+CcwC2; 

% Quantidade de vapor saturado, em kg/h 

ssCl = (Qrl/lambda)*3600; 

ssC2 = (Qr2/lambda)*3600; 

% Custo do vapor saturado, em $/ano 

CssCl = ssCl*Cs*h; 

CssC2 - ssC2*Cs*h; 

CssTOTAL = CssCl+CssC2; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
§ . <J. 



TACcapCl -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA CcolCl+CpraCl+CrebCl+CcondCl; 

TACcapC2 = CcolC2+CpraC2+CrebC2+CcondC2; 

TACcapTOTAL = TACcapCl+TACcapC2; 

% Custo operacional anual em $/ano 

TACoperTOTAL = CcwTOTAL + CssTOTAL; 

% Custo anual t o t a l em $/ano 

payback -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 5; % anos 

TAC = TACcapTOTAL/payback + TACoperTOTAL; 

TACsimpl - TAC/1000; 


