UNIVERSIDADE FEDERAL DA PARAfBA

-

PRO-REITORIA PARA ASSUNTOS DO INTERIOR
CENTRO DE CIENCIAS E TECNOLOGIA
CURSO DE POS-GRADUAGAO EM ENGENHARIA QUIMICA

SIMULAGAO DO PROCESSO DE DESTILACAO COM
RECOMPRESSAO MECANICA DE VAPOR PARA PRODUGAO DE
ACETONA

MARTA DO SOCORRO AVELINO MARTINS

CAMPINA GRANDE - PARATBA
1994



MARIA DO SOCORRO AVELINO MARTINS

SIMULAGAO DO PROCESSO DE DESTILAGAO COM
RECOMPRESSAO MECANICA DE VAPOR PARA PRODUGAO DE
ACETONA

Dissertagao apresentada aoc Curso
de Mestrado em Engenharia Quimica
da Universidade Federal da Paraji-
ba, em cumprimento as exigéncias

para c<bteng¢idoc do Grau de Mestre.

AREA DE CONCENTRAGCAO: OPERACOES E PROCESSOS

ORIENTADOR ' : PROF. Dr. MICHEL FRANGOIS FOSSY

CO-ORIENTADOR : PROF. NAGEL ALVES COSTA (M.Sc.)

4

CAMPINA GRANDE - PARATBRA




M3B6s

Martins, Maris do Socorro Awvelino.

Simulacdo do processo de destilacdo com recompressEo
mecanica de vepor para producdo de acetona / Maria do
Socorro Avelino Martins. - Campina Grande, 1994,

72 .

Dizsertacdo (Mestrado em Engenharia Quimica) -
Universidade Federal da Paraiba, Centro de Ciéncias e
Tecnologia, 1994,

Referéncias.

"Orientacdo : Prof. Dr. Michel Francols Fossy, Prof.
M.5c. Magel Alves Costa".

1. Acetona. 2. Acetona - Producdo. 3. Reducdo do Consumo
Energético. 4. Dissertacdo - Engenhariz Quimica. I. Fossy,
Michel Francois. II. Costa, Magel Alves. III. Universidade
Federal da Paraiba - Campina Grande (PE). IV. Titulo

CDU 661.727.4(243)




SIMULAGAO DO PROCESSO DE DESTILAGAO COM
RECOMPRESSAO MECANICA DE VAPOR PARA PRODUGAO DE
ACETONA

DISSERTAGAO APROVADA EM: J§8 /7D a;:mhm/ 1994

Al

MICHEL S FOSSY
Professo rientador

A o =2 /{/u/é < é(T?_\
NAGEL ALVES COSTA

Professor Co-Orientador

SRS

KEPLER'EORGES FRANCA
Examinador

FLAVIO LUIZ H. SILVA
inador



DEDICATORIA

A DEUS, por sua grandeza e sapiéncia.
A MANOEL MARTINS DE OLIVEIRA (IN MEMORIAN) e
ANA AVELINC DE OLIVEIRA, meuna pais, pelc carinho,
respeito e admiragao.
A ALBERTC BEZERRA SILVA, meu esposc, pela ccmpreensdo e
afeto.
ANA CAROLINA MARTINS SILVA, minha filha, pela sua

inestimivel existéncia.




AGRADECIMENTOS

Ros Professores MICHEL FRANGOIS FOSSY e NAGEL
ALVES COSTA, pela orientag¢do no desenvolvimento deste trabalho.

Ao Professor KEPLER BORGES FRANCA, Coordenador do
Curso de Pés-Graduagcdo em Engenharia Quimica, pela amizade e
forcga.

A Coordenacio de Pbés-Graduagdo, nas pessoas de
MARIA JOSE BEZERRA e MARICE PEREIRA SILVA, pelo carinho,
compreensdo, apoio e paciéncia.

As amigas Libia de Souza Conrado e Thalma Libia,
pela amizade sincera, incentivo e colaboragdao, na elaboracgdo
deste trabalho.

Aos professores e alunos do Curso de Pés-Graduagdo
em Engenharia Quimica.

Ao CNPq.



RESUMO

O objetivo do presente trabalho & a redugdo do
consumo energético da produgdo da Acetona. O estudo foi dividido
em duas partes: Destilagdo convencional e destilagdo com
recompressdo mecénica do vapor. A primeira parte visa a obtengéo
da localizado 6tima do prato de alimentag¢do, e também a faixa de
anadlise em relagdo ao numero de estagios. A segunda parte é
dirigida para comparar os resultados obtidos com os sistemas
mencionados acima, em fungdo da influéncia do numero de estéagios,
composigdes da alimentagdo, da recompressdo do vapor sobre o
trabalho de compress&o. Através destes resultados a eficiéncia em
termos energéticos foi observada, e concluiu-se que o sistema de

compressao apresentou um menor consumo energético.



ABSTRACT

The objective of this work is to decrease the
energetic consumption in the production of Acetone. It was
divided in two parts: Convectional distillation and recompression
mechanic vapour distillation. The first was to locate the optimum
position to feed plate and also to analyse the range related with
stages number. The second part concerns to compare the results
obtained from both system as a function of stages number
influence, feed compositions and vapour recompression in the
compression work. From these results the efficiency was observed
and concluded that compression system was more economic in term

of energy consumption.



SIMBOLOGIA

————————————— ————————————————————— ——————————————————————— —— —

Simbolo Definig¢des
a Pardmetro da Equagio de Soave-Redlich-Kwong;
ajj Parametro binario de interagdo;
A Energia livre de Helmholt no estado Real;
Ay Coeficiente da Equagdoc (2.8) no estagio j;
A° Energia livre de Helmholt no estado ideal;

b Parametro da Equagdo de Soave-Redlich-EKwong;
B4 Coeficiente da Equagdo (2.7) no estagio j;
cj Coeficiente da Equagdo (2.7) no estagio j;
o Capacidade calorifica a pressio constante;
Cy

Capacidade calorifica a volume constante;

Dy Coeficiente da Equagdo (2.7) no estagio j;

Eij Equagdes de Equilibrio do componente i no es-
tigio j. Equagio (2.2);

Fy Fluxo de Alimentagio no estagio j;

Fi Fugacidade do componente i puro;

Fi Fugacidade do componente i puro na fase liqui-
da;

Fi Fugacidade do componente i no estado padrio;

Fiat

Fugacidade do componente i na temperatura de

satuacgdo;
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A

qf Fugacidade do componente i1 na fase liquida.

AY

Fi Fugacidade do componente i na fase vapor;

Gy Energia livre de Gibbs do componente i puro;

H Entalpia real;

H® . Entalpia ideal;

Hy Equag¢io do balango de energia no estigioc Jj;
Equagaoc (2.5);

HF'j Entalpia da alimentagdo no estagio j;

Hy, 4 Entalpia do ligquide no estagioc j:

Hv,j Bntalpia do vapor no estagio j;

K4 .4 Constante de equilibrio do componente i no es-
tagio 3;

1 Constante do componente puro para o calculo da

) contribuig¢ao combinatorial;

Lj Fluxc molar de liquido no estagio j;

M:L,j Equacgio do balange de massa do componente i no
estigio j;
Expoente da Bquag¢ao (2.36);

N Namero de estigios;

Pressio do sistema;
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Wreal

Pressaoc de vaper do componente i
Pardmetro de area do componente i;
Quantidade de calor no estagio j;
Parimetro de volume do componente i;
Constante dos gases;

Fator de incrustagao;

Entropia no estado real;

Entropia neo estado ideal:
Temperatura do sistema;

Temperatura do estagio j;

Volume do sistema;

Volume do compcnente i puro;
Composigao molar do componente ino estigio 3/
Fator de compressibilidade;

Namero de coordenagiao da melécula;
Fator acéntrico;

Trabalho de compressio;

Trabalho isotérmico;

Fluxo de retirada de vapor no estiagio j;
Trabalho adiabatico:;

Trabalho politrépice:;

Trabalho real.




Simbolos Gregos

o] . Coeficiente da equagiao da matriz didiagonal
(Equagdoc A-3.5).

B _ Coeficiente da equagdo da matriz diadiagonal
(Equagao A-3.5).

b 41 Coeficiente de atividade do componente i.

Yj Coceficiente da equacgdo da matriz diadiagonal
(Equagio A-3.5).

Bi Fracdo de volume do componente (métedo
UNIFAC) -

B Potencial quimico.

[T Potencial quimico em um estadc de referéncia.

Vi Namerc de grupes de tipo k na melécula i.

N

Coeficiente de fugacidade do componente i na

fase vapor.

L -
‘1 Coeficiente de fugacidade do componente i na
fase liquida.
¢ Fragao de area do componente i (método

UNIFAC) .

Vi Nameero de grupes do tipo k na molécula i.
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CAPITULO I

INTRODUGAO

— A industria quimica €é um setor industrial
caracterizado pelo uso intensivc de energia, especialmente de
energia termica. Com os significativos aumentos do petrdleo,
principal fonte desse tipo de energia, a inddstria quimica foi
particularmente atingida nos seus c¢ustos operacionais. Embora
suas materias-primas, a maioria derivados do petréleo, também
tenham aumentado de prego, o© aumento no prego dos combustiveis
foi proporcionalmente maior.

Essa mudanca de estrutura de pregos,
particularmente no dos combustiveis, mudou significativamente a
relagdo entre os custos de investimento e os custos de operagéo
nos dias de hoije, porém justificam-se maiores investimentos em
favor de um menor consumo de energia.

- O consumo de vapor vivo nas indistrias quimicas
pode ser fortemente reduzido ou mesmo suprido pela linstalagdo de
um sistema de compressdo mecanica dos vapores.

Esse método de economia de energia por compressdo
mecidnica dos vapores esté bem longe de ser novo. As primelras
defini¢des identificadas s&o constituidas por uma patente de
PELLETAN registrada por volta de 1830, porém sua aplicagao
tecnoldégica somente adquiriu importancia a partir da década de

70, com a crescente elevagdo dos custos energéticos.
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- Na atualidade, onde o grande desafio é a
conservagdo de energia, a destilagdo com recompressio mecanica do
vapor (MVR) e integracdo térmica das correntes, assume um papel
fundamental no sentido de racionalizag&o de energia nos processos
de destilacgdo.

- A disponibilidade de computadores eletrdnicos de
grande porte tornou possivel a solugdo rigorosa do modelo de
estagios de equilibrio de uma coluna de destilagdo em varios
estagios, operando com um sistema multicomposto. O procedimento
geral consiste em resolver alternadamente as equagdes de balango
material e as relag¢des de equilibrio até que o valor correto para
o conjunto de vazdo, temperatura e de composig¢des tenham sido
encontrados. A exatiddo da solugdo é apenas limitada, entre
outros fatores pela exatiddo dos dados de equilibrio de fase e de
entalpia, sendo assim de fundamental importéncia, trabalhar com
métodos termodinamicos representativos do sistema
projetado/simulado.

O presente trabalho est& dividido em duas partes:
destilacdc convencicnal e destilagdo com recompressdo mecanica do
vapor: o principal objetivo é otimizar em termos energeticos.

A primeira parte, visa a obtengdo da localizagdo
6tima do prato de alimentagdo e também a razdo de refluxo 6tima
de operagdo. A segunda parte, analisa a influéncia do numero de
est&gios, das composigdes da alimentagdo e razdo de compressao

sobre o trabalho do compressor. Em seguida, analisa a economia de

S ——
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energia, comparando os resultados dos modelos com recompressio
mecdnica do vapor com os obtidos a partir da destilagdo

convencional.



FUNDAMENTOS TEORICOS
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CAPITULO II

FUNDAMENTOS TEORICOS

2.1 -  Simmlacio

Segundo Satyro {1990}, simulagio é a utilizacdo de
modeios matematicos, de maneira que os mesmos reproduzam o©
comportamentc real do sistema. E essencial em sistemas que
necessitem de um conjunto muito grande de equacgdes par a sua
descrigéo, com varios reciclos a alimentagdes, calculos
iterativos, integragdes, acesso ao banco de dados, etc.

Os simuladores de processo sdo utilizados de
varias maneiras, desde avaliag¢des preliminares de um processo até
a anadlise da operagic de uma mistura de produgdoc. Ja que cada
emprego impde uma exigéncia diferente sobre o sistema de
simulagdo, = indispensavel que este tenha eficiéncias
diversificadas.

De acordo com Perry & Chilton (1985), o sistema de
simulagido deve fornecer aco usuaric estimativas segura sobre o
tamanho dos equipamentos, as cargas de agquecimento e

resfriamento, os niveis de temperatura na rejei¢do de calor, as
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exigéncias de poténcia, de modo a se tornar possivel uma
avaliagdo confiavel dos custos de instalagdo e produgdo. Além
disso, © resultado da avaliagado preliminar deve ter uma qualidade
tal qual os seus dados possam servir de ponto de partida para o
planejamento final. O projeto final inclui o planejamento
detalhade das unidades de operagdo e o emprego de circulos’

rigorosos no balango de calor e de massa de cada unidade.

2.1.1 - Modelos matemiticos

Satyro (1990), diz gque o© modelo matematico &
aguele que reproduz o sistema abstratamente, ou seja, representa
a realidade por meio de equagdes matematicas.

S&o dividides em dois grupoes, oS modelos
matematicos:

- Modelos com par@metros concentrados: onde a
distribuig¢do do sistema espacial nao importa;

- Modelos com parémetros distribuides: onde a
distribuicdo espacial & importante.

As equag¢des utilizadas na elaboragdo de modelos

matematicos s3c mostrados na Tabela 2.1, abaixo:




Tabela 2.1 - Equagdes utilizadas nos modelos matem&ticos.

Equagdo Descrigio

Transporte S8o0 a3 equagles gue descrevem a3
taxas de transporte de energia, massa
e momento.

Termodindmica S0 as equagdes derivadas da
termodinidmica classica (entalpia,
entropia, calores de reagio,
equilibrio de fases, etc...)

Balango S3o as equacles que descrevem o3
balangos de massa e energia de um
determinado sistema.

Cinéticas S3c as equagfes que representam o
comportamento cinético de um sistema
quimico reativo. Normalmente  s%o
equagles com coeficientes a serem
determinados empiricamente, ajustados
ac comportamento de uma determinada
reacdo quimica.

Empiricas Sdo as equagdes baseadas em

observag¢gbes experimentais (equagles
para representagio de propriedades,

regras de misturas, etc...).

Semi-empiricas

5430 as equagses deduzidas a partic da
teoria, mas contém coeficientes
ajustados empiricamente por un
procedimento estatistico qualquer
(equag3o de Antoine par pressd3oc de
vapor, egquagdo de Wilke para a

viscosidade de gases, etc...).




2.2 - Destilacio

Segundo Foust et alii (1982), o processo de
separagdo mais amplamente usado na indistria quimica & a
destilacgao. Esta operagao unitaria é também denominada’
fracionamento ou destilagdo fracionada. A separagaoc dos
constituintes estéd baseada nas diferencas de volatilidade, uma
fase vapor entra em contato com uma fase liguida, e ha
transferéncia de massa do liquido para o vapor e deste para
aquele. O liquido e o vapor contém, em geral, o©s mesmos
componentes, mas em Jquantidade relativas diferentes. O liquido
est4d em seu ponto de bolha (é a temperatura na qual principia a
vaporizagdo, ou seja, € a temperatura onde occorre © aparecimento
da primeira bolha de vapcr no liquido), e o vapor em equilibrio
no seu ponto de orvalho (& a temperatura na qual principa a
condensagdo, ou seja, e a temperatura onde ocorre o aparecimento
da primeira gota de 1liguido no vapor). Havendo transferé&ncia
simultinea de massa do liquido pela vaporizagdo e do vapor por
condensacdo, o efeito final e o aumento da concentragdo do
componente mais volatil no vapor e do componente mencs volatil no

liguido.




2.2.1 - Conceito de estigio de equilibrio

O modelo de estagio de equilibrio, afirma que as
correntes de liquido e de vapor que deixam um estagio de
equilibrio est3c em completo equilibric uma com a outra e se’
podem usar as relagdes termodinémicas para determinar as
concentragdes das duas correntes.

A adogcdoc do modelo de estdgic de eguilibrio
divide o projeto de uma torre de destilagdo em trés partes:

= Reunide de dados e métodos termodinamicos
necessario para prever as composi¢des das fases em equilibrio;

- Calculo do numero de pratos tedricos necessario
para realizar a separag¢do especificada;

- A conversdc do nimero de estigios de equilibrio

aoc numero equivalente de praticas reais, Perry & Chilton (1980}.
2.2.2 - Econamia de energia de destilagic

Estimativas indicam que 25 a 40% do total de
energia consumida pelas indastrias, € usada para o funcionamento

dos equipamentos de destilagdo, Rush Jr. (1980).



Segundo Weinstein (1985), trés A&reas devem ser
consideradas quando nos defrontamos com o problema de conservacio
de energia em processos de destilacgdo:

1 - Melhorias operacionais em colunas existentes,
com  peguenos  investimentos (taxa de refluxo, ponto de
alimentacgdo, isolamento térmico, pré-aquecimento de alimentacgio,
controle, efeito da pressdo de operagdo, incrustacgdo), etc;

2 - Modificagdes extensas no equilibrio existente
(integragdo teérmica em uma mesma coluna, integragdoc térmica com
outras correntes de processc, destilacdo extrativa};

3 - COutros processos de separagdo como alternativa
a destilagdo (extragdo liquido-liquido, adsor¢do, etc).

O consumo especifico global de energia na
destilagdc pode ser fortemente reduzido pela instalacdo de um
sistema, de compressao mecdnica dos vapores ou através da
integragdo térmica das correntes.

Varios pesquisadores (Null (1976), Mostafa (1981),
Quadri (1981), Collura (1988)), estudaram sobre a destilacio com
recompressao do vapor e todos eles mostraram que € vigvel
econcmicamente guando as seguintes condigdes forem satisfeitas:

1 - a energia ndo €& disponivel de outras fontes de
processos;

2 - baixas temperaturas requeridas para a

refrigeragdo;
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3 - baixas temperaturas de operacdo (limitacgdo
térmica do compressor);

4 - Pressdo moderada;

5 - Diferenga de temperatura entre topo e fundo da
coluna & pequena.

Entdo, a maioria das aplicagbes praticas da
técnica de destilagdo MVR ocorre em sistemas binadrios onde a
separacdo e dificil (baixa volatilidade relativa), Muhrel et alii
(1990), exigindo um grande numero de estagios, alta razdo de
refluxo e conseglientemente alto consumo energético, Ferrée (1985).

Weinstein (1985), apresenta dois esquemas para
transferir o calor do topo para base da coluna por recompressao
mecdnica dos vapores, mostrado a seguir:

- Compressdo dos vapores do topo da coluna (Fig.
2.1): A tempertura de saturagdo dos vapores €& aumentada por
compressdo antes da passagem no refervedor de aquecimento da base

da coluna.
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ﬂ_km““

Refloxo Destilado

Saida

Fig. 2.1 - Compressdo de vapores de topo de coluna.

- Compressdo do fluido intermediario (Fig. 2.2):
Os vapores do topo s&c condensados em um condensador/fervevedor,
vaporizando o fluido intermediario; este fluido €&, em seguida,
comprimido para aumentar a temperatura de saturagdo, com O
objetivo de atingir a temperatura necessaria ao refervedor de

aquecimento da base da coluna.
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Fig. 2.2 - Compressdo por fluido intermediario

Costa (1993) estudou o modelo de destilacgado
convencional para o sistema Etanol-agua (Fig. 2.3) e com
recompressdo mecanica do vapor (Fig. 2.4). As especificag¢des do
processo e os resultados obtidos s&oc mostrados nas Tabelas 2.2 e

2.3, respectivamente.
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Tabela 2.2 - Dados operacionais empregados por Costa

Sistema Etanol - Agua

Alimentacao

Convencional

MVR

. Fluxo molar

13200 lbmol/h

13200 lbmol/h

. Composig&o molar

do etanol

2,9%

2,9%

Local

Ponto dtimo

Ponto étimo

. Pressio da alimen-

tagio 2 atm 2 atm

Temperatura 210°F 80°F
Grau de Separagio

Composig¢do molar

do etanol no topo B3% 83%

Composi¢do molar

do etanol no fundo 0,01% 0,01%
Dadcs Operacicnals
. Pressi3o do topo 1,0 atm 1,0 atm
. Pressdc de descar-

ga do compressor - 4,0 atm




estagios em 30,
simulagdes fixou-se,

gueda de pressdc de 5 mm Hg.

Além dessas especificacdes,

em cada prato,

adotou-se o modelo de UNIFAC.

a eficiéncia politrépica de 70%,

14

adotcu-se o nimero de
e em todas as

uma eficiéncia de 520% e uma

Quanto ac modelo termodinamico,

Tabela 2.3 - Resultados obtidos por Costa.

Numero Carga térmica Raz3oc de Refluxo Trabalho Econcmia
de {Gj/h) de
Estégio Compressio
Convencional MVR Convencional MVR 6 J/h
30 35,6272 34,6360 2,7922 2,8950 5,4267 84,77%

Rlinestspdo

Fig. 2.3 - Coluna de

a1 wxn

T

e
r
Baw L doo

destilagdo convencional




Fig. 2.4 - Destilac¢do com recompressio do Vapor {MVRL}

Carta et alii,

15

estudaram a separac¢d3c da mistura

etil benzenc - xilenos por destilagdo com recompressd3c mecanica

de vapor {(Fig. 2.5). A fiqura 2.6 mostra o© ciclc termodinémico.

Eles mostram que a caracteristica mais aplicéavel

requerida pelo sistema com a aplicagio econdmica da recompressao

de vapor sd3o mostradas a seguir:

componentes;

a pequena diferenga do ponto

a peguena pressac da coluna;
um alto consumo de energia;

baixas temperaturas no processo.

de

bolha

dos



Fig. 2.5 - Coluna de destilagdo com recompressdo de vapor.

As especificagbes do processo e os resultados

obtidos s&o mostrados nas Tabelas 2.4 e 2.5 respectivamente.



Tabela 2.4 - Dados operacionais empregados por

Carta et alii.

Alimentagdo
- Fluxo molar, kg/h
- Composigéo

Composigdo do destilado etilbenzeno
Composigdo do topo, etilbenzeno
Temperatura de alimentagao, K
Temperatura do topo, K
Temperatura do fundo, K
Pressdo do topo, bar

Destilado, kg/h

Raz&o de Refluxo

Calor do Refervedor Mwatt
Vapor de topo, kg/h

Numero real de pratos

16700
37,8% etilbenzeno
39,07% p-xileno
28,97% O-xileno
99%
4%
383
455
484
2.93
4,250
63,5
30.6
214.252
432

17
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Tabela 2.5 - Resultados obtidos por R. Carta.

Pressdc de saida do compressor 6.09
Razdo do compressor 2.33
Tempertura de saida do compressor, K 490
Poténcia do compressor, KW 6.078
Trocador de calor, 9579
Produgdo de vapor 5.00
Trabalhade horas por ano 8.000
Custos do equipamento 705
Compressor 1000 1407
Consumo energia elétrica horas por ano 2480

No esquema (Fig. 2.7) apresentado por Gonzales
(1984}, os vapores do topo de uma coluna de destilagdo sao
compressiveis por um compressor acionado por energia eletrica. A
energia elétrica transforma-se em energia de pressio e
temperaéura que & absorvida pelos vapores, aumentandc assim o seu
nivel energético, de forma a poder usar tais vapores para acionar
o refervedor onde entio os vapores s&0 condensados. Caso fosse
usado ©o sistema convencional com refervedor acionado com vapor

das caldeiras e condensador de topo descartando a energia para
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AGR, o consumo total de energia seria muito maior. Entretanto,
como a energia elétrica é realmente mais cara que a térmica e o
custo de investimento pode ser maior, o sistema tem aplicagdo
limitada a casos de destilagdes dificeis, que usam altos refluxos
e onde as diferengas de temperatura entre o topo e o fundo sé&o

pequenos, exigindo baixa faixa de compressdo dos vapores de topo.

éuto da tope

Prodote de fumdo

-
>

Fig. 2.7 - Recompress&o de vapor.
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Métodos rigorosos de destilagao

2.2.3.1

Estrutura do problema - equagio MESH

Os algoritimos para a resolugdo do conjunto de
equag¢des algébricas ndo lineares advindo da modelagem de sistemas
multicomponentes s8oc o©s mais diverscos, mas baselam-se nas
equag¢des de MESH para formagdo do conjunto de equagdes.

As eguag¢des que aparecem no modelo de estagio de
equilibrio, conforme as Figuras 2.8 e 2.9, sdo mostrados a
sequir, que representam respectivamente um estédgio de equilibrio
genérico e uma cascata contra corrente de N estagios
respectivamente.

As eguag¢gdes MESH, referem-se respectivamente a:

- Balan¢o de massa, equilibrio de vapor e liquido,
somatério das fragdes molares (2x3 = 1) e balango energetico.

Se designarmos C, o nUmero total de composigdes:
N, o numero de estéigios, para cada componente em cada componente
em cada estagio, teremos balangos de energia, material de
equilibrio liquido vapor e os requerimentos de frag¢Ses molares de
liquido e vapor para cada prato que devera ser igual a 1.

Os quatro conjuntos de equagdes sao:

Tipc 1 - Equagdo M - Balango de massa para cada

componente (C equagdes para cada estagio).
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My, = Dy=284,4~1 * Ved¥s Gel T IRL g = Uy = UglEg g - (Vg WYL g =

{21}
Tipo 2 - Equagdo E - Relacdo de equilibrio para
cada componente.
E,, =Y, KX ,= 0 (2.2])
Tipo 3 - Equag&o S - Somatério das fragdes molares
(uma equagdoc para cada estagio).
c
(Sy)J = Z ¥4 = 1=0
i=1 (2.3)
[
i=1 (2.4)
Tipo 4 - Equa¢3o H - Balango de energia e Entalpia

(uma equagdoc para cada estagio)

Hy = Lj_]_HLj_l + Vj+1ij+1 + FjHFj - Ly + Uj)HI-j =~ (V4 + Wj)ij - Q5
(2.5)



22

onde os termos de energia cinética e potencial foram ignorados.
Para simplificar tais equagdes, uma equagdo de

balango material poder& ser usada ao invés das equagdes (2.3) e

(2.4). Ela & obtida por combinagéio destas duas equagdes, e a
c
> 8, =10

equagao 4=1 .Com a expressdo (2.1) somada sobre os C

componentes e sobre os estagios 1 até j, chegaremos ao balango
total de massa na segdoc de retificag&o, conforme a figura 2.7,

temos:

3
L=V, + 0, (0, -0, ~W)-V,
- (2.6)

Uma cascata em contra corrente com N estégios,
conforme a figura 2.9 €& representada por N(2C+3) egquagdes com
[N(3C+10)+1] variaveis. Se especificamos N e todos os F4, Z2i,],
Tfj, Pfj, Pj, Vj, Wy e Qj, conseguiremos representar o modelo por
N(2C+3) equagdes algébricas simulténeas com N(2C+3) variaveis de
saida desconhecidas que compreendem todos os xi,qj, Yi,jr Lj, Vj e
Ty, onde as equagdes de Massa, Equilibrio e Entalpia sdo equagdes
nd3c lineares. O conjunto de equagdes n&o lineares devem ser

resolvidas por técnicas iterativas.
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contra-corrente.



25
2.2.4 - Matriz tridiagonal

2.2:4.1 - Calculo das composigdes

O algoritimo da matriz tridiagonal é o grande
responsavel pelo sucesso dos procedimentos iterativos do ponto de,
bolha. Ele resulta de uma forma modificada das equag¢des de Massa,
quando elas sdo obtidas a ©partir de outras equagdes,
selecionando-se Ty e V4 como variaveis iterativas, que deixamos
as N equagdes lineares modificadas na varidvel desconhecida
fragdo molar na fase liquida. O conjunto de equagdes de cada
componente & resolvido por um algoritimo eficiente de autoria de
Thomas e aplicado por Wang & Henke.

A modificagdo da equagdo M & obtida pela
substituicdo das equag¢des (2.2) e (2.6) na equagdc (2.1) para
eliminar Y e L. Os resultados para cada componente em cada

estagio sdo os seguintes:
iji,j-l + Bjx,-_,j +: Cin’j+1 = Dj {2.7)

onde:
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J
B = . . it
j WJ+1+m§1(Fm Un wm)—V1+Uj+(Vj+wj)Kij]
1<3j<N
(2.9)
Cj =vj+1Ki,j+1 1< N<N-1 (2.10)
Oj = —sz_-i'j 1<3j< N {(2.11)

De acordo com a figura 2.9, X1,0 = 0, VN+1 = O,
W1 =0 e UN = 0.

Se as equagdes do tipo M modificadas forem
agrupadas por componentes, elas poderdc ser separadas como uma
série de Ci,n(Xi,nr Vns £fn)=0, onde, as fungdes Cjin representam
0s balangos das componentes.

As equagdes Cj,n sdo, em geral, nd&o lineares em
Vi,n, pois os valores de Kij,n, Vn e fn Qque aparecem nestas
equagdes serd3o fungdes de Xi,n. No entanto no procedimento
iterativo necessario para a solugdo, o conjunto Cj,n € resolvido,
em cada etapa, com um conjunto de valores dados de Ki,n, Vn e fn:
o conjunto & resolvido, portanto, como se fosse linear nos Kj, n.
com os coeficientes constantes. Por isso os Cji,n pode ser

representado pelas equag¢des matriciais.
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As matrizes dos coeficientes Cj, sdo tridiagonais e
quadrados de ordem N (Fig.. 2.8) os xj e f; s8c matrizes coluna,

Perry e Chilton (1980).

2.2.5 - Método do ponto de bolha (Bublle-Point (BP))

Friday = Smith (1964), investigaram o}
comportamento do método BP quanto a convergéncia e sugeriram que
este método é eficiente apenas para alimenta¢des com pequenas
faixas de ebuligdo. A Fig. 2.10, apresenta o algoritimo do BP,
desenvolvido por Wang & Henke para este método.

O nome ponto de bolha refere-se aoc fato de que um
novo conjuntoc de temperaturas dos estégios, € calculado a cada
nova iteragdo a partir das equag¢des do ponto de bolha. No metodo,
todas as equag¢des sd3o separadas e resolvidas sequencialmente,
exceto para as M equagles modificadas que sdo resolvidas
separadamente para cada componente pela técnica da matriz
tridiagonal. A especificag¢do do problema consiste na localizagdo
dos estagios e das condig¢des térmicas das alimentagdes, pressao a
cada estagio, fluxo de todas as correntes de retiradas laterais,
taxas de transferéncia de calor a partir e para todos os estagios
exceto para o estagio 1 (condensador) e o estagio N (Refervedor),
nimero total de estagios, taxa de refluxo externo no ponto de
bolha e taxa de vapor destilado.

Para inicio dos céalculos, o perfil de temperatura

e as vazdes de vapor ao longo da coluna devem ser previamente
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admitidos, antes do comego do procedimento iterativos. Para a
temperatura admite-se um perfil de temperatura linear com relacdo
ao numero de estagios. A temperatura do topo €& assumida como
sendo a de orvalho dos produtos destilados, e a temperatura de
fundos é assumida como sendo a de bolha dos produtos residuais
para as vazdes de vapor admite-se vazdo molar constante ao longo:
da coluna.

Na resolugdo do método BP, os valores Ki,j sao
requeridos, emprega-se, para primeira operagdo, o valor de Kj,j
ideal dado por:

pfat
Ki,j = - (2.13)

Dispde-se agora de um conjunto de xj,j de onde se
pode calcular as novas temperaturas pelo ponto de bolha usando o
método de Newton-Raphoson e antes porém, os xjj sdo normalizados
para garantir que os valores usados no calculo das novas
temperaturas, tenham soma unitaria. A normalizagdo é dada por:

Xi,
(Xi, 9)normalizado = ‘—if—*%zrg (2.14)

i=1
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Os valores de Q1, QN sdo calculados a partir do

balango de energia, conforme a Fig. 2.9. Esses valores sio dados

por:
N -1
Q = X (Fylgy - WyHy, - ViHp) - 2 9 - ViHy - LyHp (2.16)
i=1 i =1

Os novos valores de Vj sdo dados pela resolugao da

matriz didiagonal (ver apéndice B).

O critério & dado por:

N
T= 3 “gk) = TS“ -2 < o01m (2.17)
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Especificagdo: todos Fy, Zij, condigdes da alimentacdo (TFj, PFy,

ou HFj),

Py, V4, Wy; todos Q4 exceto Q1 e QN

(razdo de refluxo), V] (vazdo do destilado)

Betimativa das Variiweis

T ., W
b I

Calcnlo dos x palo

Mitodo da Thomas

m;nﬂn o xij para

cada astagio por(2.14)

Calculo da T da aquago
3

do ponto da bolha @ y
i.3

por (2.2)

Calculo da Q da eguaghio
1

(2.15) e 0 da aequagio
]

{2.16)

Falculo do novo walox ¥

da diagonal (apdndica L-4)

1N da aeguagéoc (2.7)

da matriz

N; L
Xjusta as  variagdes
de itaragdo
|
|
Rio
Comvergir

Fig. 2.10 - Algoritmo da Wang-Nenke para o mdtodo do ponto de bolba.

E dado pala aegquagio (2.17)
& manor ou iqual & 0,01 N

fim

Canvarge

Saida
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2:3 - Equilibrio Liquido-Vapor em Sistemas Misciveis

231 - Modelos para cialculo de equilibrio liquido-vapor

O critério que deve ser satisfeito para o
equilibrio entre uma fase liquida e uma fase vapor, nas mesmas

condi¢des de temperatura e pressdo, € dado por:
FiV = Fil i=1,2,....M (2.18)
para um cocmponente na fase vapor,
Fiv = YidiP (2.19)
para um componente na fase liquida
FiP = X3¥ PP (2.20)

Portanto, substituindo as equagdes 2.19 e 2.20 na

equagdo 2.18, obtém-se:

Yigip = Ri¥j FY (2.21)
Segundo SMITH & VAN NESS (1980), quando a

fugocidade padrao Fio é dada pela regra de Lewis-Randall, Fi°. Em

pressdes baixa é possivel fazer as seguintes hipdteses:
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- a fase vapor se comporta idialmente;

- as coordenadas da fase liquida sdao dependente da

pressao.

entdo, de acordo com a segunda hipdtese, temos:

S = gD = SRR o R, 80 (2.22)

Uma vez que a fase vapor tem comportamento ideal,

Substituindo estes resultados na equagdo (2.21),

temos:

.v. p: Sat
Yy = Xi¥iPj (2.23)
P

A constante de equilibrio do componente i em uma

mistura é definido como:

Y5

Ki = (2.24)
< 3 X
Comparando a equagdo (2.24) com a equagao (2:23)
obtemos:
y; p$at
By = (2.25)

P
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2:.3.1.1 - Modelo ASOG (Analytical Solutions of Groups)

Desenvolvido por Derr & Deal (1984), onde o
coeficiente de atividade & dividido em duas partes:

- Contribuigdc devide a diferenga de tamanho das
moléculas, determinado pela equagdo de Flory-Huggings (1953).

- Contribuigcdo devido a interag¢do molecular
determinada pela equagdo de Wilson (1964) com aplicagdo de

parémetros bindrios de grupos.

2.3.1.2 - Modelo UNIQUAC (Universal Quasi Chemical)

Desenvolvido por Abrams & Prausnitz (1975), onde
energia livre de Gibbs em excesso € dividida em duas partes:

- termo combinatorial leva em conta a néao
idealidade da fase liquida devido a diferenga no tamanho e forma
das moléculas.

- termo residual leva em conta a ndo idealidade

devido as intesrag¢des intermoleculares.

1

2.3.1.3 - UNIFAC (Uniquac Functional Group Activity

Coefficients)

0 método UNIFAC foi originalmente desenvolvido por

Fredenslund et alii (1975). E utilizado para prever o coeficiente
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de atividade de componentes abaixc do ponto c¢ritico, temperatura
entre 300 e 425 K, pressio moderando (até 5 atm), liquidos
misciveis, misturas ndo eletroliticas e ndo poliméricas, GMEHLING
et alii (1982). |

Confoerme Prausnitz et alii (1975), o método é
baseado no conceito de contribuigdo de grupos. A  hipdtese
fundamental é& que 2 contribuigBo de um grupo é independente da
contribuicdo de um cutro grupc. A mistura liquida € considerada
como uma solugdo de grupos estruturais, tais como CHy, OH, CO e
outros que quando adicionados formam a molécula. Considerandoc que
a propriedade fisica de um fluide & a soma das contribuigdes
individuais de <cada grupo funcional, é possivel calcular as
propriedades da mistura a partir das propriedades dos grupos ao

invés das propriedades das moléculas.

2.4 - Sistema de Compressio

Compressores s&o maquinas operatrizes de fluxo
compressivel , s&o utilizadas para proporcionar a elevagao de
pressao do gés ou escoamento gasoso, normalmente superior a 2,5
atm.

Segundo Barbosa (1984), algumas condigdes sao
impostas na instalagao de um compressor:

- pressdo de sucgao;

- temperatura de sucgdo;

- pressdo de descarga;
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- natureza do gas.
Resultam da interagdc do compressor com © sistema:
- Vazao;
- Poténcia de compressao;

- Temperatura de descarga.

2.4.1 - Teoria de compressao

Py® = constante (2.286)

onde n assume oS seguintes valores:

- processo isomeétrico, n = ®;

- processo isobarico, n = 0;

Il
=
-

- processo isotérmico, n

- processo isoentrépico, n = K = —-=-—=-

Quando o expoente n é& diferente de 0, 1, K e o, o

processo & denominado politrépico.

2.4.2 - Trabalho de compressaoc

O trabalho é obtido a partir do balango de massa
em escoamento permanente, desprezando as variagdes de energia

cinética e potencial gravitacional, obtém-se:
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We = —1512 Vap (2.27)

Avaliando a integral e <d=f.nindo o rendimento
termodinémico, para cada processo, temos:

- trabalho isotérmico: € calculado ao longo de uma

evolucgdo isotérmica.

P2

Wis = R t3 h(ﬁ’ (2.28)
Wis

fNig = —28— (2.29)
% Wreal

- trabalho adiabatico, é calculado ao longo de uma

evolugdo adiabatica

K-1
Py
R £1[(-2) K -1] (2.30)
e

K = (2.31)
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*Os trabalbc=s ~ ideais isotérmico e adiabéatico
dependem apenas das caracicristicas do sistema. Enquanto que, o
trabalho ideal politrdpico depeade do estado final do gés, que
resulta da interacdoc maquina-sistema.

O rendimento politrépico resulta na melhor
apreciacdo da gqualidade do prcjeto, visto que provém da
comparagdo entre dois processcs cujos estudos inicial e final

coincidem.
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CAPITULO III

MATERIAIS E METODOS

3.1 - Material Utilizado

Foi utilizado o simulador de processo CHEMCAD II -
V.2.2, desenvolvido pela Chemstations Inc., para ser implementado
em microcomputadores. Ele simula o processo em estado
estacionario que realiza balangos de massa e energia em sistemas
quimicos, sendo muito usado em plantas quimicas, petroquimicas e
de g&s natural. Permite simular desde simple equilibrio liquido
vapor até completas unidades quimicas.

Neste trabalho foi utilizado um microcomputador

tipo 486 DX.

3.2 .- Metodologia da Simmlagdo

O simulador CHEMCAD II, utiliza uma seqiiéncia de
médulos para o projeto e avaliag&o dos equipamentos, dividindo o
problema de simulagdo global em suas partes, ou seja torres,
trocadores, compressores, divisores etc, e exigindo a

especificagdo completa de cada equipamento. A pressdo de calculo
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de cada modo, & pré-determinada pelo usuario com passagem
automatica, seguindo para outro mddulo, quando a convergéncia &
alcangada.

A simulacdo foli feita em duas partes: A destilagao

convencicnal e a destilagdoc com recompressdoc mecdnica do vapor

{(MVC). A primeira parte simula a unidade convencional (Figura

3.1), estudando a influéncia da 1localizagdo do prato de
alimentagdo, para um certo niumere de estdgio, sobre a carga
térmica e sua razdo de refluxo.

A partir desta anilise, estudou-se o comportamento
da razio de refluxo em fun¢d3o do numeroc de estagios, com ©
objetivo de se determinar o refluxo minimo e a faixa de analise,
com relacdo ao nuimero de estagilo, para a destilagdo com
recompressdo mecinica do vapor.

A segunda parte, estuda as unidades com
recompressdo mecénica do vapor (Figura 3.2), estudando a
influéncia do numero de estagios, das compesigdes da alimentacgao,
carga térmica e razioc de compressao.

No estudo da destila¢do convencional, para analise

da influéncia do prato da alimentagdio as especificacdes dos

processos sac mostradas na Tabela 3.1.
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Tabela 3.1 - Dados  operacionais empregados na coluna

convencional.

Sistema Acetona - Alcool Isopropilico

Alimentacido:

. Fluxo molar: 100 kg mit/h

. Composigdo molar da acetona: 70%
. Local ponto &étimo

Grau de Separagao:
. Composigado molar da acetona no topo: 99, 5%

Composigdo molar da acetona no fundo: 0,5%

. Estado - Estacionério

Dados de Operagédo

Coluna convencional:

. Press3o do topo: 1 atm

. Press3oc da alimentagdo: 1 atm

Coluna MVR: -

. Pressdo do topo: 1.0 atm

. Press3o de descarga do compressor: 2.5 atm.

Na avaliacdo da flexibilidade, manteve-sa
especificagdes citadas acima, porém variande em cada,
composig¢des da alimenta¢do (além disso, adotou-se o nuamerc
estagios em 30).

Para a destilagdo com recompressido mecdnica

do

vapor, na anélise da influéncia do numero de estagio, manteve-se

a especificagdc da Tabela 3.1. Além dessas esgecificagles,

adotou-se a eficiéncia politrépica de 75%, na avaliagéo

da
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flexibilidade, manteve-se as especifica¢des citadas. Também

usou-se os mesmos dados operacionais em termo das composig¢des da

alimentag¢do, da analise de flexibilidade da unidade convencional.
Em todas as simulagdées fixou-se, em cada prato,

uma eficiéncia de 50% e uma queda de pressdao de 5 mm Hg.

Rafluxe
Dastilado
™1
Rlimentacdo
Rasidoos

Figura 3.1 - Coluna de destilagdo convencional.

Valcala

Rlimantagdo

1? Rasidoo

Figura 3.2 - Destilagdo com recompressdo do vapor.



B3 - Métodos Utilizados pelo Simmlador

3.3.1 - Torre de destilagao

O mdédulo tower faz calculo de equilibrio liguido
vapor multi-estagio, permitindo simular qualquer coluna simples,
incluindo colunas de destilagdc e absorgédo.

Trabalha com colunas de até 100 estagios, 4
correntes de alimentacdc e 4 correntes de retirados laterais.
Possui convergéncia muito rapida. E recomendado para a maioria
dos sistemas quimicos, com eficiéncia de estégio igual a 1.

Constitui-se num médulo altamente flexivel,
podendo-se especificar condigdes para o condensador, revertedor
ou qualquer prato. Especificagdes como: razdc de refluxo,

temperatura, fragdo molar, fragdo recuperada, peso molecular de

£

produtos, entre outras s3o tambem aceitas.

0O médulo tower usa um algoritimo tipo inside-out
para simular os calculos prato a prato. O loop externo fornece um
modelo local de entalpia e K (constante de equilibric) simples
para ser usado em c&lculos no loop internc. © loop interno
executa a maioria dos calculos de equilibrio massico-energético,
baseado no modelo criado pelo loop externo, para encontrar as
equagdes Mesh e as especificagbdes do wusuario. Quando o loop
interno converge, o controle retorna ao loop externo que atualiza

o modelo inicial usando resultados de calculos rigorosos da
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controle retorna ao loop externo que atualiza o modelo inicial
usando resultados de <calculos rigorosos da constante de
equilibrio e entalpia. Quando o modelo simples equipara-se ao
modelo argoroso dentro de uma especificada tolerdncia, o loop
externo & dado como convergido. Se nd&o, um novo e simples modelo
entalpia e "K" & gerado pelo loop externo e os calculos dentro do’

loop interno sdo repetidos.

3:.3.2 Sistema de compressao
0O ™"mdédulo comp"™ simula operagdes iso-entroépicas e
politrépicas. Sdo especificadas as seguintes variaveis:

- Pressdo final;

- Razdo de compressao;

- Trabalho requerido.

Se a pressdo no final ou a razdo de compressdo for
especificada, as condig¢des de corrente de saida e o trabalho
requerido sdo calculados. Se o trabalho requerido for
especificado, a pressdo final e as condigdes da corrente de saida
s3o calculadas. A eficiéncia adiabatica pode ser obtida se a
pressdoc final e o trabalho de compressdo forem especificadas.

Para o nosso trabalho foi usada uma compressao

politrépica.
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3.3.3 - Trocador de calor

O "médulo HTXR" & usado para simular um trocador
com uma ou duas corrente de entrada. Para uma corrente de
entrada, o trocador pode ser usado como aquecedor ou resfriador, ,
se o trocador possui duas correntes de entrada, dependendo da
especificagao, formas de operagdes mais complicadas sao
avaliadas, tais como:

- C&lculos de utilidade;

- Avaliacédo;

- Projeto do equipamento.

3.3.4 - Valvula

0O ™médulo VALV" faz um flash adiab&tico da
corrente de entrada. A pressdo final; queda de presséao,
temperatura de bolha ou de orvalho pode ser especificadas.

No caso da especificagdo do ponto de bolha ou de
orgalho, o médulo primeiro determina a pressao correspondente,
depois a performance do flash adiabatico. O médulo, também &
utilizado como um separador de fases, se duas ou mais correntes

de saidas forem epecificadas.
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3.3.5 - Divisor

O "mébdulo DIVI"™ produz, a partir de uma corrente
de entrada, diversas correntes de saida com a mesma composigdo e
propriedades intensivas. O fluxo molar ou a composigdo molar

podem ser especificadas.

3.4 - Propriedades Termodinimicas

O CHEMCAD II provém uma grande variedade de opgdes
de modelos para gerar a constante de equilibrio K, entalpisa,
entropia, densidade, viscosidade e tensdo superficial para as

correntes do processo.

3.4.1 - Calculos do equilibrio de fases

O tratamento do equilibrio liquido-vapor seria
simples se todos os sistemas obedecessem a lei de Raoult, o que
nio € o caso do sistema do trabalho, pois, nestas circunstéancias,
ndo seria necessiria qualquer informag&o a respeito das misturas
constituintes das fases. O fracasso da lei de Raoult deve,
fundamentalmente, as diferencas entre as dimensdes das moléculas
e as interagdes entre as moléculas dos componentes.

O calculo da constante de equilibrio, depende do

modelo termodinamico selecionado pelo usuario. A Tabela 3.2,



46
apresenta as possibilidades de selegdo mais importante para a

destilacéo.

Tabela 3.2 - Métodos para o calculo da constante de equilibrio

Soave-Redlicen-Kwong S3o usadas
Equagio Grayson-Street/Chad- principalmen-
de Seader te para sis-
Estado Peng-Robinson K; = ‘%: temas de Hi-
API Soave-Redlich-Kwong #i drocarbonetos
Socave-Redlich-Kwong mo-
dificador (4 parémetros)
Semi- Grayson-Streed modifica- E usada para
Empirico ¢80 do modelo de Chow- B Vf sistemas de
Seada ®iT iV Hidrocarbone-
tos e fragdes
pesadas de
petréleo
Método UNIQUAC S&o usados em
do UNIFAC sistemas qui-
Coeficiente | NILSON K, = ¥i F{ L | micos e com-
de VAN LAAR p,{ ponentes ndo
atividade NRTL polares
MARGULES
SCATCHARD-HILDEBRAND
E usado gquando
Press3o de vapor K. Pisat as fases vapor
e P e liquido se
comportam
idealmente.

Fonte: Manual CHEMCAD II.
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3.4.2 - Equacdo de estado

O comportamento do estado de uma substancia &
conhecida através da relagdo PVT, podendo matematicamente serdo
representados por F(P, T, V) = 0, que nos leva a equagido de

estado.

3.4.2.1 - Aplicagao

E usada para avaliar propriedades (de substancias
puras ou misturas), tais como:

1 - Densidade das fases liquida e vapor;

2 - Pressdo de vapor;

3 - Propriedades criticas das misturas;

4 - Relagdes de um equilibrio liquido-vapor;

5 - Fungdes desvios da idealidade para entalpia e

entropia.

3.4.3 ~ Métodos do coeficiente de fugacidade

Os coeficientes de fugacidade da fase vapor sdo

determinados pela equacdc de estado de Socave-Readlich-Kwong.



Equagdo de Soave-Redlich-Kwong:

a
= (Rt-V-b)- — 2.2
. - ! V(V + b) = s ;

23 _22 ,a-B-B%)xz- AB = 0 (3.3)

Coeficiente de fugacidade da fase vapor:

hng;iV = -In(Z-B)+ (- 1B, -A/Db(Aj - Bi)n[l + B/ 2)

(3.4)

Desvio de entalpia

B;:H =2-1-%[1-§?€]n(1+g) (3.5)

onde

b = E[x,-_,bﬂ bj =0,08664 RTc;iPcj
i

- - 0,5
a =YX (xix4(21a4)""Q-Ki3))
i3

48
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0,42748(RTc; )?
Pcy

aj = acjai aci =

219 = 1+ py@ - %)

pi = 0,48 + 1,574m3 - 0,176 @32

N bP
* T en? " e
b
By = _S’: a 2ai%F x424%5a - K49)]
J

da nn
'.l'(a:') 21: ? XiXjpy(ac; acy Tij°'5 ) @ - Kij)

A fugacidade no estado padr3o, é definida como:

oL sat sat Ui
F: @ ® - = 3.6
i i expl ) (R'].‘)] ( )

= A pressiac de vaper

A pressdc de vapor das componentes puras €

calculada através da equagdo de Antoine.

B
T =

In pg_at = A - (3.7)
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3.4.5 - Modelo UNIFAC

Foi escolhido <como método para céalculo do
coeficiente de afinidade, o método UNIFAC, de caracteristicas
préditivas, e que faz uso do método de contribuig¢@o dos grupos e

& adequado para sistemas quimicos liquidos ndo ideais.

3.4.86 - Modelos de entalpia e entropia

A entalpia de uma corrente de processo € calculada
segundo a equagao:
*
* * H-H

E =H +(———).RT (3.8)
RT

onde, H* e a entalpia do gas ideal, calculada por:

B = fCpdt (3.9)

com cp = a+ b2 + 7> + at? + o + £7%  (3.10)

Com as constantes a,...,f armazenadas no banco de dados do simmlador ©

H - B2

= e’ a funcio de desvio da entalpia.
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Quando o modelo de Soave-Redlich-Kwong (SRK) &
selecionado,os fatores de <compressibilidade e desvios de
entalpia, s&o obtidos a partir da equagdo de estado SRK para a
fase liquida e gasosa, sendo o modelo bastante acurado para

sistemas contendo Hidrocarbonetos. A equagdo é:

H_‘-H_=z—1—%[1—r/q*dq/dtl'lnc1+3/2) (3.11)

S .o . % . w
T(dg / dt) Ldigg =5 Wy & a0y * 2% * @ - K39

{3.12)
A entalpia das correntes é calculada através da
equagao:

§=]Cp/T*dt +38p (3.13)

onde:

Sp = 8 - S*, e' o desvio da entropia.

Com a escolha do modelo SREK, o© desvio de entropia e' calculado conforme se segue:

s-s" /JR+mP/Po-m@2-B)+A/B[T/qdg/del*(1+B/2), (3.14)

Onde Po é a pressdo de referéncia (14.699 psi).
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CAPITULO IV

RESULTADOS E DISCUSSOES

4.1 - Destilagdoc Convencional

Os resultados das simulagdes s3oco mostrados nas
Tabelas 4.1 e 4.2. Os dados da Tabela 4.1 foram obtidos fixando o
numero de estagios e avaliando uma 6tima localizagdo do prato de
alimentacdo.

A alimentagdo 6tima, foi definida, como sendo,
aquela em que se obtém a menor razdo de refluxo para uma
determinada especificagéo.

As especificagdes do processo wutilizadas sé&o

mostradas na Tabela (3.1).

4.31:1 - Localizagdo da alimentacdoc

Tendo como parametro o nimero de estagios, foi
determinada a localizagdo do prato de alimentagdo, onde
graficamos a influéncia do estadgio de alimentagdo sobre a razao
de refluxo (Figura 4.l1.a) e a influéncia do estagio de
alimentagdo sobre a carga térmica (Figura 4.1.b). Observa-se que
a razdo de refluxo e a carga térmica variam em fung¢do da

localiza¢d do prato de alimentagédo.
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A localizagdo do prato de descarga exerce
influéncia significativa sobre a carga térmica e razdo de
refluxo, quando o numero de estagio estad préximo ao valor minimo
(Figura 4.2) tornando-se independente, na faixa de andlise do
prato de carga, para numero de estagios acima de 25.

Este comportamento se deve ao numero reduzido de‘
estagio na retificacgéao.

Com a alimentacdc em uma bandeja cuja concentragdo
ndo estéd prdéxima a sua composig¢do, ocorre uma contaminagdao por
efeito de mistura, alterando os perfis de temperatura e
concentracdo ao longo da coluna, perdendo a eficiéncia de
separagao.

Portanto, necessita-se aumentar a razao de
refluxo, ©o que implica em um aumento da carga teérmica, para

realizar a separagdo especificada.
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Tabela 4.1 - Resultados das simulagdes para a coluna
convencional.
Estégios Prato de Razdo de Carga Térmica AP
Alimentac8o Refluxo Ks/h atm

13 5.3021 1,359x107
14 4.9991 1,295x107

20 15 4.9546 1,285x107 0,256
16 5.1003 1,316x107
17 5.5373 1,410x107
17 3.4 0,9532x107
18 3.2803 0,9295x107

25 19 3.2390 0,9186x107 0,32
20 3.2608 0, 9234x107
21 3.3451 0,9413x107
22 2.7641 0,8179x107
23 2.7290 0,8104x107

30 24 2.7217 0,8098x107 0, 384
25 2.7461 0,8141x107
2 2.8183 0,8294x107
26 2.5361 0.77x107
27 2.5098 0,7644x107

a5 28 2.4635 0,7608x107 0,148
2a 2.5020 0,7627x107
30 2.5223 0,7671x107
31 2.3703 0,7350x107
32 2.36 0,7328x107 0, 512

40 33 2.3551 0,7317x107
34 2.3714 0,7354x107
35 2.3834 0,7378x107




Tabela 4.2

Convencional.
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Resultados das simulagdes para a Destilacéio

Composigdo da Razdo de Refluxo Carga Térmica
Alimentagdo
{molar) kg/h
0.65 2.7610 0,7632x107
0.70 2. 1217 0,808%x107
0.75 2.6996 0,8619x107
0.80 2.6696 0,9100x107
6.5
F=100kgmol/h.x 10,7, xd1=0.065, x b1-0.005,p=1.08tm
R s — = = ’
z -
a i
d
R 3.5 -2
: 2.5~ 7‘ R =~ T —
+ 5 —
12 14 16 18 20 22 24 26 28 30 32 34 36
Prato de Alimentacao
Figura 4.la - Influéncia do Estagio de Alimentagédo

Sobre a Razdoc de Refluxo.
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Carga Termica (kJ/h)E+7

115 T

i F=100kgmol/h, xt1=0.7,xd1=0.995,xb10.005,p=1.0atm
1,4 : e
1 3 \\_f/‘/ —
1’2 J —_———
§,1 4= — — - e —-

|
w
.

0.8+
e il . .
0.8+ o |
! e
07 1 - — ]
I
= —
Qﬁﬁ |
|
0,5 7I_ ! li T i T T T 1 T 1 !
12 14 16 18 20 22 24 26 28 30 32 34 36

Prato de Alimentacao

Figura 4.1b - Influéncia do Estagio de Alimentacdo

Sobre a Carga Térmica.

41,2 - Razdo de refluxo

Quando se projeta colunas de destilag¢3o, o numero
de estééios necessarlos para realizar uma determinada separacgi3o
depende da escolha do refluxo de operag3o. Entd3o a otimizacdo do
refluxo torna-se um problema onde o objetivo €& operar minimos,
mas garantindo que os produtos estejam dentro da especificagio,

CAMARGO (1990). O refluxo o6timo estid situado entre 1.1 a

[

o5
vezes o refluxo minimo PERRY & GREEN (1984).
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O numero de estidgios em fungdo da razdo de refluxo
teve como objetivo o estudo da obtengdo do refluxo minimo e a
definigdo da faixa de analise, com relagdo ao numero de estagios,
e o prato de alimentagdo otimo para a destilagdo com recompressdo’
mecédnica do vapor (MVR). Pela Figura 4.2, observa-se que o
refluxo minimo & aproximadamente 2.4. Entdo encontra-se o valor
da raz&8o de refluxc 6tima de operagdo entre 2.6 a 3.6,
correspondendo, a partir da Figura 4.2, a um nimero entre 24 a 33

estagios. Neste trabalho, adota-se a faixa de 20 a 40 estagios

para analise da destilagdo MVR.

45 !
F=100kgmol/h.xf1=0,7,xd1=0,895.xw1+0.005,P=1atm t
N 3 . 1
u 401 _ }
i | |
e —_-— i S——— ——— i
r a5 }
. | |
|
g S@—— """ 2 ' |
€ E ~
E 25 A .
: e
a 20~ - - et =— ***‘-"—“*—-f**“"'-———%
g
i
o 4§ ——mm———— ———— -
s |
|
i0 ] , ‘ _
2 2.5 3 3,5 4 4.5 S 55 6

Razao de Refluxo

Figura 4.2 - Influéncia da Raz&o de Refluxo Sobre o

Numero de Estagios.
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4.1.3 - Composigao da alimentagdo

A Figura 4.3 apresenta o efeito da composigio da
Acetona na alimentagdoc sobre a carga térmica e a razdo de
refluxo. O comportamento inverso, com relagdc a quantidade de
Acetona na alimentag¢do, entre a carga térmica e razdo de refluxo,
devido o aumento da composig¢doc da Acetona, produz uma diminuigdo
da temperatura de saturagdo da alimentagéo, diminuindo a
temperatura em cada estigio, necessitando assim de um aumento da
carga térmica para manter o perfil de temperatura e atingir as
epecificagdes do processo. Enquanto que a razdoc de refluxo, a
alimentagdo entra na coluna com maior pureza, necessitando menor

razdo de refluxo para efetuar a mesma separagio.

B.5 4

—— Razao de Refluxc

—— Carga Term(kJ/h)E+6

0,63 0,68 0,73 078 0,83
Composicao da Acetona na Alimentacao (molesl!

Figura 4.3 - Influéncia da Composigdo da Acetona na
Alimentagd&o Sobre a Carga Termica e

Razdc de Refluxo.
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4.2 - Destilagao com Recompressdo Mecinica do Vapor
(MVR)

Através dos resultados obtidos para a coluna
convencional foi possivel montar a configurag¢do MVR.

Foi estudado a influéncia do numero de estégio,
composigdo da alimentagdo e a razdo de compressdo do vapor.
Manteve-se as @especificagdes da Tabela (3}, exceto o©s
parametros analisados em cada caso.

Para a analise da influéncia das composigdes da
alimentagdo e compressdo, o valor do refluxo foi fixado como
sendo 3 vezes o destilado. Assim, © nuimero de estagios foi tomado
como 30, com a localizagdo da alimentag¢do no ponto oOtimo, os

resultadeos das simula¢des s&o mostrados na Tabela 4.3.

4.2:1 - Nameroc de estagics

Foram fixados 5 wval

0

res para o numero de estagio
da coluna. O prato foi escolhido de acordoc com a destilagéac
convencional. A Figura 4.4 mostra o comportamento de trabalho de
compress3oc em fungdo do numero de estagios. Carga teérmica @
proporcional ao numero de estagiocs.

Este comportamento deve-se ao fato de que quanto
menor o numero de estiégios maior serd a razdo de refluxo,

conseqlientemente maior serid a vaz3o de vapor de topo. Como o©

trabalho de compressdo ¢é fungdo da vazdo de vapor do topo, ©



aumento desta vazdoc ocasiona uma elevacgdo deste trabalho,

e0

como

também para vaporizagdo de parte do refluxo gquando a pressdo é

reduzida de 2,5 pra 1 atm.

Tabela 4.3 - Resultados das simulag¢des para o MVR
Razio de Carga Térmica Trabalho de Compressio
Refluxo kg/h kg/h

Nume

ro de

Estégios

20 7.30 0.153015x108 | 0.20214x107

25 3.327 0.843218x107 |0,10512x107

30 3.292 0.8366x107 0.10426x107

35 3.2618 0.8314x107 0.10351x107

40 3.081 0.789648x107 | 0.099166x107

Composig¢3o | Razdo Carga Térmica Trabalho de Compressiao

da de

Alimenta- Refluxo kg/h kg/h

cdo l |

0.65 3.35 | 0,7526x107 | 0.098092x107

0.70 13.293 | 0.8366x107 | 0.10426x107

0.75 3.14 | 0.8429x107 | 0.1077x107

0.80 2.99 | 0.8896x107 | 0.11113x107




Trabalho de Compressao (kJ/hJE+€E

2,2 T
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Numerec de Estagio
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Figura 4.4 - Influéncia do Estagio Sobre o Trabalho de

alimentacgéao,
compresséo

alimentac&o.

-

Compressao.

Composigdoc da alimentagio

A simulagdo fol realizada variando a composigdo da

Figura 4.5. Veirifica-se que o

diretamente proporcional a

trabalho

composigdo

de

da
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Esse efeito pode ser explicado observando-se que,
para uma determinada especificagdo de processo, quanto mais
concentrado for a alimentacdo, maior serd o fluxo de vapor na
segdo de retificagdo. Consegiientemente, maior serd a vaz3o de
destilado e menor o refluxo. Portanto, como o trabalho de
compressdo € fungdo da vaz&o de vapor de topo, o aumento de vapor

produz uma elevagado deste trabalho.

Trabalho de CompressaolkJ/h)E+6
LZ[ :
{ !

1,15 !
|
i
|

1,05 - s

1,1

| - |
T A |
QQS}"~—"—--WW = = i S
QS{ — - :
I
08— ———————— e
08" :
0,62 0,67 0,72 0,77 0,82

Composicao da Acetona na Alimentacao

Figura 4.5 - Influéncia da Concentracao da Acetona na
Alimentagdo Sobre o Trabalho de Compres-

sdo.



4.2.3 - Compressio do vapor

As simulacgdes foram realizadas variando a
compressao do vapor. A Figura 4.6 mostra o comportamento da carga
térmica em fungéo da compressdo do vapor, onde verifica-
se que a carga térmica é inversamente proporcional a compressé&o
do vapor. Este comportamento deve-se ao fato de que quanto maior
a pressd8o de descarga do compressor, maior serd a fragdo
vaporizada e consegilentemente menor serd a vazdo interna do
liquido na torre, acarretando uma menor carga térmica, para

vaporizagdo do liguido.

Tabela 4.4 - Resultados das simulag¢des para a razdo de compressao

do vapor.

Pressdo Razdo de Carga Térmica Trabalho de
{atm) Refluxo kg/h Compressdo
5 o 0.8515x107 0.07675x107
5 & 5.3 0.8305x107 0.10343x107
: 5. 54 0.8083x107 0.12499x107
5.5 5. 53 0.7655x107 0.144053x107
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4.3 - Economia de Energia

Em geral, uma instalagdo de compressdo mecdnica de
vapor ndoc € outra coisa sendo uma bomba de calor em circuito
fechado.

A adigdo do compressor para pressurizar o vapor de
tope da coluna convencional, €& uma modificagdo que exige um
grande investimento inicial, mas resulta em uma grande redugdoc do
consumo energético da instalagd3o. Porém a implantagdo deste
sistema, poderé& ser invisivel financeiramente, pois o compressor
& acionado por energia elétrica e esta & geralmente mais cara
gue a energia térmica.

A eficiéncia deste trabalho €& comprovada quando
comparamos a destilagdo com recompressdo mecanica do vapor com a
destilac&o convencional. Estes resultados s8c mostrados na Tabela
4.5, onde procuramos estabelecer as condi¢des mais adequadas de
operacdo com o objetivo de reduzir o consumo energético do modelo

estudado.
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Takela 4.5 -

Compressdo entre a carga térmica do sistema
convencional e o trabalho de compressio do sistema MVR.
Nimerc de Carga Termica Trabalho de Compressio Econamia
Estigio K Joules/h K J/h
20 [ 1.285x10" 0.20214x10/ 84,27%
25 0.9156x10/ 0.10512x10/ 88, 55%
30 0.8089x10/ 0.10426x107 B7,11%
35 0.7608x107 0.10351x10" 86,39%
40 0.7317x107 0.099166x10" 86,45%
Composicao da
Alimentacao
Q.65 0.7632x107 0.098092x10" 84,14%
0.70 0.8089x107 0.10426x107 87,11%
0.75 0.8619x10' 0.1077x10¢ 87, 50%
0.50 | 0.9100x10/ 0.11113x10' 87,78%
Carga Termicalkd/h)E+7
0,88 |
. £
0,86 1
. 1_1-\‘ |
c.84 i
. S
i i\‘\ — .j
0,82 - B N ;
e |
0,8 < e e <
- . A
o8- T T ;
- }
G.76 - T |
|
0,74
1'5 2 2.5 3 3I5 4
Compressao do Vapor
Figura 4.6 - Influéncia da Compressdoc do Vapor Sobrs a

Carga Térmica.
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CAPITULO V

CONCLUSOES

A partir dos resultados obtidos pode-se concluir.

- Quanto ac estudo da coluna convencional:

- Para a redugdo do consumo energético, a
otimizag¢d3c do prato de alimentag¢do € um fator muito importante.

- Com o aumento da composigdo da Acetona na
alimentacgao, houve um aumento na razao de refluxo e
consagilentemente um aumento na carga térmica.

- A coluna deve ser projetada para uma razdo de
refluxo de operagdo entre 2.6 a 3.6, correspondendo a um namero
de 24 a 33 estagios.

- Quanto ao estudo da Destilagdo com Recompressao
Mecanica do Vapor:

- A carga térmica é inversamente proporcional ao
numero de estiagios.

- C trabalho de compressao = diretamente
proporcional a composig3c da Acetona na destilagdo.

- A carga térmica ¢ inversamente proporcional a

compressido do vapor.
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- Com o aumento da pressdoc de descarga do

compressor, tém-se uma queda de carga térmica.
- A viabilidade de implantagdo de um sistema de

compressdo estd intimamente ligado ao custo de energia elétrica.
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CAPITULO VI

SUGESTOES

Com o objetivo de dar continuidade ao trabalho{
sugerimos as seguintes etapas:

- Avaliar a viabilidade econdmica, analisando o©
investimento inicial e a taxa de retorno obtida com o sistema de
compressao.

- Fazer um estudo em cima da razdo de compressao.

- Realizar os calculos relativos a hidrodinamica
da coluna, em termos de didmetro, espacgamento entre os pratos,

eficiéncia, etc.
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A-1 Equagdo tipo M modificada

A equagdo 2.7 & obtida combinando as equagbes (2.2) e (2.1)

para eliminar Yi, Yi,j+1f

Ly-1¥4 4-1 + Vi41K5 41 + F325 5 — (L + V9IX4 5 - (V5 + wj)xi,jx,-_,j =0 (A-1.1)

Rearranjando a equagdo A-1.1, tem-se:

Ly-1%4,53-1 ~[(V3 +WKj 5+ @y + VPR, 5 - V541K, 3+ 21%5, 541 = F324, 5 A7

definindo A4, 3¢ €3
Li,¥s,3-1 - (03 WK 3 + @y + VeI Ba 3 - V34 1Ke, 34 1%5, 341 = Fis,3 (A-1.2)

definindo Ay, Bj, Cj e Dj, camo:

Ay = %5~1
Bj"_-—fwj"’wj)xi,j*a‘j*vj)] 2 < 3 < N (Aa-1.3)
Cqy = V44 1K4i 5 1 £ §J = N (A-1.4)
Dy = _szi,j 1 < 3 £ N-1(A-1.5)
1 < 3 £ N (A -1.6)
onde
. 3=1
Ly-1 = V3 + Z(Fp -Up - Wn)-V3 (A-1.7)
m=1
I (Fp - Up — Wg) - V- (A -1.8)
Ly = Vyg1 + % m m m 1
m=1
subgtituindo estas definicoes na equacao A -1.2
iji,j-l +Bjxi’j_1 +iji’j_1 = Dj (2.7)

Esta equagdo sendo escrita para n estéagios d& um conjunto

de equacgdes cujos coeficientes formam uma matriz tridiagonal.

(1]



A-2 Algoritmo de Thomas
A-2.1 Calcule das Composigdes

No desenvolvimento do algoritmo de Thomas, escreve-se a

equagdo 2.7 para o estagio de topo (estégio 1).

D1 —C1X4 : ’
XL1='-“}E*5' (-2

Para o estagio 2, a equacac 2.7, torna - se:
Azxirl + ngi'z + ngi’:; = D2 : (A-2.2)

combinando as equacoes (A -2.1) e (A -2.2) para eliminar Xj, 1, temos

Xi2 = (D2 _ Aqu) - 2 Xi3 (A -2.3)
By ~ APy B2 - AzR

Em geral, temos:

X;, 4 = ———i3 - 1 Xi, 5+ 1 (A -2.2)

Bj - AjP43-1 Bj - AjPj
definindo P§ e q, como:

c-
Py = J (A - 2.5)
Bj = Aij -1

D - Ajqq -
q; = 3 393 -1 (A-2.6)
Bj —Aij_l

substituindoc as equacdes A-2.5 e A-2.6 na equacioc A - 2.6, obtemos:

Xi, 3 =95%4,3+1 (A-2.7
Para o estagio N, Xj 3+1 =0 entio a equacic A - 2.7, torma - se:
Xi N = 9N | (A -2.8)



O algoritmo de Thomas, para a solugdo da equag¢do linearizada
(equagdo 2.12), & uma eliminag¢do gaussiana, partindo do estagio 1
e trabalhando até o estagio N para finalmente isolar Xj N. Os
outros valores de Xj, 4 s&c obtidos comegando com Xj N-1 POr
substituigdo na equagdo (A-2.7).

Para a determinagdo das temperaturas dos estagios, usa-se as

mesmas relagdes.



A-3 - Matriz Didiagonal
A-3.1 Calculoc das Vazodes

A Equagdo 2.6 pode ser escrita, como:

Ly = V44 1 + somal (A -3.1)
onde
3
somal = T(Fp — Uy —Wp)-Vy (A-3.2)
m =1

Para o estagio j -1, a Equacao A - 3.1, torna - se:

Lj_1=Vj+soma2 (A -3.3)
onde
3-1
soma?2 = Z(Fp - Up - VWgp)-Vq (A -3.4)
m =1

Combinando as equacces A-3.1 e A-3.3 com a Equacac 2.5, para eliminar Ly e Ly-1.
Obtemos depois de um rearranjo:

a4Vy + B3V4i41 = 1y (A -3.5)
onde

aj = Hpj-1 - Hey (A - 3.6)
By = Hyys1 - Hry (A-3.7)

[}

75 (somal] (Hyy—1 - Hpj-1) + Fy(Hp4 — Hpy) + wy(Hgg — Hiq) + Q4
(A -3.8)

em geral a Equacio A - 3.5, pode ser esorita:

A - &4 _ V._
Vj=r31 3= 31 (A -3.9)
Bi-1




ANEXO DO CAPITULO III

A-4 - Representagdo Grafica do Ciclo Termodindmico.

Destilagdoc com Recompressao Mecinica do Vapor.

= (
_\‘\_
s
1 - T = 85.725°C
1'- T = 100.110°C

3 =T

56.113°C
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Date: 10-Jan-95 Time: 8:32 am

FLOWSHEET SUMMARY
Equipment Stream Numbers
1 TOWR 1 -2 -3

Stream Connections

Stream Equipment
From To
COMPONENTS
140 145
THERMODYNAMICS

K-value model :UNIFAC
Enthalpy model :SRK



Page 2
Tower Summary

__Equ1pmen1‘_ name

number 1
No. of stages 30
lst feed stage 24
Stg 1/Cond. P atm 1.00000
Cond. del P atm .000000
Tower del P atm .384000
Condenser type total
Condenser mode 6
Purity
Condenser spec .995000
Comp position/name 1 Acetone
Reboiler mode 6
Purity
Reboiler spec. .500000E-02
=Comp position/name 1 Acetone
Damping factor 1.00000
Max. iterations 50
Calculated Duties
Condenser KJ /hr -.795857E+07

Reboiler KJ /hr .808401E+07



FLOW SUMMARIES

Stream No.

Temp C

Pres atm

Enth KJ /hr

Vapor mole fraction
Total kgmol/hr
Flowrates 1n kgmol/hr
Acetone

Isopropanol

1
59.5821
1.00000

-458895.
.000000
99.9994

69.9995
29.9998

2
56.1037
1.00000

-146275.
.000000
70.2018

69.8506
4911563

Page 3

CHEMCAD 2 - Version 2.2

3
90.4651
1.38400

-187208.
.000000
49.7917%

.148967
29.6486



DISTILLATION PROFILE

Unit type: TOWR

Temp Pres

Stg C atm
1 561 1.000
2 56.1 1.000
3 56.6 1.014
4 57 .0 1.027
5 57.4 1.041
6 57 .8 1.055
7 58.2 1.069
8 56.7 1.082
9 59.1 1.096
10 59.5 1.110
11 59.9 1.123
12 60.3 1.137
13 60.8 1.151
14 6l.2 1.165
15 61.7 1.178
16 62.1 1.192
17 62.6 1.206
18 63.1 1.219
19 B3: 6 1.233
20 64.2 1.247
21 64.9 1.261
22 65.7 1.274
23 66.7 1.288
24 68.0 1 .302
25 70.4 1315
26 75:1 1.329
27 81.8 1.343
28 86.9 1.357
29 89.4 1:370
30 90.5 1.384

Reflux ratio =2.7217

Str # 1 enters stg #

Unit name:

Eap #

* Net Flows *
Liquid Vapor
kgmol/hr kgmol/hr
191.07
190.65 261.27
190.54 260.85
190.42 260.74
190.29 260.62
190.13 260.49
189.95 260.33
189.76 260.16
189.53 259.96
189.28 259.73
188.99 259.48
188.66 259.19
188.27 258.86
187.83 258.48
187.31 258.03
186.70 257.52
185.96 256.90
185.06 256.16
183.94 255,26
182.52 254.14
180.69 252.172
178.30 250.89
175.15 248.50
272.68 245,36
261.50 242.88
247.42 231.70
239.53 217.62
238.01 209.74
238.173 208.21

208.33
24 at 59.6 C,

1

1.

Feeds
kgmol/

99.999

00
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Products Duties
hr kgmol/hr KJ /hr
70.202 -.79586E+07
29.798 .80840E+0Q7
atm , .000 % wvapor



TRAY COMPOSITIONS

Stage # 1

Acetone
Isopropanol
Total kgmol/hr

Stage # £

Acetone
Isopropanol
Total kgmol/hr

Stage # 3

Acetone
Isopropanol
“Total kgmol/hr

Stage # 4

Acetone
Isopropanol
Total kgmol/hr

Stage # 5

Acetone
Isopropanol
Total kgmol/hr

-3

Stage # 6

Acetone
Isopropanol
Total kgmol/hr

Stage # P
Acetone
Isopropanol
Total kagmol/hr
Stage # 8
Acetone
Isopropanol
“Total kagmol/hr
Stage # 9
Acetone

Isopropanol
Total kgmol/hr

T

Unit # 1 T

= 56.10 deg C
'

.000000

.000000

.000000

= 56.13 deg C
Y

.994998

.500206E-02

261.270

= 56.55 deg C

¥
» 993158
.684176E-02
260.847

= 56.98 deg C
Y

.991148

.885211E-02

260.744

= 57.40 deg C
Y

.988954

.110461E-01

260.624

= 57 .82 deg C

g
. 986561
.134394E-01
260.488

= 58.24 deg C
Y

.983949

.160509E-01

260,332

= 58.66 deg C
Y

.981097

.189035%E-01

2603157

= 59.08 deg C
4

.977974

.220259E-01

259 .958

OWR

P =

X
.994998
.500206E-02
191.068

P =

X
.992481
.751920E-02
190.645

P =

X
.989729
.102706E-01
190.542

P =

X
.986726
.132743E-01
190.423

P =

X
.983448
.165522E-01
190.286

P =

> 4
.979870
.201304E-01
190.131

P =
975959
240411E-01
189.955

P =

X
971676
.283240E-01
189.756

P =

X
9366972
.330280E-01
189; 531

.0000 atm

K
.00000
.00000

.0000 atm

K
1.00254
.66524

.0137 atm

K
1.00346
.66615

.0274 atm

K
1.00448
.66686

.0411 atm

K
1.00560
66735

.0549 atm

K
1.00683
.66762

.0686 atm

K
1.00819
.66764

.0823 atm

K
1.00970
.66740

.0960 atm

K
1.01138
.66688



TRAY COMPOSITIONS

Stage # 10

Acetone
Isopropanol
Total kamol/hr

Stage # 11
Acetone
Isopropanol
Total kgmol/hr
Stage # 12
Acetone
“Isopropanol
Total kgmol/hr
Stage # 13
Acetone
Isopropanol
Total kgmol/hr
Stage # 14
Acetone
Isopropanol
<Total Kgmol/hr
Stage # 15
Acetone
Isopropanol
Total kagmol/hr
Stage # 16
Acetone
Isopropanol
Total kgmol/hr
Stage # 17
Acetone
“Isopropanol
Total kgmol/hr
Stage # 18
Acetone

Isopropanol
Total kgmol/hr

T

Unat # 1 T

= 59.50 deg C
b 4

.974547

.254530E-01

259.733

= 59.92 deg C

 §
970771
. 292292E-01
259.478

= 60.34 deg C
b §

.966590

.334103E-01

299:188

= 60.77 deg C
Y

.961932

.380676E-01

258.857

= 61.21 deg C
Y

.956706

.432939E-01

258.476

= 61.66 deg C
b'g

.950789

.492112E-01

258.034

= 62.12 deag C
Yy

.944017

.559825E-01

287 .51

= 62.59 deg C
Yy

.936170

.638301E-01

256.900

= 63.10 deg C
Y

.926938

.730619E-01

256.161

OWR

P
X
.961785

.382150E-01

189.277

P
b4
.956037

.439629E-01

188.987

P
X
.949628

.903719E-01

188.656

P
X
.942428

.975718E-01

188.274

P
X
.934266

.657343E-01

187.832

P
X
.924911

.750891E-01

187.313

P
X
.914050

.859504E-01

186.699

P
b4
. 901245

.987553E-01

185.960

P
X
.885875
.114125
185 .057

.1097 atm

K
1.01327
.66605

.1234 atm

K
1.01541
.66486

.1371 atm

K
1.01786
.66327

.1509 atm

K
1.02070
.66122

.1646 atm

K
1.02402
.65862

.1783 atm

K
1.02798
. 65537

.1920 atm

K
1.03279
. 65134

.2057 atm

K
1.03875
.64635

.2194 atm

K
1.04635
.64019

Page



Page
TRAY COMPOSITIONS Unit # 1 TOWR

Stage # 19 T = 63.64 deg C P = 1.2331 atm
= b4 X K
Acetone .915886 .867042 1.085633
Isopropanol .841137E-01 .132958 .63263
Total kgmol/hr 255.259 183.936
Stage # 20 T = 64.23 deg C P = 1.2469 atm
Y X K
Acetone .902388 .843425 1.06991
Isopropanol .976118E-01 +1.D6575 .62342
Total kgmol/hr 254,137 182.517
Stage # 21 T = 64.90 deg C P = 1.2606 atm
v X K
Acetone .885530 .813067 1.08912
~lsopropanol .114470 .186933 861236
Total kgmol/hr 252.719 180.691
Stage # 22 T = 65.70 deg C P = 1.2743 atm
Yy X K
Acetone .863973 .773094 1.11785
Isopropanol .136027 .226906 .59949
Total kgmol/hr 250.893 178.303
Stage # 23 T = 66.69 deg C P = 1.2880 atm
¥ X K
Acetone .835781 « 719510 1.16160
Isopropanol .164219 .280490 . 98547
-Total kagmol/hr 248.505 175,155
Stage # 24 T = 67.98 deg C P o= 1.3017 atm
b4 X K
Acetone .798333 .647744 1.23248
Isopropancl .201667 ~352256 . 57250
Total kgmol/hr 245,357 272.681
Stage # 25 T = 70.36 deg C P = 1.3154 atm
Y X K
Acetone .726598 -D16536 1.40668
Isopropanol .273402 .483464 . 56551
Total kgmol/hr 242 .883 261,497
Stage # 26 T = 75.09 deg C P = 1.3291 atm
¥ X K
Acetone .582322 -a15284 1.84698
vIsopropanol .417678 .684716 .561000
Total kKgmol/hr 231 .700 247 .415
Stage # 27 T = 81.76 deg C P = 1.3429 atm
¥ X K
Acetone 3D TET0 .139143 2.57124
Isopropanol .642230 .860857 . 74604

Total kgmol/hr 217.618 239.534



TRAY COMPOSITIONS

Stage # 28
Acetone
Isopropanol

Total kgmol/hr

Stage # 29
Acetone
Isopropanol

Total kgmol/hr

Stage # 30
Acetone
JIsopropanol

Total kgmol/hr

T

T

T

Unit # 1 1

= 86.89% deg C
¥

« 158201

.841799

209.737

= 89.39 deg C
Y

.561990E-01

.943801

208.209

= 90.47 deg C
b

.178189E-01

.982181

208.331

OWR

P =

X
.497890E-01
+950211
238.006

P =

X
.162148E-01
.983785
238.129

P =

X
.499931E-02
. 995001
29.7976

1.3566 atm
K
3.1L7743
.88591

1.3703 atm
K
3.46591
.95936

1.3840 atm
K
3.56428
.98712
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Filename : carocll.DAT
Date: 10-Jan-95 Time: 8:12 am

FLOWSHEET SUMMARY

Equipment Stream Numbers
1 TOWR 10 1 -3 -4
2 COMP 3 =5
3 HTXR 5 -6
4 HTXR 6 -7
= & DIVI 7 -8 -9
6 VALV 9 -10

Stream Connections

Stream Equipment
From To

Recycle Sequence
2 3 4 b 6 1

Cut Streams
3

Accelerated Streams
3

Successive Substitution Method
Recycle calculations have converged
COMPONENTS
140 145
THERMODYNAMICS

K-value model :UNIFAC
Enthalpy model :SEK



Page 2
Tower Summary

Equipment name

number gl

No. of stages 30

1st feed stage i

2nd feed stage 24
Stg 1/Cond. P atm 1.00000
Cond. del P atm .000000
Tower del P atm .384000

Condenser mode 0
No Cond

Condenser spec

Reboiler mode 5
kamol/hr

Reboiler spec. .174241
Comp position/name 1 Acetone
-Damping factor 1.00000

Max. iterations 100

Calculated Duties
Reboiler KJ /hr .752201E+07



Equipment name

= number
Mode

Flow rate/ratio
Flow rate/ratio

Equipment name
number

Pres. spec atm

Divider Summary

5

*
kgmol/hr
65.1511
.000000

Valve Summary

6
Pres. out
1.00000

Page

3



Page
Heat Exchanger Summary

Equipmant name

v number 3 4
Delta P str 1 atm .000000 .000000
Delta P str 2 atm .000000 .000000
Vapor fraction 1 out 1.00000 .725000E-01
Spec. duty KJ /hr .772560E+07
Case flag Design Design
Calec. duty KJ /hr -368431. -.752251E+07
Utility option flag 0 0

Compressor Summary

Equipment name

number 2

Mode 2
¥ P ratio/eff
Pout or ratio atm 2.50000
Comp. or Exp. type Polytropic
Efficiency .750000
Work

Actual Kw 272.313

Theor. Kw .000000

Cp/Cv 1.11307



FLOW SUMMARIES

Cewaam No.

gemp C

Pres atm

Enth KJ /hr

Vapor mole fraction
Total kgmol/hr
Flowrates 1n kgmol/hr
Acetone

Isopropanol

Stream No.
Temp C
Pres atm
Enth KJ fhr
Vapor mole fraction
~Total kgmol/hr
"Flowrates in kgmol/hr
Acetone
Isopropanol

Stream No.
Temp C
Pres atm
Enth KJ /hr
Vapor mole fraction
Total kgmol/hr
Flowrates 1in kgmol/hr
Acetone
_Isopropanol

1
60.2849
1.00000

-500091.
.000000
99.9994

64.9996
34.9998

6
85.6021
2.50000
.866339E+07
1.00000
283.416

282.072
1.34404

10
56.1041
1.00000
801078.
.188917
218.266

217 .231
1.03507

3
56.1250
1.00000
.804249E+07
1.00000
283.416

282.072
1.34404

7
85.4805
2.50000
.103964E+07
.725000E-01
283.416

282 .072
1.34404
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4
90.4652
1.38400

-219043.
.000000
34.8635

.174241
34.6892

8
85.4805
2.50000
238989.
.730000E-01
65.1511

64.8421
.308964

R

100.091
2.50000
.902283E+07
1.00000
283.416

282.072
1.34404

9
85.4805
2.50000
800648.
.730000E-01
218.266.

2l . 231
1.03507



DISTILLATION PROFILE

Unit type: TOWR Unit name:

* Net
Temp Pres Liquid
Stg c atm kgmol/hr
1 56..1 1.000 176.68
2 56.5 1.013 176.60
3 56.9 1.026 176.50
4 57.3 1.040 176.39
5 57.8 1.053 176.26
6 58.2 1.066 176.11
7 58.6 1.079 175.94
8 59.0 1.093 175.75
9 59.4 1.106 12503
10 59.8 1.%19 175.28
11 60.2 1.132 174.99
12 60.6 1.146 174.66
13 61.0 1.159 174 28
14 61.5 1.172 173.83
15 61.9 1.1858 173.31
16 62.3 1.199 172.69
17 62.8 1212 171.94
18 63.3 1.225 171.02
19 63.9 1.238 169.88
20 64.5 1.252 168.43
21 652 1.265 166.55
22 66.1 1.278 164.07
23 67.2 1.291 160.80
24 68.6 1..305 258.76
25 5 s 1.318 248.50
26 75.9 1..331 236..30
27 82.3 1.344 229.82
28 871 1.358 228.59
29 89.4 1.371 228,71
30 90.5 1.384
Str # 10 enters stg # 1 at

Str # 1 enters stg # 24 at

Egqp #

Flows

*

Vapor

kgmol/hr

241
241.
241.
241.
241.
241.
241.
240
240.
240.
240.
239.
239.
238.
238,
237
237
236.
235
233 .
231.
229.
2235.
223,
213
201.
194.
193.
193.

26.1 €

60.3 C,

- 32

73
64
22
39
25
08

.88

66
41
12
80
41
07
45

.83
.08

16

.02

ar
68
21
93
89
63
44
95
7.3
85

i

1.

i

Feeds
kagmol/
218.27

95,999

00

00
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Duties
KJ /hr

Products
kgmol/hr
283.42

hr

34.863 .75220E+07

atm , 18.892 % wvapor

atm 2 .000 % vapor



TRAY COMPOSITIONS

Stage # 1 T

Acetone
Isopropanol
Total kgmol/hr

Stage # 2 T

Acetone
Isopropanol
Total kgmol/hr

Stage # 3 o

Acetone
Isopropanol
Total kgmol/hr

Stage # 4 Ji
Acetone
Isopropanol

Total kgmol/hr
Stage # 5 T
Acetone
Isopropanol

Total kgmol/hr
Stage # 6 '
Acetone
Iscopropanol

Total kgmol/hr
Stage # ) T
Acetone
Isopropanol

Total kgmol/hr
Stage # 3 T
Acetone
Isopropancl

Total kgmol/hr
Stage # 9 T
Acetone

Isopropanol
Total kgmol/hr

Unit # 1 TOWR

= 56.13 deg C P =

Y ¥
.995254 .992869
.474623E-02 .713101E-02
283.401 176.682
= 56.54 deg C P =

Y X
.993508 .990259
.649224E-02 .974053E-02
241.817 176.599
= 56.94 deg C P =

Y X
.991602 .987414
.839839E-02 .125862E-01
241.734 176.501
= 57.35 deg C P =

Y X
.989524 .984312
.104764E-01 .156876E-01
241.637 176.389
= 57.76 deg C P =

Y X
.987260 .980932
.127404E-01 .190685E-01
241.524 176.259
= 58.16 deg C P =

V4 X
.984793 .977242
.152075E-01 .227577E-01
241,394 176.110
— 58.56 deg C P =

Yy X
. 982102 . 973209
.178982E-01 .267908E-01
241. 245 175.940
= 58.97 deag C P =

y X
.979162 .968788
.208382E-01 .312118E-01
241.075 175.747
= 59.37 deg C P =

Y X
.975941 .963924
.240590E-01 .360758E-01
240.882 175.527

.0000 atm

K
1.00240
.66558

.0132 atm

K
1.00328
.66652

.0265 atm

K
1.00424
.66727

.0397 atm

K
1.00529
.66782

.0530 atm

K
1.00645
.66814

.0662 atm

K
1.007713
.66823

.0794 atm

K
1.00914
.66807

.0927 atm

K
1.01071
.66764

.1059 atm

K
1.01247
.66690
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TRAY COMPOSITIONS

Stage # 10

Acetone
Isopropanol
Total kgmol/hr

Stage # 11
Acetone
Isopropanol
Total kgmol/hr
Stage # 12
Acetone
Isopropanol
Total kgmol/hr
Stage # 13
Acetone
Isopropanol
Total kgmol/hr
Stage # 14
Acetone
Isopropanol
Total kgmol/hr
Stage # 15
Acetone
Isopropanol
Total kamol/hr
Stage # 16
Acetone
Isopropanol
Total kgmol/hr
Stage # 17
Acetone
Isopropanol
Total kagmol/hr
Stage # 18
Acetone

Isopropanol
Total kgmol/hr

T

Unit # 1 T

= 59.78 deg C
Y

.972400

.276001E-01

240.662

= 60.19 deg C
b

.968489

.315111E-01

240.412

= 60.60 deg C
Y

.964145

.358554E-01

240.125

= 61.02 deg C
Y

.959285

.407147E-01

239.795

= 61.45 deg C
Y

.953805

.461951E-01

239.414

= 61.89 deg C
Y

.947563

.524369E-01

238.970

= 62.34 deg C
Y

.940372

.596281E-01

238.447

= 62.82 deg C
Y

+931975

.680246E-01

237 .825

= 63.33 deg C
Y

.922018

.779815E-01

237 0786

OWR

P =

X
.958548
.414524E-01
r75.276

P =
X
= 952570
.474301E-01
174.989

P =

X
.945877
.541233E-01
174.660

P =

X
.938319
.616814E-01
174.279

P =

X
»929698
.703016E-01
173.834

P =

X
«+9197 51
.802492E-01
173.312

P =

X
.908113
.918870E-01
172.690

P =

X
.894280
- 205420

171.941

P =
X
.877535
122465
171.023

.1192 atm

K
1.01445
.66583

.1324 atm

K
1.01671
.66437

.1457 atm

K
1.01931
.66248

.1589 atm

K
1.02234
.66008

.1721 atm

K
1.029593
.65710

.1854 atm

K
1.03024
.65343

.1986 atm

K
1.03552
.64393

.2119 atm

K
1.04215
.64344

.2251 atm

K
1.05069
.63677
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TRAY COMPOSITIONS Unit # 1 TOWR

Stage # 19 T = 63.88 deg C P = 1.2383 atm
¥ X K
Acetone .910000 .856839 1.06204
Isopropanol .900001E-01 143161 .62866
Total kagmol/hr 236.159 169.881
Stage # 20 = 64.49 deg P .2516 atm
Y X K
Acetone .895197 .830655 1.07770
Isopropanol .104803 .169345 .61887
Total kgmol/hr 235.016 168.430
Stage # 21 = 65.20 deg P .2648 atm
Y X K
Acetone .876554 .796702 1.10023
Isopropanol .123446 .203298 .60722
Total kgmol/hr 233,565 166.550
Stage # 22 = 66.06 deg P .2781 atm
Y X K
Acetone .852519 .751641 1.13421
Isopropanol .147481 .248359 .59382
Total kgmol/hr 231.685 164.072
Stage # 23 = 67.15 deg P .2913 atm
Y X K
Acetone .820866 .691023 1.18790
Isopropanol .179134 .308977 . D71976
Total kgmol/hr 229,207 160.799
Stage # 24 = 68.59 deg P .3046 atm
b4 X K
Acetone .778726 .610676 1.27519
Isopropanol . 221274 .389324 . 56835
Total kgmol/hr 225.934 258.755
Stage # 25 = 71.07 deg P .3178 atm
Y X K
Acetone .704991 .480781 1.46634
Isopropanol .295009 .519219 .56818
Total kgmol/hr 223.891 248.498
Stage # 26 = 75.86 deg P .3310 atm
Y X K
Acetone .558427 .290278 1.92377
Isopropanol .441573 s 709722 .62218
Total kgmol/hr 213.634 236.302
Stage # 27 = 82.26 deg P .3443 atm
v X K
Acetone .339653 .129262 2.62764
Isopropanol .660347 .870738 .75838
Total kgmol/hr 201.438 229.818



TRAY COMPOSITIONS

Stage # 28

Acetone
Isopropanol
Total kgmol/hr

Stage # 29
Acetone

Isopropanol
Total kgmol/hr

Stage # 30
Acetone
Isopropanol

Total kgmol/hr

Unit # 1 TOWR
T = 87.06 deg C P =
Yy X
.151484 .473877E-01
.848516 .952612
194.954 228.590
T = 89.43 deg C P =
4 X
.550164E-01 .158598E-01
.944984 .984140
193,726 228.710
T = 90.47 deg C P =
Y X
.178134E-01 .499773E-02
.982187 .995002
193.846 34.8640

1.3575 atm
K

3.19670

.89073

1.3708 atm
K
3.46892
.96021

1.3840 atm
K
3.56430
.98712
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