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RESUMO 
 

O uso da análise exergética em colunas de destilação é uma das bases para localizar as fontes 

de irreversibilidades do processo e, assim, torná-lo mais sustentável. O estudo da Segunda Lei 

ainda é desafiador no que diz respeito à interpretação de eficiências termodinâmicas de colunas 

de destilação extrativa, sendo encontrados na literatura valores que causam desconforto, como 

é o caso de resultados negativos. Neste trabalho, essa circunstância foi investigada a fim de 

esclarecer a possibilidade de obtenção de valores negativos para eficiência de acordo com a 

Segunda Lei. Além disso, também foi avaliado qual a relação dessas eficiências com o consumo 

de energia dos reboilers. Por fim, foi realizada uma investigação aprofundada a respeito da 

relação efeito remixing vs. eficiência termodinâmica. O processo de destilação extrativa para o 

sistema químico acetona/metanol foi simulado usando o Aspen Plus, considerando dois 

diferentes solventes, a água e o DMSO. A eficiência termodinâmica foi investigada para 

mudanças no teor de solvente e na temperatura de alimentação do azeótropo. Os resultados 

sugerem que não há uma correlação entre eficiência da Segunda Lei e carga térmica. Por outro 

lado, a carga térmica está diretamente relacionada ao trabalho perdido, sendo este o parâmetro 

adequado a ser considerado em avaliações termodinâmicas. Em termos quantitativos o efeito 

remixing não apresentou uma relação direta com a eficiência termodinâmica, em contrapartida 

demonstrou uma relação com o trabalho perdido, até certo ponto, excluindo-se os casos com 

elevados fluxos de solvente. 

 
Palavras-chave: Disponibilidade, Trabalho Perdido, Trabalho Mínimo, Segunda Lei, 

Destilação Extrativa. 
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ABSTRACT 
 

The use of exergetic analysis in distillation columns is one of the bases for locating the sources 

of irreversibility of the process and thus making it more sustainable. The study of the Second 

Law is still challenging with regard to the interpretation of thermodynamic efficiencies of 

extractive distillation columns, being found in the literature values that cause discomfort, such 

as negative results. In this paper, this circumstance is investigated for the purpose of to clarify 

the possibility of obtaining negative values for efficiency according to the Second Law. 

Moreover, it was also evaluated the relationship of these efficiencies with the energy 

consumption of the reboilers. Finally, an in-depth investigation was carried out regarding the 

remixing effect vs. thermodynamic efficiency relationship. The extractive distillation process 

for the acetone/methanol chemical system was simulated using Aspen Plus, considering two 

different solvents, water and DMSO. Thermodynamic efficiency was investigated for changes 

in solvent content and azeotrope feed temperature. The results suggest that there is no 

correlation between Second Law efficiency and thermal load. On the other hand, the thermal 

load is directly related to the lost work, which is the appropriate parameter to be considered in 

thermodynamic evaluations. In quantitative terms, the remixing effect was not directly related 

to thermodynamic efficiency, in contrast, it showed a relationship with lost work, measurably, 

excluding cases with high solvent flows. 

 

Keywords: Availability, Lost Work, Minimum Work, Second Law, Extractive Distillation. 
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1.1 Contextualização 

Em indústrias químicas um dos recursos mais utilizados para separação de misturas é a 

destilação, e apesar deste método ser um dos mais empregados, ele necessita de um alto 

investimento econômico demanda alto consumo de energia, sendo aplicado, em média, 40 a 

70% dos custos operacionais e investimentos para este setor (Shahander et al., 2014). Grande 

parte da energia utilizada nesses investimentos é traduzida em vapor: quanto maior for sua 

temperatura, mais valioso (e caro) ele é.  

Programas de eficiência energética têm sido largamente implementados em indústrias 

químicas com o objetivo de reduzir o consumo destas utilidades, em especial o vapor fornecido 

ao reboiler. Para avaliar o uso eficaz da energia dentro desses processos, basicamente dois tipos 

de abordagens são utilizadas: uso de balanços energéticos e exergéticos. Os balanços 

energéticos são baseados na Primeira Lei da Termodinâmica, e não diferenciam os vários tipos 

de energia envolvidos no processo, não revelando, assim, as perdas de energia que este pode 

ter. Já os métodos baseados na Segunda Lei da Termodinâmica (que também inclui a Primeira 

Lei) oferecem informações ainda mais valiosas, uma vez que consideram a qualidade com que 

a energia está sendo utilizada. Em linhas gerais, a análise energética é uma avaliação 

quantitativa da energia, enquanto a análise exergética é a avaliação qualitativa (Araújo et al., 

2007; Bandyopadhyay, 2002; Panwar et al., 2012). 

É conhecido que colunas de destilação possuem baixas eficiências termodinâmicas 

(Seader e Henley, 2006), o que sugere que existem oportunidades de melhoria nesses processos. 

A destilação extrativa é ainda mais interessante do ponto de vista termodinâmico, devido à 

presença do solvente, que altera significativamente o comportamento da mistura. Este solvente 

é utilizado para afastar a volatilidade relativa do sistema químico para longe da unidade, o que 

caracteriza o desaparecimento do azeótropo. A depender da vazão deste solvente, o grau de 

dissolução no interior da coluna pode aumentar significativamente. Outra razão que é 

apresentada em estudos para justificar a baixa eficiência de colunas convencionais de destilação 

com mais de dois componentes é o efeito remixing (uma “diluição” do componente de 

volatilidade intermediária no componente mais pesado), considerado uma fonte direta de 

irreversibilidade (Hernandez et al., 2006).  

Avaliações exergéticas têm sido realizadas em diversos sistemas de destilação, 

convencional e extrativa. Araújo et al. (2007) utilizaram a análise exergética para avaliar novas 

condições operacionais em uma coluna de destilação usada para purificação de 1,2-

dicloroetano. A eficiência termodinâmica de acordo com a Segunda Lei foi calculada pela 
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metodologia proposta por Kotas (1995). Dentre as conclusões deste trabalho, uma interessante 

é a de que os procedimentos definidos por Kotas (1995) e Seader e Henley (1998) para realizar 

a análise termodinâmica produzem os mesmos perfis e tendências para o cálculo das eficiências 

globais dos processos, mas a metodologia de Kotas permite uma análise mais explícita e 

objetiva quando se trata de investigar separadamente cada fonte de irreversibilidade do 

processo. Este estudo foi realizado para uma destilação convencional.  

Em Flores (2003) cálculos de eficiência termodinâmica, de acordo com a Segunda Lei, 

foram realizadas para a separação de misturas ternárias e quaternárias de hidrocarbonetos em 

sequências de destilação convencionais e termicamente acopladas. As sequências de destilação 

termicamente acopladas apresentaram os maiores valores de eficiência termodinâmica em 

quase todos os casos considerados, no entanto, para a destilação com pré-fracionador (coluna 

Petlyuk), a eficiência da Segunda Lei foi baixa quando comparada com a da sequência de 

destilação convencional. Os cálculos da eficiência termodinâmica da Segunda Lei foram feitos 

baseados na metodologia proposta por Seader e Henley (1998).  

Hernandez (2006) realizaram cálculos da eficiência da Segunda Lei para a coluna 

Petlyuk e para seis esquemas de destilação alternativa, sendo esperado que essas configurações 

diminuíssem o efeito remixing, melhorando a eficiência da coluna. E apesar dos resultados 

apresentarem valores de eficiência termodinâmica das configurações propostas muito próximos 

aos da coluna Petlyuk, estas poderiam ser implementadas mais facilmente na prática. O estudo 

foi realizado para uma mistura binária e utilizou o método de Seader e Henley (1998) para o 

cálculo da eficiência termodinâmica da segunda lei. 

No trabalho de Guerra et al. (2009), a utilização de acoplamentos térmicos aumentava a 

eficiência termodinâmica de sistemas com destilação extrativa, principalmente para razões de 

solvente/alimentação elevados. Os autores também utilizaram a metodologia proposta por 

Seader e Henley (2006) para calcular a eficiência termodinâmica de acordo com a Segunda Lei.   

Em Beyounes et al. (2014), as fontes de produção de entropia durante a destilação 

extrativa de uma mistura azeotrópica mínima e máxima são avaliadas em cada estágio da coluna 

de acordo com a Segunda Lei da termodinâmica. Apesar de não ser principal objetivo da 

pesquisa, resultados fora do visto usualmente (abaixo de zero) foram obtidos para o trabalho 

mínimo, mas estes não foram discutidos.  

Em Solto et al. (2018) foi investigado sobre as condições operacionais que resultariam 

em máxima eficiência termodinâmica no processo de destilação extrativa. Durante o estudo 

foram obtidos valores de eficiência abaixo de zero para a coluna extrativa (o sistema foi 
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dividido na análise da coluna extrativa, de recuperação e trocador de calor). Os autores 

justificaram esses valores, do mesmo modo que Seader e Henley (2011) justificam ao afirmar 

que esses resultados podem ocorrer quando a variação de exergia de entrada é maior do que a 

de saída, sendo possível produzir mais trabalho com os fluxos que estão entrando na coluna do 

que com os que estão saindo.  

Trabalhos com eficiências de acordo com a Segunda Lei resultando em valores abaixo 

de zero também podem ser encontrados em trabalhos fora da área de processos de separação. 

Como em trabalhos sobre crescimento bacteriano (Dam et al., 1988), plataformas de petróleo 

(Nguyen et al., 2014), funcionamento dos músculos do ser humano (Jaynes, 1988), entre outros. 

E apesar da ocorrência, os trabalhos não discutem de forma mais profunda esses resultados.  

A presença de valores negativos para a eficiência da Segunda Lei pode ser, a priori, um 

desconforto conceitual. Por este motivo, é importante aprofundar a investigação acerca destas 

ocorrências. Além disso, os estudos sobre efeito remixing de colunas de destilação são escassos 

no que diz respeito à resultados quantitativos, sua relação com eficiência termodinâmica pode 

ser melhorada se uma investigação mais aprofundada a respeito for realizada. Então, um sistema 

de destilação extrativa será utilizado como estudo de caso, tendo um sistema químico formado 

pelo azeótropo acetona/metanol utilizando dois diferentes solventes na coluna extrativa, a água 

e o dimetilsulfóxido (DMSO). Este estudo visa esclarecer dois pontos: 1) Eficiências da 

Segunda Lei menores que zero são possíveis? 2) Realmente existe uma relação entre consumo 

de energia e estas eficiências?  

 

1.2 Objetivos e Organização da Dissertação 

Avaliações termodinâmicas, em especial exergéticas, apesar de serem indicadas como 

uma opção satisfatória em análises qualitativas de processos de separação, ainda incitam uma 

certa dificuldade quanto a interpretação dos resultados obtidos nesses estudos. Com isso, este 

trabalho teve como objetivo principal estudar sobre a ocorrência de eficiências da Segunda Lei 

menores que zero em colunas de destilação extrativa. Para se obter o objetivo principal, alguns 

aspectos foram considerados e constituíram os objetivos específicos do trabalho: 

1) Calcular a eficiência termodinâmica e todos os termos que nela estão envolvidos; 

2) Analisar como esses termos se comportam ao realizar análise de sensibilidade no 

teor de solvente e temperatura de alimentação do azeótropo; 

3) Verificar como esses valores para a eficiência termodinâmica da Segunda Lei podem 

ser relacionados com o consumo de energia (carga térmica do reboiler); 
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4) Comparar a avaliação termodinâmica realizada de cada análise de sensibilidade, 

levando em consideração o efeito remixing. 

 

No Capítulo 2 é traçada uma revisão bibliográfica sobre as principais questões 

abordadas neste trabalho de dissertação, o que compreende o processo de destilação em geral e 

de destilação extrativa especificamente, bem como a relação destes com consumo de energia, 

incluindo as definições de eficiência termodinâmica de acordo com a Primeira e Segunda Lei e 

a literatura consultada acerca do assunto.  

No Capítulo 3 são apresentadas a modelagem matemática de colunas de destilação e 

eficiência termodinâmica, a termodinâmica do equilíbrio de fases e os métodos numéricos 

usados.  

O Capítulo 4 apresenta os principais resultados obtidos levando em consideração os 

objetivos específicos citados anteriormente. Esses resultados são discutidos e interpretados de 

forma a responder os questionamentos que incentivaram a realização deste trabalho. 

Por fim, o Capítulo 5 apresenta as principais conclusões desse estudo e as sugestões para 

os trabalhos futuros. 
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Capítulo 2 

Revisão de Literatura 
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2.1 Destilação 

A destilação é um dos mais antigos e importantes processos de separação utilizado nas 

indústrias química e petroquímica. Esse método visa separar dois ou mais componentes, que 

são alimentados em vasos de pressão cilíndricos, inseridos na forma de mistura e separados em 

dois ou mais produtos, com composições distintas daquelas iniciais (Seader et al., 2011; Olujic, 

2014).  

Pode-se considerar uma coluna de destilação como uma série de pratos em equilíbrio, 

que vão realizando sucessivamente o enriquecimento dos componentes mais voláteis na 

corrente de vapor, enquanto o componente com a menor volatilidade se encontra na corrente 

líquida. A zona acima da alimentação é chamada de zona de retificação, enquanto que a zona a 

baixo da alimentação é conhecida como zona de esgotamento (Zumach, 2016). 

Para misturas que possuem comportamento de equilíbrio líquido-vapor ideal ou 

próximo de ideal, é utilizada a destilação convencional, caso contrário, a mistura pode formar 

um azeótropo. Os azeótropos possuem valores de pontos de ebulição próximos e, para eles, 

outros tipos de destilações podem ser utilizadas para se obter o objetivo da separação. (Luyben, 

W.L., 2008; Cao et al., 2017). São exemplos dessas destilações especiais: a destilação extrativa, 

a destilação pressure swing, e as peneiras moleculares, todavia a destilação extrativa ainda 

continua sendo a melhor alternativa a ser utilizada em escala industrial (Ramirez-Márquez et 

al., 2013).  

 

2.1.1 Destilação Extrativa 

A ocorrência de azeótropos adiciona algumas dificuldades para a separação, pelo fato 

das fases líquida e vapor apresentarem a mesma composição, o que faz com que, do ponto de 

vista de separação, esta mistura se comporte como um componente puro. A “quebra” do 

azeótropo torna-se inviável do ponto de vista operacional e econômico para a destilação 

convencional, uma vez que seria necessário operar a uma pressão muito baixa. Por 

consequência, tais misturas não podem ser separadas por um processo de destilação 

convencional, sendo necessário recorrer a outros tipos de destilação.  

A destilação extrativa, também chamada de destilação azeotrópica homogênea, assim 

como a destilação azeotrópica, envolve a adição de um terceiro componente (solvente), no 

entanto sua função é de alterar a volatilidade relativa dos componentes da mistura inicial, 

tornando a sua separação mais fácil em virtude das semelhanças nas pressões de vapor dos 

componentes da alimentação inicial. Na destilação extrativa o solvente deve ter ponto de 
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ebulição superior aos outros componentes e não poderá haver formação de sistema bifásico, 

além de não haver formação de novo azeótropo. 

Em escala laboratorial e de plantas piloto, a destilação extrativa tem sido amplamente 

utilizada há décadas. Em escala industrial, esse método de separação vem sendo cada vez mais 

utilizado e se tornado cada vez mais significante para a engenharia química (Lei et al., 2014). 

Lee (2000) explicou que esse interesse industrial se desenvolveu na Segunda Guerra Mundial, 

devido à demanda de tolueno de alta pureza, para fabricação de explosivos e de butadieno, 

para fabricação de borracha sintética. 

Usualmente, a configuração da destilação extrativa é constituída por duas colunas. A 

primeira coluna é denominada de extrativa, pois é nela que acontece a separação da mistura 

azeotrópica na presença do solvente, obtendo como produto de topo o componente mais volátil 

com alta pureza, na base o componente de volatilidade mais baixa e o solvente. A segunda 

coluna é convencional, e é conhecida como coluna de recuperação, que tem a finalidade de 

recuperar o solvente. O solvente puro saindo pelo fundo da segunda coluna pode ser reciclado, 

retornando a primeira coluna (Luyben, 2013). Desse modo, a coluna extrativa deverá conter 

duas alimentações: a da mistura azeotrópica e a de solvente. O solvente é alimentado mais 

próximo ao topo da coluna, percorrendo-a em sentido descendente com a finalidade de ir ao 

encontro do fluxo ascendente de vapor, atingindo um novo equilíbrio com frações das fases 

líquida e vapor diferentes da mistura original.  

Alguns fatores importantes são levados em consideração na escolha do solvente (ou 

agente de separação). Sabe-se que a seleção do solvente mais apropriado tem um papel 

importante no projeto econômico da destilação extrativa (Figueredo, 2009). O solvente deverá 

afetar de maneira diferente as espécies da mistura, não deverá formar azeótropos com os 

componentes da mistura, deve ser termicamente estável, não deve reagir com os outros 

componentes da mistura em que está sendo adicionado e deve ser de fácil separação (Van 

Winkle, 1967). Esse tipo de destilação está no foco deste trabalho, como já mencionado, por 

apresentar vantagens com relação à destilação azeotrópica: economia de energia, ausência de 

azeótropos heterogêneos, facilidade de recuperação de solvente (Perry, 1999). 

 

2.1.2 Destilação Extrativa x Eficiência Termodinâmica 

A demanda por energia vem aumentando continuamente e unidades operacionais com 

grande demanda energética tornaram-se mais difíceis de serem supridas. A maneira mais eficaz 

de atender à demanda e conservação de energia é utilizá-la de maneira mais eficiente. Portanto, 
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a eficiência energética de um processo tornou-se um avaliação essencial na operação de 

processos industriais (Kencse e Mizsey, 2010; Ranjan e Kaushik, 2013). 

A termodinâmica permite descrever o comportamento, o desempenho e a eficiência de 

sistemas que convertem energia de uma forma à outra. A destilação é uma técnica de separação 

que requer uma entrada significativa de energia, possuindo baixa eficiência termodinâmica. A 

eficiência termodinâmica do processo de destilação é frequentemente expressa em termos de 

consumo total de energia. Alternativamente, a Segunda Lei da termodinâmica mostra onde 

ocorrem as perdas de energia e onde modificações podem ser feitas para aumentar a utilização 

geral da energia na coluna e melhorar o desempenho (Benyounes et al, 2014). 

Todo processo de separação requer consumo de energia, presente tanto na forma de 

calor como na forma de trabalho. Grande parte desse consumo de energia se deve ao fato deste 

processo possuir uma baixa eficiência termodinâmica, o que faz com que grandes quantidades 

de energia sejam utilizadas a fim de se obter a separação desejada. De fato, o custo do vapor 

tem a maior participação no custo anual total de uma coluna de destilação, podendo, em alguns 

casos, chegar a 50% do custo total de operação da planta (Figueiredo et al., 2015; Gomez-Castro 

et al., 2008). 

A baixa eficiência termodinâmica da destilação é causada não pelo processo de 

separação, mas principalmente pelo trabalho necessário para fornecer e remover o calor da 

coluna (Kencse e Mizsey, 2010). Para investigar as perdas de energia do processo, as análises 

energética e exergética constituem a ferramenta mais bem estabelecida e eficaz da 

termodinâmica para a conservação, auditoria e contabilidade da energia em termos de 

quantidade e de qualidade (Ranjan e Kaushik, 2013).  

Outro fator utilizado como justificativa para a baixa eficiência de colunas de destilação 

convencional é o efeito remixing. Esse efeito é relacionado ao elevado consumo de energia de 

colunas convencionais e é um indicativo de irreversibilidades no processo. Ocorre quando a 

concentração do componente intermediário na coluna extrativa atinge um máximo abaixo do 

estágio de alimentação e em seguida reduz na base da coluna (Figura 1), causando esse elevado 

consumo de energia por necessitar de uma carga térmica maior na coluna de recuperação para 

recuperar o solvente (Hernandez et al., 2006).  
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Figura 1 – Efeito remixing em uma coluna convencional direta. 

 

Fonte: Brito, 2014. 

A exergia de um sistema é a parcela da energia presente no mesmo que pode ser 

convertida em trabalho útil. Análises exergéticas permitem identificar, qualificar e quantificar 

imperfeições termodinâmicas em plantas industriais, que correspondem a perdas de exergia 

que, por sua vez, indicam perdas na qualidade ou na utilidade da energia, seja por desperdícios 

em trabalho ou no potencial de produção de trabalho. Além disso, possibilita determinar as 

causas dessas imperfeições (Humphrey e Keller II, 1997). Dessa maneira, o estudo sobre as 

perdas de exergia colabora com o desenvolvimento das operações e tecnologias (Dincer e 

Rosen, 2007).  

Diante disto, a análise exergética vem ganhando cada vez mais espaço na literatura, 

sempre visando obter configurações ótimas em colunas de destilação, avaliando: razão de 

refluxo (Feyzi e Beheshti, 2017), diferentes condições operacionais de alimentação (Osuolale 

e Zhang, 2016), integração térmica (Yan et al., 2019), colunas termicamente acopladas (Tarjani 

et al., 2018), colunas de parede dividida (Kim, 2017), teor de solvente nas destilações extrativas 

(Souto, 2018), entre outras. 

 

2.2 Eficiência Termodinâmica 

A investigação a respeito da eficiência energética permite quantificar e qualificar a 

energia aplicada a um processo. Essa análise de eficiência pode ser feita com relação à Primeira 

Lei da termodinâmica, que leva em conta aspectos quantitativos de energia, ou com relação a 

combinação da Primeira e Segunda Leis da termodinâmica, a chamada eficiência exergética, 

que leva em consideração a qualidade da energia aplicada ao sistema (Seader et al., 2011; 

Demirel, 2004).  

 

2.2.1 Eficiência Termodinâmica de Acordo com a Primeira e Segunda Leis 
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A destilação é uma operação unitária baseada no fenômeno de equilíbrio líquido-vapor, 

que está relacionado ao equilíbrio termodinâmico entre essas duas fases da mistura, com isso, 

torna-se essencial e indispensável realizar análises termodinâmicas. Em se tratando de 

eficiência de processos químicos, dois tipos de eficiências podem ser definidos: a eficiência 

energética ou eficiência em relação à Primeira Lei; e a eficiência exergética, resultado da 

combinação da Primeira e Segunda Leis. A utilização da eficiência exergética permite 

diferenciar as perdas para o ambiente das irreversibilidades internas, além, de refletir o 

verdadeiro desempenho de um equipamento com base no limite máximo imposto pela Primeira 

e Segunda Lei. 

Pela Primeira Lei, a eficiência é a razão entre a energia útil que sai do processo e a 

energia necessária que entra nele. Já pela Segunda Lei, a eficiência pode ser definida como a 

razão entre a energia mínima teoricamente necessária para a realização de um processo e a 

energia efetivamente usada no processo. 

Apesar de muito difundida, a análise energética ou da Primeira Lei da termodinâmica 

(balanço de energia) em sistemas de separação não contabiliza com que qualidade a energia 

está sendo utilizada e nem onde ocorre às irreversibilidades dos processos, ou seja, não 

identifica as fontes nem os motivos (Moussa, 2001). 

A análise energética para colunas utiliza a separação reversível e a partir de um perfil 

descrevendo consumo/rejeição de energia na coluna são aplicados conceitos utilizados em 

integração energética de processos. Ela preocupa-se com a eficiência global da coluna e permite 

propostas de modificações interessantes na coluna. A análise exergética utiliza a propriedade 

exergia e computa as perdas exergéticas geradas pelas irreversibilidades na coluna. A partir de 

balanço de exergia aplicado a colunas pode-se determinar a sua eficiência energética com a 

identificação das seções termodinamicamente ineficientes e posteriormente propor 

modificações para otimizá-la (Moussa, 2001). 

Para realizar uma avaliação exergética com a contribuição da Segunda Lei da 

Termodinâmica, faz-se necessária inicialmente a análise energética. De acordo com Moussa 

(2001) o método exergético permite: 

 Uma melhor medida de avaliação da magnitude da exergia perdida; 

 Localização da(s) seções termodinamicamente ineficientes de uma coluna de destilação; 

 Propostas de modificações para otimização de processos químicos; 

 Uma medida de qualidade (ou de desperdício) da energia sob o ponto de vista 

termodinâmico; 
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 Uma variável para definir a eficiência racional para o sistema de separação. 

 

Do ponto de vista de cálculo de eficiência termodinâmica para processos de separação, 

Seader e Henley (2011) são uma das referências mais conhecidas, ao apresentarem uma extensa 

discussão acerca da Segunda Lei e propor o cálculo de eficiência termodinâmica oriundo da 

combinação das duas Leis da Termodinâmica. Kotas (1995) sugere o cálculo da exergia total 

desmembrada em vários termos: cinética, potencial, física, química e de mistura. Neste trabalho 

o método de Seader e Henley (2011) é utilizado para fazer a avaliação termodinâmica das 

colunas de destilação, este procedimento está detalhado no capítulo 3. 

 

2.2.2 Trabalhos mais relevantes da literatura 

Sendo a destilação uma das operações que mais consomem energia nas indústrias 

químicas, estudos voltados à redução desse consumo, utilizando a análise exergética, são 

facilmente encontrados na literatura.  

Demirel (2004) descreve que a destilação é ineficiente no uso da energia térmica e, dessa 

forma, a análise termodinâmica pode considerar os custos de energia, custo termodinâmico e 

custo ecológico, apesar disso essa análise ainda não é largamente utilizada.  

Em Anozie (2009) o software HYSYS foi utilizado para fazer análise das melhores 

condições operacionais em colunas de destilação binária, ao se estudar eficiências de energia e 

exergia, sendo constatado que a elevação da temperatura de referência diminui a eficiência 

exergética, aumentando a taxa de irreversibilidade.  

Araújo et al. (2007) avaliaram novas configurações operacionais em uma coluna de 

destilação usada para purificação de 1,2-dicloroetano. As modificações consistiram em utilizar 

o produto de topo da coluna como fonte de energia para o reboiler. Foram analisados cinco 

casos, variando a diferença de temperatura no reboiler, que consiste na diferença entre os fluxos 

para o condensador e a partir do fundo, observando a influência de cada caso na eficiência 

termodinâmica da coluna. Os cálculos de eficiência foram realizados utilizando a metodologia 

proposta por Kotas (1995), conhecida como eficiência fracionada. Todavia, o processo utilizado 

neste trabalho foi uma destilação convencional.  

Em Yan et al. (2018) um processo da unidade de destilação de petróleo bruto é adaptado 

e otimizado por uma estrutura teórica proposta de otimização de retrofit baseada em análise de 

perda de exergia estabelecida. Os locais e as magnitudes da ineficiência em todo o processo são 

detectados de acordo com a análise de distribuição de perda de exergia do processo básico. As 
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perdas de exergia são calculadas com em Chen et al. (2018). Comparado ao processo básico, a 

eficiência de exergia do processo aprimorado é aumentada e o consumo anual total é reduzido 

nas mesmas taxas de fluxo e qualidades de cada produto. A estrutura proposta pode ser 

estendida a outros processos similares de separação química para obter maior economia de 

energia e exergia. 

Jiang et al. (2019) mostraram uma estrutura de otimização global para determinar a 

perda total mínima de exergia necessária para destilar qualquer mistura multicomponente ideal 

ou quase ideal usando uma sequência de colunas. Através de um estudo de caso de separações 

de gás de xisto, foi demonstrada a eficácia dessa estrutura.  

Gómez-Castro et al. (2008) avaliaram a eficiência termodinâmica para colunas de 

parede dividida (sistema químico não azeotrópico), em três configurações distintas e para vários 

sistemas ternários, variando as composições da alimentação de cada um deles. Os autores 

utilizaram a metodologia desenvolvida por Henley e Seader (2006), que está baseada na 

combinação da primeira com a Segunda Lei da termodinâmica e eficiências positivas foram 

encontradas.  

Gutiérrez-Guerra et al. (2009) encontraram o consumo de energia e a eficiência 

termodinâmica, também baseados na metodologia proposta por Henley e Seader (2006), para 

três sistemas químicos utilizando um sistema de destilação extrativa termicamente acoplada. 

Os resultados obtidos pelos autores indicam que a utilização de acoplamentos térmicos aumenta 

a eficiência termodinâmica do sistema, principalmente para altas razões solvente/alimentação. 

Beyounes (2014) é outro trabalho que investiga a energia consumida em uma destilação, 

nele a produção de entropia de uma coluna de destilação extrativa é analisada, de acordo com 

a Segunda Lei, e ao variar parâmetros de alimentação são obtidos resultados indicativos que a 

mistura nos pratos de alimentação, e a troca de calor no refervedor e condensador são as 

principais fontes de produção de entropia. 

De fato, o uso da análise exergética é uma das bases para a obtenção do desenvolvimento 

sustentável, já que de acordo com a segunda lei, as irreversibilidades são as perdas exergéticas, 

as quais podem ser minimizadas para que as energias não renováveis sejam mais sustentáveis 

(Cornelissen, 1997). 

 

2.2.4 Eficiências Termodinâmicas Negativas 

Como a Segunda Lei da termodinâmica apresenta aspectos qualitativos a respeito do 

uso de energia, este fato deveria ser levado em consideração nos estudos de sistemas que tenham 
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muitas perdas de energia. Sua quantificação é feita em poucos trabalhos e, por este motivo, o 

seu estudo ainda é desafiador no que diz respeito a interpretação dos resultados quantificados 

para eficiência energética de colunas de destilação extrativa.  

Beyounes et al. (2014) avaliaram as fontes de produção de entropia em uma destilação 

extrativa de uma mistura azeotrópica com máximo e mínima ponto de ebulição, em cada estágio 

da coluna de acordo com a Segunda Lei da termodinâmica. Resultados fora dos habituais 

(negativos) foram encontrados para a variação da exergia, mas os autores não discutiram esses 

resultados.  

Recentemente, Souto et al. (2018) pesquisaram a respeito das condições operacionais 

que resultam em uma máxima eficiência termodinâmica no processo de destilação extrativa, 

utilizando a metodologia de Henley e Seader (2006). Foram obtidos valores de eficiência 

menores que zero, ao analisar a coluna extrativa (o sistema foi dividido na análise da coluna 

extrativa, de recuperação e trocador de calor). A principal justificativa abordada pelos autores 

foi de que a variação de exergia da entrada foi maior que a da saída, sendo possível produzir 

mais trabalho com os fluxos que estão entrando na coluna do que com os que estão saindo, 

considerando essa coluna como uma máquina térmica perfeita. Por este motivo, os autores 

justificam que é mais didático usar o trabalho perdido para avaliar a performance 

termodinâmica da destilação extrativa, ao invés da eficiência.  

Apesar destes trabalhos serem atuais, não tão recentemente já se discutia a respeito de 

função de exergia menor que zero; Denbigh (1956) relatou ser impossível apresentar uma 

definição de eficiência termodinâmica igualmente satisfatória para uma função de 

disponibilidade positiva ou negativa.  

Valores negativos para eficiências termodinâmicas foram encontrados em outras áreas. 

Dam et. al (1988) discutem o crescimento bacteriano a partir da 2ª Lei da Termodinâmica e 

comentam que este processo está fadado a ter valores negativos para a eficiência. Jacob e Lain 

(2005) apontam a existência de valores maiores que a unidade e valores negativos para 

eficiência em células a combustível. Os autores apresentam uma definição diferente para o 

cálculo da eficiência que remove essas deficiências. Delvenne e Sandberg (2014) também 

apontam a existência de eficiências negativas em máquinas térmicas e explicam que eficiências 

negativas significam que o processo requer mais trabalho para reiniciar a máquina do que foi 

extraído da fase quente. Nguyen et. al (2014) avaliam quatro plataformas de petróleo e realizam 

um estudo exergético destas, onde eficiências negativas são observadas. Os autores justificam 

que a eficiência é negativa pois a exergia das correntes de entrada é maior que a exergia das 
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correntes de saída. Além disso, o aumento na exergia física é maior que o aumento na exergia 

química levando a ocorrência de valores negativos.  Jaynes (1988) aplica o conceito da 2ª Lei 

para o funcionamento de músculos (do ser humano) e comenta a possibilidade de existir 

eficiências negativas. De fato, os trabalhos citados anteriormente comentam a existência desse 

fato, mas não há uma discussão mais profunda sobre a ocorrência do mesmo.  

Para processos de separação, Henley e Seader (2011) comentam e justificam a 

ocorrência de eficiências negativas durante uma avaliação exergética. Segundo eles, valores 

menores que zero da eficiência podem acontecer quando o trabalho perdido é maior que o valor 

do trabalho mínimo. Os autores incluíram apenas o termo de exergia física no balanço de 

disponibilidade. 
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Capítulo 3 

Modelagem e Simulação 
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3.1 Introdução 

O elevado consumo de energia e alto custo de investimento do processo de destilação 

justifica o crescente estudo em busca de otimização desse processo. Um grande aliado da 

otimização é a modelagem e simulação, que permite prever e testar condições operacionais 

ótimas desse processo. Para realizar essas análises de processos através da modelagem e 

simulação existem atualmente diversos softwares, com extensos bancos de dados, capazes de 

auxiliar nesses trabalhos. Como exemplo tem-se o software Aspen Plus®, que é uma ferramenta 

capaz de simular de forma rigorosa o regime estacionário de processos.  

Para a avaliação termodinâmica do processo de destilação extrativa deste trabalho, a 

modelagem e simulação foi realizada em Aspen Plus®. Dois sistemas químicos foram 

estudados, ambos contendo o azeótropo acetona/metanol, possuindo pontos de ebulição, 

respectivamente, em torno de 56ºC e 65ºC. Cada sistema envolve duas colunas de destilação, 

uma extrativa e uma de recuperação, com a diferença entre os sistemas sendo o solvente 

utilizado para alterar a volatilidade relativa da mistura. No primeiro caso o solvente escolhido 

foi o DMSO e no segundo caso a água, os solventes possuem pontos de ebulição em torno de 

189ºC e 100ºC, respectivamente. 

 

3.2 Modelagem Matemática 

 

3.2.1 Equações MESH 

Na modelagem de colunas de destilação um dos conceitos mais utilizados é o de estágios 

de equilíbrio. Dessa forma, assume-se que as correntes de líquido e vapor que deixam o estágio 

de equilíbrio estão em equilíbrio termodinâmico. 

As equações que modelam um estágio de equilíbrio são conhecidas como Equações 

MESH: M – balanços materiais, E – relações de equilíbrio, S – equações restritivas de 

somatório, H – balanço de energia. Com essas equações é possível determinar precisamente 

temperatura, vazões, composições e quantidade de calor para cada estágio e assim obter um 

cálculo rigoroso de uma coluna de destilação multicomponente. No Aspen Plus®, o bloco 

Radfrac® prevê os fenômenos físicos envolvidos em uma coluna de destilação através de uma 

série de relações matemáticas capazes de descrever o processo de separação em contracorrente.  

Na Figura 3.1 está ilustrado um prato genérico de uma coluna de destilação, a partir dele 

pode-se obter as equações MESH. Sendo considerado que os estágios são numerados do topo 

para a base da coluna, a representação possui: entrada de alimentação (Fj), retirada lateral na 

fase líquida (Uj) ou na fase vapor (Wj), correntes líquida e vapor entrando ou deixando o estágio 
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(Lj, Vj, Lj-1 e Vj+1), além da energia que pode estar sendo transferida para o prato ou a partir 

dele (-Q ou +Q, respectivamente). 

 

Figura 2 – Estágio de equilíbrio genérico. 

 

Fonte: Brito, 2014. 

 

Para cada corrente entrando ou saindo do estágio j, está associado determinado número 

de propriedades: vazão (V, L e F), entalpia (h), temperatura (T), pressão (P) e composição (x, 

y e z). As equações MESH para esse esquema são descritas a seguir:  

 

(i) Balanço material para cada componente i em cada estágio j (M) ܯ௜,௝ = ௜,௝−ଵݔ௝−ଵܮ  + ௝ܸ+ଵݕ௜,௝+ଵ + ௜,௝ݖ௝ܨ − ௝ܮ) + ௝ܷ)ݔ௜,௝ − ( ௝ܸ + ௝ܹ)ݕ௜,௝ = Ͳ (1) 

 

(ii) Relações de equilíbrio de fases para cada componente i em cada estágio j (E) ܧ௜,௝ = ௜,௝ݕ − ௜,௝ݔ௜,௝ܭ = Ͳ (2) 

onde ݅ܭ,݆ é a relação de equilíbrio de fase. 

 

(iii) Somatório das frações molares em cada estágio j (S) ሺܵ௬ሻ௝ = ∑ ௜,௝ݕ − ͳ௖
௜=ଵ = Ͳ (3) 

ሺܵ௫ሻ௝ = ∑ ௜,௝ݔ − ͳ௖
௜=ଵ = Ͳ (4) 

 

(iv) Balanço de energia em cada estágio j (H) 
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 �௜,௝ = ௝−ଵℎ�,௝−ଵܮ + ௝ܸ+ଵℎ௏,௝+ଵ + ௝ℎி,௝ܨ − ௝ܮ) + ௝ܷ)ℎ�,௝ − ( ௝ܸ + ௝ܹ)ℎ௏,௝ − ሺݑ݋ +ሻܳ௝ = Ͳ (5) 

 

Para a determinação do número de graus de liberdade do sistema admite-se que as 

condições de alimentação são conhecidas, assim como a retirada ou entrada, e também o perfil 

de pressão ao longo da coluna. Dessa forma haverá (2C + 3)N equações e (2C + 3)N variáveis, 

onde C é o número de componentes e N o número de estágios.  

A Tabela 1 mostra o modelo simplificado, tendo como resultado um sistema de (2C + 

3)N de equações não-lineares e (2C + 5)N variáveis, o que diz para esse sistema, que o grau de 

liberdade é igual a dois, sendo necessária especificação de duas variáveis ou o arranjo de duas 

equações para tornar o sistema determinado. O bloco Radfrac® (para uma coluna de destilação 

com condensação total) é representado por essa formulação. No Aspen Plus® este sistema é 

resolvido iterativamente através do algoritmo Inside-Out.  

 

Tabela 1 – Análise de graus de liberdade de uma coluna de destilação. 

Variáveis 
 ܰܥ (݅ݔ)

 1 ܿܳ 1 ݎܳ ܰ ݆ܸ ܰ ݆ܮ ܰ ݆ܶ ܰܥ (݅ݕ)

 ܰ(5+ܥ2) 

Equações ܰܥ ݅ܧ ܰܥ ݅ܯ 

 ܰ ݆ (ݕܵ)

 ܰ ݆,݅� ܰ ݆(ݕܵ)

 ܰ(3+ܥ2) 

 

3.2.2 Modelo Termodinâmico 

Para modelar um processo químico é preciso fazer uma boa seleção do modelo 

termodinâmico a ser utilizado. Este deverá calcular de forma correta as propriedades da mistura 

nas condições utilizadas. Neste trabalho, para a representação da não idealidade da fase líquida 

o modelo termodinâmico escolhido, para os dois sistemas químicos, foi UNIQUAC, como 

recomendado por Luyben (2008) e Gil et. al (2009).  

O modelo UNIQUAC calcula os coeficientes de atividade e é recomendado para 

sistemas químicos altamente não ideais, podendo ser usado para aplicações de equilíbrio vapor–
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líquido (VLE) e equilíbrio líquido-líquido (LLE). Este modelo também pode ser usado nas 

equações avançadas de regras de mistura de estado, como Wong-Sandler e MHV2. 

A equação para o modelo UNIQUAC é: 

 �n �௜ = �݊ �௜ݔ௜ + ݖʹ ݊�௜ݍ ௜�௜ߠ − ௜′ݍ �n ௜′ݐ − ௜′ݍ ∑ ௝′ݐ௝�௜௝′ߠ +௝ �௜ + ௜′ݍ − �௜ݔ௜ ∑ ௝�௝௝ݔ  
(6) 

onde: ߠ௜ =  ௤೔௫೔௤� ்ݍ ; = ∑ ௞௞ݔ௞ݍ ௝′ߠ  = ௤′೔௫೔௤� ்′ݍ ; = ∑ ௞௞ݔ௞′ݍ  �௜ = ௥೔௫೔௥� ݎ் ; = ∑ ௞௞ݔ௞ݎ  �௜ = ௭ଶ ሺݎ௜ − ௜ሻݍ + ͳ − ௜′ݐ ;௜ݎ = ∑ ௞�௞௜௞′ߠ ; �௜௝ = expሺܽ௜௝ + ௕೔ೕ் + ܿ௜௝ �n ܶ + ݀௜௝ܶ + ௘೔ೕ்2ሻ; ݖ = ͳͲ; ܽ௜௝, ܾ௜௝, ܿ௜௝ e ݀௜௝ são assimétricos.  

 

O banco de propriedades físicas do Aspen possui um grande número de parâmetros 

internos para o modelo UNIQUAC. Os parâmetros binários são regredidos usando dados VLE 

e LLE do Dortmund Databank. Para a fase vapor os parâmetros binários para aplicações de 

VLE são regredidos usando as equações de estado de gás ideais, Redlich-Kwong e Hayden-

O'Connell.  

 

3.2.3 Eficiência Termodinâmica 

O cálculo da eficiência termodinâmica dos processos sob investigação foi realizado 

utilizando a abordagem de Henley e Seader (2011), os autores descreveram as equações de 

balanço de energia, entropia e disponibilidade (exergia), de acordo com a Segunda Lei, para 

um processo de separação. 
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Figura 3 – Sistema de separação geral. 

 

Fonte: Adaptado de Seader et al. (2011). 

Considerando um processo de separação, em regime estacionário e fluxo contínuo, onde 

um ou mais fluxos de alimentação são separados em dois ou mais fluxos de produto (Figura 3), 

e, negligenciando as mudanças de energia cinética, potencial e superficial, pela Primeira Lei da 

termodinâmica, tem-se que: 

 ∑ ሺ݊ℎ + ܳ + ௦ܹሻ −ௌ௔௜ ௗ௢ ௦௜௦௧௘௠௔ ∑ ሺ݊ℎ + ܳ + ௦ܹሻ = Ͳா௡௧௥௔ ௡௢ ௦௜௦௧௘௠௔  (6) 

 

Por sua vez, a Segunda Lei da termodinâmica (balanço de entropia) para este sistema 

pode ser escrita como: 

 ∑ (݊ܵ + ܳܶ௔) −ௌ௔௜ ௗ௢ ௦௜௦௧௘௠௔ ∑ (݊ܵ + ܳܶ௔) = ∆ ௜ܵ௥௥ா௡௧௥௔ ௡௢ ௦௜௦௧௘௠௔  (7) 

 

onde Ta é a temperatura absoluta. 

A entropia gerada deve ser positiva e mede quantitativamente a ineficiência 

termodinâmica de um processo. Quanto mais um processo se aproxima da reversibilidade, mais ∆ ௜ܵ௥௥ tende a zero. Apesar desta medida mostrar sobre as irreversibilidades, sua interpretação 

não é simples, pois não contém unidades de energia. Dessa forma, para se obter uma medida 

mais útil, combinam-se as Equações (6) e (7) e considera-se Ta = T0. 
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ܹܮ  =  ∑ (ܾ݊ + ܳሺͳ − ଴ܶܶ௦ ሻ + ௦ܹ) −ா௡௧௥௔ ௡௢ ௦௜௦௧௘௠௔ ∑ (ܾ݊ + ܳሺͳ − ଴ܶܶ௦ ሻ + ௦ܹ)ௌ௔௜ ௗ௢ ௦௜௦௧௘௠௔  (8) 

A temperatura T0 é geralmente cerca de 300 K e representa a maior fonte de refrigerante 

associada ao processo estudado. Com a Equação (8) é possível notar que a medida que um 

processo de separação se torna mais irreversível e, portanto, mais ineficiente em energia, o 

aumento de LW faz com que o trabalho de separação (Ws) exigido aumente na mesma 

proporção. O termo ሺͳ − 0்்�ሻ, que é multiplicado por Q na equação (8), é a eficiência reversível 

do ciclo térmico do motor de Carnot, representando a quantidade máxima de trabalho de eixo 

que pode ser produzida de Q em Ts, onde a quantidade residual (Q -Ws) é transferida como 

calor residual para diminuir a T0. 

Ao eliminar Q, a Equação (9) é obtida e é conhecida como balanço de disponibilidade 

(exergia). O termo disponibilidade significa “disponível para conversão completa em trabalho 

de eixo”, ou seja, a quantidade máxima de fluxo de energia que pode ser convertida em trabalho, 

se o fluxo for levado ao estado de referência.  

 ܾ = ℎ − ଴ܶ(9)  ݏ 

 

Considerando um processo reversível (LW = 0), a equação (8) se reduz a: 

 ௠ܹ௜௡ = ∆ܾ = ∑ ሺܾ݊ሻ −ௌ௔௜ ௗ௢ ௦௜௦௧௘௠௔ ∑ ሺܾ݊ሻா௡௧௥௔ ௡௢ ௦௜௦௧௘௠௔   (10) 

 

onde Wmin é o trabalho mínimo de eixo necessário para realizar a separação. Considerando que 

a ineficiência de um processo leva ao aumento do trabalho perdido (LW) e, consequentemente, 

aumento do trabalho necessário para realizar a separação, conclui-se que o trabalho equivalente 

(trabalho real) para um processo irreversível é: ௘ܹ௤ = ܹܮ + ௠ܹ௜௡  (11) 

 

Com isso, a eficiência termodinâmica, de acordo com a Segunda Lei, é: 

ߟ  = ௐ೘೔೙ௐ��     (12) 

  

ou 
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ߟ  = ௐ೘೔೙�ௐ+ௐ೘೔೙     (13) 

3.3 Simulação em Aspen Plus 

Ambos os sistemas químicos constam de duas colunas de destilação, uma corrente de 

reciclo, um trocador de calor, uma corrente de MAKE-UP e duas bombas. 

Para simular as colunas de destilação foi utilizada a rotina RadFrac com os 

condensadores e refervedores acoplados. Para simular o trocador de calor que resfria a corrente 

de reciclo do solvente, foi utilizada a rotina Heater, especificando a temperatura de saída da 

corrente em 320 K. As bombas das duas colunas, de ambos os sistemas, foram representadas 

pela rotina Pump, do Aspen Plus. 

A corrente de MAKE-UP de solvente foi adicionada para garantir o fechamento do 

balanço de massa (reposição de perda de solvente através das correntes globais). Neste caso, a 

ferramenta Calculator foi utilizada e uma restrição foi incluída no modelo: a corrente MAKE-

UP, em kmol/h, e representa a soma das vazões de solvente que estão sendo perdidos através 

das correntes de topo das duas colunas. 

Para manter as especificações de pureza no topo e base, em ambas as colunas, foi 

utilizado o recurso Design Specifications, onde as variáveis manipuladas foram, 

respectivamente, a razão de refluxo e vazão de destilado. 

Para a avaliação termodinâmica detalhada, as equações apresentadas no tópico 3.2.3 

foram implementadas em linguagem Fortran (Apêndice 1), utilizando a ferramenta Sensitivity 

do Aspen Plus. Desta forma, análises de sensibilidade foram realizadas em duas variáveis: teor 

de solvente e temperatura de alimentação do azeótropo. Cada caso da análise de sensibilidade 

resulta em uma condição operacional distinta, o que permitiu avaliar individualmente o 

comportamento de cada termo da análise termodinâmica. 

O teor de solvente é um parâmetro que engloba, simultaneamente, os efeitos das 

variáveis de decisão que mais impactam uma destilação extrativa; a razão de refluxo e a vazão 

de solvente. O teor de solvente é a sua composição no estágio de alimentação, e, representa a 

concentração de solvente (que é praticamente constante) em toda a região extrativa da coluna. 

Para determinar o teor de solvente foi utilizada a ferramenta Design Specifications do Aspen 

Plus, considerando como variável manipulada a vazão de alimentação do solvente. 

Os cálculos de eficiência, trabalho perdido, trabalho útil foram realizados 

individualmente para cada equipamento (coluna extrativa – C1, coluna de recuperação – C2, e 
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trocador de calor – H). Também foram calculados os termos da análise termodinâmica para o 

sistema global, sendo consideradas correntes globais de entrada e saída.  

3.3.1 Sistema acetona/metanol/DMSO 

As especificações de alimentação para o sistema acetona/metanol/DMSO foram 

baseadas em Souto et al. (2018), conforme apresenta a Figura 4. 

 

Figura 4 – Fluxograma da destilação extrativa para o sistema acetona/metanol/DMSO. 

 

 

O intervalo definido ao realizar a análise de sensibilidade no teor de solvente, para 

garantir a convergência (fechamento do balanço de massa e energia), do sistema químico 

acetona/metanol/DMSO foi [0.35 – 0.60] e para a temperatura foi [300 – 340] K. 

Considerando o remixing, é conhecido que esse efeito ocorre quando a composição do 

componente de volatilidade intermediária atinge um máximo abaixo do estágio de alimentação 

da coluna extrativa e, em seguida, é diluído próximo à base da coluna. Assim, para o sistema 

químico acetona/metanol/DMSO o componente de volatilidade intermediária é o metanol, o 

qual possui ponto de ebulição em torno de 337.85 K, acetona e DMSO possuem pontos de 

ebulição, respectivamente, em torno de 329.15 K e 462.15 K. 

 
3.3.2 Sistema acetona/metanol/água 

As especificações das alimentações do sistema acetona/metanol/água e a configuração 

dos equipamentos foram baseadas em Luyben (2008), conforme apresenta a Figura 5.  
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Figura 5 – Fluxograma da destilação extrativa para o sistema acetona/metanol/água. 

 

 

A análise de sensibilidade realizada para este sistema teve o intervalo de [0.50 – 0.80], 

para o teor de solvente, para a temperatura o intervalo utilizado foi [290K – 340K], esses 

intervalos foram escolhidos de forma a garantir a convergência sem a necessidade de alterar 

alguma outra condição. 

O efeito remixing para o sistema acetona/metanol/água é ocasionado pelo metanol, 

componente intermediário. A água possui ponto de ebulição em torno de 373,15 K. 
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4.1 Avaliação Termodinâmica  

Para ambos os sistemas, o caso base, mostrado no capítulo anterior, foi utilizado como 

ponto de partida para investigação. Resultados para eficiência termodinâmica de acordo com a 

Segunda Lei, variação de disponibilidade, trabalho perdido e trabalho equivalente estão 

apresentados nas Tabelas 2 e 3. Esses parâmetros foram calculados para cada equipamento e, 

também, para o sistema completo. 

 

Tabela 2 – Resultados da avaliação termodinâmica para o sistema acetona/metanol/DMSO. 
 C1 C2 H Global 5,61 - 45,6 0,324- (%) ߟ Δܾ  (MJ/h) -22,14 3036,32 -2159,9 757,88 ܹܮ (MJ/h) 6859 3622 2159 12740 

௘ܹ௤  (MJ/h) 6837,23 6659,12 - 13496,26 

 
Tabela 3 – Resultados da avaliação termodinâmica para o sistema acetona/metanol/água. 

 C1 C2 H Global 2,86 - 18,14 0,581- (%) ߟ Δܾ  (MJ/h) -96,79 1444,69 -636,615 704,89 ܹܮ (MJ/h) 16764 6516 636 23923 

௘ܹ௤  (MJ/h) 16667,56 7960,92 - 24628,33 

 
A eficiência global para o sistema completo é abaixo de 6% para ambos os sistemas, 

como Seader e Henley (2011) afirmam. Considerando os dois sistemas químicos, apenas a 

coluna extrativa apresenta valores de eficiência termodinâmica diferentes do esperado 

(negativos). Por este motivo, os estudos foram concentrados nessa coluna. 

Para investigar a natureza destes resultados inesperados, é necessário saber como, 

matematicamente, a eficiência termodinâmica pode resultar em valores menores que zero.  

É sabido que, de acordo com a Segunda Lei, a eficiência depende do trabalho mínimo e 

do trabalho perdido (Equação 12). O trabalho perdido é sempre maior que zero. Se o Wmin > 0, 

a eficiência, então, será sempre positiva. Este é o caso frequente em processos de separação. 

Por outro lado, para que a eficiência seja negativa, numerador e denominador devem ter sinais 

opostos. Neste caso, assume-se que o ௠ܹ௜௡ < Ͳ. Num primeiro momento, se ܾܽݏሺ ௠ܹ௜௡ሻ ߟ então ,ܹܮ< > Ͳ. Mas essa situação não é matematicamente possível, pois, de acordo com a 

Eq. 6, quando o ௠ܹ௜௡ < Ͳ, ܹܮ será o somatório entre ௘ܹ௤ e ௠ܹ௜௡, tornando ܹܮ sempre maior 
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que ௠ܹ௜௡. Em um segundo momento tem-se que ܾܽݏሺ ௠ܹ௜௡ሻ < ߟ ,neste caso ,ܹܮ < Ͳ. Este 

raciocínio está detalhado na Figura 6.  

 

Figura 6 – Explicação matemática para situações onde ߟ < Ͳ ou ߟ > Ͳ. 

Condição 
Necessária: ܹܮ > Ͳ 

Situação 1 Se ௠ܹ௜௡ > Ͳ Então ௠ܹ௜௡ܹܮ + ௠ܹ௜௡ > Ͳ Resultando ߟ > Ͳ 

Situação 2 Se ௠ܹ௜௡ < Ͳ Então 

௠ܹ௜௡ܹܮ + ௠ܹ௜௡ > Ͳ 

Quando ௠ܹ௜௡ < Ͳ 
E ܾܽݏሺ ௠ܹ௜௡ሻ >  ܹܮ

Finalmente ܹܮ + ௠ܹ௜௡ < Ͳ 
Esta situação não é possível, 

pois, neste caso, ܹܮ é 
sempre maior que ܾܽݏሺ ௠ܹ௜௡ሻ 

Resultando ߟ > Ͳ 

Situação 3 Se ࢔࢏࢓ࢃ < � Então 

௠ܹ௜௡ܹܮ + ௠ܹ௜௡ < Ͳ 

Quando ௠ܹ௜௡ < Ͳ 
E ࡭��ሺ࢔࢏࢓ࢃሻ <  ࢃ�

Finalmente ܹܮ + ௠ܹ௜௡ > Ͳ 

Resultando � < � 

 

A pergunta que pode surgir é: em que situações o Wmin < 0 ? De acordo com a Equação 

10, se Wmin < 0, então Δb < 0. Isto posto, a investigação concentra-se na situação em que Δb 

faz-se negativo. Lembrando que Δb (MJ/h) é obtido a partir dos valores de disponibilidade 

(MJ/kmol) de cada corrente de entrada e saída da coluna extrativa, cada corrente também terá 

valores para os termos envolvidos no cálculo de Δb: vazão molar (n), entalpia específica (h), 

entropia (s). Assim, variou-se o teor de solvente e a temperatura de alimentação do azeótropo 

com o objetivo de verificar como os termos envolvidos no cálculo de Δb são modificados. 

 

4.1.1 Sistema acetona/metanol/DMSO 

Os resultados das análises de sensibilidade sobre o vazão molar, entalpia e entropia, 

mantendo a temperatura de referência constante, para o sistema acetona/metanol/DMSO estão 

apresentados nas Tabelas 4 e 5.  
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Tabela 4 – Análise de sensibilidade no teor de solvente para o sistema acetona/metanol/DMSO. 

 

 

Tabela 5 – Análise de sensibilidade na temperatura de alimentação do azeótropo para o sistema acetona/metanol/DMSO. 

Temp (K) 
 ሺMJ/k�o�ሻ ࡻ��࡭ࢎ

 ሺMJ/k�o�ሻ ࢂ�ࡻࡿࢎ

 ሺMJ/k�o�ሻ ࡼࡻࢀࢎ

 ሺMJ/k�o�ሻ ࢀࡻ࡮ࢎ

 ሺMJ/k�o� Kሻ ࡻ��࡭�

 ሺMJ/k�o� Kሻ ࢂ�ࡻࡿ�

 ሺMJ/k�o� Kሻ ࡼࡻࢀ�

 ሺMJ/k�o� Kሻ ࢀࡻ࡮�

 ሺk�o�/hሻ ࡻ��࡭࢔

 ሺk�o�/hሻ ࢂ�ࡻࡿ࢔

 ሺk�o�/hሻ ࡼࡻࢀ࢔

 ሺk�o�/hሻ ࢀࡻ࡮࢔

300 -242,07 -200,015  -242,92 -206,68 -0,269 -0,338 -0,298 -0,268 540 413,04 271,08 681,95 

310 -240,97 -200,015 -242,92 -206,61 -0,266 -0,338 -0,298 -0,268 540 415,20 271,08 684,12 

315 -240,41 -200,015 -242,92 -206,58 -0,264 -0,338 -0,298 -0,268 540 416,32 271,08 685,23 

320 -239,84 -200,015 -242,92 -206,54 -0,262 -0,338 -0,298 -0,269 540 417,51 271,08 686,42 

325 -239,25 -200,015 -242,92 -206,5 -0,260 -0,338 -0,298 -0,269 540 418,82 271,08 687,73 

330 -238,65 -200,015 -242,92 -206,46 -0,259 -0,338 -0,298 -0,269 540 420,06 271,08 688,98 

340 -237,42 -200,015 -242,92 -206,37 -0,255 -0,338 -0,298 -0,269 540 422,94 271,08 691,85 

 

Teor de 

solvente 

 ሺMJ/k�o�ሻ ࡻ��࡭ࢎ

 ሺMJ/k�o�ሻ ࢂ�ࡻࡿࢎ

 ሺMJ/k�o�ሻ ࡼࡻࢀࢎ

 ሺMJ/k�o�ሻ ࢀࡻ࡮ࢎ

 ሺMJ/k�o� Kሻ ࡻ��࡭�

 ሺMJ/k�o� Kሻ ࢂ�ࡻࡿ�

 ሺMJ/k�o� Kሻ ࡼࡻࢀ�

 ሺMJ/k�o� Kሻ ࢀࡻ࡮�

 ሺk�o�/hሻ ࡻ��࡭࢔

 ሺk�o�/hሻ ࢂ�ࡻࡿ࢔

 ሺk�o�/hሻ ࡼࡻࢀ࢔

 ሺk�o�/hሻ ࢀࡻ࡮࢔

0,35 -239,84 -200,015 -242,92 -209,01 -0,262 -0,338 -0,298 -0,266 540 344,68 271,08 613,59 

0,4 -239,84 -200,015 -242,92 -208,89 -0,262 -0,338 -0,298 -0,266 540 348,04 271,08 616,95 

0,45 -239,84 -200,015 -242,92 -207,94 -0,262 -0,338 -0,298 -0,267 540 374,49 271,08 643,40 

0,5 -239,84 -200,015 -242,92 -206,54 -0,262 -0,338 -0,298 -0,269 540 417,51 271,08 686,42 

0,55 -239,84 -200,02 -242,92 -204,92 -0,262 -0,338 -0,298 -0,270 540 473,05 271,08 741,96 

0,6 -239,84 -200,02 -242,92 -203,21 -0,262 -0,338 -0,298 -0,272 540 541,06 271,08 809,97 
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A Tabela 4 indica que nem a entalpia específica e nem a entropia específica variam para 

as correntes de azeótropo, solvente e topo. Esse resultado é óbvio pois as temperaturas dessas 

correntes não mudam (o fato da especificação de topo ser uma restrição, impõe restrição 

também à temperatura). Já a entalpia e entropia específicas da corrente de base da coluna 

extrativa apresentam variação causada pela mudança na composição dessa corrente (à medida 

que o teor de solvente muda, a vazão de solvente muda, o que resulta em composições e 

temperaturas diferentes saindo pelo fundo da torre). Por outro lado, as vazões de solvente e de 

base da coluna variam significativamente, impactando os cálculos das entalpias e entropias 

totais de cada corrente. É importante lembrar que os termos da Equação 9 são variáveis 

específicas. Neste caso, a disponibilidade específica terá variação significativa na corrente de 

base da coluna extrativa. Ao se considerar as vazões, a disponibilidade total das correntes de 

solvente e de base é que apresentam alteração. Esse resultado impacta significativamene no 

cálculo da variação de disponibilidade (trabalho mínimo). Portanto, o fator que mais influencia 

o cálculo de trabalho mínimo, e consequentemente a eficiência, é a vazão do solvente.   

Para a análise de sensibilidade na temperatura de alimentação do azeótropo (Tabela 5), 

a discussão é semelhante. Embora para esta, apesar da ocorrência ser equivalente, a alteração 

não é tão expressiva, indicando que a variação da temperatura de alimentação não influencia 

apreciavelmente a eficiência da coluna. De fato, é a vazão o termo que mais impacta no valor 

da eficiência da coluna extrativa.   

A partir dos valores de entalpia e entropia, obtidos através da simulação (Tabelas 4 e 5), 

e com a temperatura de referência fixada em 303 K, foi possível calcular as quantidades de 

energia disponíveis na entrada e saída, e consequentemente, os valores para o trabalho mínimo 

e eficiência. As Figuras 7 e 8 apresentam os resultados obtidos para a variação de 

disponibilidade e eficiência termodinâmica na análise de sensibilidade do teor de solvente e 

temperatura de azeótropo. O trabalho mínimo (ou o Δb) será negativo se a quantidade máxima 

de energia disponível para conversão em trabalho na entrada for maior que a quantidade 

disponível na saída, e é exatamente o que acontece com esse sistema. 
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Figura 7 – Valores de disponibilidade de entrada e saída, trabalho mínimo e eficiência para 
variações no teor de solvente do sistema acetona/metanol/DMSO. 

 

 

Figura 8 – Valores de disponibilidade de entrada e saída, trabalho mínimo e eficiência para 
variações na temperatura de alimentação do azeótropo do sistema acetona/metanol/DMSO. 

 

 

Uma vez observados os comportamentos de entalpia, entropia e vazão, o termo que pode 

influenciar a eficiência, e que ainda não foi discutido, é a temperatura de referência, T0. Essa 

temperatura representa a maior fonte de refrigerante associada ao processo sob investigação. 

Na Equação 8, o termo ሺͳ − 0்்�ሻ caracteriza a eficiência reversível do ciclo térmico do motor de 

Carnot, e representa a quantidade máxima de calor que pode ser convertido em trabalho se a 

temperatura for levada a um estado de referência, mostrando que o calor não pode ser 

transformado integralmente em trabalho, desde que esse calor esteja disponível a uma 

temperatura infinita. Logo, é de se esperar que com o aumento da temperatura de referência a 

eficiência do processo aumente, pois se torna mais próxima da temperatura de destilação.  

As Figuras 9 e 10 apresentam o comportamento da eficiência para diferentes teores de 

solvente DMSO e temperatura de alimentação do azeótropo. Esse comportamento foi 

observado considerando diferentes temperaturas de referência. Como previsto, o aumento da 

temperatura de referência fez com que a eficiência da coluna de recuperação (b) também 
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aumentasse; este comportamento também ocorreu para a eficiência global (c). Por outro lado, 

a coluna extrativa (a) apresentou um resultado inesperado: maiores temperaturas de referência 

resultaram em menores eficiências termodinâmicas. Para a coluna extrativa, o trabalho 

equivalente diminui com o aumento de T0, o que é esperado e justificado pelo termo ሺͳ − 0்்�ሻ, 

sendo um indicativo de que a eficiência desta coluna deveria aumentar, visto que, este é 

inversamente proporcional a eficiência. Mas o que acontece de diferente em relação aos outros 

resultados é que o trabalho mínimo, para a coluna extrativa, diminui com o aumento de T0 

indicando que este tem mais influência no cálculo desta eficiência (ߟ = ௠ܹ௜௡/ ௘ܹ௤ ), uma vez 

que o mesmo é diretamente proporcional.  

 

Figura 9 – Eficiência termodinâmica vs. Teor de solvente para o sistema 
acetona/metanol/DMSO: (a) Coluna extrativa, (b) Coluna de recuperação, (c) Eficiência 

global. 

  
(a) (b) 

 
(c) 
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Figura 10 – Eficiência termodinâmica vs. Temperatura de alimentação do azeótropo para o 
sistema acetona/metanol/DMSO: (a) Coluna extrativa, (b) Coluna de recuperação, (c) 

Eficiência global. 

  
(a) (b) 

 
(c) 

 

4.1.2 Sistema acetona/metanol/água 

Para o sistema acetona/metanol/água o comportamento termodinâmico foi semelhante 

ao sistema analisado no tópico anterior, por isso a discussão pode ser estendida para os dois 

sistemas. Esses resultados estão apresentados nas Tabelas 6 e 7. Mas aqui, é curioso notar que 

para manter as mesmas especificações de produto, foi necessária uma quantidade muito maior 

do solvente água quando comparado à quantidade do solvente DMSO. Então, é esperado que a 

eficiência termodinâmica global e da coluna de recuperação deste sistema seja menor que a do 

anterior, pois precisará de uma quantidade maior de energia para recuperar o solvente, 

consequentemente uma maior carga térmica no reboiler de forma global e da coluna de 

recuperação. 
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  0.8 -239.83 -284.15 -247.07 -275.57 -0.262 -0.157 -0.309 -0.152 540 2434.07 270.54     2703.52 

 
 

Tabela 7 – Análise de sensibilidade na temperatura de alimentação do azeótropo para o sistema acetona/metanol/água. 
Temp 

(K) 

 ሺMJ/k�o�ሻ ࡻ��࡭ࢎ

 ሺMJ/k�o�ሻ ࢂ�ࡻࡿࢎ

 ሺMJ/k�o�ሻ ࡼࡻࢀࢎ

 ሺMJ/k�o�ሻ ࢀࡻ࡮ࢎ

 ሺMJ/k�o� Kሻ ࡻ��࡭�

 ሺMJ/k�o� Kሻ ࢂ�ࡻࡿ�

 ሺMJ/k�o� Kሻ ࡼࡻࢀ�

 ሺMJ/k�o� Kሻ ࢀࡻ࡮�

 ሺk�o�/hሻ ࡻ��࡭࢔

 ሺk�o�/hሻ ࢂ�ࡻࡿ࢔

 ሺk�o�/hሻ ࡼࡻࢀ࢔

 ሺk�o�/hሻ ࢀࡻ࡮࢔

290 -243,13 -284,15 -242,92 -270,9 -0,273 -0,158 -0,297 -0,161 540 1016,90 270,54 1286,39 

300 -242,07 -284,15 -242,92 -270,89 -0,269 -0,158 -0,297 -0,161 540 1016,23 270,54 1285,76 

310 -240,97 -284,15 -242,92 -270,91 -0,266 -0,158 -0,297 -0,161 540 1018,52 270,54 1287,95 

315 -240,41 -284,15 -242,92 -270,91 -0,264 -0,158 -0,297 -0,161 540 1018,44 270,54 1287,81 

320 -239,84 -284,15 -242,92 -270,90 -0,262 -0,158 -0,297 -0,161 540 1018,01 270,54 1287,52 

325 -239,25 -284,15 -242,92 -270,91 -0,260 -0,158 -0,297 -0,161 540 1018,42 270,54 1287,89 

330 -238,65 -284,15 -242,92 -270.92 -0.259 -0.158 -0.297 -0.161 540 1019.65 270.54 1289.20 

340 -237,42 -284,15 -242,92 -270,92 -0,255 -0,158 -0,297 -0,161 540 1020,08 270,54 1289,56 

Teor de 

solvente 

 ሺMJ/k�o�ሻ ࡻ��࡭ࢎ

 ሺMJ/k�o�ሻ ࢂ�ࡻࡿࢎ

 ሺMJ/k�o�ሻ ࡼࡻࢀࢎ

 ሺMJ/k�o�ሻ ࢀࡻ࡮ࢎ

 ሺMJ/k�o� Kሻ ࡻ��࡭�

 ሺMJ/k�o� Kሻ ࢂ�ࡻࡿ�

 ሺMJ/k�o� Kሻ ࡼࡻࢀ�

 ሺMJ/k�o� Kሻ ࢀࡻ࡮�

 ሺk�o�/hሻ ࡻ��࡭࢔

 ሺk�o�/hሻ ࢂ�ࡻࡿ࢔

 ሺk�o�/hሻ ࡼࡻࢀ࢔

 ሺk�o�/hሻ ࢀࡻ࡮࢔

0,5 -239,83 -284,15 -246,87 -270,91 -0,262 -0,157 -0,31 -0,161 540 1018,45 270,54 1287,88 

0,55 -239,83 -284,15 -246,92 -270,07 -0,262 -0,157 -0,31 -0,163 540 912,44 270,54 1181,95 

0,6 -239,83 -284,15 -246,98 -270,22 -0,262 -0,157 -0,31 -0,162 540 932,35 270,54 1201,85 

0,65 -239,83 -284,15 -247,03 -271,1 -0,262 -0,157 -0,309 -0,161 540 1049,98 270,54 1319,48 

0,7 -239,83 -284,15 -247,06 -272,49 -0,262 -0,157 -0,309 -0,158 540 1295,28 270,54 1564,8 

0,75 -239,83 -284,15 -247,07 -274,07 -0,262 -0,157 -0,309 -0,155 540 1719,47 270,54 1988,97 

Tabela 6 – Análise de sensibilidade no teor de solvente para o sistema acetona/metanol/água. 
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Esse sistema também apresentou uma alteração significativa nas vazões de solvente e 

base, enquanto os outros parâmetros não mostraram mudanças significativas, para a análise de 

sensibilidade no teor de solvente, confirmando o que foi verificado com o sistema 

acetona/metanol/DMSO, que dentre os termos utilizados no cálculo da eficiência 

termodinâmica aquele que tem mais impacto em seu resultado é a vazão molar. Para a análise 

de sensibilidade da temperatura de alimentação do azeótropo, mais uma vez, percebemos que 

os termos não possuem uma mudança de valor considerável, trazendo como consequência a  

pouca influência na eficiência termodinâmica de coluna de destilação extrativa quando altera-

se a temperatura de alimentação do azeótropo. 

As Figuras 11 e 12 apresentam os resultados obtidos para a variação de disponibilidade 

e eficiência termodinâmica na análise de sensibilidade do teor de solvente e temperatura de 

alimentação do azeótropo. Como dito anteriormente, o trabalho mínimo será negativo se a 

quantidade máxima de energia disponível para conversão em trabalho na entrada for maior que 

a quantidade disponível na saída. Os resultados confirmam a suposição inicial: quando η < 0, 

Δb < 0. 

 

Figura 11 – Valores de disponibilidade de entrada e saída, trabalho mínimo e eficiência para 
variações no teor de solvente do sistema acetona/metanol/água. 
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Figura 12 – Valores de disponibilidade de entrada e saída, trabalho mínimo e eficiência para 
variações na temperatura de alimentação do azeótropo do sistema acetona/metanol/água. 

 

 

As Figuras 13 e 14 apresentam o comportamento da eficiência para diferentes teores de 

solvente água e temperatura de alimentação do azeótropo com diferentes temperaturas de 

referência. Esse sistema apresentou a mesma ocorrência do analisado para o solvente DMSO,  

o aumento da temperatura de referência fez com que a eficiência da coluna de recuperação (b) 

também aumentasse, assim como a eficiência global (c). Já para a coluna extrativa (a) maiores 

temperaturas de referência resultaram em menores eficiências termodinâmicas, confirmando o 

indicativo que para esta coluna o trabalho mínimo possui mais influência no cálculo da 

eficiência em comparação ao trabalho equivalente.  

Com essas análises é possível perceber que, matematicamente, os valores para eficiência 

de acordo com a 2ª lei, podem sim, assumir valores negativos, tanto para o sistema 

acetona/metanol/DMSO quanto acetona/metanol/água. Por outro lado, é relevante entender 

como esses valores podem ser utilizados quando são considerados savings de energia, em outras 

palavras, qual a relação destas eficiências (e dos termos associado a ela) com a carga térmica 

do reboiler. 
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Figura 13 –  Eficiência termodinâmica vs. Teor de solvente para o sistema 
acetona/metanol/água: (a) Coluna extrativa, (b) Coluna de recuperação, (c) Eficiência 

global. 

  
(a) (b) 

 
(c) 

 

Figura 14 –  Eficiência termodinâmica vs. Temperatura de alimentação do azeótropo para o 
sistema acetona/metanol/água: (a) Coluna extrativa, (b) Coluna de recuperação,  

(c) Eficiência global. 

  
(a) (b) 

 
(c) 
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4.2 Eficiência Termodinâmica x Consumo de Energia 

Com a necessidade de investigar como os valores abaixo de zero encontrados para a 

eficiência termodinâmica, de acordo com a Segunda Lei, se relacionam com o consumo de 

energia (consumo de vapor no reboiler), foram plotados gráficos relacionando estas duas 

variáveis. Os resultados para o sistema acetona/metanol/água são mostrados nas Figuras 15 e 

16. 

As Figuras 15a, 15c e 15d indicam que a pouca influência da temperatura do azeótropo 

é irrelevante na eficiência, no trabalho perdido e carga térmica do refervedor. A Figura 15b 

indica que o trabalho mínimo decresce com o aumento da temperatura do azeótropo, o que é 

esperado, tendo em vista que quanto maior a temperatura de alimentação, menos energia será 

necessária para realizar a separação, o que diminui o trabalho mínimo necessário para conduzi-

la.  

No geral, o que é nítido nas Figuras 15 e 16, diz respeito ao perfil obtido para o trabalho 

perdido, pois este é expressivamente semelhante ao da carga térmica, indicando que no processo 

quanto menos trabalho for perdido, menor será o consumo de energia. Em contrapartida, era 

esperado que os perfis do trabalho perdido e da eficiência fossem contrários, uma vez que 

quanto menos trabalho é perdido em um processo, mais eficiente este se torna, mas essa 

ocorrência foi vista apenas na análise global para a variação do teor de solvente (Figura 16a).  

Tendo em vista que os valores de eficiência devem predizer a qualidade da energia que 

está sendo consumida e demonstrar a fração de exergia total de entrada que não é perdida, esse 

deveria ser um fator relevante na análise de economia de energia. Entretanto, quando o mesmo 

é comparado ao consumo de energia requerido pela carga térmica do refervedor, os dois fatores 

não são compatíveis. Esperava-se que em todos os casos a maior eficiência encontrada 

coincidisse com a menor carga térmica necessária, o que não ocorreu. Esse resultado indica 

que, em termos de consumo de energia, os valores de eficiência termodinâmica não são tão 

conclusivos quanto os resultados de trabalho perdido. Essa conclusão pode ser estendida para 

as situações onde ߟ > Ͳ.  

Para o sistema acetona/metanol/DMSO, os resultados encontrados foram semelhantes 

ao do sistema acetona/metanol/água, no que diz respeito a paridade de perfil entre o trabalho 

perdido e a carga térmica. Nesse sistema também foi possível verificar a semelhança entre os 

perfis de eficiência termodinâmica e o trabalho mínimo, possivelmente porque a variação do 

trabalho perdido foi baixa (e também a variação da vazão de solvente), fazendo com que esse 

termo tenha menos influencia no cálculo da eficiência. Esses resultados são apresentados nas 

Figuras 17 e 18. 
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Figura 15 – Análise de sensibilidade na temperatura de alimentação para o sistema 
acetona/metanol/água: (a) Eficiência termodinâmica, (b) Trabalho mínimo, (c) Trabalho 

perdido, (d) Carga térmica do refervedor. 

  
(a) (b) 

  
(c) (d) 

 
Figura 16 – Análise de sensibilidade no teor de solvente para o sistema 

acetona/metanol/água: (a) Eficiência termodinâmica, (b) Trabalho mínimo, (c) Trabalho 
perdido, (d) Carga térmica do refervedor. 

  
(a) (b) 

  
(c) (d) 
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Figura 17 – Análise de sensibilidade na temperatura de alimentação para o sistema 
acetona/metanol/DMSO: (a) Eficiência termodinâmica, (b) Trabalho mínimo, (c) 

Trabalho perdido, (d) Carga térmica do refervedor. 

  
(a) (b) 

  
(c) (d) 

 
Figura 18 – Análise de sensibilidade no teor de solvente para o sistema 

acetona/metanol/DMSO: (a) Eficiência termodinâmica, (b) Trabalho mínimo, (c) Trabalho 
perdido, (d) Carga térmica do refervedor. 

  
(a) (b) 

  
(c) (d) 
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4.3 Efeito Remixing 

Por fim, o trabalho perdido foi comparado ao efeito remixing, visto que este critério 

também é um indicativo de ineficiências no processo, por ser fonte de irreversibilidades. Dessa 

forma, os gráficos exibindo a fração em mol do componente de volatilidade intermediária 

(metanol) em função da variação do teor de solvente estão sendo mostrados nas Figuras 19 e 

20. Essas curvas são comparadas à variação do trabalho perdido da coluna extrativa, uma vez 

que espera-se o ótimo onde o menor trabalho perdido seja equivalente ao menor efeito remixing. 

Em um primeiro momento, para a variação no teor de solvente do sistema 

acetona/metanol/DMSO existe uma equivalência quando a condição de menor efeito remixing 

coincide com o menor valor de trabalho perdido, ambos acontecem para um valor de teor de 

DMSO em 0,6. Mas quando observa-se a Figura 20, a qual mostra os resultados para o sistema 

acetona/metanol/água a condição de menor efeito remixing ocorre para um teor de solvente de 

0,8, já a condição que indica a menor perda de trabalho é para um teor de solvente de 0,7, onde 

valores acima desta quantidade de solvente voltam a ter um aumento da quantidade de trabalho 

perdido – resultando em aumento do consumo de energia.  

A justificativa para o que foi observado com o solvente água pode ser explicado através 

da vazão de solvente para cada sistema. Como comentado anteriormente, a quantidade de água 

necessária para alcançar a mesma separação é muito maior do que o necessário de DMSO. Para 

elevados teores de solvente, o aumento na quantidade de água é ainda mais significativo (mais 

que o dobro) do que o aumento na quantidade de DMSO. O aumento da vazão de solvente, 

inicialmente, provoca uma redução no trabalho perdido. Este resultado ocorre até certo ponto, 

pois, para elevados teores de solvente, o trabalho perdido volta a crescer. Neste caso, tem-se 

um comportamento não-monotônico entre trabalho perdido e vazão de solvente.  
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Figura 19 – (a) Efeito remixing e (b) Trabalho perdido vs. Teor de solvente para o 
sistema acetona/metanol/DMSO. 
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Figura 20 – (a) Efeito remixing e (b) Trabalho perdido vs. Teor de solvente para o sistema 
acetona/metanol/Água. 
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Portanto, não pode ser generalizado a paridade entre o efeito remixing e a eficiência 

termodinâmica; em alguns casos ocorre a paridade, em outros não (elevadas vazões de 

solvente). Além disso, percebe-se que o trabalho perdido ainda é mais efetivo do que o efeito 

remixing.  

Para a análise de sensibilidade na temperatura de alimentação do azeótropo, os gráficos 

de efeito remixing confirmam o visto anteriormente, esse parâmetro pouco influencia nas 
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irreversibilidades do processo. As Figuras 21 e 22 mostram o efeito remixing para a análise de 

sensibilidade na temperatura de alimentação do azeótropo. 

 

Figura 21 – Efeito remixing vs. Temperatura de alimentação do azeótropo para o 

sistema acetona/metanol/DMSO. 

 
 

Figura 22 – Efeito remixing vs. Temperatura de alimentação do azeótropo para o sistema 
acetona/metanol/água. 
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Capítulo 5 

Conclusões e Trabalhos futuros 
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5.1 Conclusões 

A análise termodinâmica, de acordo com a Segunda Lei, foi realizada e investigada para 

o processo de destilação extrativa. A utilização da mudança de teor de solvente como estratégia 

de estudo mostrou o quanto o aumento da vazão de solvente contribui para o aumento nas 

irreversibilidades no processo, já a temperatura de alimentação não mostrou ser um parâmetro 

que altere significativamente termodinamicamente. E apesar do efeito remixing mostrar uma 

forte relação com a carga térmica, isso só aconteceu até certo ponto, para elevadas vazões de 

solvente a ocorrência não continuou sendo a mesma. Também foi possível compreender que, 

matematicamente, quando a eficiência da Segunda Lei é calculada de acordo com a metodologia 

proposta por Seader e Henley (2011), ela pode resultar em valores negativos para a coluna 

extrativa. Além disso, a conclusão mais interessante deste trabalho está no indicativo de que o 

consumo de energia está relacionado ao trabalho perdido, e não à eficiência termodinâmica da 

Segunda Lei. 

Uma investigação que pode ser feita no futuro é a inclusão da definição de exergia 

fracionada utilizada na abordagem de Kotas (1995) no cálculo de eficiência termodinâmica 

proposto por Henley e Seader (2011). Utilizando essa outra metodologia para calcular a 

eficiência termodinâmica de acordo com a Segunda Lei dos sistemas apresentados, pode-se 

avaliar se os resultados obtidos neste trabalho são confirmados quando outras metodologias de 

cálculo são utilizadas. 
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APÊNDICE 1 

Códigos Implementados no Aspen Plus 
Utilizando Linguagem Fortran 
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Sistema acetona/metanol/água 
T0 = 303 

C     Calculo da eficiencia global 

      Bazeot = AZEOT*(HAZEOT - T0*SAZEOT)  

      Bmake = MAKE*(HMAKE - T0*SMAKE) 

      Bin = Bazeot + Bmake 

       

      Bacet = ACET*(HACET - T0*SACET) 

      Bmetoh = METOH*(HMETOH - T0*SMETOH) 

      Bout = Bacet + Bmetoh 

      Db = Bout - Bin 

       

      Weq1 = QR1*(1-T0/TSTEAM1)  

      Weq2 = QR2*(1-T0/TSTEAM2) 

      Weq = Weq1 + Weq2 

      LW = Weq1 + Weq2 - Db 

       

      EffG = (Db/Weq)*100 

      DSirr = LW/T0 

       

C     Calculo da eficiencia da coluna extrativa 

       

      Bagua = AGUA*(HAGUA - T0*SAGUA) 

      Bbase1 = BASE1*(HBASE1 - T0*SBASE1) 

      BinC1 = Bagua + Bazeot 

      BoutC1 = Bacet + Bbase1 

       

      DbC1 = BoutC1 - BinC1 

      LWC1 = Weq1 - DbC1  

       

      EffC1 = ((DbC1/Weq1))*100 

      DSirrC1 = LWC1/T0 

       

C     Calculo da eficiencia da coluna de recuperacao 

       

      Bfeed2 = FEED2*(HFEED2 - T0*SFEED2) 

      Bbase2 = BASE2*(HBASE2 - T0*SBASE2) 

      BinC2 = Bfeed2 

      BoutC2 = Bmetoh + Bbase2 

       

      DbC2 = BoutC2 - BinC2 

      LWC2 = Weq2 - DbC2 

       

      EffC2 = (Weq2/DbC2)*100 

      DSirrC2 = LWC2/T0 

       

C     Trabalho perdido no trocador de calor 

       

      Brecic2= RECIC2*(HRECIC2 - T0*SRECIC2) 

      DbH = Brecic2 - Bbase2 

      LWH = -DbH 
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Sistema acetona/metanol/DMSO 
      T0 = 303 

C     Calculo da eficiencia global 

       

      Bazeot = AZEOT*(HAZEOT - T0*SAZEOT)  

      Bmake = MAKE*(HMAKE - T0*SMAKE) 

      Bin = Bazeot + Bmake 

       

      Bacet = ACET*(HACET - T0*SACET) 

      Bmetoh = METOH*(HMETOH - T0*SMETOH) 

      Bout = Bacet + Bmetoh 

      Db = Bout - Bin 

       

      Weq1 = QR1*(1-T0/TSTEAM1)  

      Weq2 = QR2*(1-T0/TSTEAM2) 

      Weq = Weq1 + Weq2 

      LW = Weq1 + Weq2 - Db 

       

      EffG = (Db/Weq)*100 

      DSirr = LW/T0 

       

C     Calculo da eficiencia da coluna extrativa 

       

      Bdmso = DMSO*(HDMSO - T0*SDMSO) 

      Bfundo = FUNDO*(HFUNDO - T0*SFUNDO) 

      BinC1 = Bdmso + Bazeot 

      BoutC1 = Bacet + Bfundo 

       

      DbC1 = BoutC1 - BinC1 

      LWC1 = Weq1 - DbC1  

       

      EffC1 = (DbC1/(LWC1+DbC1))*100 

      DSirrC1 = LWC1/T0 

       

C     Calculo da eficiencia da coluna de recuperacao 

       

      Bfeed2 = FEED2*(HFEED2 - T0*SFEED2) 

      Bdmso2 = DMSO2*(HDMSO2 - T0*SDMSO2) 

      BinC2 = Bfeed2 

      BoutC2 = Bmetoh + Bdmso2 

       

      DbC2 = BoutC2 - BinC2 

      LWC2 = Weq2 - DbC2 

       

      EffC2 = (DbC2/Weq2)*100 

      DSirrC2 = LWC2/T0 

       

C     Trabalho perdido no trocador de calor 

       

      Brecic2= RECIC2*(HRECIC2 - T0*SRECIC2) 

      DbH = Brecic2 - Bdmso2 

      LWH = -DbH 
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New Insights of Thermodynamic Second Law for 
Extractive Distillation Systems 

Nayana Andrade, Lucas Carneiro, Savana Villar, Arthur Siqueira,  
Wagner Brandão, Romildo Brito, Karoline Brito 
Federal University of Campina Grande, Brazil 

karolbrito@eq.ufcg.edu.br 
 

ABSTRACT 

O uso da análise exergética em colunas de destilação é uma das bases para localizar as 

fontes de irreversibilidades do processo e, assim, torná-lo mais sustentável. O estudo da 

Segunda Lei ainda é desafiador no que diz respeito à interpretação de eficiências 

termodinâmicas de colunas de destilação extrativa, sendo encontrados na literatura 

valores que causam desconforto, como é o caso de resultados negativos. Neste trabalho, 

essa circunstância é investigada a fim de esclarecer quando valores negativos para 

eficiência de acordo com a Segunda Lei podem ocorrer. Além disso, também foi avaliado 

qual a relação dessas eficiências com o consumo de energia dos reboilers e com o efeito 

remixing. O processo de destilação extrativa para o sistema químico acetona/metanol foi 

simulado usando o Aspen Plus, considerando dois diferentes solventes, a água e o DMSO. 

A eficiência termodinâmica foi investigada para mudanças no teor de solvente e na 

temperatura de alimentação do azeótropo. Os resultados, além de apontar que o efeito 

remixing deixa de ser a principal fonte de irreversibilidades para elevadas vaz de solvente, 

sugerem que não há uma correlação entre eficiência da Segunda Lei e carga térmica. Por 

outro lado, a carga térmica está diretamente relacionada ao trabalho perdido, sendo este 

o parâmetro adequado a ser considerado em avaliações termodinâmicas.  

 

KEYWORDS: Disponibilidade, Trabalho Perdido, Trabalho Mínimo, Segunda Lei, 

Destilação Extrativa 

 

1. INTRODUCTION 

Em plantas químicas, as colunas de destilação são responsáveis por uma parcela 

significativa no consumo de energia. Esta energia é traduzida em vapor: quanto maior for 

sua temperatura, mais valioso (e caro) ele é. O balanço de energia (Primeira Lei) realizado 

em colunas de destilação resulta nos valores de carga térmica para condensador e reboiler. 

Programas de eficiência energética têm sido largamente implementados em indústrias 

químicas com o objetivo de reduzir o consumo destas utilidades, em especial o vapor 
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fornecido ao reboiler. Muitas abordagens têm sido utilizadas para alcançar esses 

objetivos, entre as quais, se destaca a utilização da Segunda Lei da Termodinâmica, onde 

o balanço de exergia (ou disponibilidade) é realizado para identificar ineficiências no 

processo e potenciais de melhoria. Em linhas gerais, a análise energética é uma avaliação 

quantitativa da energia, enquanto que a análise exergética é a avaliação qualitativa 

(Araújo et al., 2007; Bandyopadhyay, 2002; Panwar et al., 2012). 

É conhecido que colunas de destilação possuem baixas eficiências 

termodinâmicas (Seader e Henley, 2006), o que sugere que existem oportunidades de 

melhoria nesses processos. A destilação extrativa é ainda mais interessante do ponto de 

vista termodinâmico, devido à presença do solvente, que altera significativamente o 

comportamento da mistura. Este solvente é utilizado para afastar a volatilidade relativa 

do sistema químico para longe da unidade, o que caracteriza o desaparecimento do 

azeótropo. A depender da vazão deste solvente, o grau de dissolução no interior da coluna 

pode aumentar significativamente, resultando em irreversibilidades ainda maiores. Do 

mesmo modo o efeito remixing tem sido apresentado como uma fonte direta de 

irreversibilidade em separação de misturas com mais de dois componentes, justificando 

em muitos casos a baixa eficiência de sequências convencionais de destilação. 

Avaliações exergéticas têm sido realizadas em diversos sistemas de destilação, 

convecional e extrativa. Araújo et al., (2007) avaliaram novas configurações operacionais 

em uma coluna de destilação usada para purificação de 1,2-dicloroetano. As modificações 

consistiram em utilizar o produto de topo da coluna como fonte de energia para o reboiler. 

Foram analisados cinco casos, variando a diferença de temperatura entre os fluxos para o 

condensador e reboiler, observando o impacto na eficiência termodinâmica da coluna. Os 

cálculos de eficiência foram realizados utilizando a metodologia proposta por Kotas 

(1995), conhecida como eficiência fracionada. Todavia, o processo utilizado neste 

trabalho foi uma destilação convencional.  

Gómez-Castro et al. (2008) avaliaram a eficiência termodinâmica para colunas de 

parede dividida (sistema químico não azeotrópico), em três configurações distintas e para 

vários sistemas ternários, variando as composições da alimentação de cada um deles. Os 

autores utilizaram a metodologia desenvolvida por Seader e Henley (2006), que está 

baseada na combinação da primeira com a segunda lei da termodinâmica.  

Lee e Kim (2018) analisaram a economia de energia e melhoria da eficiência 

termodinâmica em um  projeto onde uma destilação azeotrópica é aplicada para aumentar 

a concentração de ácido acético diluído. A eficiência termodinâmica de acordo com a 
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segunda lei foi calculada conforme Koeijer and Rivero (2003) e Anozie et al. (2009). O 

projeto que combina as duas colunas de destilação com um separador lateral conectado à 

coluna azeotrópica em comparação ao processo convencional apresentou um aumento de 

11% na eficiência termodinâmica do processo.  

Gutiérrez-Guerra et al. (2009) calcularam o consumo de energia e a eficiência 

termodinâmica, também baseados na metodologia proposta por Seader e Henley (2006), 

para três sistemas químicos utilizando um sistema de destilação extrativa termicamente 

acoplada. Os resultados obtidos pelos autores indicam que a utilização de acoplamentos 

térmicos aumenta a eficiência termodinâmica do sistema, principalmente para altas razões 

de solvente/alimentação.  

Beyounes et al. (2014) avaliaram as fontes de produção de entropia em uma 

destilação extrativa de uma mistura azeotrópica com máximo e mínimo ponto de ebulição, 

em cada estágio da coluna, de acordo com a segunda lei da termodinâmica. Resultados 

negativos foram encontrados para a variação da exergia, mas os autores não discutiram 

esses valores.  

Feyzi e Beheshti (2017) usaram a abordagem de Kotas (1995) para avaliar a 

performance de uma destilação reativa na produção de ácido acético através da reação 

entre o monóxido de carbono e o metanol. Os autores concluíram que quanto mais 

próxima for a condição da alimentação em relação ao estágio de entrada dessa corrente, 

menores serão as irreversibilidades.  

Mais recentemente, Souto et al. (2018) pesquisaram a respeito das condições 

operacionais que resultam em uma máxima eficiência termodinâmica para processos de 

destilação extrativa, utilizando a metodologia de Seader e Henley (2006). Os autores 

calcularam a eficiência separadamente para a coluna extrativa, de recuperação e trocador 

de calor. Valores menores que zero foram obtidos para a coluna extrativa. Os autores 

atribuíram esses resultados ao fato de que a variação de exergia da entrada é maior que a 

da saída, sendo possível produzir mais trabalho com os fluxos que estão entrando na 

coluna do que com os que estão saindo, considerando essa coluna como uma máquina 

térmica perfeita. Por este motivo, os autores consideram que é mais didático usar o 

trabalho perdido para avaliar a performance termodinâmica da destilação extrativa, ao 

invés da eficiência.  

Apesar destes trabalhos serem atuais, não tão recentemente já se discutia a respeito 

de função de exergia menor que zero; Denbigh (1956) relatou ser impossível apresentar 
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uma definição de eficiência termodinâmica igualmente satisfatória para uma função de 

disponibilidade positiva ou negativa. 

Valores negativos para eficiências termodinâmicas foram encontrados em outros 

trabalhos da literatura. Dam et. al (1988) discutem o crescimento bacteriano a partir da 

Segunda Lei da Termodinâmica e comentam que este processo está fadado a ter valores 

negativos para a eficiência. Jacob e Jain (2005) apontam a existência de valores maiores 

que a unidade e valores negativos para eficiência em células a combustível. Os autores 

apresentam uma definição diferente para o cálculo da eficiência que remove essas 

deficiências. Delvenne e Sandberg (2014) também apontam a existência de eficiências 

negativas em máquinas térmicas e explicam que eficiências negativas significam que o 

processo requer mais trabalho para reiniciar a máquina do que foi extraído da fase quente. 

Nguyen et. al (2014) avaliam quatro plataformas de petróleo e realizam um estudo 

exergético destas, onde eficiências negativas são observadas. Os autores justificam que a 

eficiência é negativa pois a exergia das correntes de entrada é maior que a exergia das 

correntes de saída. Além disso, o aumento na exergia física é maior que o aumento na 

exergia química levando a ocorrência de valores negativos. Jaynes (1988) aplica o 

conceito da Segunda Lei para o funcionamento de músculos (do ser humano) e comenta 

a possibilidade de existir eficiências negativas. Os trabalhos citados anteriormente 

comentam a existência desse evento, mas não há uma discussão mais profunda sobre a 

ocorrência do mesmo.  

Do ponto de vista de Processos de Separação, Seader e Henley (2011) é a 

referência mais conhecida a comentar e justificar a ocorrência de eficiências negativas 

em uma avaliação exergética. Os autores apresentam uma extensa discussão acerca da 

Segunda Lei e propõe o cálculo de eficiência termodinâmica oriundo da combinação das 

duas Leis da Termodinâmica. Segundo eles, valores menores que zero da eficiência 

podem acontecer quando o trabalho perdido é maior que o valor do trabalho mínimo. Os 

autores incluíram apenas o termo de exergia física no balanço de disponibilidade. 

Entretanto, de acordo com Kotas (1995), exergia total pode ser desmembrada em vários 

termos: cinética, potencial, física, química e de mistura. 

A presença de valores negativos para a eficiência da Segunda Lei pode ser, a 

priori, um desconforto conceitual. Por este motivo, é importante aprofundar a 

investigação acerca destas ocorrências, o que será feito para um sistema de destilação 

extrativa. Como estudo de caso, será utilizado o sistema químico formado pelo azeótropo 

acetona/metanol utilizando dois diferentes solventes na coluna extrativa, a água e o 
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DMSO. Este estudo visa esclarecer dois pontos: 1) Eficiências da Segunda Lei menores 

que zero são possíveis? 2) Realmente existe uma relação entre consumo de energia e estas 

eficiências?  

 

2. HENLEY AND SEADER APPROACH 

Este tópico apresenta a abordagem de Seader e Henley (2011), utilizada para 

calcular a eficiência termodinâmica dos processos sob investigação. 

Considerando um processo de separação, em regime estacionário e fluxo contínuo, 

onde um ou mais fluxos de alimentação são separados em dois ou mais fluxos de produto, 

e, negligenciando as mudanças de energia cinética, potencial e superficial, pela primeira 

lei da termodinâmica, tem-se que: 

 ∑ ሺ݊ℎ + ܳ + ௦ܹሻௌ௔௜ ௗ௢ ௦௜௦௧௘௠௔ − ∑ ሺ݊ℎ + ܳ + ௦ܹሻ = Ͳா௡௧௥௔ ௡௢ ௦௜௦௧௘௠௔  (1) 

 

Por sua vez, a segunda lei da termodinâmica (balanço de entropia) para este 

sistema pode ser escrita como: 

 ∑ (݊ܵ + ܳܶ௦)ௌ௔௜ ௗ௢ ௦௜௦௧௘௠௔ − ∑ (݊ܵ + ܳܶ௦) = ∆ ௜ܵ௥௥ா௡௧௥௔ ௡௢ ௦௜௦௧௘௠௔  (2) 

 

onde Ts é a temperatura absoluta (T + Tambiente ). 

A entropia deve ser positiva e mede quantitativamente a ineficiência 

termodinâmica de um processo. Quanto mais um processo se aproxima da reversibilidade, 

mais ∆ ௜ܵ௥௥ tende a zero. Apesar desta medida mostrar sobre as irreversibilidades, sua 

interpretação não é simples, pois não contém unidades de energia. Dessa forma, para se 

obter uma medida mais útil, combinam-se as Equações (1) e (2) e considera-se Ts = T0: 

ܹܮ  =  ∑ (ܾ݊ + ܳሺͳ − ଴ܶܶ௦ ሻ + ௦ܹ)ா௡௧௥௔ ௡௢ ௦௜௦௧௘௠௔ − ∑ (ܾ݊ + ܳሺͳ − ଴ܶܶ௦ ሻ + ௦ܹ)ௌ௔௜ ௗ௢ ௦௜௦௧௘௠௔  (3) 

 

A temperatura T0 é geralmente cerca de 300 K e representa a maior fonte de 

refrigerante associada ao processo estudado. Com a Equação (3) é possível notar que a 

medida que um processo de separação se torna mais irreversível e, portanto, mais 
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ineficiente em energia, o aumento de LW faz com que o trabalho de separação (Ws) 

exigido aumente na mesma proporção. O termo ሺͳ − 0்்�ሻ, que é multiplicado por Q na 

equação (3), é a eficiência reversível do ciclo térmico do motor de Carnot, representando 

a quantidade máxima de trabalho de eixo que pode ser produzida de Q em Ts, onde a 

quantidade residual (Q -Ws) é transferida como calor residual para diminuir a T0. 

Ao eliminar Q, a Equação (4) é obtida e é conhecida como balanço de 

disponibilidade (exergia). O termo disponibilidade significa “disponível para conversão 

completa em trabalho de eixo”, ou seja, a quantidade máxima de fluxo de energia que 

pode ser convertida em trabalho, se o fluxo for levado ao estado de referência.  ܾ = ℎ − ଴ܶ(4)   ݏ 

 

Considerando um processo reversível (LW = 0), a equação (3) se reduz a: 

 ௠ܹ௜௡ = ∆ܾ = ∑ ሺܾ݊ሻௌ௔௜ ௗ௢ ௦௜௦௧௘௠௔ − ∑ ሺܾ݊ሻா௡௧௥௔ ௡௢ ௦௜௦௧௘௠௔   (5) 

 

onde Wmin é o trabalho mínimo de eixo necessário para realizar a separação. Considerando 

que a ineficiência de um processo leva ao aumento do trabalho perdido (LW) e, 

consequentemente, aumento do trabalho necessário para realizar a separação, conclui-se 

que o trabalho equivalente (trabalho real) para um processo irreversível é: 

 ௘ܹ௤ = ܹܮ + ௠ܹ௜௡    (6) 

 

Com isso, a eficiência termodinâmica, de acordo com a segunda lei, é: 

ߟ  = ௐ೘೔೙ௐ��     (7) 

 

ou ߟ = ௐ೘೔೙�ௐ+ௐ೘೔೙     (8) 

 

3. ASPEN PLUS SIMULATION 

A simulação do processo foi realizada utilizando o software Aspen Plus. Ambos 

os sistemas constam de duas colunas de destilação, uma  extrativa e uma de recuperação. 
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Os coeficientes de atividade da fase líquida foram calculados através do modelo 

termodinâmico UNIQUAC para os dois sistemas químicos, como recomendado por 

Luyben (2008) e Gil et. al (2009). A fase vapor foi considerada ideal. As colunas de 

destilação foram simuladas através da rotina RadFrac, que utiliza o algoritmo Inside-Out 

para resolver as equações MESH (balanços de massa e energia, relações de equilíbrio e 

somatório de composições).  

As especificações das alimentações do sistema acetona/metanol/água e a 

configuração do equipamentos foram baseadas em Luyben (2008), já o sistema 

acetona/metanol/DMSO foi baseado em Souto et al. (2018), conforme apresentam as 

Figuras 1 e 2. 

A corrente de make-up de solvente foi adicionada para garantir o fechamento 

do balanço de massa (reposição de perda de solvente através das correntes globais). 

Neste caso, a ferramenta Calculator foi utilizada e uma restrição foi incluída no 

modelo: a corrente MAKE-UP, em kmol/h, é a soma dos fluxos de solvente que estão 

sendo perdidos através das correntes de topo das duas colunas. Para manter as 

especificações de pureza no topo e base, em ambas as colunas, foi utilizado a 

ferramenta Design Specifications, onde as variáveis manipuladas foram, 

respectivamente, a razão de refluxo e vazão de destilado. 

Para a avaliação termodinâmica detalhada, as equações apresentadas no tópico 

anterior (Seader e Henley approach) foram implementadas em linguagem Fortran, 

utilizando a ferramenta Sensitivity do Aspen Plus. Desta forma, análises de 

sensibilidade foram realizadas em duas variáveis: teor de solvente e temperatura de 

alimentação do azeótropo. Cada caso da análise de sensibilidade resulta em uma 

condição operacional distinta, o que permitiu avaliar individualmente o comportamento 

de cada termo da análise termodinâmica. 

O teor de solvente é um parâmetro que engloba, simultaneamente, os efeitos das 

variáveis de decisão que mais impactam uma destilação extrativa; a razão de refluxo e 

a vazão de solvente. O teor de solvente é a sua composição no estágio de alimentação, 

e, representa a concentração de solvente (que é praticamente constante) em toda a 

região extrativa da coluna. Para determinar o teor de solvente foi utilizada a ferramenta 

Design Specifications do Aspen Plus, considerando como variável manipulada a vazão 

de alimentação do solvente. Para garantir a convergência (fechamento do balanço de 

massa e energia), o intervalo definido para realizar a análise de sensibilidade no sistema 
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químico acetona/metanol/DMSO foi [0.35 – 0.60] e, para o sistema 

acetona/metanol/água o intervalo utilizado foi [0.50 – 0.80]. Mais detalhes sobre esse 

parâmetro podem ser encontrados em Figueirêdo et. al (2015a e 2015b). 

Os cálculos de eficiência, trabalho perdido, trabalho útil foram realizados 

individualmente para cada equipamento (coluna extrativa – C1,  coluna de recuperação 

– C2, e trocador de calor – H). Também foram calculados os termos da análise 

termodinâmica para o sistema global, sendo consideradas correntes globais de entrada 

e saída. 

Além dos termos da análise termodinâmica, outro parâmetro avaliado é o efeito 

remixing. Segunda a literatura (Hernandez et. al, 2006), esse efeito está relacionado ao 

elevado consumo de energia de colunas convencionais e é um indicativo de 

irreversibilidades no processo. Ele ocorre quando a composição do componente de 

volatilidade intermediária atinge um máximo abaixo do estágio de alimentação da 

coluna extrativa e, em seguida, é diluído próximo à base da coluna. Segundo os autores, 

esse decréscimo na composição provoca um aumento na carga térmica da coluna de 

recuperação, que precisa de mais energia para separar, novamente, o componente. Para 

os sistemas químicos investigados, o componente intermediário é o metanol, o qual 

possui ponto de ebulição em torno de 337.85 K (acetona, água e DMSO possuem 

pontos de ebulição, respectivamente, em torno de 329.15 K, 373.15 K e 462.15 K. 

 

 

Figura 1. Sistema acetona/metanol/DMSO. 
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Figura 2. Sistema acetona/metanol/agua. 

 

4. Results and Discussion 

Para ambos os sistemas, o caso base, obtido no tópico anterior, foi utilizado como 

ponto de partida para investigação. Resultados para eficiência termodinâmica, variação 

de disponibilidade, trabalho perdido e trabalho equivalente estão apresentados nas 

Tabelas 1 e 2. Esses parâmetros foram calculados para cada equipamento e, também, para 

o sistema completo. 

 

Tabela 1. Avaliação termodinâmica para o sistema acetona/metanol/DMSO. 
 C1 C2 H Global 5.60 - 45.600 0.32- (%) ߟ Δܾ  (MJ/h) -21.94 3036.32 -2257.11 756.06 ܹܮ (MJ/h) 6859.00 3622.00 2257.00 12740.00 

௘ܹ௤  (MJ/h) 6879.55 6319.58 - 13496.26 

 
Tabela 2. Avaliação termodinâmica para o sistema acetona/metanol/água. 

 C1 C2 H Global 3.10 - 18.18 0.48- (%) ߟ Δܾ  (MJ/h) -58.28 1444.73 -636.61 762.70 ܹܮ (MJ/h) 16697.00 6503.00 636.00 23825.00 

௘ܹ௤  (MJ/h) 16639.64 7948.54 - 24588.18 
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A eficiência global para o sistema completo é abaixo de 6% para ambos os 

sistemas, como Seader e Henley (2011) afirmam. Considerando os dois sistemas 

químicos, apenas a coluna extrativa apresenta valores de eficiência termodinâmica 

diferentes do esperado (negativos). Por este motivo, os estudos serão concentrados nessa 

coluna. 

Para investigar a natureza destes resultados inesperados, é necessário saber como, 

matematicamente, a eficiência termodinâmica pode resultar em valores menores que zero. 

É sabido que, de acordo com a Segunda Lei, a eficiência depende do trabalho mínimo e 

do trabalho perdido (Eq. 8). O trabalho perdido é sempre maior que zero. Se o Wmin > 0, 

a eficiência, então, será sempre positiva. Este é o caso frequente em processos de 

separação. Para que a eficiência seja negativa, numerador e denominador devem ter sinais 

opostos. Neste caso, assume-se que o ௠ܹ௜௡ < Ͳ. Num primeiro momento, se ܾܽݏሺ ௠ܹ௜௡ሻ > ߟ então ,ܹܮ > Ͳ. Mas essa situação não é matematicamente possível, 

pois, de acordo com a Eq. 6, quando o ௠ܹ௜௡ < Ͳ, ܹܮ será o somatório entre ௘ܹ௤ e ௠ܹ௜௡, 

tornando ܹܮ sempre maior que ௠ܹ௜௡. Em um segundo momento tem-se que ܾܽݏሺ ௠ܹ௜௡ሻ < ߟ ,neste caso ,ܹܮ < Ͳ. Este raciocínio está detalhado na Figura 3.  

 

Necessary 
Condition: ܹܮ > Ͳ 

Situation 1 If ௠ܹ௜௡ > Ͳ So ௠ܹ௜௡ܹܮ + ௠ܹ௜௡ > Ͳ Resulting ߟ > Ͳ 

Situation 2 If ௠ܹ௜௡ < Ͳ So 

௠ܹ௜௡ܹܮ + ௠ܹ௜௡ > Ͳ 

where ௠ܹ௜௡ < Ͳ 
And ܾܽݏሺ ௠ܹ௜௡ሻ >  ܹܮ

Finally ܹܮ + ௠ܹ௜௡ < Ͳ 
This situation is not possible, 
because, in this case, ܹܮ is 

always higher than ܾܽݏሺ ௠ܹ௜௡ሻ 

Resulting ߟ > Ͳ 

Situation 3 If ࢔࢏࢓ࢃ < � So 

௠ܹ௜௡ܹܮ + ௠ܹ௜௡ < Ͳ 

where ௠ܹ௜௡ < Ͳ 
And ࡭��ሺ࢔࢏࢓ࢃሻ <  ࢃ�

Finally ܹܮ + ௠ܹ௜௡ > Ͳ 

Resulting � < � 

Figure 3. Mathematical explanation for situations where ߟ < Ͳ or ߟ > Ͳ. 
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O leitor pode se perguntar: em que situações o Wmin < 0 ? De acordo com a Eq. 5, 

se Wmin < 0, então Δb < 0. Isto posto, a investigação concentra-se na situação em que Δb 

faz-se negativo. Lembrando que Δb (MJ/h) é obtido a partir dos valores de disponibilidade 

(b, MJ/kmol) de cada corrente de entrada e saída da coluna extrativa, cada corrente 

também terá valores para os termos envolvidos no cálculo de Δb: fluxo molar (n), entalpia 

específica (h), entropia (s). Assim, variou-se o teor de solvente e a temperatura de 

alimentação do azeótropo com o objetivo de verificar como os termos envolvidos no 

cálculo de Δb são modificados. Os resultados das análises de sensibilidade para o sistema 

acetona/metanol/DMSO estão apresentados nas Tabelas 3 e 4. Nesta análise, a 

temperatura de referência não foi modificada. 

A Tabela 3 indica que nem a entalpia específica e nem a entropia específica 

variam para as correntes de azeótropo, solvente e topo. Esse resultado é obvio pois as 

temperaturas dessas correntes não mudam (o fato de a especificação de topo ser uma 

restrição, impõe restrição também à temperatura). Já a entalpia e entropia específicas da 

corrente de base da coluna extrativa apresentam variação causada pela mudança na 

composição dessa corrente (à medida que o teor de solvente muda, a vazão de solvente 

muda, o que resulta em composições e temperaturas diferentes saindo pelo fundo da 

torre). Por outro lado, as vazões de solvente e de base da coluna variam 

significativamente, impactando os cálculos das entalpias e entropias totais de cada 

corrente. É importante lembrar que os termos da Eq. (4) são variáveis específicas. Neste 

caso, a disponibilidade específica terá variação significativa na corrente de base da coluna 

extrativa. Ao se considerar as vazões, a disponibilidade total das correntes de solvente e 

de base é que apresentam alteração. Esse resultado impacta significativamene no cálculo 

da variação de disponibilidade (trabalho mínimo). Portanto, o fator que mais influencia o 

cálculo de trabalho mínimo, e consequentemente a eficiência, é a vazão do solvente.  A 

Figura 4 apresenta os resultados obtidos para a variação de disponibilidade e eficiência 

termodinâmica na análise de sensibilidade do teor de solvente. O trabalho mínimo (ou o 

Δb) será negativo se a quantidade máxima de energia disponível para conversão em 

trabalho na entrada for maior que a quantidade disponível na saída. Os resultados 

confirmam a suposição inicial: quando η < 0, Δb < 0. 
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Figura 4. Valores de disponibilidade de entrada e saída, trabalho mínimo e eficiência 
para variações no teor de solvente do sistema acetona/metanol/DMSO.        

 

Para a análise de sensibilidade na temperatura de alimentação do azeótropo, a 

discussão é semelhante. A discussão desses resultados, também, pode ser estendida para 

o sistema acetona/metanol/água, visto que este apresentou comportamento semelhante 

para as variáveis discutidas. Esses resultados estão apresentados nas Tabelas 5 e 6. É 

curioso notar que para manter as mesmas especificações de produto, é necessário uma 

quantidade muito maior do solvente água quando comparado à quantidade do solvente 

DMSO.  
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Tabela 3. Análise de sensibilidade no teor de solvente para o sistema acetona/metanol/DMSO. 
Solvent 

content 

 ሺMJ/k�o�ሻ ࡻ��࡭ࢎ

 ሺMJ/k�o�ሻ ࢂ�ࡻࡿࢎ

 ሺMJ/k�o�ሻ ࡼࡻࢀࢎ

 ሺMJ/k�o�ሻ ࢀࡻ࡮ࢎ

 ሺMJ/k�o�Kሻ ࡻ��࡭�

 ሺMJ/k�o�Kሻ ࢂ�ࡻࡿ�

 ሺMJ/k�o�Kሻ ࡼࡻࢀ�

 ሺMJ/k�o�Kሻ ࢀࡻ࡮�

 ሺk�o�/hሻ ࡻ��࡭࢔

 ሺk�o�/hሻ ࢂ�ࡻࡿ࢔

 ሺk�o�/hሻ ࡼࡻࢀ࢔

 ሺk�o�/hሻ ࢀࡻ࡮࢔

0.35 -239.84 -200.015 -242.92 -209.01 -0.262 -0.338 -0.298 -0.266 540 344.68 271.08 613.59 

0.4 -239.84 -200.015 -242.92 -208.89 -0.262 -0.338 -0.298 -0.266 540 348.04 271.08 616.95 

0.45 -239.84 -200.015 -242.92 -207.94 -0.262 -0.338 -0.298 -0.267 540 374.49 271.08 643.40 

0.5 -239.84 -200.015 -242.92 -206.54 -0.262 -0.338 -0.298 -0.269 540 417.51 271.08 686.42 

0.55 -239.84 -200.02 -242.92 -204.92 -0.262 -0.338 -0.298 -0.270 540 473.05 271.08 741.96 

0.6 -239.84 -200.02 -242.92 -203.21 -0.262 -0.338 -0.298 -0.272 540 541.06 271.08 809.97 

 

Tabela 4. Análise de sensibilidade na temperatura de alimentação do azeótropo para o sistema acetona/metanol/DMSO. 

Temp (K) 
 ሺMJ/k�o�ሻ ࡻ��࡭ࢎ

 ሺMJ/k�o�ሻ ࢂ�ࡻࡿࢎ

 ሺMJ/k�o�ሻ ࡼࡻࢀࢎ

 ሺMJ/k�o�ሻ ࢀࡻ࡮ࢎ

 ሺMJ/k�o�Kሻ ࡻ��࡭�

 ሺMJ/k�o�Kሻ ࢂ�ࡻࡿ�

 ሺMJ/k�o�Kሻ ࡼࡻࢀ�

 ሺMJ/k�o�Kሻ ࢀࡻ࡮�

 ሺk�o�/hሻ ࡻ��࡭࢔

 ሺk�o�/hሻ ࢂ�ࡻࡿ࢔

 ሺk�o�/hሻ ࡼࡻࢀ࢔

 ሺk�o�/hሻ ࢀࡻ࡮࢔

300 -242.07 -200.015    -242.92 -206.68 -0.269 -0.338 -0.298 -0.268 540 413.04 271.08 681.95 

310 -240.97 -200.015 -242.92 -206.61 -0.266 -0.338 -0.298 -0.268 540 415.20 271.08 684.12 

315 -240.41 -200.015 -242.92 -206.58 -0.264 -0.338 -0.298 -0.268 540 416.32 271.08 685.23 

320 -239.84 -200.015 -242.92 -206.54 -0.262 -0.338 -0.298 -0.269 540 417.51 271.08 686.42 

325 -239.25 -200.015 -242.92 -206.5 -0.260 -0.338 -0.298 -0.269 540 418.82 271.08 687.73 

330 -238.653 -200.015 -242.92 -206.46 -0.259 -0.338 -0.298 -0.269 540 420.06 271.08 688.98 
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Tabela 5. Análise de sensibilidade no teor de solvente para o sistema acetona/metanol/água. 
Solvent 

content 

 ሺMJ/k�o�ሻ ࡻ��࡭ࢎ

 ሺMJ/k�o�ሻ ࢂ�ࡻࡿࢎ

 ሺMJ/k�o�ሻ ࡼࡻࢀࢎ

 ሺMJ/k�o�ሻ ࢀࡻ࡮ࢎ

 ሺMJ/k�o�Kሻ ࡻ��࡭�

 ሺMJ/k�o�Kሻ ࢂ�ࡻࡿ�

 ሺMJ/k�o�Kሻ ࡼࡻࢀ�

 ሺMJ/k�o�Kሻ ࢀࡻ࡮�

 ሺk�o�/hሻ ࡻ��࡭࢔

 ሺk�o�/hሻ ࢂ�ࡻࡿ࢔

 ሺk�o�/hሻ ࡼࡻࢀ࢔

 ሺk�o�/hሻ ࢀࡻ࡮࢔

0.5 -239.83 -284.15 -246.87 -270.91 -0.262 -0.157 -0.31 -0.161 540 1018.45 270.54 1287.88 

0.55 -239.83 -284.15 -246.92 -270.07 -0.262 -0.157 -0.31 -0.163 540 912.44 270.54 1181.95 

0.6 -239.83 -284.15 -246.98 -270.22 -0.262 -0.157 -0.31 -0.162 540 932.35 270.54 1201.85 

0.65 -239.83 -284.15 -247.03 -271.1 -0.262 -0.157 -0.309 -0.161 540 1049.98 270.54 1319.48 

0.7 -239.83 -284.15 -247.06 -272.49 -0.262 -0.157 -0.309 -0.158 540 1295.28 270.54 1564.8 

0.75 -239.83 -284.15 -247.07 -274.07 -0.262 -0.157 -0.309 -0.155 540 1719.47 270.54 1988.97 

 
Tabela 6. Análise de sensibilidade na temperatura de alimentação do azeótropo para o sistema acetona/metanol/água. 

Temp (K) 
 ሺMJ/k�o�ሻ ࡻ��࡭ࢎ

 ሺMJ/k�o�ሻ ࢂ�ࡻࡿࢎ

 ሺMJ/k�o�ሻ ࡼࡻࢀࢎ

 ሺMJ/k�o�ሻ ࢀࡻ࡮ࢎ

 ሺMJ/k�o�Kሻ ࡻ��࡭�

 ሺMJ/k�o�Kሻ ࢂ�ࡻࡿ�

 ሺMJ/k�o�Kሻ ࡼࡻࢀ�

 ሺMJ/k�o�Kሻ ࢀࡻ࡮�

 ሺk�o�/hሻ ࡻ��࡭࢔

 ሺk�o�/hሻ ࢂ�ࡻࡿ࢔

 ሺk�o�/hሻ ࡼࡻࢀ࢔

 ሺk�o�/hሻ ࢀࡻ࡮࢔

290 -243.13 -284.15 -242.92 -270.9 -0.273 -0.158 -0.297 -0.161 540 1016.90 270.54 1286.39 

300 -242.07 -284.15 -242.92 -270.89 -0.269 -0.158 -0.297 -0.161 540 1016.23 270.54 1285.76 

310 -240.97 -284.15 -242.92 -270.91 -0.266 -0.158 -0.297 -0.161 540 1018.52 270.54 1287.95 

315 -240.41 -284.15 -242.92 -270.91 -0.264 -0.158 -0.297 -0.161 540 1018.44 270.54 1287.81 

320 -239.84 -284.15 -242.92 -270.90 -0.262 -0.158 -0.297 -0.161 540 1018.01 270.54 1287.52 

325 -239.25 -284.15 -242.92 -270.91 -0.260 -0.158 -0.297 -0.161 540 1018.42 270.54 1287.89 
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Uma vez observados os comportamentos de entalpia, entropia e fluxo, o termo 

que pode influenciar a eficiência, e que ainda não foi discutido, é a temperatura de 

referência, T0. Essa temperatura representa a maior fonte de refrigerante associada ao 

processo sob investigação. Na Equação 3, o termo ሺͳ − 0்்�ሻ caracteriza a eficiência 

reversível do ciclo térmico do motor de Carnot, e representa a quantidade máxima de 

calor que pode ser convertido em trabalho se a temperatura for levada a um estado de 

referência, mostrando que o calor não pode ser transformado integralmente em trabalho, 

desde que esse calor esteja disponível a uma temperatura infinita. Logo, é de se esperar 

que com o aumento da temperatura de referência a eficiência do processo aumente, pois 

se torna mais próxima da temperatura de destilação.  

A Figura 5 apresenta o comportamento da eficiência para diferentes teores de 

solvente DMSO. Esse comportamento foi observado considerando diferentes 

temperaturas de referência. Como previsto, o aumento da temperatura de referência fez 

com que a eficiência da coluna de recuperação (b) também aumentasse; este 

comportamento também ocorreu para a eficiência global (c). Por outro lado, a coluna 

extrativa (a) apresentou um resultado inesperado: maiores temperaturas de referência 

resultaram em menores eficiências termodinâmicas.  

Os mesmos resultados foram encontrados para o sistema acetona/metanol/água, 

conforme apresenta a Figura 6. Para a coluna extrativa, o trabalho equivalente diminui 

com o aumento de T0, o que é esperado e justificado pelo termo ሺͳ − 0்்�ሻ, sendo um 

indicativo de que a eficiência desta coluna deveria aumentar, visto que, este é 

inversamente proporcional a eficiência. Mas o que acontece de diferente em relação aos 

outros resultados é que o trabalho mínimo, para a coluna extrativa, diminui com o 

aumento de T0 indicando que este tem mais influência no cálculo desta eficiência (ߟ =
௠ܹ௜௡/ ௘ܹ௤ ), uma vez que o mesmo é diretamente proporcional.  

Com essas análises é possível perceber que, matematicamente, os valores para 

eficiência de acordo com a 2ª lei, podem sim, assumir valores negativos. Por outro lado, 

é relevante entender como esses valores podem ser utilizados quando savings de energia 

são considerados, em outras palavras, qual a relação destas eficiências (e dos termos 

associado à ela) com a carga térmica do reboiler. Os resultados para o sistema 

acetona/metanol/água são mostrados nas Figuras 7 e 8. 
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(a) (b) 

 
(c) 

Figura 5. Eficiência termodinâmica x Teor de solvente para o sistema 
acetona/metanol/DMSO: (a) Coluna extrativa, (b) Coluna de recuperação, (c) 

Eficiência global. 
 

(a) (b) 

 
(c) 

Figura 6. Eficiência termodinâmica x Teor de solvente para o sistema 
acetona/metanol/água: (a) Coluna extrativa, (b) Coluna de recuperação, (c) Eficiência 

global. 
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As Figuras 7a, 7c e 7d indicam que a pouca influência da temperatura do azeótropo 

é irrelevante na eficiência, no trabalho perdido e carga térmica do refervedor. A Figura 

7b indica que o trabalho mínimo decresce com o aumento da temperatura do azeótropo, 

o que é esperado, tendo em vista que quanto maior a temperatura de alimentação, menos 

energia será necessária para realizar a separação, o que diminui o trabalho mínimo 

necessário para conduzi-la.  

No geral o que é nítido nas Figuras 7 e 8, diz respeito ao perfil obtido para o 

trabalho perdido ser expressivamente semelhante ao da carga térmica, indicando que no 

processo quanto menos trabalho for perdido, menor será o consumo de energia. Em 

contrapartida, era esperado que os perfis do trabalho perdido e da eficiência fossem 

contrários, uma vez que quanto menos trabalho é perdido em um processo, mais eficiente 

este se torna, mas essa ocorrência foi vista apenas na análise global para a variação do 

teor de solvente (Figura 8a). Tendo em vista que os valores de eficiência devem predizer 

a qualidade da energia que está sendo consumida e demonstrar a fração de exergia total 

de entrada que não é perdida, esse deveria ser um fator relevante na análise de economia 

de energia. Entretanto, quando o mesmo é comparado ao consumo de energia requerido 

pela carga térmica do refervedor, os dois fatores não são compatíveis. Esperava-se que 

em todos os casos a maior eficiência encontrada coincidisse com a menor carga térmica 

necessária, o que não ocorreu. Esse resultado indica que, em termos de consumo de 

energia, os valores de eficiência termodinâmica não são tão conclusivos quanto os 

resultados de trabalho perdido. Essa conclusão pode ser estendida para as situações onde ߟ > Ͳ.  

Para o sistema acetona/metanol/DMSO, os resultados encontrados foram 

semelhantes ao do sistema acetona/metanol/água, no que diz respeito a paridade de perfil 

entre o trabalho perdido e a carga térmica. Nesse sistema também foi possível verificar a 

semelhança entre os perfis de eficiência termodinâmica e o trabalho mínimo, 

possivelmente porque a variação do trabalho perdido foi baixa (e também a variação de 

fluxo de solvente), fazendo com que esse termo tenha menos influencia no cálculo da 

eficiência. Esses resultados são apresentados nas Figuras 9 e 10. 
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(a) (b) 

  
(c) (d) 

Figura 7. Análise de sensibilidade na temperatura de alimentação para o sistema 
Acetona/Metanol/Água: (a) Eficiência termodinâmica, (b) Trabalho mínimo, (c) 

Trabalho perdido, (d) Carga térmica do refervedor. 
 

  
(a) (b) 

  
(c) (d) 

Figura 8. Análise de sensibilidade no teor de solvente para o sistema 
Acetona/Metanol/Água: (a) Eficiência termodinâmica, (b) Trabalho mínimo, (c) 

Trabalho perdido, (d) Carga térmica do refervedor. 
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(a) (b) 

  
(c) (d) 

 
Figura 9. Análise de sensibilidade na temperatura de alimentação para o sistema 
Acetona/Metanol/DMSO: (a) Eficiência termodinâmica, (b) Trabalho mínimo, (c) 

Trabalho perdido, (d) Carga térmica do refervedor. 
 
 

  
(a) (b) 

  
(c) (d) 

Figura 10. Análise de sensibilidade no teor de solvente para o sistema 
Acetona/Metanol/DMSO: (a) Eficiência termodinâmica, (b) Trabalho mínimo, (c) 

Trabalho perdido, (d) Carga térmica do refervedor. 
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Por fim, o trabalho perdido foi comparado ao efeito remixing, visto que este 

critério também é um indicativo de ineficiências no processo, por ser fonte de 

irreversibilidades. Dessa forma, os gráficos exibindo a fração em mol do componente de 

volatilidade intermediária (metanol) em função da variação do teor de solvente estão 

sendo mostrados nas Figuras 11 e 12. Essas curvas são comparados à variação do trabalho 

perdido da coluna extrativa, uma vez que espera-se o ótimo onde o menor trabalho 

perdido seja equivalente ao menor efeito remixing. 

Em um primeiro momento, para a variação no teor de solvente do sistema 

Acetona/Metanol/DMSO existe uma equivalência quando a condição de menor efeito 

remixing coincide com o menor valor de trabalho perdido, ambos acontecem para um 

valor de teor de DMSO em 0.6. Mas quando observa-se a Figura 12, a qual mostra os 

resultados para o sistema Acetona/Metanol/Água a condição de menor efeito remixing 

ocorre para um teor de solvente de 0.8, já a condição que indica a menor perda de trabalho 

é para um teor de solvente de 0.7, onde valores acima desta quantidade de solvente voltam 

a ter um aumento da quantidade de trabalho perdido – resultando em aumento do consumo 

de energia. Isto pode ser explicado através do fluxo de solvente para cada sistema. Como 

comentado anteriormente, a quantidade de água necessária para alcançar a mesma 

separação é muito maior do que o necessário de DMSO. Para elevados teores de solvente, 

o aumento na quantidade de água é ainda mais significativo (mais que o dobro) do que o 

aumento na quantidade de DMSO. O aumento da vazão de solvente, inicialmente, 

provoca uma redução no trabalho perdido. Este resultado ocorre até certo ponto, pois, 

para elevados teores de solvente, o trabalho perdido volta a crescer. Neste caso, tem-se 

um comportamento não-monotônico entre trabalho perdido e vazão de solvente.  

Portanto, não pode ser generalizado a paridade entre o efeito remixing e a 

eficiência termodinâmica; em alguns casos ocorre a paridade, em outros não (elevados 

fluxos de solvente). Além disso, percebe-se que o trabalho perdido ainda é mais efetivo 

do que o efeito remixing.  
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Solvent 
content 

LW-
C1 

0.35 8580 

0.4 7603 

0.45 7118 

0.5 6859 

0.55 6687 

0.6 6547 
 

(a) (b) 
Figura 11. (a) Efeito remixing e (b) Trabalho perdido x Teor de solvente para o 

sistema Acetona/Metanol/DMSO. 
  

 

Solvent 
content 

LW-
C1 

0.5 16697 

0.55 13003 

0.6 11261 

0.65 10468 

0.7 10372 

0.75 10646 

0.8 11271 
 

(a) (b) 
Figura 12. (a) Efeito remixing e (b) Trabalho perdido x Teor de solvente para o 

sistema Acetona/Metanol/Água. 
 

5. CONCLUSION 

A análise termodinâmica, de acordo com a segunda lei, foi realizada e investigada 

para o processo de destilação extrativa. A utilização da mudança de teor de solvente como 

estratégia de estudo mostrou o quanto o aumento do fluxo de solvente contribui para o 

aumento nas irreversibilidades no processo, já a temperatura de alimentação não mostrou 

ser um parâmetro que altere significativamente termodinamicamente. E apesar do efeito 
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remixing mostrar uma forte relação com a carga térmica, isso só aconteceu até certo 

ponto, para elevados fluxos de solvente a ocorrência não continuou sendo a mesma. 

Também foi possível compreender que, matematicamente, quando a eficiência da 

Segunda Lei é calculada de acordo com a metodologia proposta por Seader e Henley 

(2011), para a coluna extrativa pode resultar em valores negativos. Além disso, a 

conclusão mais interessante deste trabalho está no indicativo de que o consumo de energia 

está relacionado ao trabalho perdido, e não à eficiência termodinâmica da Segunda Lei.  
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LISTA DE SÍMBOLOS 

Symbol Description Units ݊ Molar flow kmol/h ℎ Molar enthalpy MJ/kmol 
Q Flow of heat MJ/h 

Ws Shaft work MJ/h 
s Molar entropy MJ/kmol-K 
Ts Absolute temperature K ∆ ௜ܵ௥௥ Production of entropy MJ/h-K 

LW Lost work MJ/h 
b Availability function (or exergy) MJ/h 
T0 Reference temperature K 

Wmin Minimum work MJ/h 
Weq Equivalent work MJ/h ߟ Second-law efficiency - 

Abbreviations Description  
C1 Extractive column  
C2 Recovery column  
H Heat exchange  

DMSO Dimethyl sulfoxide  ܱܧܼܣ Azeotrope  ܱܸܵܮ Solvent  ܱܶܲ Top  ܱܶܤ Bottom  
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