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Resumo

Destilagdo € o mais importante processo de separacfo utilizado nas industrias quimicas.
Entretanto, o alto consumo energético ¢ uma das desvantagens deste processo. Neste sentido,
estudos sobre o aumento de eficiéncia sdo de fundamental importéancia e diversas técnicas tém sido
propostas na literatura com o intuito de diminuir ¢ consumo de energia. Uma das alternativas
consiste em mudar a configuragfo operacional da coluna de destilagio.

Para-destilagdo e Meta-destilagdo sdo duas destas diferentes configuragdes de operacio.
Na coluna de Para-destilagdo, a fase vapor ¢ dividida em duas partes iguais que percorrem
paralelamente a coluna mantendo contato, em estagios alternados, com um finico fluxo de liquido
descendente. Por outro lado, na Meta-destilag@o, o fluxo liquido € divido em duas correntes que
entram em contato com a unica fase vapor ascendente.

Neste trabalho, a operac¢io destas duas configuragdes alternativas de colunas de destilagio
foram estudadas. Programas computacionais foram desenvolvidos para simular a operacdo destas
colunas, sendo estimados valores de eficiéncia de Murphree para os estagios considerando efeitos
de arraste e choro. O dimensionamento dessas colunas também foi feito e seus valores
comparados aos da coluna de destilagio convencional. Métodos de calculo rigorosc destas
configura¢Ses de colunas de destilacéo e sistemas destilantes ndo-ideais foram utilizados.

Os resultados mostram que hi um aumento no niumero de estagios em ambas colunas
alternativas para promover ¢ mesmo grau de separacio obtido na coluna de destilagio.
Entretanto, a area de separagio necessaria nestes processos € bem menor que a do processo
convencional. A coluna de Para-destilacdo € mais baixa que a coluna de destilagdo convencional,
devido a disposi¢cio configuracional de seus estdgios. Como conseqiiéncia, a nova coluna
.apresenta uma redugdo da queda de pressdo por se¢do de vapor. Em operages sob vacuo,
constata-se que essa redugdio na queda de pressdo representa um aumento na volatilidade relativa
entre os componentes da mistura, facilitando a separaggo.

Os resuitados mostram que o excessivo aumento no tamanho da coluna de Meta-destilagio
ndo é compensado pela redugio na drea de separacio ou pelo aumento dos valores de eficiéncia.
Entretanto, a coluna de Para-destilagdo pode ser uma importante alternativa quando se tem como

objetivo economia de investimento ou redugiio de custos operacionais.



Abstract

Distillation is the most used separation process in many applications and, as we know, its
low thermodynamic efficiency is the main disadvantage. Studies to provide energy economy are
fundamental. In this sense, several techniques have been proposed in the literature to decrease the
energy consumption. One these ways 1s changing the operation configuration of the column.

Parastillation and Metastillation are two of these different configurations of operation. In
the first type, the vapour phase is divided into two equal parts at the bottom of the column and the
whole amount of the falling liquid is stage-by-stage, alternatively contacted with both part of the
vapour. In the Metastillation process, the falling liquid is separated into two equal parts at the top
of the column and contacted with the whole amount of the uprising vapour.

In this work, the operations of both alternative configuration were studied. Computational
programs were developed to simulated these columns operations. A rigorous methods were
developed to analyse the behaviour of non-ideal distillation systems. Murphree tray efficiency
considering entrainment and weeping effects was calculated and discussed.

The results show that the alternative processes require more stage numbers than
conventional distillation column to obtain the equal separation grades at the same operational
conditions. Another important observed parameter is the decrease in the tray separation area.

The Parastillation process shows a reduction in the height of the column due to its
geometric configuration. It was verified in this column that the pressure drop is smaller for each
vapour section than presented by conventional column. This effect is very important in vacuum
distillation columns because it produces higher average relative volatility improving separation
enrichment.

There is not compensation among the excessive height of Metastillation process and
smaller tray separation area or higher values of tray Murphree efficiency. However, the

Parastillation column is an important alternative to save material or operational costs.
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Capitulo 1 Introducio

1 - Introducdo

A separag¢do de produtos € uma parte essencial da grande maioria dos processos quimicos
industriais, ¢ a destilagio € a técnica de separagio mais largamente utilizada para separar
componentes de uma mistura que apresentam diferentes graus de volatihdade. Entretanto, o
consumo de energia neste tipo de operacdo € extremamente alto uma vez que sua eficiéncia
termodindmica é muitas vezes inferior a outros tipos de processos de separagdo. Por outro lado, a
destilagdo permite obter altas taxas de produtos e € essencialmente isto que a torna bastante

utilizada industrialmente.

Com a crise no setor energético na década de 70, alguns estudos se desenvolveram com a
finalidade de encontrar possiveis alternativas para garantir um aumento na eficiéncia dos processos

de destilagdo, e como conseqiiéncia reduzir seu consumo excessivo de energia.

Neste sentido foram propostas modificagdes estruturais nos projetos das colunas
convencionais buscando garantir maior contato entre as fases liquida e vapor, alcancando o
objetivo pré-disposto. Uma idéia desenvolvida no inicio dos anos 80, tinha como objetivo
construir uma coluna de destilagio que operasse com o fluxo de vapor dividido em duas correntes
ascendentes e paralelas, entrando em contato com um umnico fluxo descendente de liquido. Essa

idéia nomeada Para-destilacio, apresentou-se como uma alternativa para o processo de separacfo.

Segundo esse mesmo principio, também foi desenvolvida uma coluna na qual o fluxo de
liquido ¢ dividido em duas correntes no topo e desce, seguindo uma trajetéria de estagios
alternados, para contatar com um nico fluxo ascendente de vapor. Esse processo alternativo foi

denominado Meta-destilacdo.

O objetivo deste trabalho consiste em investigar as vantagens destas configuracdes
alternativas aplicadas a processos de separagio de misturas nfo ideais, avaliando seu impacto
quanto ao aumento de eficiéncia ou reducio do consumo de energia. Para isto, foram

desenvolvidos dois programas computacionais que simulam a operagdo das colunas, considerando
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efeitos de arraste e gotejamento encontrados na pratica. O projeto das colunas também €
elaborado com a finalidade de avaliar as diferencas basicas configuracionais entre 0s processos

alternativos e a destilagdo convencional.

No capitulo 2 s8o abordadas as referéncias sobre o assunto encontradas na literatura. De
modo breve, pretende-se mostrar como e porque surgiram as configura¢des alternativas de

colunas de destilagdo. Os estudos até entfo realizados também sdo discutidos.

No capitulo 3, alguns topicos essenciais relativos ao dimensionamento de colunas de
destilacdo sdo apresentados. Também sdo definidas correlagdes para o calculo dos valores de

eficiéncia de Murphree.

Para o desenvolvimento dos programas computacionais, sio necessarios algoritmos
estruturados que permitam converter a operagdo de uma coluna de destilagio em um sistema de

equagdes. Essas equagOes e o método aplicado para a sua resolugéo sdo definidos no capitulo 4.

Apos serem determinados os perfis de composicdo, vazdo e temperatura que caracterizam
os processos alternativos, as novas colunas foram dimensionadas e alguns aspectos
configuracionais tais como didmetro e altura das colunas puderam ser analisados. Os resultados e
analise comparativa efetuada em relagio a coluna de destilagio convencional sio discutidos no
capitulo 5. As conclusdes obtidas e sugestdes para os proximos trabalhos s3o apresentadas no

capitulo 6.
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2 - Revisdo Bibliografica

Destilagdo € um processo de separagdo que consiste na ebuligio preferencial dos
componentes volateis de uma mistura, separando-a em dois ou mais produtos de diferentes pontos
de ebuli¢do. Assim, quando uma mistura liquida composta de duas ou mais substincias volateis é
aquecida até o ponto de ebulicdo, o vapor produzido se enriquece gradativamente com o
componente mais volatil, enquanto que o liquido tem sua concentragio em relagio ao componente
menos volatil aumentada. Uma coluna de destilagiio € o equipamento destinado a promover o

intimo contato entre essas duas fases, ao longo de estagios ou recheios, permitindo a separagio.

Industrialmente, apesar de novos métodos de separagio estarem continuamente sendo
explorados, a destilagdo foi e continua sendo o principal processo de separagiio utilizado nas
mdustrias quimicas. A sua baixa eficiéncia termodinamica, que implica em um elevado consumo de
energia, € bastante conhecida. Segundo Frigyes (1997), o consumo de energia nos processos de
destilagdo representa cerca de 13% de toda a energia consumida pelos processos industriais do
Reino Unido. Nos Estados Unidos, apesar de dados atualizados nSo estarem disponiveis, os
processos de destilag@io totalizavam cerca de 3% de toda a energia consumida no pais na década
de 80. Portanto, ndc € de se admirar que esfor¢os tenham sido feitos, no sentido de desenvolver

novas tecnologias com o objetivo de reduzir esse consumo excessivo.

No iﬁicio, estes estudos ficaram restritos a alternativas que apresentavam baixo custo de
investimento, mas nem por isso pouco eficazes. A integracdo energética entre colunas e outros
equipamentos do processo foi uma dessas alternativas. Entretanto, numa segunda etapa foi dada
maior énfase a projetos envolvendo maiores investimentos que permitiam obter um significativo
aumento na eficiéncia de separagiio. Neste contexto, por exemplo, os antigos pratos com
borbulhadores deram lugar a modernas colunas estruturadas com recheios, capazes de garantir
melhor eficiéncia na separagio. Em uma linha de pesquisa paralela, porém seguindo esta mesma
tendéncia, foi proposto por Jenkins em 1981 um processo alternativo que consistia na modificagio

configuracional da coluna de destilagdo.
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Esta nova configuragio, denominada Para-destilacdo, propde a construgiio de uma coluna
de destilagio modificada que permita dividir o fluxo de vapor em duas ou mais correntes na sua
parte inferior. Esses fluxos irfio percorrer paralelamente os estagios da coluna de forma
ascendente, mantendo contato alternadamente com uma Gnica corrente liquida que desce até o
fundo da coluna. A figura 2.1 mostra uma simples representago desta idéia, e enfatiza a diferencga

em relag@o a coluna de destilagdo convencional.

Figura 2.1 — Representagio comparativa entre uma coluna de

destilagdo convencional (a) e a nova coluna da Para-destilagio (b)

A conseqiiéncia imediata deste novo processo é um aumento no niimero de estagios de
separagdo comparado ao mimero de estagios na coluna de destilacio convencional de mesma
altura, permitindo assim, maior contato entre as fases liquida e vapor. Uma vantagem adicional do
processo de Para-destilagdo consiste no fato de que a estrutura geomsétrica da coluna permite &
corrente liquida sempre fluir em uma mesma direcdo num determinado lado da coluna, que
conforme discutido a seguir, caracteriza-se um caso especial de arranjo de fluxos observado por

Lewis em 1936.
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Lewis foi o pioneiro no desenvolvimento de relages quantitativas para estimar a eficiéncia
de Murphree (Enxv) como funcdo da eficiéncia local (Eog). Ele definiu trés casos alternativos de
arranjo de fluxos, tendo como base a condicdo do lquido fluir sobre um prato na forma

empistonada (plug flow), ou seja, admitindo ndo haver mistura na diregfio horizontal.

O Caso 1 considera que o vapor entre os pratos encontra-se perfeitamente misturado, e
portanto, com composi¢do uniforme. O liquido escoa em pratos sucessivos seguindo dire¢des
alternadas. No Caso 11, o vapor nfio esta misturado entre os pratos, podendo existir gradientes de
concentracgdo. Por outro lado, o liquido flui em um arranjo diferenciado, mantendo sempre a
mesma direcdo de fluxo em pratos sucessivos na coluna. Finalmente, o Caso III possui a mesma
consideragdo do Caso 1, exceto por considerar que o vapor ndo se encontra perfeitamente
misturado, podendo apresentar tambem gradientes de concentragdo como no Caso . A figura 2.2

€ uma representacdo desses trés casos.
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Figura 2.2 — Representacdo dos trés casos de Lewis

O caso III € a caracterizagdo mais realistica de uma coluna de destilagio convencional.
Lewis mostrou que o caso II apresenta os maiores valores de eficiéncia de Murphree comparados

aos valores do caso I e do caso ITI, como conseqiiéncia de uma maior diferenca nos gradientes de
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concentragdo entre os estagios, possibilitando maior transferéncia de massa entre as fases liquida e

vapor.

Na pratica, so requeridos alguns esforgos espaciais para se ter um equipamento que
represente o caso 11 de Lewis em destilagdo. Uma configuragio geometrica espacial que permite
obter um comportamento proxime ao deste caso € a coluna conhecida como “circular flow tray”,

ou coluna de pratos circulares (Bolles, 1976).

A idéia do fluxo paralelo também € apresentada por Smith e Delnick {1975) como uma
alternativa para se obter um acréscimo na eficiéncia de separaco. Eles relatam o desenvolvimento
de um prato de fluxos paralelos pela Union Carbide, denominado “Linde parallel flow”, no qual a
corrente liqutda flui em diregdes opostas num prato circular separado por uma divisdo
intermediaria. Este tipo de prato também € conhecido como “horseshoe” por lembrar uma
ferradura. Embora mecanicamente mais complexo que um prato simpies, ele mostrou ser preferivel
no caso de dificeis separagbes a vacuo, onde a maxima eficiéncia dos estagios € essencial para se

encontrar a separaciio especificada.

Na coluna de Para-destilagio idealizada por Jenkins (1981) encontramos também,

naturalmente, a caracterizagdo do caso Il definido por Lewis.

Assim em 1984, Canfield construiu uma pequena coluna de Para-destilagdo de 6 estagios.
Operando sob condigdes de refluxo total com o sistema metanol-dgua, ele verificou que os valores
de eficiéncia de Murphree obtidos na coluna de Para-destilagio sfo maiores que os obtidos em
colunas convencionais. Esta verificagio foi realizada baseando-se em testes experimentais e na
simulacdo computacional ndo-rigorosa do processo. Ele concluiu que este aumento de eficiéncia
apresentado pela coluna de Para-destilacio deve-se basicamente a dois motivos. Primeiro, o maior
contato entre as fases liquida e vapor que ocorre neste tipo de coluna como consequéncia de sua
geometria, associado a diferenca no balango material produz maior enriquecimento na separagdo.
Este efeito ¢ conhecido como “Efeito Jenkins”. O segundo motivo € o fato do liquido manter
sempre a mesma diregdo de escoamento em um determinado lado da coluna, permitindo que essa

configuragdo aproxime-se do caso II definido por Lewis.
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Em 1987, Heucke desenvolveu um estudo baseado na representacio grafica do
comportamento operacional de uma coluna de Para-destilagio através de diagramas do tipo
McCabe-Thiele. Ele também propds a divisgo do fluxo de vapor em varias correntes (i) paralelas.
Analisando a separagfio de sistemas binarios, ele conclui que o aumento do nimero de estagios na

coluna alternativa é conseqiéncia direta da quantidade de correntes de vapor na coluna.

%Aumento do n° de estagios = ~l—--f (2.1)
i+

Os calculos realizados na coluna de Para-destilagcdo (i = 2) mostraram que esta conclusio
estava totalmente de acordo com as observagdes feitas por Canfield (1984), ou seja, eram
necessarios um acréscimo de 33% no nimero de estagios ideais na coluna de Para-destilacdo, para
garantir a mesma separagdo da coluna convencional. No entanto, observa-se que estes pratos
teriam aproximadamente a metade da area de um prato da coluna convencional devido a divisdo

do fluxo de vapor.

Heucke também idealizou uma configurag8o alternativa na qual propds a divisao do fluxo
de liquido em duas correntes na parte superior de uma coluna de destilagdo. Essas correntes
percorrendo a coluna em estagios alternados, mantém contato com o Unico fluxo de vapor
ascendente, e finalmente encontram-se no refervedor. Esta configuracio, contraria a idéia da Para-
destilagdo, seria mais tarde denominada Meta-destilagdo (Mizsey e colaboradores, 1993). A
representagio grafica deste processo apresentou como vantagem a necessidade de um numero
menor de estagios comparado aos da coluna de Para-destilagio, para prover um mesmo grau de
separacdo. A figura 2.3 € uma simples representacdo esquematica da idéia da divisio de fluxo

liquido em uma coluna..
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Figura 2.3 — Representac&o comparativa entre uma coluna de

destilagdo convencional (a) e a nova coluna de Meta-destilagio (b)

No inicio desta década, Meszaros ¢ Fonyo (1990) desenvolveram um modelo matematico
e um método iterativo para simular o processo de Para-destilacdo, cuja solugdo era baseada no
método de Wang e Henke. Eles analisaram o comportamento de alguns exemplos industriais de

separacdo envolvendo misturas ideais e operando sob condi¢des de refluxo parcial.

Nestas condigdes, eles observaram também um aumento do numero de estagios
necessarios na coluna de Para-destilagdo, porém com percentual de cerca de 40% a mais que na
destilacdo convencional. Por outro lado, devido ao arranjo geomeétrico desses estagios, a coluna
apresenta redugdo na sua altura e portanto, uma diminui¢8o significativa na queda de pressio,
observada em cada lado de corrente de vapor que percorre a coluna. Com relagdo aos valores de
eficiéncia de Murphree, eles constataram um fato bastante interessante. Os valores médios de
eficiéncia na coluna de Para-destilacdo mostraram-se bem inferiores aos valores médios obtidos na
coluna de destilacdo, contraniando a observagio feita por Canfield (1984). Verificou-se que na

realidade, as observacdes de Canfield eram verdadeiras somente para a condico de refluxo total.
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Lewis desenvolveu expressdes relacionando a eficiéncia de Murphree como uma fungio
direta da eficiéncia local (Eoc) e A (razio entre a inclinagdo da curva de equilibrio e a inclinagio

da linha de operagdo) para os trés casos, segundo:

Emyv = f(Eoc, V) (2.2)
onde:
-2
¥ (2.2a)

Por isso, operando sob refluxo total, a inchnac¢fio da curva operacional assume valor
unitério e portanto A acaba sendo igual a inclinagfo da curva de equilibrio. No caso de operagdes
sob refluxo parcial, a relagdo V/L ¢ alterada, e no caso especifico da coluna de Para-destilacio,
onde o fluxo de vapor ¢ dividido em duas partes, a razio A € também dividida ao meio,
justificando a reducdo nos valores de eficiéncia. Desta forma, Meszaros e¢ Fonyo (1990)
observaram apenas a influéncia do efeito Jenkins nos valores de eficiéncia de Murphree na coluna
de Para-destilagdo operando sob refluxo parcial. O acréscimo proporcionado pelo caso II de

Lewis nio pode ser observado sob outras condigbes operacionais que ndo o refluxo total.

Mizsey e colaboradores (1993) desenvolveram um modelo matematico para simular o
processo de Meta-destilagio, seguindo o mesmo raciocinio descrito por Meszaros ¢ Fonyo.
Analisando o comportamento de sistemas ideats, concluiram que o niimero de estagios necessarios
para efetuar uma determinada separagdo € ligeiramente superior ac convencional, entretanto
bastante inferior ac numero de estagios necessarios na coluna de Para-destilagio. Também
observaram que para um mesmo valor de eficiéncia local (Eog), os maiores valores de eficiéncia
de Murphree (Epv) sio encontrados neste tipo de configuracio e portanto, menor area de contato

€ requerida para efetuar a separacio.
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Diante do contexto apresentado, a proposta deste trabalho € desenvolver dois programas
computacionais para simular as configuragdes alternativas, Para-destilagio e Meta-destilagio,
empregando um modelo rigoroso para o calculo das colunas. A partir dai, propSe-se analisar e
comparar 0 comportamento de sistemas destilantes ideais ¢ nfio ideais, calculando e discutindo
aspectos geometricos relativos ao dimensionamento das colunas e valores de eficiéncia de

Murphree, considerando efeitos de arraste e gotejamento.
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3 - Aspectos Teoricos sobre Dimensionamento e Eficiéncia

3.1 Introducao

O propésito de um equipamento utilizado em uma operacio de contato gas/liquido
{especificamente neste caso, uma coluna de destilagfio) € promover um intimo contato entre as
duas fases fluidas, permitindo a difusdo interfacial de seus constituintes e levando & separagio
desejada. A taxa de transferéncia de massa € diretamente dependente da superficie interfacial de
exposigdo entre as fases e consequentemente influenciada pelo dimensionamento do equipamento.
Desta forma, a eficiéncia dos estigios, € portanto o niamero de estagios reais em uma coluna de

destilac@o € determinado pelo projeto mecinico e pelas condigdes operacionais.

Uma vez que o objetivo deste trabalho € o estudo de duas configuragdes alternativas de
uma coluna de destilag¢do, as quais envolvem variagdes no projeto e condigdes operacionais frente
a4 coluna convencional, torna-se necessario apresentar alguns fundamentos sobre o

dimensionamento do equipamento e determinacfo da eficiéncia.

3.2 Dimensionamento das colunas

Ao desenvolver um projeto de uma coluna de destilagio, busca-se determinar alguns
paridmetros geométricos que permitam garantir maior tempo de contato entre as fases liquida e
vapor, possibilitando que ocorra a transferéncia de massa entre elas. A superficie interfacial entre
as fases deve ser grande o suficiente para garantir o fendmeno e uma relativa turbuléncia € muitas
vezes requerida para obter altos coeficientes de transferéncia. Com o objetivo de promover um
tempo de contato longo, alguns pardmetros tais como: o didmetro da coluna, a area, a largura e
altura do vertedor, entre outros, devem ser bem calculados. Isto ira garantir que tenhamos sempre

uma camada de liguido sobre o prato, pronta para interagir com as bolhas de vapor que sio
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formadas nas perfuracGes. Assim, a medida que essas bolhas atravessam a massa liquida, temos o

contato desejado entre as fases.

3.2.1 - Dimensionamento basico de um prato

No projeto de uma coluna de destilagiio, apds a determinagio do nimero de estagios
tedricos necessarios e das condi¢des operacionais basicas, entre elas, as taxas de fluxo de liquido e
de vapor, parte-se para 0 projeto mecanico. Nesta etapa € feita uma avaliagio do didmetro da

coluna, do espagamento entre os pratos e do tracado detathado de cada prato.

A etapa inicial consiste na determinagdo do tipo de prato a ser utilizado na coluna. A
principal parte do prato é a chapa horizontal perfurada que ir& permitir a dispersdo da fase vapor
na fase liquida, caracterizando uma grande superficie interfacial para transferéncia de massa. Em
geral, pratos com borbulhadores sdo utilizados em aplicagbes especiais, para promover um intimo
contato entre as fases e evitar gotejamento. Entretanto, a maioria das colunas industriais operam
utilizando pratos perfurados ou valvulados, que apresentam vantagens sobre o prato com

borbuthadores, devido a sua simplicidade e economia de construgio.

Em nosso estudo, todo o dimensionamento das colunas convencional, Para-destilagdo e
Meta-destilacio € baseado em pratos perfurados, pois além de permitir alta capacidade de
operagdo ¢ eficiéncia, este tipo de prato apresenta em relagio a outros tipos, menor queda de

pressdo e baixo custo.

O espacgamento entre os estagios (T) também € outra varidvel importante e € usualmente
determinada com base na experiéncia de construgdo, manutenco e custo. Normalmente, utiliza-se
o espagamento padrio de 0,6096 m (24 polegadas) no dimensionamento das colunas de destilagdo
industriais, mas este ¢ um valor que pode vanar, principalmente quando a operagio apresenta

excessivo arraste de liquido.

O didmetro da coluna ¢ determinado a partir da area de seg@io transversal dos pratos,

calculada de acordo com as taxas de liquido e vapor. Entretanto, como essas taxas de fluxos
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variam de prato para prato ao longo da coluna, torna-se necessario especificar um valor médio do
didmetro para todos os pratos da coluna. Observa-se com freqiiéncia na se¢do de fundo da coluna,
logo abaixo ao ponto de alimentagdo no estado de liquido saturado, que a taxa de fluxo liquido ¢
bastante elevada e portanto, os didmetros tendem a ser maiores nesta parte da coluna. Segundo
Kister (1992), quando essa diferenca entre os didmetros da secio de fundo e de topo € inferior a
20%, define-se um UGnico dimetro para a coluna. Caso contrario, teremos didmetros diferentes

para as diferentes secgdes.

Os detathes de projeto do prato sdo também determinados para assegurar uma
consideravel retencio de liquido que garanta a operagio dentro dos limites especificados, evitando
a ocorréncia de problemas como gotejamento. A figura 3.1 apresenta um prato perfurado tipico e

suas respectivas dimensoes.
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Figura 3.1 — Dimensdes em um prato perfurado
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A partir dos fluxos volumétricos de liquido e vapor no prato, define-se um grupo
adimensional frequientemente utilizado em correlac@es hidrodindmicas, denominado pardmetro de

fluxo (Frv):

Fy = L @ (3.1

T Q Voo

O passo seguinte € a determinacéio da velocidade superficial do vapor, através de um prato
com determinado percentual de inundagdo. A determinacio da velocidade segue o método original
proposto por Souders and Brown (Kister, 1992). Entretanto, a correlagdo de Fair (1961) que
corrige a determinacfio da velocidade levando em consideragio os efeitos da tensdo superficial, ¢
adotada como padrdo pela indistria e recomendada por muitos projetistas. A velocidade ¢

determinada segundo;

P =0y ) °
U =C. - Pr"Pv | | O ] 32
it SB [ pv ] [0,020 ( )

A constante de inundag¢do ou constante de Souders e Brown (Csg) € uma fungio do
parametro de fluxo e do espacamento entre os pratos. Treybal (1980) apresenta correla¢Bes para

determinagdo da constante:

Cg = [a-loglg-)+ B (3.3)

onde:
a=0,0744 . T+0,01173 (3.32)
B =0,0304 . T +0,015 (3.3b)

E recomendado o projeto do prato considerando 80 a 85% de inundagio. Esta é uma

margem de seguranga do projeto, conhecida como fator de inundagfo (FF), e que é admitida com
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base na imprecisio de dados e correlagdes. Entretanto, Ogboja e Kuye {1990) mostram que este
valor pode variar entre 60 e 95% dependendo das condi¢Ges de operagdo. Com essas
consideragdes podemos determinar a area de seciio transversal por onde o liguido flui, mais
conhecida como area efetiva disponivel para o desarrastamento liquido-vapor. Esta area ¢ igual a

area de segfo transversal total do prato menos a area superior de um vertedor.

_ Qy
TR T (3.4)

Outro pardmetro a ser determinado € a largura do vertedor (W). Essa dimensdo € uma
fungio do didmetro e pode variar na faixa de 0,6.D, a 0,8.D,, sendo normalmente o valor mais
utitizado 0,7.D,. Com base neste valor tipico, Treybal (1980) relaciona a area de um vertedor (Ay)
como sendo 8,8% da area de secio transversal total do prato e com essas dimensdes, o vertedor

estara distanciado do centro do prato um comprimento I correspondente a:
1=0,3562D, (3.5)

O fluxo liquido quando chega ao prato, vindo do prato superior, ird atravessar uma

distincia (Z) equivalente ao dobro do comprimento L, até chegar ao vertedor de saida.

A area total de um prato (A,) e a area do vertedor (Aq) podem ser determinadas segundo:

A
A =t 3.6
‘0912 (3-6)
A, =0088A, (3.6a)

A partir dai, podemos determinar os didmetros dos pratos (D) e consequentemente o

didmetro da coluna, respeitadas as considera¢Ges anteriormente estabelecidas. A largura do
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vertedor (W) também pode ser determinada.
D, 2[4"*‘)05 (3.7
T
W =0,7.D, (3.7a)

A area ativa efetiva (A,) ou area de borbulhamento é determinada a partir da area total,
desconsiderando-se a area dos vertedores (tanto o de entrada, quanto o de saida) e a area relativa
ao suporte do prato e as zonas de distribuicdo. Essas duas 0ltimas regides sdo tipicamente

assumidas como sendo igual a 18% da area de se¢3o transversal total do prato.

Deste modo:

A, = 0,644 A, (3.8)

3.2.2 - Predicio de gotejamento

Quando se trabalha com pratos perfurados deve-se estar atento para o freqilente problema
de gotejamento que ocorre quando se opera abaixo das capacidades para as quais a coluna foi
projetada. Sob condi¢cbes de gotejamento, parte do liquido flu através do vertedor de saida
enquanto o restante desce através das perfuragdes, causando redugio na eficiéncia. Desta forma,
ao se projetar o prato perfurado, deve-se prever uma queda de pressdo substancial da fase vapor
que atue contra a tendéncia do gotejamento, mantendo o liquido sobre o prato. Torna-se portanto

necessario um apropriado dimensionamento das perfura¢Ges nos pratos.

Didmetros dos orificios {dy) variam da ordem de 3 a 12 milimetros (1/8” a % ) sendo

3/16 o valor mais comumente utilizado nos projetos convencionais. Entretanto, grandes orificios
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de 1 polegada também tém sido utilizados. Esse orificios sdo dispostos nas extremidades de
trifngulos equilateros e encontram-se distanciados um comprimento (p’) a partir do centro que
varia cerca de 2,5 a 5,0 vezes a medida de seu diimetro. O material mais utilizado na fabricagio
dos pratos € o ago inoxidavel, sendo normalmente sua espessura (e} inferior & metade do didmetro
do orificio. Em nosso estudo, procurou-se dimensionar as colunas com pratos de 1/12” (2,12 mm)
de espessura, perfurados com didmetros de 3/16” (4,76 mm), espacados por 2 polegada
(12,7mm). Definidas estas caracteristicas podemos encontrar a area relativa as perfuragGes,

segundo:

2z
A, = 0,907(95J ‘A, (3.9)

Com isto, podemos predizer a velocidade (Uy) com que o vapor atravessa os orificios;

U, =¥ (3.10)

Com base em dados experimentais, Treybal (1980) apresenta uma correlagio que permite
determinar a velocidade minima (U, mn) necessaria para que nio haja gotejamento. Esse valor €
comparado ao valor determinado da velocidade do vapor através das perfuragbes e podemos

concluir se a coluna esta ou ndo operando sob condigbes de gotejamento.

U, = (c-gJ T {Wsw} (210° -4, -4, J G11)
h min pv G'g'pv 'di, pv dh _\/3 ’(pl)S

onde: ﬁmi (3.11a)

(103 z}“’m
dh
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3.2.3 - Queda de pressio

A queda de pressio total (h,) através de um prato da coluna de destilagio é o somatdrio da
queda de pressdio através da unidade de dispersio (ha) e da queda de pressdo provocada pela
massa de liguido aerada (hy). A queda de pressdo total € medida em termos de milimetros de

liquido ou em unidades de pressdo como atm.
h;=hy + b (3.12)

A queda de press3o na umdade de dispersdo ¢ uma variagdo na pressdo causada em fungio
da passagem do fluxo de vapor através dos orificios do prato. As principais variaveis que afetam a
queda de pressdio na unidade de dispersdo sdo a area das perfuragdes e a razio entre a espessura

do prato e o didmetro dos orificios. Ela ¢ determinada segundo:

h,=K-Ps.u,? (3.13)

Py,

Para pratos perfurados, a correlagdo de Liebson (Ogboja e Kuye, 1990) para determinacio

da constante K € a mais recomendada;

(3.14)

onde

C, =0,6323-0,0255| — |+ 01495 e +0777| Au (3.142)
d d, ) A

h h a
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A queda de pressdo atraves do liquido aerado em pratos perfurados tem sido determinada
ao longo dos anos segundo a correlagdo de queda de pressdo apresentada por Fair (Kister, 1992).

Ela é uma fungdo direta da altura de liquido retido (h,):
h=B.h (3.15)

O fator de aeracéio [ é determinado graficamente a partir do fator da area ativa definido

por:

F.=U,.ps" (3.16)

Uma correlag@o mais recente apresentada por Bennett (1983) tem sido recomendada para

o calculo preciso da queda de pressdo atraves do liquido aerado. Ela € fundamentada na relagdo:

hi=h.+h, (3.17)

onde h, € a queda de pressio residual interpretada como a pressdo adicional requerida para
sobrepor as dificuldades impostas pela tensdio superficial quando as bolhas sio formadas nas
perfuragdes. Portanto, a queda de pressio residual ¢ fortemente influenciada pelo didmetro dos
orificios e pela tensdo superficial. Ogboja € Kuye (1990) apresentam a correlagfio para determinar

h,:

. 4T35c 5.18)

T p |: Gdh jlls
- (pL "pc)

A altura de liquido retido (h.), conforme podemos observar na figura 3.2, ¢ a carga de

liquido sobre o prato equivalente a altura do vertedor (h,), & altura de liquido sobre o vertedor

{hw) € a0 gradiente hidraulico (hy,), sendo determinada pela equago (3.19):
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he = hy + hgw + hp/2 (3.19)
: E i’igi‘.
— . |
el

Figura 3.2 — Altura de liquido claro h,

No projeto do prato, o vertedor muitas vezes possui uma medida de altura pré definida,
sendo 50,8 milimetros (2 polegadas) o valor mais utilizado. O gradiente hidraulico corresponde a
perda de pressdo devido as forgas de atrito impostas ao vapor para atravessar a camada de liquido
no prato. Se o gradiente € excessivo, a maior parte do vapor tende a passar proximo ao vertedor
de saida onde o nivel de liquido € baixo. Entretanto, o gradiente hidriulico € muito pequeno para
pratos perfurados ¢ usualmente ¢ omitido no calculo da queda de pressdo total. Assim, a altura

efetiva de liquido retido pode ser determinada por;

s

0.\
h, =¢,- hw+15,323c[¢1) (3.20)

e

sendo a constante: C=0,0327+0,0286 exp(-0,1378h_ ) (3.20a)



21

Capitulo 3 Aspectos Teoricos sobre Dimensionamento e Eficiéncia

A densidade da espuma ¢. € um parimetro importante na predi¢io da queda de pressio e

pode ser determinado a partir de:

6, =exp(~12,55C,, ") (3.21)

Finalmente, a partir dos resultados obtidos nas equagdes (3.18) e (3.20), podemos
determinar a queda de pressdio da massa liquida aerada e em seguida, com os valores da equagio

(3.13) determinar a queda de pressao total no prato definida pela equaggo {3.12).

3.3 Eficiéncia dos estagios

O prnmeiro passo quando se deseja descobrir quantos estagios s3o necessarios em uma
coluna de destilag8o, para efetuar uma desejada separagio, € a utilizagdo de um programa de
simula¢Zo computacional que permitird determinar parimetros operacionais tais como o0 nimeros
de estagios teoricos, a razdo de refluxo, a localizagio da alimentagio, etc. Depois de efetuado esse
estudo preliminar, normalmente se determina a eficiéncia global de uma secéo (E,) da coluna para

finalmente especificar o numero de estagios reais (Ng) necessarios, conforme:

N = (3.22)

Alguns simuladores ja consideram esta idéia de ntmero de pratos reais, e portanto, o
usudrio deve especificar os valores de eficiéncia para cada componente em cada estagio. A
determinacio da eficiéncia dos estagios em uma coluna esta intimamente ligada as condi¢bes
operacionais ¢ ao dimensionamento da coluna, revelando o sucesso da operaciio, uma vez que

expressa numericamente 0 processo de transferéncia de massa.

Varias definicbes de eficiéncia sd3o possiveis, entretanto a definicio de eficiéncia

apresentada por Murphree (1925) € a mais convenientemente utilizada na pratica. Como veremos,
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sua determinagdo consiste numa seqiiéncia de interpretacfes do fendmeno de transferéncia de
massa. Inicialmente, o numero de unidades de transferéncia da fase liquida (Ny) e da fase vapor
(Ng) sdo estimados a partir de propriedades fisicas. Entio, com um procedimento de 4 etapas,

pode-se estimar os valores de eficiéncia para uma se¢do:

17 etapa: determinagdo do mimero de unidades globais de transferéncia;
_ 2% etapa: determinagdo da eficiéncia local ou pontual;
_ 3% etapa: predigdo da eficiéncia do prato;

_ 4% etapa; calculo da eficiéncia da segdo.

A seguir, veremos alguns fundamentos tedricos para a determinacéo da eficiéncia.

3.3.1 - Definicoes de unidades de transferéncia

Na destilagdo, como em toda operagdo de separagdo que envolve o fenbmeno de
transferéncia de massa, as fases liquida e vapor devem ser mantidas em contato para permitir a
transferéncia de soluto de uma fase & outra. A taxa de difusio dentro de cada fase € dependente do
gradiente de concentragio existente entre elas. Ao mesmo tempo, esse gradiente de concentragio

é indicativo do afastarmento em relagio ao equilibrio entre as fases.

Uma vez estabelecido o equilibrio entre as fases, o gradiente de concentragdo e portanto, a
taxa de difusdo devem cair a zero. Entdo, quando se estabelece um desvio em relacdo ao
equilibrio, iremos notar a existéncia de forgas motrizes que proporcionam a difusdo de soluto,

permitindo uma determinagio quantitativa das taxas de difusdo.

Baseando-se na interpretagio da Teoria de Dois Filmes ou Teoria das Duas Resisténcias,
quando se tem um componente da fase vapor difundindo-se na fase liquida, deve haver um
gradiente de concentragio na dire¢do da transferéncia de massa dentro de cada fase. Isto €

mostrado graficamente na figura 3.3, em termos da distncia entre as fases, onde a se¢io em
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contato € representada por dois filmes estagnados de espessura J, e 8;. A concentragdo de soluto
no seio da fase gasosa € y e reduz para y; na interface. No liquido, a concentrag@io cai de x; na
interface, para x no seio da fase liquida. As concentragGes y e x nfio sio valores em equilibrio, pois

do contrario a difusio nio ocorrera.

Assumindo que somente resisténcias difusionais estdo residindo nos fluidos e que ndo ha
resisténcia a transferéncia de massa através da interface, temos como consegiiéncia que os valores

de concentragdo y; € X; estardo em equilibrio.

Fase vapor Fase liguida

JOR——

(f)?\ ‘3 }

1 pi
(y S e
. .
i Interface (x)
By | 8x '

Figura 3.3 — O conceito da teoria de dois filmes

Notamos na figura 3.3 que os dois filmes estagnados oferecem, cada qual em separado,
resisténecia ao transporte de soluto de uma fase em direcdo 4 outra. O soluto deve vencer a
resisténcia a sua movimentagio em ambas as fases para que ocorra a separagio, uma vez que de

acordo com a teoria, a interface ndo oferece resisténcia ao transporte de soluto.

Portanto, ao considerarmos a existéncia do equilibrio termodindmico na interface e
supondo valida a Teoria das Duas Resisténcias, nfo fica dificil estabelecer a contimudade do fluxo
de soluto na fronteira das fases. A taxa de transferéncia de massa por unidade de area (N/S) ¢
expressa pelas equagOes da taxa em regime permanente, em fungfo da concentragdo molar na fase

liquida e da pressdo parcial do soluto na fase vapor.

N/S=Koc (P - pc) = Koo (CL.~C") = ke (pi—ps) = k (CL.—C) (3.23)
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Como a area interfacial {S) nfo pode ser satisfatoriamente estimada, o coeficiente de
transferéncia de massa ¢ combinado com o termo de area (a) que expressa a area interfacial por

unidade de volume de acumulo de liquido e vapor. Assim, os coeficientes k;.a ou kg.a sio
relacionados diretamente com os conceitos de unidades de transferéncia.

Em um prato de uma coluna de destilagio podemos definir um elemento diferencial de area

de secio transversal A e altura dz conforme o esquema da figura 3.4. Portanto, em termos

diferenciais e levando-se em consideragdo o termo de area a, a equacio (3.23) torna-se:

dN=Koc.a(y -y)PAdz = Kora(x-x)pLAdz =

= Kkga(yi—-y)PAdz = kp.aa(zx—-3)pL Adz

(3.24)

LA GrA
x+dx  y+dy ,
+ Area A
s !
v
LaA  GmA
x Yy

Figura 3.4 — Correntes de fluido em um elemento diferencial
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Assumindo que ha transferéncia de massa equimolar entre as fases, temos:
dN = GphAdy = L,Adx (3.25)
Combinando as equagdes (3.24) e (3.25) para a fase vapor, tem-se:
d K,.aPdz
&Y s (3.26)

Yy —Y G,

Assumindo que (Kog a P/G,) € constante, integra-se a equacgio (3.26) para obter a

equagio que define o niimero de unidades globais de transferéncia da fase vapor:

Noo =] &y Rocale (3.27)
y -y G

n

De modo analogo para as outras unidades de transferéncia:

dx K, ap, z
NOL:_[XMX‘: OLL = (3.28)
Ne=| dy _koaPz (3.29)
< :
Y, ¥ Gm

N, = dx _k,ap,z (3.30)
X—X
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3.3.2 - Tempo de contato

Quando se pretende determinar a taxa de transferéncia de massa de um processo, uma
variavel de fundamental importdncia € o tempo de contato entre as fases. Esta varidvel &
facilmente determinada a partir da fase liquida e portanto, na equagfo (3.30) para uma unidade de

transferéncia da fase liquida Ny, , o termo (py. z /L.,) representa o tempo de contato.

t, :‘if‘: (3.31a)
e da mesma forma, tg € o tempo de residéncia do vapor, expresso por:

te = Z—z {3.31b)
Com o conceito de tempo de contato, as equagdes (3.29) e (3.30) ficam resumidas:

Ne=kgatg (3.32a)

NL=kpat, (3.32b)

3.3.3 - Aditividade de resisténcias

Como vimos, no estudo da transferéncia de massa temos quatro coeficientes de
transferéncia, um global e um individual para cada fase. Estes coeficientes revelam de forma

implicita, o grau de resisténcia a transferéncia imposto por cada fase. A determinagio experimental
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desses coeficientes individuais ndo € trivial, e portanto uma das maneiras para estima-los, consiste
na realizagio de experimentos nos quais € estabelecido operacionalmente que a resisténcia
oferecida ao transporte de soluto de uma das fases venha a ser desprezavel em rela¢io a outra.
Como consegiiéncia, os coeficientes globais de transferéncia de massa sio alternativas para

determinar o fluxe de matéria.

Pela figura 3.5, assumimos que no comportamento real de um prato de uma coluna de
destilagiio, a composicdo y na fase vapor esta em equilibrio com a composi¢io x no seio da fase
liquida que deixa o prato, estando na temperatura de ponto de bolha. Qutra considera¢do possivel
é que o liquido que deixa o prato com x_ esta em equilibrio com o vapor de composigio y em seu

ponto de orvalho. Desta forma:

y -y =mx—-x) (3.33)
pois: y = mx+b (3.33a)
y = m.x +b (3.33b)

Figura 3.5 — Composi¢des em equilibrio
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A forga motriz que proporciona a difusio também pode ser representada por:

Y-y = -y + FH-y) = m(x-x) (3.34)

Assumindo que na interface também temos o equilibrio:

Y -y = m(x-x) (3.35)

pois: yi=mx+b (3.35a)

Portanto, a equagio (3.34) i)ode ser escrita nos termos diferenciais da equacido (3.24):

dN __mdN  aN B m dN (3.36)
KocaPAdz k,ap, Adz k,aPAdz Kgap, Adz '

ou em termos de conceito de resisténcia 4 transferéncia de massa:

1 _ 1 ... P _ m P (3.37)
Kog a kga kpapg Kova pr

ou ainda, em termos de unidades de transferéncia:

Pz _ Pz +sz _ mPz (3.38)
NG, N,.L, Now L,

m
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= Teihd S *“ (3.39)

Definindo A como a razio de inclinagdo da curva de equilibrio (m) pela inclinagio da linha

de operagio (Ly/Gw). € substituindo em (3.39):

A= = (3.40)

S S (3.41)

3.3.4 - Eficiéncia em um prato

Um modelo esquematico de um prato com vertedor em uma coluna de destilagio ¢
mostrado na figura 3.6. Este modelo considera que as correntes de entrada e de saida de vapor
estio bem misturadas e com COmMpOSICAO Yug € ¥, respectivamente. A composi¢io do liquido varia
entre X,.; € X, para as correntes que entram e deixam o prato. Essas correntes de liguido estdo
bem misturadas € com composigdes constantes e uniformes na entrada e na saida, mas néo

necessariamente isto acontece no liquido sobre o prato.

Se o vapor ascendente que estiver deixando o prato se encontra em equilibrio com o
liquido de composi¢do X,, que flui pelo vertedor de saida, este € dito um estagio teérico, ou prato
ideal. Isto significa que a separacdo definida para aquele estdgio foi completada 100%, pois o

liquido sobre prato encontra-se totalmente misturado e com composi¢io uniforme x,.
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Xn+1

Estagio n+1

Figura 3.6 - Representagio esquematica de um estagio real (a), um estagio ideal para

defini¢do de Exyv (b) e um estagio ideal para definigdo de Epg, {¢)

A eficiéncia global para um prato definida por Murphree, relaciona o comportamento de
um prato real com o de um prato ideal. Utilizando a nomenclatura da figura 3.6 e assumindo que
os fluxos molares s@o constantes ao longo da coluna, podemos definir duas efici€ncias para cada

estagio ou prato. As defimc¢des de Murphree séo:

a) Eficiéncia global de Murphree com relacio a fase vapor (Eav) para um componente i:

EW- — yn,i _ynml,i (342)

! y‘ﬂni — ¥

onde ¥ .; ¢ a fragdo molar do componente i na fase vapor que esta em equilibrio com o

liquido de composi¢io x, que deixa o prato.
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b) Eficiéncia global de Murphree com relagio a fase liquida (Eyg) para um componente i:
o " Xpoy
EML,i = et : (3.43)
Xni—X

n+Li

onde x .; é a fracio molar do componente i na fase liquida em equilibrio com o vapor de

composig¢ao y, que deixa o prato.

Assumindo a existéncia de uma relagio linear de equilibrio na faixa de composi¢io de um

estagio, as duas eficiéncia podem ser relacionadas segundo:

1 1
x(ﬂ_lj - (E;:..l} G.44)

Desta forma, as eficiéncias de Murphree para as fases liquida e vapor sempre serdo valores
diferentes uma da outra, tormando-se possivel obter dois valores de eficiéncia para cada prato,
descrevendo um mesmo processc. Exceto para o caso de A assunr valor unitério, ou seja, quando

a linha de operaczo for paralela a linha de equilibrio, teremos Eny 1gual a Eng..

Tradicionalmente, tem-se empregado na literatura a definicdo de eficiéncia de Murphree
para a fase vapor. Segundo Standart (1965) sob o ponto de vista computacional, Exyv € mais
recomendada se os célculos prato a prato forem feitos a partir da base em diregdo ao topo da

coluna.
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3.3.5 - Eficiéncia local

A efici€éncia local ¢ definida de modo semelhante & eficiéncia do prato. Desta forma, a

eficiéncia local de Murphree para a fase vapor € definida conforme:

Eoc :[ y‘n LN ] (3.45)
y B Ynf] local

onde y , € a composi¢io do vapor em equilibrio com o liquido em um ponto n no prato. A
eficiéncia local expressa a razdo de mudanga da composigfio no ponto para a mudanga que deveria

ocorrer em um estagio tedrico.

A diferenga fundamental entre Eoc € Env estd na primeira parcela do denominador: no
caso da eficiéncia local Eoc, ela representa a concentragdo molar do componente i na fase vapor
em equilibrio com o liquido no ponto considerado, enquanto que a eficiéncia do prato trata-se da

fracio molar do componente i na fase vapor em equilibrio com o liquido que deixa o prato.

Para se determinar de uma maneira pratica a eficiéncia local é necessario assumir que o
liquido sobre o prato se encontra completamente misturado na direcio vertical. Esta consideragio
¢ muito boa e facilmente verificada. De acordo com o modelo apresentado na figura 3.7, o vapor
borbulha através de uma camada de liquido com composigio x, entre os valores de composiggo do
liquido que entra e deixa o prato, X,1 € X, . O vapor que entra na camada de liguido tem
cOmposigdo ¥n.1, €Nquanto que o vapor que deixa o estagio tem composi¢do y, . Assumindo que o
vapor ira atravessar verticalmente e de forma ascendente, sem se misturar (escoamento pistdo),
podemos considerar y constante, uma vez que a composicio X ndo ird variar na diregdo vertical.

Portanto, integrando a equagio (3.26):

(3.46)
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assumindo que (Ko a P/Gy) € constante:
- P
m{:{_yaJ _ _KoeaPz (.47)
y - yn—i Gm
Rearranjando a equagéo (3.47) teremos:
- K,;aP
1- [my‘: a1 ) = exp(w o6 ZJ (3.48)
Y ~¥Yuu Gm
Xa+] l
“““““ ST
.. 2
—t
——“"it““t\
Y
Yol b xa

Figura 3.7 -~ Modelo de um prato para determinagdo da

eficiéncia local em termos de vapor

De acordo com as defini¢des apresentadas nas equagdes (3.27) e (3.45) podemos obter

valores para a eficiéncia local a partir de valores de unidades de transferéncia global, segundo:

Eoe = 1-exp(-Ngyg) (3.49)
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Como a composigio de vapor em um ponto qualquer jamais pode exceder a composigio
de equilibrio, a eficiéncia local sempre sera menor que a unidade. Se houver um gradiente de

concentracdo sobre o prato, a eficiéncia local ir4 variar de ponto para ponto.

Para a predigdo da eficiéncia local, recomenda-se a utilizagio do procedimento
desenvolvido por Chan e Fair (1984). Valores de Ng e Ny na equagéo (3.41) sdo obtidos a partir
das equagOes (3.32a) e (3.32b). Para tanto, eles desenvolveram uma correlagio para a

determinagio de kg a , baseada na teoria da penetragdo de Higbie e em dados experimentais.

19,1D,"*(1030FF - 867FF )
k.a = 5 (3.50)

C

O tempo de residéncia para a fase gasosa ¢ totalmente dependente da velocidade
superficial do vapor na area ativa. Portanto, quanto mais rapido o vapor fluir através da area

perfurada, menor sera o tempo de contato entre as fases, conforme:

¢ =g n 3.51)
12, U,

Para estimar kg a, Chan e Fair (1984) recomendam a correlacdo de Foss e Gerster. O fator
F,. é denominado fator da 4rea ativa e pode ser determinado a partir da equacdo (3.16),

representando uma fungfo direta da velocidade.
kya = (049F,, + 0,17)-(6000DL°") (3.52)

O tempo de residéncia da fase liquida ¢ inversamente proporcional a taxa de fluxo, sendo
este um dos fatores de controle para se ter uma boa eficiéncia no prato, uma vez que altas taxas
ndo proporcionam tempo suficiente para o contato entre as fases, possibilitando reduzida

transferéncia de massa.
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O tempo de contato pode ser determinado segundo:
h A
= (3.53)

t, = —~<*
0,0267 GPM

3.3.6 - Predicio da Eficiéncia de Murphree para um prato

Uma vez determinada a eficiéncia local em fun¢@o da unidade de transferéncia global da
fase vapor, a etapa seguinte consiste na determinagdo da eficiéncia de Murphree para o prato.
Muitas vezes, nas definigdes desta eficiéncia, as fases sdo consideradas perfeitamente misturadas,
mas também elas podem ndo se encontrar nestas condigdes. Assim, modelos que levam em
consideracio as condigdes de misturas do vapor e do liquido sfo necessarios para converter a

eficiéncia local em eficiéncia do prato.

O modelo mais simples € aquele que considera o liquido estando perfeitamente misturado

sobre o prato. Neste caso a composico liquida € uniforme e igual a x, , portanto:

Lewis(1936) ao definir as relagbes quantitativas entre eficiéncia local e eficiéncia de
Murphree, adotou o modelo que considera a fase liquida fluindo segundo o modo empistonado
(plug flow). Os casos de Lewis possibilitam obter os maximos valores permitidos para eficiéncia
do prato. Na pratica, os valores de Env s@o menores devido a presenca de ndo-uniformidades de

mistura das fases.
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Como no caso I, o vapor é assumido estando perfeitamente misturado, a eficiéncia de

Murphree ¢ determinada segundo:

EMCV Caso 1 = exp(kliec)ml (355)

No caso I, o liquido sempre flui em uma mesma diregio em pratos sucessivos e o vapor,
ao contrario do caso I, ndo se encontra perfeitamente misturado, podendo apresentar gradientes
de concentragdo caracteristicos. Lewis observou que devido a natureza do contato contracorrente

ser maior para esse modelo, os valores de eficiéncia de Murphree sio os maiores encontrados:

E, = — 3.56
MV Case II ?\.“"l ( )
1 1
onde: A = [ + ] ina (3.56a)
E,, a-1

Nesta ultima equacio, a ¢ definido como a razio de similaridade da concentracio.

O caso I € a representagdo que mais se aproxima do comportamento de uma coluna de
destilagdo, pois considera que ndc hd mistura perfeita do vapor entre os estagios. Como
conseqiiéncia, apresenta os menores valores de Eny dentre os trés casos considerados por Lewis.

A equacgio que determina a eficiéncia para este caso é:

E S (3.5T)
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e estd sujeita as seguintes condigdes:

5 N B 2 0,5 3 B
sea<l A= (21 E“‘j) c:os{z—(1 ) (a HE"“)} (3.57a)
Eoe (1”“‘1~) a(Z"EOG)
P _(1—E ) I
sea>l A= | ”(2 —2 o) cosh*{li—(a- )(a_1+E°G)} (3.57b)
E.¢ (OL —1) CL(ZMEOG)

Os valores de eficiéncia de Murphree encontrados na pratica s3o bastante inferiores aos
determinados pelas equacdes apresentadas. Isto ocorre devido a uma série de efeitos
caracteristicos de cada tipo de escoamento. Dentre estes, destacam-se o grau de mistura da fase
liquida sobre o prato, as ndo uniformidades do fluxo liquido e do fluxo de vapor entre os pratos,
além de problemas de arraste e gotejamento. Portanto, alguns modelos matematicos para a
predigao de eficiéncia de Murphree levando em consideragdo estes efeitos foram desenvolvidos ao

longo das ultimas décadas.

O principal modelo para este tipo de predigio continua sendo o modelo AIChE
desenvolvido em 1958. Ele permite considerar a existéncia de um certo grau de mistura da fase
liquida sobre o prato, aproximando-se mais realisticamente dos casos praticos encontrados e
suprindo a deficiéncia das relagdes até entfio apresentadas por Lewis. Este modelo foi
criteriosamente examinado e sofreu algumas alteragSes, entretanto ndo deixou de ser a principal

base para o desenvolvimento de correlagdes para predigéo de eficiéncia.

O desenvolvimento do modelo AIChE baseia-se no caso 1 apresentado por Lewis.
Portanto, o fluxo de vapor € assumido como perfeitamente misturado entre os pratos, mas ao
contrario do escoamento empistonado da fase liquida, € considerada uma porcentagem de mistura

no fluxo liquido, determinada a partir de um coeficiente de difusdo turbilhonar.
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Chan e Fair (1984) apresentaram uma versdo modificada deste modelo que permite obter
bons resultados comparados aos valores de um extenso banco de dados. O modelo fornece Emy

como fungio da eficiéncia local Eog segundo:

EMV _ 1—exp[—(3z+?t2]) . expn — 1 - (3.58)
o¢ n+ e n
(n+Pe){l+ ; } n[1+%n+Pe)
onde:
Pe 472 Eq
= 2| 14 e 2E ] 3.58
n=- { L } (3.58a)

O grupo adimensional Pe ¢ conhecido como numero de Peclet para a fase liquida e

expressa o grau de mistura do liquido sobre o prato:

Pe=— % (3.59)
144D t,
A difusividade turbilhonar ¢ determinada pela correlagdo de Barker e Self’
D, = 0,013U0," +0,025h, - 0,061 (3.60)

A equacgdo (3.58) fornece uma relagio entre Euyv e Eog para o caso I de Lewis
considerando qualquer grau de mistura da fase liquida. Quando o liquido se encontra

perfeitamente misturado sobre ¢ prato, ou seja, a composi¢do x, € uniforme desde o vertedor de
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entrada até o de saida, Pe =0, e a equagdo (3.58) fica simplificada a Eyv = Eog . Por outro lado,
se nio ha mistura da fase liquida sobre o prato (escoamento empistonado), Pe = ¢ ¢ a equagfo

(3.58) fica idéntica a equagdo (3.55) definida para o caso I de Lews.

Solugdes analiticas equivalentes a equacio (3.58) para o caso I, nfio podem ser obtidas
para os casos II e III de Lewis com mistura parcial de liquido. Entretanto, solugdes numericas s&o
apresentadas por Diener (1967) e Lockett (1986). Uma aproximagio bastante utilizada para o
calculo de Env a partir de quaisquer valores de Pe, A e Eog , € baseada na variacdo similar da
eficiéncia de Murphree com Pe para os trés casos de Lewis. Assim, por exemplo, para determinar
a eficiéncia Epv para o caso II de Lewis considerando quaisquer valores de Pe, A e Eog , 2

seguinte equagio € usada:

[Emf . Caso I _EOG:I
}- s e (3.61)

Exvv cwon = Eoc T Env coon —Eos
Pe qualquer Po=w

As equagbes (3.55) e (3.56) permitem determinar Enyv para o caso 1 e caso I
respectivamente, considerando Pe = « . A equagd3o (3.58) possibilita o célculo de Emv para

qualquer grau de mistura liquida, portanto qualquer Pe .

Consideragtes semelhantes sfo feitas para a determinagfo de eficiéncia de Murphree para

o caso I1f de Lewis admitindo qualquer grau de mistura.

Apesar dos bons resultados apresentados pelos modelos até aqui considerados, eles ndo
incluem em seu desenvolvimento nenhum termo que considere os efeitos de arraste sobre o prato.
O arraste resuita em um reciclo de parte do liquido de um prato para o prato superior ¢ acaba
diminuindo significativamente a forga motriz de transferéncia de massa, resultando portanto na
queda de eficiéncia da separagiio. Procurando levar em consideragdo as conseqiiencias deste
efeito, e baseando-se nas correlagdes e principios idealizados por Lewis, Lockett e colaboradores

(1983) desenvolveram correlagdes modificadas para a determinacio de Emv sob condigdes de
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arraste para os casos II e III, considerando Pe = oc . O fator e € a relagdo entre a taxa de fluxo

liquido arrastado (Eg) e a taxa de fluxo liquido (L).

Para o caso II, demostra-se que:

EMV:,CasoH - C;:J_—: (362)
onde oy é determinado segundo:
\ = (ao—l-f-EOG){(l-%eo)Enaa _e_a} 3.629)
Eoc a, —1 &
Para o caso 111, temos:
E," oo = 2071 3.63)
aMy Casolll — }L-—-}_ ( .
onde: se A <1, ay é determinado segundo:
A\ I [(Bz - (;Z)A]O‘5
r=2a,(1+ ea)(w) tan™ (3.63a)
B’ -C’ 204 (2-Epe )0~ (a, —1+Eyq ) (B - C)
e se A > 1, segue a equaciio abaixo para sua determinacgio:
o3 ¢t -B2)aAl”
A= 2a,(1+ eo)("mg“é“—z) tanh™ {( ) ] (3.63b)
C'-B 2000 (2-Ego )0~ (0, —1+Ey (B~ C)
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As variaveis A, B, C e D nas equagBes acima sio determinadas segundo:

A=a, —(1-Ey)

B=oq, [EOG + 20 (2 Em)}
A’O

(3.63¢)

€y

e
C= aoz[Eoc + 1"0_) +?L_Z(1 - EQG)

D=a,Eqy —!—;—0(050 ~1+Eqq)
[t}

Para determinar a taxa de fluxo liquido arrastado (E,) em pratos perfurados, a correlagio
de Fair (1961) é popularmente utilizada. A determinacdo da porcentagem de arraste € fungio do
pardmetro de fluxo Frv e do fator de inundagio FF. Lockett (1986) recomenda a utilizagio da
correlacdo de Hunt para a predigdo da taxa de fluxo liquido arrastado (E;). Conforme pode-se
observar, o arraste € influenciado diretamente pela velocidade do vapor, e por outro lado, € uma

fungio inversa do espag¢amento entre os pratos:

E, =G 775105 22107 U, (3.64)
0 G T-~h,

A altura da dispersdo liquido-vapor (hy) corresponde a relagio entre a queda de pressdo

residual e a densidade da espumna:

h, =—¢ —r (3.65)
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Analisando de forma criteriosa os modelos apresentados para a estimativa de Epy para 0s
estagios de uma coluna de destilagdo, conclui-se que bons valores de eficiéncia de Murphree
podem ser preditos, levando em considerag@o os efeitos reais que ocorrem na pratica para este
tipo de separagdo. A figura 3.8 apresenta um diagrama de blocos simplificado dos passos adotados
na estimativa de valores de eficiéncia de Murphree para os estagios das colunas aiternativas de

destilagdo.

Unidades de
transferéncia do
filme pasoso

Unidades de
transferéncia do
filme liquido
No - eq{3.32a)

No ~ eq(3.32b)

i
Umidades de tranferéncia globais
Neoe - eg(3.41)
i ‘
Eficiéncia local - Eoc
eq (3.49)
I
¥
Eficiéncia de Murphree
- x Modelo de Lewis
Eficiéncia de Murphree {escoamento pistdo)
com correcio de arraste
Modelo de Lewis Casol - eq(3.35
{(escoamento pisido) .
Eficiéncia de Murphree
Caso I1/ Caso III Modelo AIChE
eq (3.62}/eq(3.63) (grau de mistura)
Casol - eq(3.5%)
‘

Eficiéncia de Murphree (grau de mistura)
Casoll / Caso III - eq (3.61)

Figura 3.8 - Esquema simplificado para a determinagfo de eficiéncia de Murphree
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Para uma analise comparativa da influéncia das novas configuragbes nos valores de
eficiéncia, buscou-se também predizer valores de Emv para a coluna convenctonal. Neste caso, ao
considerarmos que em uma coluna de destilagdo real, a existéncia de gradientes de concentragdo
na fase vapor entre os estagios € possivel de ocorrer, o caso Il definido por Lewis ¢ escolhido
para representar este processo. Desta forma procura-se corrigir os valores de eficiéncia estimados,

levando em considerac¢do a presencga dessas nido uniformidades de fluxo.

A estimativa dos valores de eficiéncia nos estigios da coluna de Para-destilag@o € baseada
nas equagdes para o caso Il apresentado por Lewis, enquanto que na coluna de Meta-destilagio
sdo validas as correlagBes que consideram também o caso III, de forma andloga & coluna

convencional.

Genericamente, ao utilizar-se a equagio (3.61) para estimar valores de eficiéncia de um
estagio que apresenta certo grau de mistura liquida (Pe qualquer), procura-se ndo somente corrigir
a influéncia da nio uniformidade do fluxo, como também a influéncia do arraste, ao considerarmos
as equagdes (3.62) e (3.63), para estimar os valores de eficiéncia de Murphree para o caso II ou

caso HI segundo o modelo empistonado (Pe = o).

Cabe ressaltar que os modelos utilizados na predi¢do de eficiéncia sdo bastante adequados
para sistemas compostos de hidrocarbonetos, e quando utilizadas para outros tipos de sistemas
como o0s nio-ideais, podem fornecer valores de Eny um pouco superiores aos encontrados na
pratica. Entretanto, para os objetivos deste trabalho, cuja proposta ¢ verificar o comportamento da
variacio de eficiéncia dos processos alternativos frente a destilagio convencional, eles se mostram

adequados.
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4 - Modelagem matematica

4.1 Introducao

O célculo preciso de uma coluna de destilagio requer a determinagio rigorosa da
temperatura, das vazdes ¢ composigdes das correntes de liquido e vapor, bem como a taxa de
transferéncia de calor em cada estagio. Isto pode ser determinado através da solugio de equages
de balango material, balango energético e relagdes de equilibrio termodindmico definidas para cada
estagio na coluna. Todo o calculo € baseado no equilibrio liquido-vapor, pois a diferenca entre as
composi¢des em equilibrio ira permitir a transferéncia de massa. Os efeitos térmicos devem ser
considerados, pois a vaporizagdo ¢ a condensagio envolvem os calores latentes de vaporizagio

dos componentes da mistura, bem como influenciam diretamente no equilibrio liquido-vapor.

Naphtali e Sandholm (1971) propuseram um método rigoroso para o calculo de colunas de
destilagdo. Neste método, as relagBes de equilibrio e as equagdes de balango de massa e energia
sdo agrupadas, estagio a estigio, e em seguida sdo linearizadas. O conjunto de equagdes
resultantes apresenta a estrutura de uma matriz tnidiagonal, permitindo a solugdo do sistema de

forma simples.

Este método apresenta como vantagens, o fato de considerar de forma rigorosa a presencga
de solugtes ndo-ideais e valores de eficiéncia de Murphree para todos os estagios. Além disto, ¢
bastante flexivel pois permite considerar qualquer nimero de alimentagGes e retiradas laterais ao
longo da coluna, especificando as condigdes do condensador e refervedor. A convergéncia do

método € rapida a medida que a solugdo Otima se aproxima.

Tendo em vista as vantagens do método de Naphtali-Sandholm, foi desenvolvido um
programa computacional para simular a operagio de uma coluna de Para-destilagfo, baseado no
programa apresentado por Fredenslund e colaboradores (1977) para o calculo da coluna de
destilagdo convencional. Um segundo programa também foi desenvolvido com a finalidade de

estudar a coluna de Meta-destilagio. Os programas permitem nio somente determinar as
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distribuigio de fluxo e composicdo ao longo das colunas, mas também efetuar o calculo do

dimensionamento e a predigdo de valores de eficiéncia para todos os estagios das colunas.

Estes programas requerem que alguns parametros sejam especificados:

i

namero total de estagios;

- eficiéncia de Murphree para cada estagio;

- pressdo de operago da coluna, mantida constante;

- razio de refluxo;

- vazdo molar de destilado;

- localizagfo de estagios em que existe alimentacdes e retiradas laterais;
- composi¢do, vazio molar e temperatura das alimentagdes;

- vazdo molar e condi¢des de fase dos produtos nas retiradas laterais.

Ap6s determinadas as condigdes basicas operacionais, o calculo iterativo prossegue até
que se obtenha os melhores resultados da operagdo dos processos. A seguir sdo apresentados os
sistemas de equagbes que representam as colunas de Para-destilacio e Meta-destilacio e o

algoritmo matematico utilizado na resolug@io desses sistemas.

4.2 O sistema de equacoes da coluna de Para-destilacio

Como discutido, a coluna de Para-destilagdo propde a divisdo do fluxo de vapor em duas
correntes no fundo da coluna que irdo manter contato com o fluxo liquido descendente. A figura
4.1 mostra esquematicamente a configuragio de uma coluna de Para-destilagdo, onde o refervedor

e o condensador parcial sdo considerados como sendo os estagios 1 e N, respectivamente.
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O método de Naphtali-Sandholm leva em consideragio que além de destilado e produto de
fundo, podem ser feitas retiradas laterais de produtos. Isso torna-se bastante importante quando se
estuda separagdes de sistemas multicomponentes onde ocorrem consideraveis variagbes nas
composi¢des ao longo da coluna. Embora na figura 4.1 esteja representada apenas uma
alimentacdo, guando se estuda colunas complexas é possivel a extensdo do método para

considerar mais de um ponto de alimentagdo.

Destilado

Alimentacio

n EErEa

n—z R

Figura 4.1 — Representagdo de uma coluna de Para-destilacdo
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Em destaque na figura 4.2 temos a representacio de um estagio arbitrario n, incluindo a

presenca da alimentacio e de retiradas laterais de liquido e vapor.

L n+1 V n

la+1. Von.i

h n+1 Hn
Fq ~ l T ' SnY
fni T : SBL
hf » Lln V n-2

1mi YV 2,1

hn H n-2

Figura 4.2 — Estagio arbitrario n de uma coluna de Para-destilagio

As equacdes de balango material, energetico e relagdes de equilibrio sédo escritas para cada
estagio da coluna seguindo a nomenclatura apresentada. As variaveis envolvidas nas equagdes sdo:
a vazdo molar de cada componente na fase vapor (v) e na fase liquida (I) e a temperatura (T).
Exceto para os estagios 1 e N, respectivamente refervedor e condensador, e para os estagios 2 € 3,
onde algumas relagdes sdo especiais, para os demais estagios as equagdes relacionam variaveis dos
pratos n, n+1 e n-2. Para os estagios 2 e N, as equagdes relacionam ainda as varidveis dos estagios

n-1.

Em nossa representacdo consideraremos N estagios em uma coluna ¢ M componentes na
mistura. O conjunto de relagdes independentes estabelecido para um determinado estagio n €
denominado de fungSes discrepéancias e sera denotado por Di(n,i), onde k representa o tipo de

funcdo e i o tipo de componente considerado.
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4.2.1 - Balango material

As equagdes de balango de massa por componente geram as fungdes discrepancias Dy(n,i),
as quais sdo representadas a seguir. Elas sdo relagOes entre as vazdes molares totais da fase liquida
e fase vapor, vazdes molares da alimentagio e retiradas laterais ¢ as vazdes molares de um
componente i nas diferentes fases. As vazOes molares de um componente i para a fase liquida e

fase vapor sdo escritas em fungéo da fragdo molar do liquido e do vapor:

ln,i = Ln .Xn,i (41a)
Vai = Vo ¥ (4.1b)

{a) Estagios n = 4.5,.. ,N-1

s sV
Dl(n,i) - (I“}" Ijn J.In,i "f""(}“}” ‘;,, ]'vn,i =y — Va2 ‘“fu,i =0 (4.2)
(b} Estagion=2
s, s, ) Vis

Dy = {1+-—~L22 }-llj +[I+VLZJ-V2’i -1, ——2-—w-f2’i =0 (4.3)

(¢) Estagion=3

L Y
) S. 4
D, :(wslj }-;S)E +[1+ > }-vﬁ 1, -, =0 (4.4)
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(d) Estagio n = 1 (refervedor)

s’ S,”
D, = (Hf‘mj-lm +[1+~{7— vy =l -f,; =0
1 1

{e) Estagio n = N (condensador parcial)

S S’
Dyxsyy = G”‘” L-N ]‘lm "{1‘*‘ ‘,r: ]‘Vx,i _(Vle,s +VN—2.i)ng,i =0

N N

Essas equagdes constituem um total de N.M equacdes de balango material.

422 — Relacoes de equilibrio

49

(4.5)

(4.6)

Conforme visto anteriormente, um estagio ideal € aquele no qual o liquido e vapor sio

misturados por um tempo suficiente, de modo que as fases que deixam o estagio estejam em

equilibrio termodindmico. Geralmente, um estagio ideal ndo pode ser obtido na pratica, sendo

necessaria a consideragio da eficiéncia do prato nos calculos de uma coluna. A eficiéncia do prato

ira representar o grau de aproximagdo do equilibrio alcangado em um estagio real e a expressio

freqiientemente utilizada ¢ a da eficiéncia de Murphree definida pela equacio (3.42).

Assumindo que y ,; estd em equilibrio com a composigio x,; que deixa o prato, segundo

uma relacéo linear;

Yo =K  -X

ni n.i

“.7)
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Para a coluna de Para-destilagiio, pode-se escrever a equagéo (3.42) conforme:

E — Yoi  Yooas

MV n,1
KoXpi— Ya-2i

1 e,

(4.8)

onde X .; € conhecido como a razfio de equilibrio.

A partir das equagdes (4.1a) e (4.1b) podemos rearranjar a equagéo (4.8) para fornecer as

funcbes discrepancias D-(n,i) em termos dos fluxos molares dos componentes. Assim:

(a) Estagios n=4.5,...,N-1

ln,i Vn
Dz(n,i) = Eny i Kai Vo L = Vai +(1MEMV n,i)' Vo2’ v =0 (4.9)

e n

(b) Estagion =2

i, A%
92(2,i) = Euy 2 'Kz.i -V, f”“ — Vi +(1_EMV 2,;)"’1,5 ‘%’2_ =0 (4.10)
2 i
{c) Estagion=3
. VY,
D, = Evvs K Vs = - Vs +(1_Em’ 31)' vy — =20 (4.11)
S Ty,
(d) Estagio n = 1 (refervedor)
L
Dz(z,i) = Eyy 1 'K:.i -V, L— AT 0 (4.12)
1
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(e) Estagio n = N (condensador parcial)

Dy = Euv i Kui - Vx- S Vi t
N {4.13)

v,
1= Eppy xs ) (Vs = Vigogy ) - s
( MYV :-.,;) ( N-1i N"z") (Vs +VNAZ)

As relagBes de equilibrio constituem um total de N.M equagdes independentes, e suas
aplicagbes requerem a estimativa da razfio de equilibrio ¢ da eficiéncia de Murphree do prato.
Neste trabalho, iremos assumir que as eficiéncias de Murphree do prato para todos os
componentes sdo idénticas a um valor médio de Enyv determinado conforme o diagrama de blocos
apresentado na figura 3.8, considerando o coluna de Para-destilagio como a representagio para o
Caso 11 de Lewis. Para o estagio n = 1, ou seja para o refervedor, a eficiéncia sera igual ao valor

unitario.

A condig¢do de equilibrio de fases, pode ser determinada por:

, (T.P.x)- 0. (Ty- P (T
K .= MEX :]:Yi( P-%) ¢! SR (414)

X ¢;(T.P.y;)-P

n.i

O coeficiente de fugacidade (¢;) pode ser determinado a partir de uma equacgio de estado
para gases, entretanto para baixos valores de pressdes como 1 atm, uma boa suposi¢io € assumir
valores unitarios para esse coeficiente. Para a determina¢do do coeficiente de atividade (y;) foi
utilizado o método UNIQUAC e para a predigdo da pressdo de vapor dos componentes puros
utilizou-se a equagdo de Antoine. Mais adiante sZo definidos alguns sistemas estudados e os

respectivos parametros utilizados na determinagdo desses coeficientes.
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4.2.3 — Balango energético

As equagSes de balanco de energia, por sua vez, geram as func¢Ges discrepancias Ds(n):

(a) Estagios n =4.,5,.. N-1

SnL S“v
Dy = |1+ 72— by +| 12— |- H, -H,, ~h,, —hg, =0 (4.15)

i n

(b) Estagion=2

st S’ H
Dm)m[H——I:——-J-hz+(1+VL]-H2——2‘——h3—hf2:O (4.16)

2 2

(c) Estagion=3

3

L v
D3(3)=[1+Sﬁ)h3+[l+s‘; ]-H3—%—h4—hf3m0 (4.17)

3

As equagdes de balanco de energia no refervedor e no condensador deveriam ser utilizadas
para gerar as fungOes discrepancias Dig, e Dspvy respectivamente, caso o calor fornecido ao
refervedor (Qgr) e o calor removido no condensador {(Qc¢) fossem variaveis especificadas. Como
neste trabatho, tanto o calor removido quanto o calor adicionado sdo variaveis a serem

determinadas, portanto, as fungdes discrepancia D, e Dy sdo dadas por:

M
D, =31, -L =0 (4.18)
=1

onde:

N M N .
L= S,V mé(sf +8,%) (4.182)
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M
Dy = Zlm —Ly=0 (4.19)
i=i

onde: L =R-Vg (4.19a)

As equacgdes de balango de energia totalizam N-2 equagdes, sendo utilizadas 2 equagdes
correspondentes ao balango material global para totalizar as N equagOes restantes. As equagdes de
balanco de energia no refervedor e condensador sfo utilizadas para determinar a quantidade de

calor adicionada e removida no processo. Tais equagdes sdo representadas a seguir:

S," S,
QR=[1+WI~:1—J-III+[1+ “7 }.H,—hz—hq (4.20)

1 1

St Sy’
Q. :{Hf‘—-)hN —(H ‘; }'HN—!_HN—I_!_HN—Z +hry (4.21)

A aplicagido das equagdes de balango de energia requer o conhecimento das entalpias
molares totais das fases liquida e vapor de entrada e saida de cada estigio. Para a fase liquida, a
entalpia molar total em um estagio (h,) € o0 somatdrio da entalpia molar total de uma mistura ideal

(h,) e da entalpia molar excesso (h,"). A entalpia molar total da mistura ideal ¢ definida por:
M
h,"=>1,"-h,’ (4.22)
i=1

onde a entalpia molar do liquido puro (h,,") é determinada a partir da capacidade calorifica

a pressdo constante do liquido puro (Cp" ;), conforme a equagio (4.22a). A temperatura de
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referéncia (T,) ¢ admutida como sendo a temperatura de ebuligio do componente mais volatil na

mistura.

h,'=C," ,-(T-T,) (4.22a)

i

Para a fase vapor, a entalpia molar total de um estagio (H,) compreende a entalpia molar
total da mistura ideal (H,") € a entalpia molar excesso (H,"). Como em operagdes a pressio
atmosférica, a fase vapor ¢ admitida como sendo uma mistura ideal, a entalpia molar excesso €

nula e portanto a entalpia molar total fica sendo:
M
Hn = Zyz 'Hn,i (423)
i=1

onde a entalpia molar do componente i puro na fase vapor (H,;) é uma fungdo da
capacidade calorifica a pressio constante do vapor puro (Cp' ;) e da entalpia de vaporizagio do

componente i puro (AH,.p) na temperatura de referéncia {T,).

H, =AH,, +C," (T-T,) (4.232)

4.2 4 — Resolucio do sistema de equacoes

As equagdes de balango de massa para cada componente, as equagdes de balanco de
energia e as relagdes de equilibrio constituem um total de (2M+1).N equagdes algébricas ndo-
lineares. Destas equagBes, N.M sdo de balango material, N.M sdo relagdes de equilibrio e as N
restantes equagGes sdo de balango energético. Elas sdo agrupadas em um sistema de equagdes cuja
solugdo envolve a determinagfio de valores para as (2ZM+1).N variaveis, equivalentes a todas as

vazdes molares nas fases liquida e vapor e as temperaturas em todos os estagios da coluna. Desta
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forma em cada estagio N da coluna teremos M valores de vazdo molar da fase liquida, M valores

de vazio molar da fase vapor e um valor de temperatura.

A solucdo do sistema de equagdes € realizada através da aplicagido do método de Newton-
Raphson generalizado, conforme proposto por Naphtali-Sandholm (1971) e apresentada no
Apéndice 1.

A matriz Jacobiana da coluna de Para-destilagfo, formada pelas derivadas parciais de todas
as fungdes em relaciio a todas as varidveis de um determinado estagio, € diferente da matriz

tridiagonal de uma coluna de destilacio convencional.

Como sabemos, as fungdes em um estagio n na coluna de Para-destilacio envolvem
somente as variaveis dos estagios n-2 (estagio inferior), n € n+1 (estagio superior). Portanto, as
derivadas parciais das fungdes desse estagio em relagio as variaveis de todos os demais estagios,
exceto estes trés, sdo nulas, Somente para os estagios 2 e N, sfo considerados também derivadas
parciais das fungdes em relaco as variaveis do estagio n-1. Portanto, a matriz Jacobiana para a

coluna de Para-destilagdo pode ser escrita conforme a equagio (4.24):

"B,] IC1 o0 0 0 0 0 0 0
[E.] [B,] [C,] 0 0 0 0 0 0
(A,] 0 [B)] [C,] O 0 0 0
0 [A]] ¢ [B,]IC,] O 0
: : 2
Jo (4.24)
0 ) {A N-7Z } 0 {Brsvz ] EC N2 ] 0
0 0 0 [A..] 0 [Byl [Cyl
00 0 . 0 0 [A] [Ey] [B] ]
d[D_] d[D,] d[D_] d[D,]
: — n — n — n E — n
onde I Bl Sl BT e

sio sub-matrizes da matriz Jacobiana.
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A solucgdio do sistema de equagdes algébricas na coluna de Para-destilagiio, que envolve a

decomposi¢io da matriz Jacobiana em fatores LU, também € apresentada no Apéndice L

Para iniciar o calculo iterativo para a determinagio das varidveis em cada estagio, ¢
necessario a estimativa de um valor imcial para os fluxos de liquido (I) e vapor (v) e para a
temperatura (T). Em virtude da convergéncia do método de Newton-Rapson depender destes
valores iniciais atribuido as variaveis, eles sio determinados a partir de um simples balango
material na coluna, em func¢fo das vazdes molares totais, da razio de refluxo e da fracio molar de

vapor presente na alimentagao (£):

¥V, = Dest
Ly =Dest-R

V,=L,-S8 -8/ +F -L,

V 4
v, :'Ei““"sg +&,F,

V, o
V,=—L-SY 4L E, (4:23)

=]

V = Vm»~2 _S; +§mFm

L

~
L, :[ (F, —SiL—Sf)]—Dest
i=1

Ln :Ln+1 _S:; +(1_én)Fn
sendo que neste caso: n=234 N1 e m=456, . N-1
A partir dos valores dos fluxos molares totais de liquido e vapor para cada estagio n, ¢

possivel calcular os valores iniciais de fluxos molares para cada componente, seguindo a

composi¢do da alimentagao:
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N
Z fn &
I, =% -L, (4.26a)

v =SV, (4.26b)

sendo que: n=1273,. . N estagios

i=1,2,3,..., M componentes

A estimativa da temperatura em um estdgio n qualquer é fungio da temperatura de topo ¢

da temperatura de fundo da coluna:

T, =TB + ("N;i)('r'r - TB) (4.27)

Os valores dessas temperaturas no topo e fundo sdo aproximados, sendo a temperatura do
fundo considerada préxima a de ebuligio do componente mais pesado enquanto que a temperatura

do topo ¢ especificada de acordo com a temperatura de ebuligdo do componente mais volatil na

mistura.

Para garantir a convergéncia do método, os valores da diferenga das vaniaveis (Al Av e

AT) sdo mantidos iguais ou menores a um valor maximo preestabelecido.
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Assim,
AT, = Thax
Al € Lipax (4.28)
AVn‘i .....<u Vmax

onde sfo assumidos os valores maximos:

Lonax = (i fn‘ij-R (4.29)
\

Como a resolucgio do sistema de equagdes algébricas lineares € iterativo, deve-se definir
um critério de parada para finalizar o célculo. Este critério é baseado no valor do residuo (o)

determinado apos cada calculo iterativo:

{(2M+1)N

G = Z(AX* ¥ {4.30)

A solugdo final, ou seja, a convergéncia do método € alcangada quando o valor do residuo
for igual ou inferior a um valor estabelecido. No caso de uma coluna com alimentacio de até 10°

kmol/h, esse valor é da ordem de 107,
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4.3 O sistema de equacdes da coluna de Meta-destilacio

A coluna de Meta-destilagio permite a divisio do fluxo liquido em duas correntes
no topo da coluna. Essas correntes & medida que descem na coluna, mantém contato em estigios
alternados com um umico fluxo vapor. A figura 4.3 apresenta uma representagio esquematica
desta coluna, onde o refervedor e o condensador parcial sdo considerados como 0s estagios 1 e N,

respectivamente.

N Destilado
N-1

N-2 v

— 11+
Alimentacio
n+1
€<
Alimentacio

Figura 4.3 ~ Representacio de uma coluna de Meta-destilagio
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A presenga de multiplas alimentagbes e retiradas laterais também ¢ considerada no
desenvolvimento das equagdes, sendo que em destaque na figura 4.4 esta representado um estagio

arbitrario n, caracterizando estas consideragdes.

L n+2 Voo
Tnvzi v on,i
ho+z Hn
Fu l T SnY
]
faoi SHL
hf = Lln VTn-l
ln,i V n-1,1
han H -1

Figura 4.4 — Estagio arbitrario n de uma coluna de Meta-destilago

Uma condi¢do operacional freqiientemente encontrada na prética, consiste no fato da
corrente de alimentagdo estar quase sempre na fase liquida. Assim, torna-se necessario a
disposicdo equivalente das correntes de alimentagcdo ao longo da coluna de Meta-destilagdo,

permitindo uma distribuiciio de carga homogénea nos estagios.

De modo analogo a coluna de Para-destilagio, as equagSes de balango material, energético
e relagdes de equilibrio sdo escritas para cada estigio em fungdo da temperatura e das vazdes
molares das fases liquida e vapor. Na coluna de Meta-destilagio, a maioria dos estdgios
relacionam variaveis dos pratos n+2, n e n-1. A exceglo ocorre nos estagios 1, N-2, N-1 e N,
onde equagdes especiais sdo apresentadas. Para os estagios 1 € N-1, as equagdes relacionam

também variaveis dos estagios n+1.

Considerando a existéncia de N estagios na coluna de Meta-destilagdo ¢ M componentes
na mistura que alimenta a coluna, podemos escrever o conjunto de relagdes independentes para

cada estagio, ou seja, as fungdes discrepéncias Di(n,1).
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4.3.1 — Balanco material

De modo analogo ao desenvolvido anteriormente para a coluna de Para-destilagdo, as
equacbes de balango de massa por componente dio origem as fungbes discrepancias Di(n,i),

representadas a seguir, e constituem um total de N.M equacdes.

(a) Estagiosn= 2734, . N-3

s,” s’
Dl(n.i) = []+ Ln }‘in,i +[1+ v J Vo _xn+2,i — Vo '"fn,i =0 (4-31)

n

(b) Estagio n=N-1

Sxi S’ s
Dl(Nw},i) = [1"*” }j_l J']Nwl,i “*”[1 ”*‘““"P‘“:L“)' Vaoi ™ Ve ""“”g""“‘f.-\m,i =0 (4.32)

N-1 N-1

(c) Estagio n=N-2

SN-zL Sw_zv L
D!(N——E,i) =11+ L., Ay + 1+K "Vae2i ~ Vs __—Q_—fN—l,i =0 (4.33)
(d) Estagio n = 1 (refervedor)
s,” S,"
DI(I,i) = (l +"‘£}MJ ’ l].i ”{{1 + ‘; } Vi ”(}z,i "*'“ls,i)‘”“fu =0 (4-34)
1 1

(e) Estagio n = N (condensador parcial)

Sy Sy’
Dyxyy = (I+ ; ]-;_w +{1+W$~WJ-VM ~ Vi —Fw; =0 (4.35)
N N
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4.3.2 — Relagdes de equilibrio

A partir da definigdo de eficiéncia de Murphree da fase vapor podemos escrever as N.M
fungdes discrepancias Don.i) que representam as relagdes de equilibrio termodindmico nos
estagios. Entretanto, como a coluna de Meta-destilagdo apresenta a divisdo do fluxo liquido como
caracteristica primordial, as relagdes de equilibrio podem ser generalizadas para todos os estagios
da coluna, exceto o refervedor, uma vez que relacionam apenas as variaveis de fluxo de vapor do

estagio inferior n-1. Assim:

(a) Estagion=23,4,.. . N-2N-1.N

1ni V
Dyeiy = Envns Kui Va2t — vy, +(-Eyy o) Vo, == =0 (4.36)
' Ln ' ‘ ' | Vn—l
(b) Estagio n= 1 (refervedor)
L
Doy = Eyy s K-V, L_ —vy,; =0 (4.37)

O valor medio de Eyv € assumido como sendo idéntico para todos os componentes e é
determinado também pelo esquema apresentado na figura 3.8, considerando que o Caso III
definido por Lewis € a methor representacio da coluna de Meta-destilagdo. No refervedor (estagio
1), a eficiéncia assume valor unitirio. A determinacdio da constante de equilibrio K,; segue o

mesmo raciocinio apresentado na equacédo (4.14).
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4.3.3 — Balanco energético

O sistema de equagdes se completa com as fungdes discrepancias Ds(n) que representam as

N equagoes de balango de energia:

(a) Estagiosn= 2734, N-3

s " s’
D,., :[H L J.h,, +[1+ v J-Hn ~H,,-h_, —ht, =0 (4.38)

(b) Estagio n = N-1

Sr Sy, hy
Dy = [M~ I;H J-hm +(1 mi«u“—“‘-)HN_l ~7"“—HNA2 —hs,, =0 (4.39)

N-1 N-1

(¢) Estagio n = N-2

D =[1+S“*2L}-h +[1+MJ-H B H, he -0 (440)
3(N-2) L N-2 vV N-2 5 N-3 N-2 T -

Como n3o se conhece os valores do calor fornecido ao refervedor (Qgr) e do calor
removido do condensador (Qc), as fungbes discrepancias Dsg, e Daxy sio semelhantes as da
coluna de Para-destilagdo, conforme equagdes (4.18) e (4.19). As equagdes de balango de energia
no refervedor e condensador sdo utilizadas para determinar a quantidade de calor envolvida no

processo:
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s," s,V
Qg = 1+——|-h, +|1+—— -H, ~h, —h, —he (4.41)
R Li 1 Vl 1 1
Sy S,
Q. :«w{w L“ ]-hN —-[1+ ‘; ]AHN+HM + hi, (4.42)
N N

As entalpias molares totais das fases liquida e vapor de entrada e saida de cada estagio sdo

determinadas segundo as mesmas consideragdes apresentadas para a coluna de Para-destilagio.

4.3.4 — Resolugdo do sistema de equacdes

A solugdo das (ZM+1).N equagdes algebricas ndo-lineares exige que sejam determinados
(ZM+1).N valores para as variaveis envolvidas em todos os estagios da coluna de Meta-destilagdo.
Através da aplicagio do método de Newton-Raphson generalizado com amortizagiio, as equagdes

sdo linearizadas ¢ a matriz Jacobiana ¢ calculada para permitir a solu¢do do problema.

Entretanto, como as fungbes de um estagio n na coluna de Meta-destilacio envolvem
somente as variaveis dos estagios n-l{estagio inferior), n e n+2(estdgio superior), a matriz
Jacobiana torna-se diferente daquela obtida para a coluna de Para-destilacdo. Neste caso, as
derivadas parciais das fungdes do estagio arbitrario n em relagfio as variaveis de todos os demais
estagios, exceto estes trés, sdo consideradas nulas. Nos estagios 1 e N-1 devemos considerar
também as derivadas parciais das fungdes em relacfio as variaveis do estagio n-1. Assim, a matriz

Jacobiana para a coluna de Meta-destilag@o tera o seguinte aspecto:
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['[B,] [El [C]1 ¢ 0 0 0 0 0
{A2} {Bz] 0 {C;:] 0 0 0 0 0
0 [Asl [le 0 [C3] 0 0 0
0 0 [A] [BJ] 0O [C] 0
J- : | ’ (4.43)
. {A:\us] [BN—3} 0 [szws] 0
0 0 {Axuzl [anzl 0 [CN—z}
0 0 e 0 0 [Ay,] Byl [Ex]
] ] 0 0 0 0 0 [A.] [B,] |
onde;
d[b,] dD,] d[D ] d[b,]
A —_ \ Bn — n , n — :] , . = n
e e A i K S

s30 sub-matrizes da matriz Jacobiana da coluna de Meta-destilacdo.

A solugdo do sistema de equacOes algébricas na coluna de Meta-destilagio através da

decomposi¢io da matriz Jacobiana em fatores LU ¢ apresentada na se¢do Al.2 do Apéndice 1.

A estimativa inicial para os fluxos de liquido (I) e vapor (v) e para a temperatura (T) €
obtida seguindo o mesmo raciocinio aplicado na coluna de Para-destilagdo, entretanto os valores
atribuidos as variaveis sdo determinados a partir do seguinte balango material realizado na coluna
de Meta-destilagio, em funcdo das vazfes molares totais, da razfo de refluxo e da fragdo molar de

vapor presente na alimentaggo (£):
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Vi = Dest
L, =Dest-R

.
L, t{ (F, -8} mSi")}*Dest
13

Ly

LN*E = T“‘”Si}_l +(1_&N—1 )FN-l (444)
Ly L
Ly, = _2_ -8y, + (1— Ena )Fm—z
Lm = Lm+2 - SIII; +(]_E-Jm )Fm
V,=L,+L, -8 -8} +F, ~L,
Vn = Vn»-l - S: +anFn
sendo que: n=234 . N-1 e m=234, . N-3

Define-se o critério de parada do método iterativo e os valores maximos permitido para as
diferencas das variaveis (Al, Av e AT) seguindo os mesmos critérios apresentados para a coluna de

Para-destilagio.

4.4 Estratégia de cilculo

Uma vez desenvolvidas as equagbes e apresentado o algoritmo basico para o calculo das
colunas, foram elaborados os programas computacionais. Eles s&o constituidos por trés partes

principais e a estratégia de calculo utilizada € esquematizada no diagrama de blocos da figura 4.5.

A primeira parte dos programas, baseada nas equagdes apresentadas neste capitulo permite
determinar a composigdo, taxas de vazdo e as temperaturas em todos os estagios da coluna. Nesta

etapa, apos a defini¢do das condigdes operacionais basicas, partindo-se de um valor constante de
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eficiéncia para todos os estagios da coluna € possivel obter os dados iniciais de composi¢do do

produto.

Dados de entrada e especificagbes
(B constarte para todos os estagios)

Resultados finais
(Perfis de composicao, vazio e eficiéncia, coluna dimensionada

Figura 4.5 ~ Diagrama de blocos simplificado da estratégia de calculo utilizada

Na segunda parte, os programas utilizam os perfis iniciais de composi¢o e vazio para
efetuar o dimensionamento da coluna, através das equagles apresentadas no capitulo 3. Nesta

etapa sdo definidas as principais caracteristicas geomeétricas das colunas, tais como as areas dos
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estagios, o didmetro da coluna, as dimensdes dos pratos e do vertedor. Também sio avaliadas as

condigdes de gotejamento e calculada a queda de pressdo total em cada estagio.

Finalmente na terceira parte do programa, os valores de eficiéncia de Murphree sio
estimados a partir do modelo considerado para cada coluna. Esses valores de eficiéncia levam em
consideragdo o gradiente de concentragdo existente entre os estagios, € o grau de mistura da fase
liquida sobre o prato. E considerado também o efeito de arraste, que tende a diminuir a eficiéncia

da separacdo.

Os valores de eficiéncia determinados para todos os estigios s@o utilizados na
determinacgio de perfis mais realisticos do comportamento das colunas. Assim, substituindo esses
valores como novas condi¢des de entrada para os programas, novos perfis de composi¢do e vazio
sdo determinados. Em seguida ¢ efetuada na segunda etapa, um novo dimensionamento de acordo
com estes novos valores. Novos valores de efici€ncia sdo preditos e retornam novamente como

condigdo micial, efetuando o processo de calculo iterativo conforme apresentado na figura 4.5.

Este calculo ¢ finalizado quando os valores de eficiéncia entre duas iteragdes consecutivas
ndo sofrem mais vanacgfo significativa. No geral, s30 necessarios cerca de 5 iteracbes para se

determinar os methores resultados dos processos de separagio.
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5 - Simulacdo e Resultados

5.1 Introducio

A simulagio computacional das configuragdes alternativas de colunas de destilagdo,
denominadas Para-destilagdo e Meta-destilagdo, requer um algoritmo eficaz para efetuar o
agrupamento e a resolugfo das equagdes de balango material, energético e relagdes de equilibrio.
A solucido dessas equagdes permite que sejam obtidos os perfis de temperatura, vazio e

composicdo ao longo de cada coluna.

Através desses perfis € possivel analisar o comportamento das colunas, bem como definir
estratégias de estudos no que diz respeito ao seu dimensionamento. A simulagiio dos processos

permite definir a condig8o 6tima para a elaboragio do projeto.

Neste capitulo sdo apresentados as estratégias de estudos realizados nas colunas
alternativas, comparando os resultados encontrados com o processo de destilagdo convencional. A
partir deste estudo € possivel julgar as modificagdes estruturais realizadas nas colunas, concluindo

pela viabilidade ou ndo dos projetos apresentados.

5.2 Os exemplos de casos de separacio

A andlise objetiva das colunas de Para-destilagiio e Meta-destilagfio ¢ realizada através dos
perfis de composicdo, vazdo e temperatura encontrados na simulag@o desses processos. Para isto,
sio escolhidos exemplos de processos de separagio e definidas as condigdes operacionais das

colunas.

Com o objetivo de estudar o comportamento dessas colunas, no que diz respeito a analise

de dimensdo do equipamento e quanto a eficiéncia da separacgio, foram definidos quatro exemplos
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de processos de separagio. Foram escolhidos os sistemas binarios nfio ideais Metanol/Agua,
Etanol/Agua, e Metanol/Propanol, que apresentam diferentes valores de volatilidade relativa 4

pressdo de operagdo constante de uma atmosfera.

Nestas condigdes, o sistema Etanol/Agua apresenta os menores valores de volatilidade
relativa ao longo da coluna, e além disso, possui um azedtropo homogéneo. Os demais sistemas
apresentam uma curva de equilibrio com bom comportamento, sendo que os maiores valores de
volatilidade pertencem ao sistema Metanol/Agua. O sistema binario e ideal Benzeno/Tolueno,
também foi escolhido para a analise, uma vez que possui valores de volatilidade relativa bastante
proximos do sistema Metanol/Propanol. As propriedades fisicas e termodinamicas desses sistemas

sdo apresentadas no Apéndice II.

Definidos os sistemas destilantes para o estudo, o proximo passo consiste na especificagio
das condi¢bes operacionais. A pressio das colunas foi mantida constante em seu valor
atmosférico. Para os quatro sistemas destilantes, as colunas de Para-destilacdo apresentam um
unico estagio de alimentacdo e nenhuma saida de retirada lateral de produto. Em virtude da coluna
de Meta-destilaco apresentar como fundamento basico a divisdo do fluxo liquido ao longo da
coluna, optou-se por dividir a vazio de alimentagdo em duas partes iguais, distribuidas em dois
estagios consecutivos. Esta medida tem com objetivo reduzir eventuais problemas no que diz

respeito a estabilidade da operagio.

A vazdo de alimentacdo de trés dos quatro sistemas (Metanol/Agua, Etanol/Agua e
Metanol/Propanol) foi fixada no valor de 100 kmol/h. Para o sisterna Benzeno-Tolueno foi
considerada uma vazdo de alimentacdo igual a 200 kmolVh. A composi¢io da alimentagio e a
vazdo de produto destilado também apresentaram variagdes de sistema para sistema, estando os

valores dessas condi¢des operacionais especificados na tabela 5.1.

Dentro das condigbes operacionais preestabelecidas, para que iniciemos a simula¢do das
colunas, resta determinar a razio de refluxo para operagido de cada sistema, visando a otimizagdo
da operagdo de separagdo. Esse € um parametro bastante importante, uma vez que a razio de
refluxo interfere no dimensionamento da coluna e também na determinagio do consumo de

energia necessario para efetuar a separagio. Como estamos interessados em determinar as
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caracteristicas geomeétricas das novas colunas, bem como avaliar as melhores condigdes
operacionais no que diz respeito ao consumo de energia e eficiéncia de separacdo, torna-se

necessario um estudo prévio que determine um valor de razéo de refluxo o6timo para a operagao.

Tabela 5.1 ~ Condig¢des operacionais basicas dos sistemas destilantes

Uma coluna de destilagio apresenta um valor minimo para a razdo de refluxo como
caracteristica basica para garantir a separa¢do a partir de um numero maximo de estagios. Como
conseqiiéncia desse aumento excessivo no nimero de estagios, o custo de capital torna-se bastante
elevado. A medida que esse valor de razdo de refluxo aumenta, conseguimos reduzir o nimero de
estagios garantindo a mesma separagdo anteriormente estabelecida, mas como consequéncia ha um
maior retorno de liquido condensado para a coluna e com isso, um aumento do custo operacional
devido a maior quantidade de calor requerida para efetuar a ebulicBo da mistura, além de um
pequeno aumenio no custo material também (maiores refervedores, condensadores, coluna com
maior didmetro). Desta forma, um valor de refluxo 6timo deve ser determinado com o objetivo de

contra-balancear os custos e garantir a melhor condi¢io operacional.
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Como o custo operacional é muito mais elevado que o custo de capital, o refluxo étimo €
um valor freqiientemente préximo ao refluxo minimo. Valores praticos apresentados por Kister
(1992) mostram que o refluxo 6timo varia na maioria da operagdes de 1,15 a 1,5 vezes o valor do
refluxo minimo. Em nosso caso foi determinado que o valor de refluxo 6timo para a operagdo
tanto da coluna de Para-destilagdo, quanto para a coluna de Meta-destilaco, sera igual a 1,2

vezes o refluxo minimo, conforme sugerido por Treybal (1980).

A primeira etapa de nosso estudo portanto, consiste em determinar os valores minimos e
Otimos para a razdo de refluxo nas colunas de Para-destilagio e Meta-destilagdo. Como o estudo €
comparativo em relacgdo a coluna convencional de destilagdo, determinou-se também estes valores
para a operagdo basica. Considerando um valor constante de eficiéncia em todos os estigios das
colunas e especificando a composi¢cdo de destilado, foram determinados os nameros de estagios
necessarios para promover a separagdo em fun¢io da razdo de refluxo. Os perfis assintéticos
obtidos e apresentados nas figuras 5.1 a 5.4, mostram que o numero de estagios € uma funcio
inversa da razdo de refluxo. Os valores de razio de refluxo minima {(RR.;,} € 0 mimero de estigios

minimo (NST,.,) para as trés configuragdes de coluna também sio apresentados na legenda.

Deve-se observar que como a localizagio do estagio de alimentacfio também interfere na
separacdo, a simulagdo para determinago das condicbes minimas foi feita em conmjunto com a
variagio do estagio de alimentacdo sempre buscando o valor Otimo para a separagdo, ou seja,
aquele capaz de alcancar a especificagdo definida. Ao variarmos a posicdo do estagio de
alimentacio observa-se seu efeito nas composi¢des de topo e fundo. Assim, mantendo-se um
determinado valor da razio de refluxo e o nimero de estagios constante, efetuou-se diversas

simulagdes com a variagdo da posi¢iio do estagio de alimentagio.

A analise da composigdo do produto destilado em termos do componente mais volatil,
mostra que ela tende a aumentar de forma gradativa até atingir o valor maximo especificado,
sofrendo um decréscimo logo em seguida, a medida que varia-se a posigdo do estagio de
alimentagdo. O ponto onde a concentragio de destilado torna-se maxima serve como base para a

determinacio do estagio otimo de alimentag3o.
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Figura 5.1 — Variagdo do nimero de estagios com a razdo de refluxo para o exemplo 1
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Figura 5.2 — Variago do nimero de estagios com a razio de refluxo para o exemplo 2
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Figura 5.3 — Vartagdo do numero de estagios com a razio de refluxo para o exemplo 3
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Figura 5.4 — Variacdo do numero de estagio com a razio de refluxo para o exemplo 4
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Torma-se necessario observar que para todos os exemplos considerados, a alimentag@o de
solventes na coluna € feita sempre na fase liquida, mantendo-se a temperatura de alimentagdo

equivalente & temperatura de ebuligio do componente mais volatil.

Observando as figuras anteriores, notamos que as trés configuragdes apresentam
praticamente os mesmos valores para o refluxo minimo, e uma vez determinadas as condigBes
minimas, os valores de refluxo 6timo podem ser definidos. A partir dai determinamos o nimero de
estagios necessarios para efetuar a separagio especificada, juntamente com a melhor localizac¢do
para o estagio de alimentagdo. Estas condi¢des definidas como as melhores situagBes para a

simula¢do computacional das colunas estdo nas tabelas 5.2a e 5.2b

Tabela 5.2a - CondigOes operacionais das colunas

- Colunade .. .. Colunade ';f':;: Colima de.
. Destilagio | Paradestilagio | M

: -Numero-de estagws_ 17 26 24

Razaode
1,0 1,0 1,0
4 Reﬂuxo mma
Estagmde
11 17 12 e 13

89,7% 89.4% 89.9%
o Colunade - |+ Colmade .. |- . Colunade . -
“Nimero de estagios - 24 37
Estagwde
Ahmwtagio ! . 8e?
mepos;t;ae do
produto dasnlado :. 99,0% 99.0% 99,0%
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Tabela 5.2b - Condig¢des operacionais das colunas

~ Colmade |  Colmade | . Colmade |
 'Destilagdo | = Paradestilagio | Metadestilacio
56 84 80
4,0 4.1 3.9
10 14 e 15
88.3% 88,3%
| Colunade @ [ Colunade
‘| Pamadestilagho | Meta-destilagio
32 28
1,1 1,1
16 13 e 14
98 .9% 99.0%

Como conseqiiéncia das colunas de Para-destilagio ¢ Meta-destilagio apresentarem

76

praticamente os mesmos valores de refluxo minimo, ao compararmos os valores de refluxo otimo

para obter o mesmo grau de separagdo da coluna convencional, notamos que esse valor € o

mesmo em todas as colunas para um mesmo sistema destilante. Uma pequeno desvio dessa

observagio é apresentado no estudo do sistema Etanol/Agua, cuja concentragio de destilado em

relagdo ao componente menos volatil é também a menor, em virtude desse sistema apresentar um

azeotropo homogéneo de concentragiio 89,4%. Para o sistema Benzeno/Tolueno, a separacgdo foi

especificada em 90,0%, enquanto para os demais sistemas a composi¢do de destilado encontrada

foi definida em cerca de 99,0%.
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53 O estudo das colunas alternativas

alternativas inicia-se com a simulagfo dos exemplos de separagdo considerados, buscando-se
atingir as especificagBes definidas para os produtos. Através da metodologia apresentada no
capitule 4, os perfis de vazio, composigdo e temperatura s2o obtidos nas irés configuragles. Esses
perfis nas colunas de Para-destilagdo ¢ Meta-destilagdo sfo comparados aos da coluna de

destilaciio convencional. Na figuras 5.5 sdo apresentados os perfis de composi¢io da fase vapor

Uma vez definidas as condigdes operacionais basicas dos processos, o estudo das colunas

obtidos na simulacZo da separacio Metanol/Agua {exempio 2}

Fragdo molar da fase vapor (v)
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P ‘ . g
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= i ——#—  Tragho molar de Metanol | o £ |
P ; : b ! i —BE  Fragioc molar de Metancl
i ——iedee Fraglio molar de Agua £ = . I i
.40 ! = = H 2 G4 = :
s | £ - Fraglo molar de Agua
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. 2 i
=N . e
020 Lo020 -
2
s, E
5 e
0.00 — ot 0.00
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E .
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Numero de esidgios

Figura 5.5 — Perfis de composigdo para o exemplo 2 nas trés configuragfes de colunas
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Uma analise do perfil de composicdo da fase vapor apresentado nas trés colunas mostra
que sdo encontradoes resultados tipicos de uma separac@io binaria. Apesar do diferente nimerc de
estagios apresentados nas configuragdes, os perfis de composi¢io s3o bastante semelhantes ac

longo das colunas.

Por apresentarem praticamente ¢ mesmo valor de razdo de refluxo, a presenca de um
variado numero de estagios das colunas alternativas € necessaria para garantir que se atinja a
separagio especificada. Essa variagio no niimero de estagios foi uma das observacfes constatadas

por Canfield (1984), Heucke (1987), Meszaros e Fonyo (1990) para a coluna de Para-destilacio.

FEm relacio a coluna de destilacio convencional, o aumento no nimero de estagios € uma
conseqiiéneia de ambas configuragdes alternativas de colunas de destilagio, uma vez que ao
alterarmos a relag@o entre os fluxos de lquido e vapor, mais estagios sdc necessarios para
promover um maior contato entre as fases e permitir que se atinia o grau de separagfo desejado.
Entretanto, conforme podemos observar na tabela 5.3, os percentuais mais altos de variagdo do

niumero de estagios pertencem a coluna de Para-destilagio.

Tabela 5.3 - Valores percentuais de variacio do nlimero de estagios

em relacio a destilagio convencional

+52.9%

+54,2% +29,2%

+50,0% +42,8%

+52,4% +33,3%
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Enguanto a composiciio ao longo das colunas apresenta o mesmo perfil, por outro lado a
distribuicdo dos fluxos nas colunas alternativas ¢ bastante diferente. Isso pode ser constatado na
figura 5.6, justificando as idéias basicas dos novos processos. Cu seja, ao compararmos o0s perfis
de distribuigio dos fluxos das novas colunas com o perfil de fluxo obtido na coluna de destilaggo,
verificamos a divisdo do fluxo de vapor proposta na coluna de Para-destilac3o e a divisdo do fluxo
liguido na coluna de Meta-destilacdio. O ponto onde observamos uma grande variagio do fluxo de
liquide equivale ao estagio de alimenta¢do, pois uma vez estando a alimentagfo totalmente na fase
liquida, ¢ 2 partir deste estagio que a coluna passa a acumular grande quantidade de carga liquida

na sua parte inferior.

1680 e 180
B ] Destilagio convencional S ey  Para-destlagdo
: i Sistema: Metanol-Agua H H Sistema: Metanol-Apua
e ! 5 i o
8_ 120 - : -@ Fluxo de liquido 3_ 120 — : —3%£—  Fhmode Lquido
= H R { |
b - Flimo de vapor b —BE- Fhxodevapor Lade 1)
'g i % By -_;:—— Fhmo de vapor (Lado 2)
. 2.
gg T — _f_5'£o-
=5 a0 — * =
@ B ok
te 3s
i K e
[ g o]
£ : ] =
g APPSR g " -
s a0 — o 5 3 S - 8
[ o
0?'3‘_-; A O‘*Ei’i'::i"=i‘i:.
0 4 8_ 12 ‘EG 20 24 Q 4 3 12 18 20 24 28 32 38 0
Niumero de estégios Nimero de estdgios
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40— ¥
29 - ,g; S TPy e T ey i N g -y
& I e B
G 4 & 12 18 20 24 28 32

NUmera de estégios

Figura 5.6 — Perfis de fluxos molares de liquido e vapor para ¢ exemplo 2 nas colunas
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Quanto ao perfil de temperatura ao longo das colunas, apresentado na figura 5.7,
observamos que praticamente ndo ha variagdo significativa entre as temperaturas do topo e fundo
das colunas. Os valores apresentam perfis diferentes de acordo com a distribuigdo da temperatura

nos diferentes estagios das trés configuracdes.

Z
: a.
| Variagfo de Temperatura
Pt Sistemar MetanolkAgua
80 - 25 - §--  Destilagio convencional
g Para-destilagio
% 1 g; Ao Mea-destilacio
§ o~ [
D a0 '
e
E
i
b §
70 —
[ A B Rt e R e m ‘ T
H I I ! i

C 4 8 12 18 20 24 28 32 38 40
Numero de estagios

Figura 5.7 — Perfil de temperatura para o exemplo 2 nas trés configuracSes de colunas

Ap6s a determinac@c dos perfis nas trés configuracSes e do numerc de estagios
necessarios nas colunas, pode-se calcular a altura delas a partir do espacamento entre 0s estagios
definido no capitulo 3. Embora seja uma determinacfo aproximada, pode-se ter uma idéia de
grandeza com relagdo as modificagSes feitas nas colunas alternativas em relacio a convencional,
pois ao alterarmos as configuragBes geoméiricas da coluna de destilagdo, estamos alterando a
disposicdo dos estagios. A coluna de Para-destilagio apresenta os pratos dispostos de modo
paralelo e distribuidos em dois grupos, para permitir o simultdneo contato da fase liquida com as

correntes de vapor, Por outro lado, a coluna de Meta-destilaclo tem uma disposigdo de estagios
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semelhantes a coluna de destilagdo. Os resultados sdo apresentados na tabela 5.4 e mostram uma
redugdo de aproximadamente 20% na altura de uma coluna de Para-destilag@o, enquanto a coluna
de Meta-destilagio apresenta acréscimos da ordem de 45 a 50% comparado a coluna de

destilagdo.

Tabela 5.4 — Altura aproximada das colunas

Coluna de |  Colma de
D | e

Metano}fi’mpanol 12,2 9.8

Na coluna de Para-destilagio, como o fluxo de vapor é dividido em duas correntes que
irio percorrer toda a coluna, o modelo idealizado permite que os estagios dispostos de modo
paralelo obedecam a representagdo feita no capitulo 2 pela figura 2.1. Assim, observa-se que o
espagamento considerado entre dois estagios de uma coluna de destilagfio convencional possibilita
a existéncia de trés estagios na coluna de Para-destilagdo. Isto permite compensar o elevado
niimero de estagios que a coluna de Para-destilagdo apresenta, fazendo com que a altura da coluna
alternativa seja menor comparada a convencional. E importante observar que os estigios da
coluna de Para-destilacdo mantém entre seus pratos adjacentes o mesmo espagamento definido na

coluna de destilagdo, respeitando-se a condigdo de estarem sob a mesma corrente de vapor.

Na coluna de Meta-destilagdo, os estagios obedecem a mesma disposi¢do da coluna de
destilagdo, sendo equivalentes os espagamentos entre dois estagios. Portanto, como sio
requeridos mais estagios na coluna alternativa para efetuar a separacio especificada, ela tende a

ser bem mais alta comparada a convencional e a coluna de Para-destilagéo.
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Como conseqiiéncia direta da variacio na altura das colunas, um fato bastante interessante,
observado principalmente em relagio 4 coluna de Para-destilagdo, € a redugdo na queda de

pressdo obtida por corrente de vapor nesta coluna.

Por ser menor que a coluna convencional, a coluna de Para-destilagdo permite que o fluxo
de vapor atravesse todos 0s estagios a que esta submetido em um determinado lado da coluna,
percorrendo uma distincia relativamente menor a que ele deveria percorrer ao atravessar toda a
coluna de destilagdo. Com isso, observou-se uma redugdo substancial na queda de pressio entre
0s estagios, € consequentemente um aumento da volatilidade relativa que favorece o
enriquecimento na separac¢io, permitindo um aumento da eficiéncia. Esse € um pardmetro bastante

interessante principalmente quando a operagio de destilacio € mantida a vacuo.

Por ser a mais alta das trés colunas, a coluna de Meta-destilagio, apresentou ao contrario
do observado, um aumento na queda de pressio da ordem de 30 a 80%. Entretanto, nestes casos,
o efeito da variagdo na queda de pressdo ndo foi levado em consideragdo na determinagdo do
equilibrio. Essa simplificagdo € valida, uma vez que esses valores ndo s3o significativos
comparados a uma pressdo de operacdo atmosférica, e portanto, nfo apresentam significativa

modificac¢@io na separagio.

A queda de pressdo total na coluna ¢ determinada a partir do somatorio das quedas de
press3o nos estagios determinada de acordo com a equagéo (3.12). Os valores para as trés colunas

sdo apresentados na tabela 5.5

Tabela 5.5 - Valores de queda de pressdo nas colunas
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Uma vez que as configuragies alternativas apresentam variac3o na relagio entre os fluxos
liguido e de vapor, um outro pardmetro geomeétrico que também se modifica em relagfo a coluna
convencional é o didmetro dos estagios. Como consequiéncia, a area dos estagios disponivel para
promover o contato entre as fases diminui, € mais uma vez justificamos ¢ aumento necessario de

estagios para obter a separagio especificada em ambas colunas alternativas.

Em nosso estudo, as colunas de destilagio sdo formadas por pratos perfurados cujas
equacdes basicas para seu dimensionamento foram apresentadas na segéo 3.2.1 do capitulo 3. Os
pratos nas colunas de Para-destilacio e Meta-destilagdo, apesar de serem bem menores, possuem
as mesmas caracteristicas dos pratos de uma coluna de destilagdio convencional. Os valores
obtidos dos didmetros dos estagios ¢ das areas dos pratos sdo apresentados na tabela 5.6 para

todos os exemplos considerados.

Tabela 5.6 - Didmetro e area dos estagios nas colunas

et Mamol 7 Agua : r':;’,;.

" Eanol / Agua 0,478 0.202 0,407
T T Toper 0,312 0.173 0,283
Metanol/Propanol | o | T T LT

| Fumdo: | 0541 0,312 0,454
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A érea dos pratos da coluna de Para-destilacio chega a ser até 40% menor que os da
coluna convencional, enquanto a area dos estagios na coluna de Meta-destilagio tem um

decréscimo menos acentuado em torno de 16%.

Normalmente, o didmetro dos estagios ¢ utilizado como base para a determinagio do
diametro da coluna. Entretanto, € necessario determinar os didmetros da se¢3o de topo ¢ fundo,
uma vez que a quantidade de material nas duas seg¢bes € bastante diferente. Segundo Kister
(1992), quanto a diferenca entre os valores dos didmetros das duas secdes € superior a 20%,
adota-se diferentes didmetros para as segdes de fundo e topo. E o caso que observamos para os

exerplos de separacdo 1 e 4, respectivamente Benzeno/Tolueno e Metanol/Propanol.

Embora a coluna de Para-destilacio apresente os menores valores para os didmetros dos
estagios, ndo podemos definir com exatiddo uma medida para o didmetro da coluna. De acordo
com 0 projeto basico inicial, ela ndo € totalmente cilindrica, sendo tratada como a jun¢io de duas
simples colunas de destilagio que permitam o contato entre o Gnico fluxo liquido e os fluxos de
vapor. Mais adiante, veremos uma modificacdo proposta ao prato da coluna de Para-destilagdo,

com © objetivo de desenvolver uma coluna cilindrica semelhante & coluna de destilagio.

Por outro lado, a coluna de Meta-destilagdo, que assemelha-se estruturaimente da coluna
convencional, tem o menor didmetro. A principio podemos relacionar essa redugio do didmetro da
coluna com o aumento de sua altura, entretanto como veremos adiante, em termos de custo

material a modificacdo da configuracdo da coluna nfo ¢ justificada.

A tabela 5.7, a seguir, resume a analise percentual da variagio da altura, didmetro dos
estagios, area dos pratos e queda de pressio apresentadas nas coluna alternativas para 0s

exemplos considerados.

Além das caracteristicas geomeétricas, outro pardmetro a ser analisado nas colunas
alternativas diz respeito i eficiéncia de separagdo. Como sabemos, a alteragio das relagdes entre
os fluxos provoca também modificagbes no grau de separagiio, pois o contato entre as fases
liquida e vapor pode ser beneficiado ou ndo pela mudanga configuracional da operagdo de

transferéncia de massa.
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Tabela 5.7 - Valores percentuais de varia¢do da altura das colunas alternativas,
do didmetro dos estagios, area total dos pratos e queda de pressdo total

em relacdo a destilagdo convencional

Cohma ée

Bt E: Mem-dﬁstﬂagno _. ;f_f__-f:
+42.9% |
+52.1%
+55,8%
+45,9%

+82.8%

Metanolngua 25.3% +26.0%
“EtamoVAgua -38.7% +15.1%
i __:;':'M_at_anaifi’_ropanglf;j;'.“_:_ﬁ:' -24,1% +56,7%
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Nestas condigdes, torna-se necessario a determinagio de valores de eficiéncia de Murphree
(Emv), levando-se em consideraciio as diferengas causadas pelas modificagdes nos fluxos de
liquido e vapor nas colunas alternativas. Lewis definiu trés casos possiveis apresentando relagbes
quantitativas para o calculo de Eyy em fungdo da eficiéncia local (Eog) € da razdo de inclinacdo
da curva de equilibrio pela curva de operagdo (A). Essas relagdes consideram que o escoamento da

fase liguida € uniforme segundo o modelo empistonado e foram apresentadas no capitulo 3.

Como as colunas de destilagio em operagdo apresentam um certo gradiente de
concentracio na fase vapor, resultado da distribui¢do nfo homogénea de liquido sobre o prato, o
caso 11l definido por Lewis € a representag@o mais realistica de uma coluna de destila¢gdo. Nessa
representacdo, a fase liquida percorre dire¢Bes alternadas em estigios sucessivos, mantendo
contato com a fase vapor. A coluna de Meta-destilagio também é representada por este caso. Na
coluna de Para-destilagio, o fluxo de liquido percorre sempre a mesma dire¢io ao fluir em um

determinado lado de corrente de vapor, por isso, assemelha-se ao caso II definido por Lewis.

Portanto, definidas as caracteristicas de cada coluna e suas respectivas semelhangas com os
casos tedricos apresentados, podemos a partir do esquema da figura 3.8, predizer valores para a
eficiéncia de Murphree considerando a existéncia de uma certa porcentagem de mistura da fase
liguida sobre o prato. Para os mesmos valores de Eog e A, ou seja para uma mesma razdo V/L, o
caso Il apresenta, segundo as correlagdes apresentadas por Lewis, os menores valores para
eficiéncia, enquanto que no caso I verifica-se os maximos valores para Eyy. Quando a coluna
opera sob condigbes de refluxo total, a razdo V/L assume valor unitrio ¢ desta forma A ¢ igual a
inclina¢do da curva de equilibrio. Neste caso, as consideragfes feitas acima entre os casos [Telll e

os valores de eficiéncia sdo verificados.

No entanto, para os exemplos considerados, as colunas foram simuladas sob condicdo de
refluxo parcial, onde nem sempre verificamos a mesma tendéncia anterior. Os perfis dos valores de
eficiéncia de Murphree determinados em todos os estagios das colunas sdo mostrados nas figuras

58as.1l
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1.10

100 | 3 ,<§$$__‘,-€...ﬁ<;3€‘"3{";!;"€}."é‘-
© s
L
£
= E
=
2 ]
Y i

C.o0 — {4 ~ -
= rid Perfil de Eficiéncia
'g / Sistema Metanol-Agua
ot -
=] Destilagio convencional
s
- 0as i Para-destilagdo

’ /
Jé e W eta-destilagio
070 : :
G 10 20 30 40

Nimero de estagios

Figura 5.9 - Perfil de eficiéncia de Murphree considerando o exempio 2
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Observando estes perfis, notamos que os valores de eficiéncia da coluna de Para-destila¢do
sdo os menores encontrados, enquanto que a eficiéncia obtida na coluna de Meta-destilagdo supera

os valores intermediarios da coluna convencional e as expectativas com base no modelo utilizado.

Isso ocorre porque a razio A ¢ fortemente influenciada pela relagio entre os fluxos
molares V/L, quando se opera a coluna sob condigdes de refluxo parcial. Como na coluna de
Meta-destilago, o fluxo liquido que deixa o condensador € dividido em duas correntes, a razéo A
chega a atingir o dobro do valor encontrado na coluna de destilagio convencional. Na pratica isso
quer dizer que a separag@o € beneficiada pelo maior contato existente entre as fases, devido a
presenca de maior quantidade de estagios de separagdo nesta coluna. Além disso, a fase vapor se
enriquece em componente mais volatil numa velocidade muito maior que a fase liquida, pois
comparado a um estagio da coluna convencional, o contato entre as fases na coluna de Meta-
destilagdo é promovido em duas etapas. Em uma primeira etapa, o vapor de composicdo y se
enriquece em componente mais volatil ao manter contato com liquido de composi¢io x. Logo
acima, no prato superior, esse mesmo vapor, agora com composigio diferente da inicial, torna a
manter contato com liquido de mesma composigo x e essa maior diferenca entre as concentracdes

permite maior transferéncia de massa caracterizando uma separagao mais eficiente.

Na coluna de Para-destilagio, como o fluxo de vapor é dividido em duas correntes, 1sso
faz com que a razdo A também sofra uma reducgdo proporcional e consequentemente os valores de
eficiéncia sdo os menores encontrados comparando-se os trés tipos de colunas. Entretanto, apesar
_ de ndo ser observado o efeito que caracteriza o caso II apresentado por Lewis, os valores de Eyy
ndo chegam a sofrer uma reduc@o muito significativa em relacfio aqueles encontrados na coluna de
destilacdo. Isso acontece porque o aumento no nimero de estagios nesta coluna também colabora
para permitir um maior contato entre as fases, aumentando a eficiéncia da separagfo. Por outro
lado, somente esse fendmeno nio € suficiente para permitir 0 aumento nos valores Eyy conforme

constatados quando se opera sob refluxo total.

Uma analise comparativa de todos os valores de eficiéncia apresentados ndo é possivel de
ser realizada porque o nimero de estagios nas trés configuracdes ¢ bastante diferente. Entretanto

se analisarmos os resultados através de uma faixa de valores, observamos que a tendéncia dos
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fatos explicados anteriormente se repetem para os quatro exemplos considerados. Os valores

médios de eficiéncia de Murphree sdo apresentados na tabela 5.8.

Tabela 5.8 - Valores médios de eficiéncia de Murphree nas colunas

" Mesanol/Azoa 0,965 0.037 0,078
1,053 1,051 1,101
~ MetanolPropancl 0,008 0,019 1,022

Os resultados mostram que os menores valores de eficiéncia sdo encontrados na coluna de
Para-destilagdo. A coluna de Meta-destilagdo como conseqiiéncia da operagio sob refluxo parcial,

chega a apresentar os maiores valores de eficiéncia.

5.3.1 - Analise do custo de capital dos processos alternativos

O desenvolvimento de um projeto passa necessariamente pela etapa de avaliagio de custos.
No case de um novo processo, onde ndo se dispde de dados prévios dos custos, torna-se
necessario desenvolver uma estimativa de ordem de grandeza desses valores. Procedimentos para
o desenvolvimento de uma estimativa da ordem de grandeza tem sido descritos na literatura, mas
normalmente eles requerem grande experiéncia para avaliar os resultados obtidos neste tipo de

calculo.
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De um modo bem geral, o custo global de um processo podem ser divididos em duas

parcelas principais conhecidas como custo operacional e custo de capital ou investimento.

Uma vez determinadas os fluxos das correntes do processo, pode-se dimensionar os
equipamentos envolvidos, calculando seus tamanhos. A partir dai, com uma idéia da grandeza, ¢
possivel através de correlagGes apropriadas estimar o gasto necessario para a compra dos
equipamentos. Na etapa seguinte sdo envolvidos custos de instalagio desses equipamentos e
também estimados os custos de capital de trabalho que envolvem a compra de matéria-prima para

o inicio da operacgdo. Todas essas parcelas constituem o custo de capital total do projeto.

Apo6s a etapa de montagem dos equipamentos, o processo € posto em funcionamento ¢ a
segunda parcela do custo global do processo torna-se mais importante. Conhecendo-se a
dimensio dos equipamentos é possivel determinar o custo de utiidades necessarias para a
operagdo do processo e a partir do conhecimento do custo unitario das utilidades calcular o custo
total necessario. Esse valor de custo total de utilidades associado ao custo de matéria-prima e

outras despesas operacionats fornecem o custo operacional total do processo.

O estudo do projeto das configuragdes alternativas de colunas de destila¢do torna-se
completo pela avaliagio do custo global. Entretanto, estimar esses valores com grande precisdo
ndo faz parte do objetivo principal deste trabalho. Assim, podemos através de um simples estudo

avaliar o custo aproximado envolvido nos novos processos de colunas de destilaggo.

A nivel operacional, como as trés colunas trabalham seguindo basicamente as mesmas
condi¢des especificadas, tais como razio de refluxo, taxa de alimentagio e de produgdo de
destilado, a demanda de energia necessaria no processo de destilagio convencional € praticamente

idéntica aos valores necessarios nas colunas alternativas de Para-destilagio e Meta-destilagdo.

Sendo assim, a andlise comparativa de custos realizada neste trabalho tem como objetivo
avaliar uma parcela do custo de capital relativa 4 compra de material para constru¢io da coluna,
mediante correlaches apresentadas na literatura. Essa parcela de custo torna-se de fundamental
importincia, uma vez que as configuracdes alternativas apresentam modificagdes estruturais que

envolvem variacdo na quantidade de estagios de separagio, na altura da coluna e no seu diametro.
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Um modelo simplificado para a determinacio do custo de compra dos equipamentos de um
processo € apresentado por Douglas (1988). Esse modelo apresenta correlagdes definidas por
Guthrie (1969} para analise do custo de uma coluna de destilagio em fungdo do seu didmetro e

altura.

Teoricamente, o valor de compra de um equipamento é composto por uma base propria de
custo que depende do equipamento considerado, um indice de atualizagio monetaria e um fator de
corregdo que define as caracteristicas principais do material que se pretende comprar. As

correlagdes sdo simples e fornecem uma boa estimativa do custo dos equipamentos.

No caso de uma coluna de destilago, o custo de compra ¢ determinado por:

M&S
280

Custo de compra(US$)=[ )(101,9)})t"°66 H*® (F, +218) (5.1)

Como o valor monetario soffe variacdo ao longo do tempo, as correlagBes que foram
definidas a alguns anos atras, precisam ser corrigidas. Sua atualizagdo monetaria ¢ feita através do
indice M&S, conhecido como indice Marshall ¢ Swift. Esse ¢ um dos mais populares indices de
atualizagdo monetaria e € corrigido mensalmente pela revista Chemical Engeneering. Neste

trabalho foi utilizado o indice M&S anual igual a 1056,8 relativo ao ano de 1997.

Industrialmente, muitas empresas desenvolvem suas proprias correlagdes de custos, que
sdo fregiientemente corrigidas pelas cotagbes de compra e venda ou através dos custos de
construgdes recentes. Em nosso caso, as correlacdes de Guthrie aplicadas s&o adequadas pois com
sua flexibilidade, permitem que sejam determinados os custos das colunas alternativas. Peter e
Timmerhaus (1992) apresentam diagramas de custos para colunas de destila¢do. Esses diagramas
encontram-se atualizados até 1990, fornecendo também uma boa base para a determinacio do

custo da coluna de destilagio.

Na equagdo (5.1) o fator de corregdo F, ¢ utilizado com o objetivo de adequar as
correlagches quanto as principais caracteristicas do equipamento que se esta avaliando. Na coluna

de destilacdo, ele fornece uma base de corregio para o espagamento entre os estagios (Fy), o tipo
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de prato (F:} e o material utilizado na elaborag@o dos pratos da coluna (F,,). Assim, trata-se de um
somatorio de fatores individuais conforme a mostra a equagdo 5.2, que s3o definidos de acordo

com a tabela 5.9.

F.=F +F, +F, (5.2)

Tabela 5.9 — Defini¢io dos fatores de corregio do custo da coluna de destilagio

x5 cotdgios 24in 18in 12 in
— Fs 10 14 %
‘Material do pmto Ago carbono Aco moxidavel Monel
— % 5 7 3.0
TIPOdePI‘an :.. Perfurado Sem vertedor Valvalas ; Borbuthadores Roch
s | Rascade
TR 0 0 0.4 13 3,9

As colunas apresentam em geral o espacamento padrio de 24" e os pratos do tipo
perfurado, sdo construidos em ago inoxiddvel. Na equagio 5.1, tanto o didmetro (D,) da coluna

quanto sua altura (H) s&o dimensionados em unidades do sistema inglés, portanto pés (ft).

A coluna de Para-destilagio apresenta em relagio a coluna de destilagio convencional a
necessidade de um namero extra de estagios para atingir 0 mesmo grau de separagio. De acordo
com a disposi¢do destes estagios, a coluna tem uma redugio em sua altura de cerca de 20 a 30%
em relagdo a convencional. Ela também apresenta uma redugdo proporcional na area de separagio
dos estagios, sendo que o dimensionamento foi feito segundo os mesmos principios aplicados aos
estagios convencionais. Portanto, para a determinagdo do custo desta coluna, considerou-se a
montagem de uma estrutura baseada na jun¢io de duas colunas simples de destilagio. O numero

de estagio de Para-destilag&o foi dividido ao meio, sendo a altura de cada seg@o correspondente a
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altura total da coluna. Esses estagios dispostos uns sobre os outros caracterizam uma coluna
simples de destilag@o sob a qual flui metade do fluxo de vapor. No entanto para permitir o contato
simultineo do fluxo liquido com os dois lados de corrente de vapor, temos uma estrutura
equivalente a duas colunas simples muito proximas uma da outra. Os valores do custo de material

e a variagdo percentual em relagdo a coluna de destilagio sdo encontrados na tabela 5.10.

Nesta tabela, também encontram-se os valores de custo de compra de uma coluna de

Meta-destilagdo, cujo estrutura praticamente nfo se difere da coluna de destilagio convencional.

Tabela 5.10 — Custo material das colunas alternativas de destilagio

161.,5 208,2

_ Variagio percentual +28,9% +21,4%

o : 78,7 98,2 110,3

_____ § Variagdo percentual +24,7% +40,0%

221,53 2747 2902

anae;ﬁo peroemtuak +24 0% +31,0%

R N e R 105,3 1302 132,9
- Metanol/Propanol |

GeRiimi o p VariacHo percentual +23,7% +26,2%

Observamos através dos valores apresentados que as configuragbes alternativas
apresentam um custo material mais elevado que a coluna de destilacdo, para os quatro exemplos
de separagdo analisados. Exceto para o sistema Benzeno/Tolueno, em todos os demais a coluna de
Meta-destilagio exige um investimento bastante elevado. O custo excessivo € funcgio da sua
altura, pois mesmo apresentando uma relativa queda no percentual da area dos estagios e
consequentemente reducdo no didmetro da coluna, isso nfo permite compensar o investimento

necessario para garantir o numero de estagios requeridos para efetuar a separagao.
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A coluna de Para-destilagio também € mais cara que a coluna convencional, entretanto o
percentual de investimento € menor do que na Meta-destilacio. No caso do sistema
Benzeno/Tolueno ¢ observado o contrario, isso porque como a taxa de alimentacio é a maior dos
exemplos, implica que as colunas apresentam maiores didmetro em relacdo aos demais casos de
separa¢do. Por outro lado, na coluna de Meta-destilagdo, a carga liquida ¢ distribuida em duas
correntes e portanto, ndo sentimos no custo da coluna esse aumento de investimento apresentado

por exemplo na coluna de Para-destilagdo para este sistema.

Cabe ressaltar que o custo material é apenas um dos diversos fatores de analise do projeto,

mas por si s ndo definem completamente sua inviabilidade.

5.4 Novo modelo para o estigio de Para-destilacio

Até o momento, a coluna de Para-destilagdo foi apresentada como uma estrutura na qual
0s pratos se encontram dispostos de modo paralelo para permitir o contato do fluxo de liquido
com as duas correntes de vapor que percorrem a coluna. A primeira 1déia do projeto da coluna de
Para-destitacdo foi desenvolvida a partir da jung@o de duas colunas de destilag@o simples, ou seja o
dimensionamento dos pratos foi feito de modo analogo aos convencionais. Através de vertedores
com um maior comprimento, o liquido é conduzido de um lado a outro da coluna, mantendo
sempre a caracteristica de fluir numa dnica diregido dependendo do lado de corrente de vapor que

se encontre.

De acordo como esta estrutura apresentada, ndo € possivel definimnos um valor de
didmetro nominal para esta coluna. Pensando nisso, ¢ observando a representagdo de um prato de
fluxo paralelo apresentado por Smith e Delnick (1975), denominado “horseshoe™, foi proposta
uma modifica¢io do dimensionamento do prato, buscando desenvolver uma coluna de Para-
destilagdo no formato cilindrico que permita ao mesmo tempo proporcionar o contato do fluxo

liquido com as duas correntes em fase vapor, numa mesma estrutura interna.
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A estrutura do novo estagio da coluna de Para-destilag@o € apresentado na figura 5.9. Ele
consiste de um prato circular com uma trave divisoria intermedidria que bloqueia o contato entre
as duas correntes gasosas. Metade do prato, considerado um estagio da nova coluna de Para-
destilacdo, é rebaixado em relagéo ao outro lado de uma distdncia de meio espagamento, e permite
que o fluxo liquido percorra sempre a mesma dire¢do sob estagios sucessivos em uma mesma

corrente de vapor.

Figura 5.12 - Representacio de uma coluna de Para-destilagio

com um novo modelo de estagio
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Torna-se importante definir que ndo se trata de um “meio-estagio”, e sim que um estagio
desta nova coluna apresenta o formato geométrico semelhante a um meio circulo. No projeto
inicial da coluna de Para-destilagio, esse mesmo estagio foi estudado de modo semelhante a um
estagio da coluna de destilagio e portanto teve suas dimensdes baseadas na figura de um prato

circular.

Uma vez determinadas as areas totais dos estagios circulares no projeto inicial,
apresentadas na tabela 5.6, elas foram utilizadas para a determinagdo do didmetro nominal do
novo estagio. Assim, cabe ressaltar que a area total do novo estagio proposto € idéntica a area
total de um estagio antertor da coluna de Para-destilagido, entretanto, para determinarmos o
didgmetro da nova coluna, foi considerado uma érea circular equivalente ao dobro da area desses

estagios.

Com essas modificagbes, os mesmos exemplos de separaggo definidos anteriormente foram
simulados, e a partir dos resultados, analisou-se as variagbes causadas no dimensionamento da
coluna em fun¢do do novo didmetro dos estagios. Como conseqiiéncia deste novo valor para o
didmetro da coluna, todas as demais variaveis dependentes desse valor, tais como largura do
vertedor, comprimento disponivel para desarrastamento entre liquido e vapor e queda de pressio

total no prato, também foram recalculadas.

O ntimero de estagios necessarios na nova configuragio da coluna de Para-destilagio foi
mantido constante satisfazendo a separagio especificada. Dessa forma, a nova coluna apresentou a

mesma altura da coluna alternativa original.

O diametro do novo estagio foi definido segundo a area circular total da nova coluna, que
compreende a area relativa a dois estagios de Para-destilagio. Os valores obtidos chegam a ser
40% maiores em relagdo ac didmetro dos estagios originais. Também superam levemente os
didmetros dos estagios da coluna de destilag@o, ou seja, a0 compararmos a nova coluna de Para-
destilagio com a coluna de destilagio convencional, notamos que a primeira apresenta um

didgmetro cerca de 5 a 10% maior que a segunda. Esses valores sdo apresentados na tabela 5.11.
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Nesta tabela também encontram-se os valores obtidos para as areas dos estagios da nova
coluna, pois embora tenham sido mantidos os valores originais, por questdes de aproximac@o na

determinagdo do didmetro da nova coluna, eles sofreram pequenas variagdes.

Tabela 5.11 - Area dos estagios e didmetro da coluna de Para-destilagio considerando

novo modelo para estagios de separagdo

Metanoif?mpanoi e e SIS 45,1%

Como consegiéncia da modificagio da estrutura do novo estagio, a largura do vertedor

também sofre varia¢8o pois € uma fun¢do direta do didmetro do estagio. Em um prato circular
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com didmetro maior, a largura do vertedor tende a ser maior. Entretanto, como a representacio de
um estagic novo da coluna de Para-destilacio € semelhante a um meio circulo, a largura do
vertedor conforme calculada segundo equagdes no capitulo 3 deve ser dividida ao meio. Com isso,
o novo modelo de estagio da coluna apresenta vertedores com uma largura bem menor

comparados aqueles do projeto inicial.

Mas como forma de compensar essa redugfo, uma vez que a area de borbulhamento deve
ser mantida constante, a distincia que val do vertedor de entrada até o de saida torna-se maior.
Assim, nos novos estdgios sio mantidas praticamente os mesmos volumes de liquido sobre o

prato, conforme estabelecia o projeto inicial.

Na coluna de Para-destilagiic com o novo modelo de estigios, também foi observada uma
substancial queda de pressdo da mesma ordem de grandeza apresentada pelo modelo original.
Entretanto, como a area dos estagios soffeu uma pequena alteragio em conseqiténcia dos ajustes
métricos do diimetro, isso implica em um ligeire aumento da velocidade superficial do vapor,
contribuindo para que a queda de pressdo em relagdc a coluna de Para-destilacio original seja um
pouco maior. Entretanto esse aumento, apresentado na tabela 5.12, ndio ¢ significativo, ¢ 2 coluna
continua apresentando em relagdo a de destilagio valores de queda de pressdo da ordem de 20 a

30%.

Tabela 5.12 - Valores de queda de pressdo na coluna de Para-destilacBo

considerando novo modelo de estigio
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Outro pardmetro que também sofreu alteragic fol a eficiéncia nos estagios quando se
considerou o novo estagio. Como sabemos, os valores de eficiéncia de Murphree dos estagios da
coluna de Para-destilacio foram calculados segundo o modelo apresentado do caso II de Lewis

encontrou-se valores inferiores aos da operacio de destilagdo convencional.

Ao se propor © novo modelo para o estagio de Para-destilagdo, esses valores de eficiéncia
foram recalculados encontrando-se resultados de eficiéncia bastante superiores aos inicialmente
calculados. Os resultados dos perfis de eficiéncia sdo mostrados graficamente através das figuras
5.13 e 5.14 para os exempios 2 e 4, e os valores médios de eficiéncia sdo apresentados na tabela

5.13 para os quatro sistemas considerados.

110 ;
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Figura 5.13 - Valores de eficiéncia de Murphree para o exemplo 2 considerando

o novoe modelo de estdgio na coluna de Para-destilacio
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o novo modelo de estdgio na coluna de Para-destilac@o

Tabela 5.13 — Valores médios de eficiéncia de Murphree considerando

o novo modelo de estagio na coluna de Para-destilagio

Coluna do Para-destilagio |
| (Modslo novo)

. BenzenofTolueno - 1,093
T MemnovAgua 0,985
Etanoi/Agua - 1,106

" MewmnolPropanal 0,968

101
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Esse aumento de eficiéncia observado nesta nova configuragdc do estagio da coluna de
Para-destilago, ¢ conseqléncia exclusiva do mator tempo de contato entre as fases gue o novo
estagio proporciona. Como o liquide tende a percorrer uma distdncia maior entre o vertedor de
entrada e o de saida, ele permanece mais tempo sob o estdgio permitindo um efetivo contato com
a corrente de vapor. Assim, a fransferéncia de massa entre as fases é beneficiada ¢ leva a um
aumento da eficiéncia na separagfio. G novo estagio permite obter valores médios de eficiéncia

superiores aos encontrados nas colunas de destilagio convencional.

5.4.1 - Analise do custo de uma coluna de Para-destilacio com novo modelo de estdgio

( novo modelo de estégio proposto permite que a coluna de Para-destilacdo seja projetada
com o formato cilindrico. Assim, a estimativa do custo ¢ facilitada utilizando-se a medida do
didmetro nominal & ndc mais a representagdo de duas colunas proximas como na idéia original do
projeto. A altura das colunas ¢ mantida a mesma do projeto inicial, e embora os estagios sejam
rebaixados uns em relag@o aos outros, isso ndo necessariamente implica numa demanda maior de
custo excessivo, pois hé relativa compensacfio obtida entre a largura e o comprimento dos
vertedores. Os valores de custo para a coluna de Para-destilagio com o novo modelo de estagio

580 apresentados na tabela 5.14.

Tabela 5 14 — Estimativa do custo material de uma ccoluna de Para-destilacio
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Como pode-se observar, a variagdo percentual em relacdo a coluna de destilagdo mostra
que € necessario um investimento bem menor para a construgiio da coluna de Para-destilagio com
um novo estagio de separagdio. Os resultados mostram que uma vez reduzido os custos de
investimento, o processo de Para-destilacio ganha uma porcentagem de aceitagdo maior. Embora
o didmetro desta nova coluna seja ligerramente superior ao de uma coluna de destilagdo

convencional, sua altura € bastante inferior, fato que influencia muito na redugdo do investimento.

5.5 Uma andlise do ponto de vista energético

Ao considerarmos o novo estagio defimdo na segdio antenor para coluna de Para-
destilac@io, foi possivel observar que o mvestimento material necessario € menor comparado a
coluna de destilagio convencional Isso € conseqiiéncia principalmente da redugdo na altura
apresentada pela coluna alternativa. Uma vez mantidas as mesmas condigdes de razio de refluxo e
taxa de alimentag@o da coluna de destilacdo, a quantidade de energia necessaria no novo projeto
mantém-se igual a0 necessario na separagdo convencional. Com isso, o custo operacional fica

praticamente invariavel ao se comparar as configuragdes alternativas.

Entretanto, sabemos que a razio de refluxo € uma funcfo inversa do namero de estagios, ¢
pode ser reduzida a partir de um aumento no numero de unidades de contato entre as fases. A
reduciio da razdo de refluxo em virtude do aumento do numero de estagios, implica numa redugo
da demanda de energia necessaria para fazer com que a mistura entre em ebuligdo. Assim, o custo

operacional sofre também substancial redu¢io e pode tornar o processo muito mais lucrativo.

Um numero extra de estagios, além daqueles necessarios, é possivel de ser colocado ao
construirmos uma coluna de Para-destilacdo com a mesma altura da coluna de destilagio original.
Com isso, para se atingir a especificacdo anteriormente definida, um menor valor para a razio de

refluxo pode ser utilizado na operagdo de separagédo.

E obvio que esse aumento excessivo no numero de estigio, ou o sumento do tamanho

desta nova coluna de Para-destilagio implica em um maior investimento de capital para a



104
Capitulo 5 Simulagio ¢ Resultados

construcdo da coluna. E mesmo utilizando-se o novo modelo de estagio de separagio, esse custo

adicional pode vir a ser superior ao de uma coluna de destilagio.

Por outro lado, ao reduzirmos a razdo de refluxo, o custo operacional diminui, tornando-se
de fundamental importéncia na analise de um projeto, uma vez que esse investimento ocorre de
modo constante ao longo do tempo de operagdio do processo e representa a maior parcela no
custo total do projeto. Dessa forma, antes de encararmos de modo negativo tal modificagio, ¢
necessario avaliar a economia obtida com a redugio do consumo energetico e contra-balancear os

custos e beneficios antes de optarmos por tal modificacio no projeto.

Além do que, ao reduzirmos a razdo de refluxo na coluna, estamos indiretamente
reduzindo a carga de matenal liquido que retorna a coluna através do condensador. Isso permite
reduzir ainda mais a area dos estagios e portanto, reduzir o didmetro da coluna. Essa pequena

reducdo pode vir a compensar em parte o aumento do custo material.

A modifica¢@o proposta também ndo tem efeito caso a eficiéncia de separagio sofra forte

influéncia negativa. Portanto, este € outro fator que deve ser analisado.

A partir da altura definida na coluna de destilacio convencional, foram determinados a
quantidade de estagios de Para-destilagdo correspondentes mantendo-se o mesmo espagamento.
Optou-se por utilizar a estrutura do novo modelo de estagios devido as importantes caracteristicas
que ele apresentou. Em seguida, determinou-se os novos valores para a razio de refluxo Otima,
juntamente com O novo estagio de alimentagio. Essas novas condigGes operacionais foram
determinadas com o objetivo de manter a especificagdo desejada para o produto destilado, e sdo

apresentadas na tabela 5.15.
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Tabela 5.15 — CondigSes operacionais para a coluna de Para-destilagio com

mesma altura da coluna de destila¢do

Numem de 4

110 3,6 12

" Metanol/Propanol _ 20 0,08 20

Definidas as condigSes operacionals, foram efetuadas novas simulagdes para a coluna de
Para-destilagio modificada, utilizando os mesmos quatro exemplos de separa¢do. Determinou-se
novos vajores para a area dos estagios, para o didmetro da coluna e queda de pressdo. Também
foram determinados valores de eficiéncia de Murphree e as respectivas quantidades de energia

envolvidas no processo.

Em relagdo aos valores originais das colunas, esta nova coluna de Para-destilagio com
modificago na altura, apresenta um percentual de reducdo na razdo de refluxo em torno de 10%.
Com isso a area dos estagios também diminui, pois menos liquido retorna a coluna. O didmetro
desta nova coluna, em relacdo a coluna de destilagio ¢ ligeiramente superior, pois foi utilizado o
modelo do novo estagio (“meio-circulo”). Entretanto € inferior ao da coluna de Para-destilagio
original com o mesmo modelo de estagio. Os valores das areas dos estégios e do didmetro da nova
coluna de Para-destilacdo sdo apresentados na tabela 5.16. Nela também podemos observar as
variacdes percentuais das caracteristicas principais da nova coluna em relagio a coluna de

destilagdo convencional.

O niumero de estagios na nova coluna de Para-destilagio chega a atingir uma variagio
superior a 90%, quando se mantém a mesma altura da coluna de destilagdo convencional. Esse
aumento implica numa redugdo da razdo de refluxo da ordem de 10%. Com isso a area dos

estagios torna-se menor que os valores encontrados para a coluna de Para-destilagio original.
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Tabela 5.16 - Caracteristicas dimensionais da coluna de Para-destilacdo

com mesma altura da coluna de destilacdo
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Com relagdo a queda de pressdo, exceto para os sisterna Metanol/Propanol, foi
apresentado um percentual de reduc@o, embora a altura da nova coluna de Para-destilagdo tenha
sido mantida a mesma em relacdo a coluna de destilagdo. Os valores apresentados estdo na tabela
5.17. A tabela também apresenta os valores de quantidades de energia necessaria no refervedor e
liberadas no condensador, calculados para a coluna de destilagio e para a coluna de Para-

destilagdo modificada.

Tabela 5.17 — Queda de pressio e energia envolvida na coluna de Para-destilacio

com mesma altura da coluna de destilagdo

~ Metanol/Propanol L6l 143 110.9%
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As quantidades de energia envolvidas no processo foram determinadas a partir das
equagdes de balango energético apresentadas no capitulo 4. Ao reduzirmos a razdo de refluxo da
nova coluna de Para-destilacio, encontramos valores menores de energia requeridos para
promover a separagdo. Dessa forma podemos observar que ha uma redugio significativa do
consumo de energia necessario ao refervedor de cerca de 4 a 8%, que reflete diretamente em um

menor custo operacional da nova coluna.

A tabela 5.18 apresenta os valores de custo de compra para a esta coluna de Para-
destilagdo. Ela custa em torno de 2 a 7% mais que a coluna de destilagdo, no entanto esse custo
excessivo pode ser compensado pela economia obtida no custo operacional, tornando o processo

de Para-destilacdo uma alternativa para a redugio do consumo de energia.

Tabela 5.18 — Custo material da coluna de Para-destila¢do com mesma

altura da coluna de destilacio

" EuonolAga 2303 T41%

T Metmol/Propanol | 108.4 T2.9%

Também devem ser analisados os valores de eficiéncia de Murphree para a nova coluna de
Para-destilacdo, pois com a reducdo na razdo de refluxo da coluna, a separag@o dos solventes
tende a ficar mais dificil. Valores de eficiéncia foram estimados seguindo o mesmo raciocinio
apresentado anteriormente. Graficamente, nas figuras 5.15 e 5.16 sfo apresentados os perfis de
eficiéncia de Murphree obtidos na nova coluna para os exemplos de separagdo 1 e 3,
respectivamente Benzeno/Tolueno e Etanol/Agua. Os valores médios de eficiéncia para todos os

exemplos s#o apresentados na tabela 5.19.
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Tabela 5.19 — Valores médios de eficiéncia considerando a modificagio

na altura da coluna de Para-destilacio

- Coluna de Paradestilacdo .

De um modo geral, conforme podemos observar, os valores de Eny para a coluna de Para-
destilacio modificada tendem a ser menores que os da coluna original, no entanto apresentam a
mesma ordem de grandeza, até mesmo em relagdo aos valores encontrados na destilagfio

convencional. Por isso a eficiéncia, ndo sofre grande impacto com a modificacio proposta.

Diante dos resultados apresentados, torna-se necessario avaliar todas as caracteristicas do
projeto em conjunto, sob a orientagfio de fatores mais complexos que irfio definir pela viabilidade
ou nfio dests novo equipamento de separacdo. Entretanto, sob o ponto de vista de economia de

energia, a coluna de Para-destilaciio pode ser uma importante alternativa.

5,6 - Uma alternativa para destilaciio a vacuo

Como foi possivel observar a coluna de Para-destilagdo apresentou uma potencial redugfio
na queda de pressio por seglc de vapor cémparado a coluna de destilacio convencional. Como
conseqiiéncia deste fato, constata-se um aumento da volatilidade relativa entre os componentes, 0
que facilita a separagfo. Desta forma, um beneficio adicional apresentado por esse novo processo

consisie no fato de proporcionar mesmo grau de separagdo com uma diferenga menor entre a
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pressio do topo e fundo da coluna. Assim, a mesma especificagio de produto conseguida numa
coluna de destilagdo operando & baixissimas pressGes, pode ser obtida nesta coluna alternativa a

uma pressio manometrica superior, reduzindo o potencial necessério para a producio de vacuo.

Como exemplo, foi proposto analisar o comportamento do sistema Etilbenzeno/Estireno na
coluna de Para-destilacdo, considerando-se a variagio na pressio ao longo da coluna e seus efeitos
na separagdo. Uma pequena modificagdo no programa computacional foi realizada para considerar
essa variagio. Apés a determinag@io de um perfil linear de pressdo como etapa micial, foram
calculados e preditos novos valores de queda de pressdo em cada estagio e ajustados os novos
perfis de composi¢io, de temperatura e de pressio ao longo da coluna. De modo iterativo, seguiu-

se 0 mesmo procedimento apresentado na figura 4.5.

A destilagdo € uma das etapas utilizadas no processo de produgio do mondémero para a
manufatura do plastico poliestireno, e representa um interessante caso onde deve haver um crucial

compromisso entre fatores que governam a eficiéncia e a capacidade da coluna.

O estireno é produzido pela dehidrogenagiio catalitica do etilbenzeno em reatores a
temperatura de 650 a 750 °C e a pressdo proxima a atmosférica. A conversdo € de cerca de 35 a
40%. A mistura € rapidamente resfriada e encaminhada para torres de destilagio que irdo
promover a separagdo dos componentes, retornando o etilbenzeno que nfo reagiu de volta ao

reator.

A separacio entre o etilbenzeno e o estireno apresenta algumas dificuldades, pois o
estireno tende a sofrer polimerizagio no refervedor e nos pratos inferiores da coluna em virtude de
temperaturas superiores a 100 °C necessarias para a ebuli¢do da mistura. No entanto, em presenca
de inibidores, o estireno ndo se polimeriza a temperaturas da ordem de 100 a 110 °C. Como
conseqiiéncia, para que se possa efetuar a ebulicio da mistura nesta temperatura, € necessario que

a operagdo da coluna seja feita sob condigdes de vacuo.

Por outro lado, a volatilidade relativa entre o etilbenzeno e o estireno nio € muito grande,
e um grande numero de estigios torna-se mnecessario para Ppromover a separagéo.

Consequentemente ha uma grande queda de pressdo através da coluna e este fator deixa um
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pequeno limite de varidncia para a pressdo absoluta no refervedor, e portanto na temperatura

limite para polimerizag@o.

As alternativas possiveis para a redugo da queda de pressdo por prato também reduzem a
eficiéncia de separagiio e com isto, mais estagios sfo necessarios para a producdo do destilado

especificado, aumentando-se novamente a queda de pressdo total da coluna.

Ao longo dos anos, varios estudos foram realizados para associar os problemas de
capacidade ¢ eficiéncia na destilacio deste sistema buscando-se solugdes satisfatorias. Alguns
desses resultados s@o descritos por King (1980). Ele conta que no desenvolvimento do processo
de produgdo de estireno pela Dow Quimica usando a dehidrogenagio catalitica do etilbenzeno,
uma das etapas mais importantes € a operagao de destilagio. Como a reagio tem um indice de
conversdo de 40%, as colunas de destilacio sdio utilizadas para separar e purificar o etilbenzeno
n&o reagido, retornando-o ao processo. O mondmero de estireno € retirado no fundo da coluna,
respeitando-se os indices de impureza como benzeno ¢ tolueno provenientes de um eventual

craqueamento.

Com valores de pressio atmosférica, a temperatura de ebuligdo do etilbenzeno € de
136,2°C e para o estireno 145,2°C, ou seja uma diferenca de apenas 9°C, sendo a volatilidade
relativa menor que 1,3. Nestas condigBes o processo de destilagdo toma-se totalmente inviavel,

além do problema de polimerizagio do estireno.

Entretanto, sob condigbes de vacuo € possivel efetuar a ebuligio em temperaturas
menores, aumentando a volatilidade relativa para valores de 1,34 a 1,40. Embora ainda pequenos,
esses valores s3o mais significativos para promover a separagao. Além disso a presenca de
inibidores, adicionados através da alimentagio ou corrente de refluxo, impede o processo de
polimenizagio.

Um estudo aprofundado do processo mostrou ser necessario cerca de 70 estagios para
possibilitar a separagdo entre o etilbenzeno e o estireno. Entretanto, a queda de pressdo nos
estagios nio pode ser muito elevada para permitir uma satisfatoria temperatura no refervedor, uma
vez que a pressdo minima no condensador alcancada € da ordem de 35 mmHg. Assim, o processo

adotado pela Dow Quimica consiste de duas colunas em série operando com um condesador total.
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Os pratos com borbulhadores sdo projetados para uma queda de pressdo de 3 mmHg. A primeira
coluna possui 41 pratos com 11 fi de didmetro e a segunda 35 pratbs de 9 ft de didmetro, sendo
que esta divisdo torna-se necessaria simplesmente pelo fato de se conseguir obter no refervedor
temperaturas da ordem de 110°C, e no condensador uma pressdo variando de 65mmHg a 35

mmHg, conforme ilustrado na figura 5.16.

Com 76 pratos e razéo de refluxo igual a 6, o processo permite obter uma boa separagio
da mistura, com o etilbenzeno sendo removido no topo da primeira coluna e o estireno
praticamente puro sendo retirado como produto de fundo na segunda coluna, com especificagio

de 0,2% molar de etilbenzeno.

o 71,4 Kmolh
96,4 moi%
ctilbenzeno
TR
65°C
s S o
> @ Refh =60 »
estireno eHxo * 65mm H
o 41 pratos 65°C
3350 mun diam,
(rf) 33 pratos
2740 mm
diametro
)
A VIR £\ W
28: ;nm Hg 473 KEmolh
~ 2 99,8 mol%
estireno

Figura 5.16 - Diagrama simplificado do processo de destilagio

da mistura Etilbenzeno/Estireno
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O uso de uma simples coluna para a separagio entre o etilbenzeno/estireno foi muito
discutida, principalmente pela utilizag@io de pratos perfurados ou valvulados projetados para uma
queda de pressdo unitaria de 2 mmHg. Seguindo este raciocinio, antes do estudo de uma coluna de
Para-destilagio para o processo, foi proposto o dimensionamento de uma dnica coluna de

destilagdo com pratos perfurados para efetuar a separagio Etilbenzeno/Estireno.

Assim, utilizando-se a metodologia anteriormente aplicada a outros processos de
separagdo, para alcangar a especificagio exigida nesta separagdo, a coluna de destilagdo
apresentou a necessidade de 43 pratos perfurados com didmetros de 2110 mm (6,92 ft). A
alimentacdo da coluna, que ocorre no estagio 28, segue as mesmas especificagdes da figura 5.16,
sendo a razio de refluxo igual a 6,0. No entanto os valores de queda de pressio nos estagios sdo
bastante elevados e nio permitem que sejam atingidos as especificacBes de pressio necessarias.
Com isto, optou-se por desenvolver uma coluna de destilagdo com um didmetro um pouco maior,
cerca de 2500 mm (8,20 fi). A reducdo na queda de pressdo por estdgios € significativa sendo

possivel encontrar os seguintes valores:

Pressdo detopo ............................... 0,0896 atm (68,1 mmkHg)
Pressdode fundo ... 0,2842 atm (216,0 mmHg)
Queda de pressdo por estagio ......... 0,0048 atm (3,65 mmHg)

Queda de pressédo total na coluna .... 0,1946 atm (147,9 mmHg)

Entretanto o objetivo € avaliar a separag¢do no processo de Para-destilacio, analisando o

percentual de redugfo na produgio de vacuo na coluna.

Seguindo a metodologia anteriormente apresentada e o modelo de pratos semicirculares,
em uma coluna de Para-destilagio operando com condensador parcial sdo necessarios 63 estagios
para alcangar a especificagio desejada, mantendo-se as mesmas condigdes de alimentagio e razdo
de refluxo anteriores. A alimentagdo ¢ feita no estagio 41 e o didmetro da coluna, determinado a
partir dos fluxos de liquido e vapor, € de 2280 mm (7,48 ft). Os valores de queda de pressdo para

cada estagios sio da ordem de 5,4 mmHg, e portanto um pouco elevados para este tipo de prato.
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Assim, a queda de press@o total para cada se¢@io varia de 0,19 atm a 0,21 atm, sendo que a coluna
apresenta no topo € no fundo valores de pressdo de 0,0785 atm (59,66 mmHg) e 0,2842 atm (216

mmHg), e portanto nZo interessantes & modificagio.

Por outro lado, seguindo as projecOes anteriormente encontradas entre o didmetro da
coluna de Para-destila¢do ¢ o didmetro da coluna convencional de outros exemplos considerados,
optou-se por projetar uma coluna alternativa com 2750 mm (9 ft), ou seja com uma variagdo de
10% a mais em relagf@io a coluna de destilagdo de 2500 mm de didmetro. Os valores de queda de
pressdo por estagio sofreram significativa reducdo a valores da ordem de 0,0050 atm ( 3,8

mmHg), apresentando as seguintes caracteristicas:

Pressdo de topo ..o 0,1350 atm (102,6 mmHg)
Pressdodefundo ... 0,2842 atm (216,0 mmHg)

Queda de pressio total na
coluna por se¢do de vapor .............. 0,141 - 0,150 atm (107,1 - 114,0 mmHg)

Podemos observar que a pressdo do condensador na coluna de Para-destilagcdo € 57,8%
maior que a pressdo no condensador da coluna de destilagio convencional, ou seja € possivel uma
reducdo de 37,6 mmHg (-24,9%) na presséio vacuométrica da coluna de Para-destilagio em

relagdo a pressdo do processo convencional.

Como a pressdo no topo da coluna de Para-destilagio chega a ser maior, a temperatura
também fica mator e apresenta um aumento de 10°C em relagio a temperatura das colunas de

destila¢do convencional.

Além disso, em relagio a coluna de destilagio convencional de pratos perfurados
idealizada, a coluna de Para-destilagio apresenta uma redugio da queda de pressdo total de
22,9%, um aumento no nimero de estagios de 46,5% e uma reducdo na altura de cerca de 23,8%
(ou seja, 19,5 m para 25,6 m da coluna de destilagdo). Como os valores de eficiéncia calculados
(valores médios de Enxv = 1,2) a partir dos modelos apresentados nfio mostram variago
significativa entre o processo convencional € o altemativo, a coluna de Para-destilagio pode ser

uma alternativa viavel para este tipo de processo que envolve baixas pressdes.
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6 - Conclusdes e Sugestoes

Neste trabatho, foram apresentadas duas novas configuragdes alternativas de colunas de
destilagio denominadas Para-destilagio ¢ Meta-destilagdo. Com o objetivo de avaliar as vantagens
e desvantagens destas colunas, desenvolveu-se dois programas computacionais rigorosos para

simular a operag@o de destilagio em regime estacionario.

Para isto, foram escolhidos trés sistemas destilantes binarios ndo ideais e um sistema
binario ideal. Defintu-se as principais caracteristicas operacionais para se obter as especificacdes
requeridas para os produtos tais como ntmero de estagios, razdo de refluxo otima, composigio e

condi¢cdo da alimentac8o, estagio de localizacdo de alimentagio.

O calculo das equagdes de balango material, energético e relagdes de equilibrio permitiram
obter os perfis de fluxos liquido e vapor, perfis de composi¢io e temperatura ao longo das
colunas. Através desses resultados pode-se observar que esses perfis de composigio € até mesmo

temperatura, permanecem semelthantes aos obtidos no processo de destilagio convencional.

A primetra constata¢io importante observada nas colunas alternativas consiste na grande
varia¢io no numero de estagios apresentada. A coluna de Para-destilagio possui até 55% mais
estagios que a coluna convencional, enquanto o aumento na coluna de Meta-destilagdo fica em
torno de 40%. Isso € conseqiiéncia do maior contato exigido entre as fases para que se obtenha a
separagdo especificada. Assim, quando se divide o fluxo de vapor (Para-destilagdo) ou o fluxo
liquido (Meta-destilagdo), € necessario mais estagios de separagio que permitam que o fendémeno

de transferéncia de massa torme-se efetivo.

Uma vez estabelecido o nimero de estigios nas coluna, efetuou-se a determinacio
aproximada das alturas das trés colunas. A coluna de Meta-destilagdo apresentou um aumento na
altura em relagdo a coluna convencional de cerca de 45%. Isso ¢ conseqiiéncia das disposicdes dos
estagios, que segue o mesmo modelo da coluna de destilag@o. Por outro lado, a coluna de Para-

destilagdo tem seus estagios distribuidos em duas segbes paralelas, e apesar do aumento excessivo
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na quantidade de estagios, sua altura apresentou uma redu¢io de 20 a 30% em relacdo a

convencional.

Foi verificado também uma redugéo significativa da ordem de 25% na queda de pressdo
por secic de fluxo de vapor na coluna de Para-destilagio. Esses valores sio bastantes
significativos €m processos que operam a vacuo, uma vez que a reducio na queda de pressido
possibilita o aumento da volatilidade relativa e portanto gera economia e beneficios ao processo de

separacéo.

Outra modificagio estrutural bastante importante foi observada na area dos estagios das
colunas alternativas. A divisdo de fluxos, seja de liquido ou vapor, permite que a area dos estagios
sejam menores em relagio 4 area de estagios convencionais. Na coluna de Para-destilacdo, essa
reducio chega a ser de 40%, enquanto na coluna de Meta-destilagdo o percentual de queda é mais
suave, da ordem de 16%. No entanto, essa pequena reducdo da area garante que o didmetro da

coluna de Meta-destilagdo é 8% menor que o da coluna de destilagio.

Também foram discutidos e analisados valores de eficiéncia de Murphree, considerando os
modelos adequados definidos na literatura. Os valores mostraram que a coluna de Meta-destilagdo
apresenta os maiores valores de eficiéncia possiveis de se encontrar entre os trés processos. Porém
isto nfio representa necessariamente um ganho, pois a pequena redugio na area total de separagdo
muitas vezes ndo compensa o excessivo aumento de tamanho desta coluna. Os valores de
eficiéncia encontrados na coluna de Para-destilagiio sic os menores entre os trés processos, no

entanto, ndo chegam a ser muito inferiores aos encontrados na coluna convencional.

Finalmente, uma estimativa do custo material das colunas alternativas mostrou que o0s
processos alternativos requerem maior investimento de acordo com as caracteristicas apresentadas
no projeto inicial. Desta forma, a coluna de Meta-destilagio sO apresenta vantagens ao
considerarmos um processo de separagio em que seja bastante elevada a demanda de fluxo liquido
interno na coluna. Com isso, a divisdo da carga liquida ird permitir um maior equilibrio de
distribuigio entre os fluxos, garantindo que a redugdo no didmetro da coluna seja um fator que

compense o0 aumento no tamanho.
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Com relag@o a coluna de Para-destilagio, cujo modelo do projeto original consiste de duas
colunas simples paralelas, acopladas uma a outra, embora o custo seja bem menor ao da coluna de
Meta-destilagdo, ele ainda € superior ao da coluna de destilagdo. Entretanto, foi desenvolvido um
novo modelo para o estagio desta coluna, garantindo a mesma area dos estagios originais, porém
permitindo construir um unico equipamento no formato cilindrico que permita o contato entre os

fluxos na mesma estrutura interna.

Este novo estagio representado por uma area semicircular, possibilitou desenvolver novas
simulagdes para definir um didmetro nominal para a coluna de Para-destilagdo. Embora os valores
encontrados sejam cerca de 5 a 10% superiores aos didmetros das colunas convencionais, foi
constatada uma reducdo significativa no custo material da ordem de 7 a 12% para este processo
alternativo. Além disso, o novo modelo de estagio permite um contato mais efetivo e com maior
tempo de contato entre as fases, garantindo’ que o fendmeno de transferéncia de massa seja maior.
A conseqiiéncia € que valores de eficiéncia de Murphree superiores aos da coluna de destilagio
foram encontrados nesta nova coluna de Para-destilacio. Desta forma o processo de Para-

destilagdo torna-se compativel ao convencional e pode ser uma boa alternativa.

Uma outra caracteristica para que foi proposta a coluna de Para-destilag@o, consiste em
promover um percentual de reducio do comsumo de energia. No entanto, at€¢ o momento
observamos praticamente o mesmo consumo de energia envolvidos nos trés processo, uma vez
que as taxas de alimentagdo ¢ produto, e a razdo de refluxo permanecem praticamente constantes
entre as colunas. Para isto, apresentou-se uma proposta na qual a altura da coluna de Para-
destilaciio fot modificada para manter a mesma altura da coluna de destilagdo convencional. Desta
forma, um nimero extra de estagios de separacio puderam ser colocados na coluna aiternativa.
Com isso, a razdo de refluxo necessaria para garantir a mesma separagdo especificada

anteriormente sofreu uma redugdo de ate 13%.

A redugdo na razdo de refluxo implica num consumo menor de energia necessario no
refervedor da ordem de 4 a 8%, refletindo um grau de economia no custo operacional da mesma
ordem de grandeza. Por outro lado, essa redugio no refluxo também colabora para que a area dos

estagios sofra uma reducfio maior. Assim, o custo material sofreu apenas um acréscimo de cerca
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de 2 a 7% mais que o custo no processo convencional, devido principalmente ao aumento do

namero de estagios, ou seja da altura da coluna.

Como os valores de eficiéncia de Murphree para esta coluna de Para-destilagio modificada
sofreram uma pequena redugdo nio significativa, o projeto deste equipamento apresenta-se como

uma importante alternativa para a redug@o do consumo de energia do processo de destilagdo.

QOutro aspecto importante associado a utilizag8o do processo de Para-destilagio consiste
no fato de ser possivel obter menores valores de queda de pressdo na coluna, o que para processos
de destilagdo a vacuo torna-se de fundamental importéncia. Conforme analisado na separagio
Etilbenzeno/Estireno, o processo de Para-destilagdo mostrou ser possivel atingir as especificages
necessarias em uma unica coluna, operando basicamente sob as mesmas condi¢des globais dos

processos anteriores.

A redugdo na queda de pressdo permite um aumento na volatilidade relativa do sistema e
como conseqiiéncia deste fato, a separac@io torna-se mais facil. Além disso, como a diferenca de
pressdo entre o topo e fundo é bem menor que na destilagdo, o processo alternativo pode
representar um fator significativo de economia no que diz respeito a produgio de vacuo para a

operacio.

Deve ficar claro que o estudo das configuragdes alternativas de destilagdo n#o fica restrito
as condi¢cdes impostas neste trabalho. Assim, para uma avaliagdo mais técnica do projeto € preciso
investigar novos modelos para predi¢do de eficiéncia, buscando a analise de sistemas de separagao
multicomponentes. Também deve ser necessario um estudo econdmico mais detalhado sobre as
reais oportunidades de se construir e operar a coluna de Para-destilagio, antes de se optar por esse

processo alternativo.
Como sugestdes para proximos trabathos proptem-se:

- a determinacédo de correlagtes generalizadas para predi¢@o de eficiéncia de pratos para
sistemas multicomponentes diferentes de hidrocarbonetos;

- o desenvolvimento e avaliagio experimental dos equipamentos operando sob
condig¢des diferentes de refluxo total;

- o estudo da estabilidade em estado nio-estacionario das colunas alternativas.
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Apéndice I - Resolucao dos sistemas de equagdes

Al.1 - Resolucao do sistema de equacdes da coluna de Para-destilacio

O conjunto de equacdes algebricas ndo-lineares para a coluna de Para-destilagdo, definidos
na secio 4.2 do capitulo 4, devem ser resolvidas para a determinag@io dos perfis de fluxo e
composicdo na coluna. O vetor das fungdes discrepancias (D) € formado por todas as equagdes de
balango de massa, balango de energia e relagdes de equilibrio, sendo D, o vetor das fungdes em

um determinado estagio n.

D’i{n.i)
Dl(n.Z)

Dyom
onde: D. 1= Dy 1y
DZ(n,Z)

DZ(n.M)

RO

A solugdo do sistema de equagdes constituido pelas fungGes discrepancias permite a
obtencdo dos valores dos elementos do vetor das variaveis independentes (x), onde x, € o vetor

das vazdes molares nas fases liquida e vapor e da temperatura no estagio n.

1

n,l

n2

l M

onde: [x.I=1 T, (L)

I
xx] "
vn,Z

an\ri
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A obtengdo dos valores de todos os elementos do vetor x implica no conhecimento da
vazio e da composi¢io dos produtos formados, dos perfis de temperatura e de composi¢io ao

longo da coluna e das quantidades de energia fornecida ao refervedor e liberada no condensador.

Como a solugio do conjunte de equagdes algébricas nfo-lineares ndc pode ser obtida de
forma analitica, propdem-se a solugdo do sistema de equagdes atraves da aplicaggo do método de
Newton-Raphson generalizado, o qual transforma o conjunto de equagbes ndo-lineares em

equacgdes lineares.

A aplicagdo do meétodo de Newton-Raphson a um sistema de equagdes algébricas ndo-

lineares denotado por:

F(x)=0 (13)

consiste em expandir o conjunto de equagdes em Série de Taylor e truncar a expansio na segunda

derivada, de tal modo que o sistema apresente a seguinte forma matricial:

) (oR) (R (A ] [F(x)]
0%, j, \ 0%y, X, /.

=— (1.4)

( aFnJ
0%, ). | [(Ax,), F (x), |

e [x].., =Ix]. +[Ax], (1.4a)

onde [Ax]. € o vetor de correcdo das vanaveis calculado, que € adicionado ao vetor X, para
obter os novos valores das varidveis X+ . A matriz das derivadas na equagfo (1.4) ¢ denominada
de matriz Jacobiana e denotada por J. Ela representa as derivadas parciais de todas as fungdes em

relagio a todas as variaveis, considerando todos os estagios.



Apéndice |

Resolugiio do sistema de equaciies

Desta forma, de acordo com a notagdo anteriormente utilizada para as fungdes

discrepancias, temos:

d{b, ] d[D,]
dx, ] dlx,]
diD,] d[D, ]
= d[xll d[xa]
dp,]  dD.]
d[x,] d[xz]

d[p,] |
d[x,]

d[D,]
dlx,]

D, |
dixy]

Cada elemento da matriz Jacobiana € determinado segundo:

le,i,z
dl.

il

dD,
dl,
dD2,i,1

onde:

i=123,.

le,i,! dDi,i.E le,i,I
di,, dT, dv,
dD,.,, dD,, dD;,
di; dT, dv,,
dDZ.i,E ci{)z,i,l dDZJ‘l
di; dT; dv;,
dDz,i.M dDz‘i M dD, Y
dl.i.M dT."i dv i1
dD.; dD,; db,,
dl; 5, daT, dv;;

LN-1N e

dD,;
dv iM
dDZ.i,l

aViu

dD,;
dv M
dp.

34

av;n

j=123, N-1N

(1.5)

(1.6)
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A matriz Jacobiana para a coluna de Para-destilagido ¢ ligeiramente diferente da matriz
tridiagonal de uma coluna de destilagio e foi apresentada na equacgdo (4.24). A solugfo do sistema
de equagOes lineares tora-se simples, pois como a matriz J apresenta as mesmas caracteristicas da
matriz tridiagonal , ela pode ser decomposta pelo método de decomposi¢do LU em um produto de

dois fatores, ou seja:

4] = [L}-[U] a7

onde a matriz [L.] € uma matriz triangular inferior com sub-matrizes identidades na diagonal

principal € a matriz [U] consiste de uma matriz triangular superior.

Deste modo, o sistema de equagdes algébricas lineares representado na equagio (1.4)

reduz-se a:

[L]. -[U] [Ax]. = ~[D(x)]. (1.8)

Para a coluna de Para-destilagio, os fatores L e U assumem as respectivas formas:

1 0 0 0 0 0 0]
B,] 1 © 0 0 0
[e.] [B;] 1 0 0
L= ? [e,] [?».4] _I : (1.9)
0 fenn] [Ba.] I 0 0
0 0 0 [ex.] Bxad T 0O
.0 o . 0 0 [ex] [By] I
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e, [C] O O 0 0 0
0 J[a,] [C,] O 0 0
0 0 Ja;] [C.] 0
0 0 0 C :

vm ] [a‘d] {..4] . (IIO)

O [O!'N—Z ] [CNwz] O
0 0 0 [oeny] [Cxid

| 0 0 0 0 0 o] i

sendo que I € uma matriz identidade de ordem 2M+1. Os valores das sub-matrizes o, , B,

€ £, 530 calculados atraveés das seguintes equagdes:

[, ] = [B,]
[a,]=[B,]-[B,]IC,]
[oe; 1= [B, ]~ B, IC,]
: (L11a)
[otn 2] =By ] - [Brn ICxos]
fony] =By, 1= By, HCx.]
foax]=[By]-[ByICx,]

{Bz ]m[Ez ][al ]4
[Bs ] :[E3 }[az ]—1
[84]: {‘.E.‘:][Q"slmE

Byol=[Ex, oy, I
ByI=E lax, I
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[E;]=-&;]1IC,]
[E,]=-&,]iC,]

[E ]= ?[851[(33] (1.11b)

[E N-1 ]= e N~ ]{CNw3 ]
[E' I=[Ex]-[e5][Cy,]

[e;1=1A,][c, I
[34] = [A4 ][‘1214
[es]=[A o]

feny]=[Ax, ]{ax-s]rl
[EN} = [AN][CLN“?_]—I

A medida que o calculo iterativo prossegue a sub-matriz E, que anteriormente so existia
para os estagios 2 e N, vai sendo calculada para todos os estagios. Seu calculo € facilitado pelo
fato das sub-matrizes C, apresentarem um grande nimero de elementos nulos. A determinagio das
sub-matrizes B, € & ¢ facilitada pela utilizacdio do método de eliminagdo de Gauss para sistemas

com a forma:
B, ]=[E,] ou [e, e, .]1=1A,] (1.12)

Uma vez determinados os elementos das matrizes L e U, a resolugio do sistema de

equagdes algébricas lineares torna-se facil. Definindo a matriz G conforme:

[G]={U] [Ax] (1.13)
a equacio (1.8) se reduz a:

[L]-{G]=-[D] (1.14)
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E a solugio pode ser obtida com ¢ auxilio das seguintes equagdes de recorréncia:

[G,]=[-D,]

[G,]=[-D,]-[B,][G,]

[G:]=[-D;]-[B;]G,]-[&,]IG,]
[G,]=[-D,]-[B.]IG;:]-[e,][G.] 1.15)

[G N-1 I= [—DN—I] - [BNwl][G N-2 ] - [8N~1 ][G NAS]
[Gy]=[-Dy]-BrlGx,]-[exGx,]

Portanto, de acordo com a equagdo (1.13), os valores para corre¢do das variaveis (Ax) sio

determinados em cada estagio:

[Ax] = [U]" -[G]

[AXN]:[G‘N]—] : [GI\]
[Axy, ]=loy,]7 {{Gx,1-[Cxul-[AxT} (L16)
[AXN_z]z{aN_z]_l - {[GN_z] - [C'\-:z] : {AXNq ]}

¥

.

[szlf—[{lz ]—1 : {[Gz]"[Cz] ; [AX3]}
[Axllz[all‘l - {[Gll_{CJ [sz]}

AL2 - Resolucio do sistema de equacdes da coluna de Meta-destilacdo

Definidas as equagdes de balango material, energético e relacdes de equilibrio para a
coluna de Meta-destilac3o, elas sfio agrupadas e a matriz Jacobiana € determinada segundo a
equacdo (4.43). Através do método de decomposigio LU, a matriz J € decomposta na forma de

um produto de duas matrizes:



onde I ¢ uma matriz identidade de ordem 2ZM+1.

Apéndice I Resolucdo do sistema de equagles
[J] = [L].[Y]
1 0 0 0 0 0 0 0]
B,] I 0 0 0 6 0
0 [B] I 0 0
0 0 B 1 0
L= : K . :
0 Byl T 0 0 0
0o 0 0 [By,] T 0
0 0 0 0 Byl I 0
. 0 0 0 0 0 0 Bl I
o] [E] IC] 0 0 0 0 0
0 la,] [E,] IC,] 0 0 o 0
0 0 {a,] [E,] [C] 0 0
o 0 0 [u] [E] [C]
U= : - :
0 [ons] [Ens] [Cysl 0
0 0 0 [OLN-z] [EN——Z] [CN——Z ]
0 0 0 0 0 loen,] [Ex,]
| 0 0 0 0 0 0 0 [ory] ]
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(1.18)

O sistema de equagles algébricas lineares inicialmente representado na equagdo (1.4)

torna-se:

(L] -[U]-[Ax], = —Amot-[D{x)].

(1.19)
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onde Amot € um fator de amortecimento utilizado neste caso para garantir a convergéncia

do método iterativo. Este fator ¢ um numero que pode variar entre 0 e 1, e no caso das simulagdes

efetuadas na coluna de Meta-destilacdo foram utilizados valores de Amot iguais a 0,80 ou em

alguns casos 0,50.

Os valores das sub-matrizes o, , B, € &, nas equagdes (I1.17) e (1.18) sdo calculados

através das seguintes equagoes:

[a,] = [B,]
[@.]=[B,]-[B,1E,]
[(1.3 }: [B3]—[63][E2]

[(X'N——Zl :[ N- 2] [BN ZI[EN 3]
[oon,] =[By,] _[Bmll[E\rw?]
lay] =[By]-[BrIE ]

B,1=[A,]e, I
[Bs] = [Asl[()'-z]-1
[B4] = {A4 ][OLs]“l

[Bxil= {AN—I ]{051«2—2]”1
Brl=[AxHoy, ]

[Ezl = __[BZJ[CI]
[E3] = —[83][(:2]
[E4] = _[34][(:3}

[ ] = _[BN 2 ][CN—3]

E s 1= B, 1= [Bay MCx, ]

(1.20)
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Observa-se a medida que o calculo iterativo prossegue, que a matriz E, anteriormente
definida s6 para os estagios 1 e N-1, € progressivamente calculada para os demais estagios, sendo
o seu calculo facilitado pelo fato das sub-matrizes C, apresentarem grande quantidade de

elementos nulos.

Pode-se definir agora a matriz G, através da qual a resolug@o do sistema de equagdes fica
simplificado. Desta forma de acordo com a equagdes (1.13) e (1.14), os valores para correcdo das

variaveis (Ax) podem ser obtidos com o auxilio das seguintes equagdes de recorréncia:

[Gz] = ["D1]
[G.]=[-D,]-[B,][G\]
[G3] = ["Ds ] - [B:;][Gz]
{G4] :EMD4]W[B¢][G3] (L21)
[GNMZ] = [_DN»Q ] - [BN-z ][G N—3]

[GNA] = [_DI\H] - [Ble G Nmz]

[Gx]=1-Dx]-{BxlIGx]

[Ax] = [U]" - [G]

[Axi]=foy]™  [Gy]

[Ax I=lon, 7 - {IG ] -[E v I [Axy T

[Axy]=lon ] G, - [Ex ] [Axy ] - [Cx ] [Axk ]} (1.22)
[Ax s )=loy T {IG x - [Ey s 1 [A% [ [C s T [Ax L, T}

[Axs:!ﬂ[as]“I {{GS]—[E3]{AX4}—-{C3][AX5]}
[Axg:lm[az]ml . {[Gzl_{Ez]'[&Xsl'“[czl'[sz;]}
{AX;}:[aJ—l {[G]]“{Ell[AXQ]—[CI][AX3}}
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Apéndice Il - Propriedades fisicas e termodindmicas

AIL1 - O cilculo do equilibrio liquido-vapor para os sistemas estudados

Como mostrado na equagiio (4.14), o calculo dos dados de equilibrio liquido-vapor
envolve a determinag@o dos coeficientes de fugacidade(:) e dos coeficientes de atividade(y;), para
todos os sistemas considerados no estudo dos processos alternativos. s sistemas
Benzeno/Tolueno e Etilbenzeno/Estireno sZo considerados ideais e ambos os coeficientes sfo
considerados iguais a unidade. Os demais sistemas sdo considerados ndo-ideais, entretanto devido
a operagdo das colunas a pressdo atmosférica, a fase vapor pode ser assumida como ideal e
portanto, uma boa aproximacdo consiste em considerar o coeficiente de fugacidade (¢;) igual a

unidade.

Entretanto os coeficientes de atividade (y;) para esses sistemas nio-ideais sdo preditos
através do modelo UNIQUAC. Os valores dos pardmetros dos componentes puros 1, ge l, € os

valores dos pardmetros bindrios a; estdo listados nas tabelas All. 1a e AIl. 1b.

Tabela All.1a - Pardmetros de componentes puros para o calculo

do coeficiente de atividade

Parametro r q 1
Agua 0,920 1,40 -2,320
Etanol 2,106 1,97 -0,438
Metanol 1,432 1,43 -0,436
Propanol 1,879 1,66 0,195

Ref: Gmehling e colaboradores (1982)
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Tabela All 1b - Pardmetros binarios de UNIQUAC para o calculo

do coeficiente de atividade

Sistema i ] Ay Ay
Metanol - Agua 1 2 -181,0 289,6
Etanol — Agua* 1 2 53,64 224,02

Metanol — Propanol* 1 2 -82.941 181,163

Ref: Fredenslund e colaboradores (1977)
*Gmehling e colaboradores (1982)

Além dos coeficientes de fugacidade e atividade, € necesséario também o calculo da pressio
de vapor de cada um dos componentes gue constituem o$ sistemas ideais ou ndo-ideais. As
pressbes de vapor dos componentes puros sdo preditas através da equacio de Antoine | a qual

relaciona a pressdo de vapor de um liquido puro a sua temperatura, segundo;

B

logP™ =A -
(T+C)

(L1)

onde A, B e C sfo constantes que dependem do componente em consideragéo.

Os valores dessas constantes sao tabelados para um grande nimero de componentes e
facilmente encontrados na literatura. Para os componentes considerados nos sistemas estudados,
os valores das constantes de Antoine estdo listados na tabela AIL2. Esses valores aphcam-se aos

casos em que a temperatura € expressa em “C e a presso de vapor em mmbg.
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Tabela AIl.2 — Constantes de Antoine para o calculoda pressio de vapor

Componente A B C
Agua 7,967 166821 228,0
Benzeno 6,906 1211,03 2208
Estireno 6,9571 144558 209,44
Etilbenzeno 6,957 1424 26 213,21
Etanol 8,112 1592,86 226,18
Metanol 8,072 1574,99 238,71
Propanol 7,744 1437,69 198,46
Tolueno 6,955 134480 219,49

Ref: Reid e colab. (1977), Gmehling e colab. (1982)

AIL2 - O calculo das entalpias das fases liquida e vapor

Como visto anteriormente, a aplicagio das equagdes de balanco de energia requer o
conhecimento das entalpias das fases liquida e vapor. O célculo destas entalpias, por sua vez,

requer o conhecimento de determinadas propriedades.

A determinagdo da entalpia da fase liquida na equacfio (4.22a) ¢ feita a partir do
conhecimento da capacidade calorifica a pressio constante do liquido puro (Cp" ;) na temperatura
de referéncia T,, isto € na temperatura de ebulicio do componente mais volatil na mistura. Por
outro lado, o calculo da entalpia da fase vapor na equacdo (4.23a) requer o conhecimento da
entalpia de vaporizagdo do componente puro (AH..,) e da capacidade calorifica a pressdo

constante do vapor puro (Cp' ;), ambos na temperatura de referéncia T-

Na tabela AIL3 estdo representados os valores de Cp" ;, Co' ; € AH,,, para os

componentes, nas respectivas temperaturas de referéncia dos sistemas estudados.
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Tabela AII1.3 — Entalpia de vaporizagio e capacidades calorificas da fase liquida e vapor

Componente Ce" ; (cal/mol K) | Cp" i (cal/mol K) | AH,,, (cal/mol)
Agua 18,923 8,705 9792,69
Benzeno 34,434 25,402 7220,10
Etanol 37,901 18,670 9363,96
Metanol 30,762 11,726 874439
Propanol 43,598 25,664 994711
Tolueno 41,450 34,479 821938

Ref.: Reid e colaboradores (1977, 1987)

AIL3 — O calculo da eficiéncia

Para a determinagio da eficiéncia de Murphree € necessario calcular as unidades de
transferéncia de massa entre as fases. Isso implica em predizer os coeficientes de transferéncia de
massa da fase liquida e vapor, respectivamente k;.a e kg.a, e o tempo de contato entre as fases.

Indiretamente, os coeficientes de difusdo das fases necessitam ser determinados.

Na predi¢do do coeficiente de difusdo da fase vapor utilizou-se a correlagdo derivada por
Chapman e Enskog e apresentada por Reid (1987). A predi¢do do coeficiente de difusdo da fase
liquida foi feita segundo a correlagio de King, Hsueh e Mao, também apresentada por Reid
{1987). Entretanto, como essa ultima correlagio € valida apenas para misturas binarias a dilui¢io
infinita, através da correlagio de Vignes foi possivel considerar o efeito da concentragio em toda

a faixa de distribuicZo molar ao longo da coluna:

D= (DABB )XB '(DBAo )XA (1L.2)

_ Correlacio de Chapman e Enskog:

03 T% (MA +MB IMA ‘1“13)}/2

D,, =1858.1
e P.o,,’.Q,

(IL3)
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onde Gas € a conhecido como a distdncia média intermolecular e Qp € o pardmetro de
colisdo difusional calculado a partir dos pardmetros de Lennard-Jones (</k) apresentados em Reid
(1977). Ambos sdo determinados para cada componente como uma caracteristica das forgas

intermoleculares que atuam no sistema.

_ Correlagdo de King, Hsueh e Mao a diluigio infinita:

N4 4
o V /6 Aﬂva
D,, :4,4_10*‘*3[ B] [ "B) (IL.4)

ni v, AH . 4

Assim, para a determinagiic desses coeficientes de difusdo sio necessarios as
especificacdes de alguns pardmetros como a massa molar dos componentes, as temperaturas de
ebulicio e critica, os volumes molares, e os potenciais relativos as forgas intermoleculares. Esses

valores sdo apresentados na tabela All.4.

Tabela AIl.4 — Parametros para predi¢io dos coeficientes de difusio

Massa Temp. Temp. Volume distancia
Componente Molar | Ebulicio | Critica Molar | intermole- e/k
(g/mol) (K) (K) {cm¥/mol) | cular (A) &)

Agua 18,015 373,2 647,3 56,0 2,641 809,1
Benzeno 78,114 3533 562,1 259,0 5,349 4123
Estireno 104,152 | 4183 6470 369.7 5,929 540,3

Etilbenzeno | 106,168 | 4093 617,1 3740 6,027 519,88

Etanol 46,069 351.,5 516,2 167,0 4,530 362,6
Metanol 32,042 337.8 512,6 118,0 3,626 481.8
Propanol 60,096 370,4 536,7 218,5 4,549 576,7
Tolueno 92,114 383.8 591,7 316,0 5,799 4414

Ref: Reid e colaboradores (1977, 1987)





