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RESUMO

Este trabalho tem por objetivo estudar a técnica de destilagdo com a oscilagédo da pressdo (PSD)
de misturas azeotropicas binarias. As misturas binarias investigadas foram: cloroférmio-
metanol, acetona-cloroférmio, THF-metanol, acetona-metanol e acetato de etila-etanol.
Primeiramente foi estudado a influéncia da modelagem termodinédmica da fase vapor, tendo em
vista que pressdes altas sdo necessarias no processo. A motivacao dessa investigacdo é baseada
no fato de diversos artigos da literatura considerar a fase vapor ideal. Desse modo, foram
realizadas simulagOes e comparagdes baseadas na lei de Raoult modificada (fase vapor ideal) e
na formulagéo y-¢ (fase vapor Peng-Robinson e Hayden-O’Connell), utilizando o software de
simulacdo COCO/ChemSep, versdo 3.4. A segunda parte do trabalho, considerando a mistura
cloroférmio-metanol, avaliou o efeito de alguns pard@metros operacionais pouco explorados pela
literatura através de analises paramétricas. Esses parametros foram a selecdo da pressdo das
colunas de destilacdo, temperatura de alimentacéo e composicdes de alimentacdo. Os resultados
da primeira parte mostram que é essencial considerar a ndo idealidade da fase vapor para uma
descricdo precisa do fenémeno, pois as diferentes modelagens alteram o equilibrio de fases das
misturas. Sobre as analises paramétricas, segunda parte do trabalho, foi evidenciado que a
selecdo da pressdo reduz os gastos energéticos do refervedor em 10,89% e operar a vacuo €
uma proposta viavel. A temperatura de alimentagdo da coluna foi estudada entre a faixa de 290
K e 340 K, tendo valor otimizado na temperatura de 321,1 K. A composi¢cdo molar de
alimentacédo igual 0,4 de cloroférmio apresentou uma reducdo no servico do refervedor de
11,7%. Os efeitos mencionados tém origem na modelagem matematica do balanco de massa do
processo. Considerando o caso base da mistura cloroférmio-metanol, as analises paramétricas
reduziram o calor total dos refervedores e 0 TAC em aproximadamente 21,3% e 17,6%,
respectivamente.

Palavras-chave: Simulacédo; Equilibrio liquido-vapor; Método de separacdo; Azedtropo.



ABSTRACT

This work aims to study the pressure swing distillation (PSD) of binary azeotropic mixtures.
The investigated binary mixtures were: chloroform-methanol, acetone-chloroform, THF-
methanol, acetone-methanol and ethyl acetate-ethanol. First, the influence of the
thermodynamic modeling of the vapor phase was studied, considering that high pressures are
necessary in the process. The motivation for this investigation is based on the fact that several
articles in the literature consider the ideal vapor phase. Thus, simulations and comparisons were
performed based on the modified Raoult's law (ideal vapor phase) and the y—¢ formulation
(Peng-Robinson and Hayden-O'Connell vapor phase), using the simulation software
COCO/ChemSep, version 3.4. The second part of the work, considering the mixture
chloroform-methanol, evaluated the effect of some operational parameters little explored in the
literature through parametric analyses. These parameters were the selection of distillation
column pressure, feed temperature and feed compositions. The results of the first part show that
it is essential to consider the non-ideality of the vapor phase for a precise description of the
phenomenon, since the different models alter the phase equilibrium of the mixtures. About the
parametric analyses, the second part of the work, it was evidenced that the pressure selection
reduces the energy costs of the reboiler by 10.89% and operating under vacuum is a viable
proposal. The column feed temperature was studied between the range of 290 K and 340 K,
having an optimized value at the temperature of 321.1 K. The feed molar composition equal to
0.4 of chloroform showed a reduction in the reboiler service of 11.7%. The mentioned effects
originate from the mathematical modeling of the mass balance of the process. Considering the
base case of the chloroform-methanol mixture, the parametric analyzes reduced the total heat
of the reboilers and the TAC by approximately 21.3% and 17.6%, respectively.

Keywords: Simulation; Vapor-liquid equilibrium; Method of separation; Azeotrope.
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1 INTRODUCAO

Visando a diminuicdo dos impactos da poluigdo, a sociedade e 6rgaos governamentais
estdo cada vez mais envolvendo as questdes ambientais nos diferentes processos quimicos em
busca de solucBes funcionais. Dentre esses impactos, destaca-se 0 setor energético o qual
estima-se que o consumo global em 2040 sera aproximadamente 30% superior ao ano de 2010
(KIRAN e JANA, 2015). Os processos das industrias quimicas sdo responsaveis por gastar uma
consideravel parcela de energia, especialmente na area de separacdo e purificacdo dos produtos.
Dessa maneira, a operagdo das colunas de destilacdo € um tema que ganha destaque e vem
sendo explorado por diversos pesquisadores (MAHDI et al., 2015).

A separacdo de misturas azeotrOpicas binarias possui grande interesse industrial,
necessitando de métodos ndo convencionais para a purificacdo das espécies. A destilacdo
azeotropica (DA) e destilacdo extrativa (DE), ambas adicionando um terceiro componente, é
uma das técnicas ndo convencionais vistas. Além desses métodos, 0 uso de adsor¢do com
peneiras moleculares também é relatado (LIANG et al., 2017; MAO et al., 2020).

A destilacdo com oscilacdo (alternéncia) da pressdao (PSD) é uma alternativa aos
métodos citados, fundamentada na diferenca de pressao que altera o equilibrio liquido-vapor de
algumas misturas azeotropicas, deslocando assim o ponto de azeotropia e possibilitando a
separacdo. Para demonstrar viabilidade, é fundamental que a mistura estudada tenha uma
variacdo de, no minimo, 5% no ponto de azeotropia com a variagdo da pressao (WANG et al.,
2019).

A ndo insercdo de um terceiro componente ao sistema é uma das vantagens em
comparacdo aos métodos de DA e DE, possibilitando assim a reducdo nos custos e evitando
utilizar algum componente ndo sustentavel ambientalmente (IQBAL e AHMAD, 2022; LIANG
et al., 2017). Essa técnica vem sendo aplicada para separacao de misturas como tetraidrofurano
(THF)-4gua (GHUGE, MALI e JOSHI, 2017), etanol-agua (MULIA-SOTO e FLORES-
TLACUAHUAC, 2011), acetona-metanol (FULGUERAS, KIM e CHO, 2018), entre outras.

A engenharia de processos de separacdo vem sendo fortemente utilizada nas industrias
quimicas explorando principalmente as vantagens do desenvolvimento tecnoldgico. Dentre tais
tecnologias, as ferramentas de simulacdo de destilacdo facilitam a andlise e predicdo do
processo, otimizando o estudo através das varidveis que mais influenciam o projeto. Desse
modo, este trabalho teve como principal propdsito investigar a separacao de misturas binarias
azeotrdpicas atraves da técnica alternativa PSD e, para tal, se fez necessario um estudo

computacional detalhado a fim de obter uma planta que operasse de forma eficiente.
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Sobre 0os modelos termodinamicos, a literatura consultada possui uma caracteristica
em comum: utilizam modelos de coeficientes de atividades para descrever a fase liquida,
considerando a fase vapor ideal. A literatura ndo vem explorando a influéncia da modelagem
termodinamica da fase vapor no processo de destilacio com oscilacdo da pressédo, em que
diversos trabalhos consideram a fase vapor como ideal, sem investigar a possivel nédo-
idealidade. Essa observagao pode ser consultada no artigo de revisdo de Liang et al. (2017), o
qual apresenta uma variedade de processos PSD e seus respectivos modelos termodinédmicos.
Diante disso, a motivagdo principal dessa dissertacdo versa sobre a influéncia dos modelos
termodinamicos no processo PSD.

O presente trabalho basicamente esta dividido em duas partes: avaliacdo da
modelagem termodindmica e analises paramétricas envolvendo variaveis das colunas de
destilagdo menos exploradas na literatura. A primeira parte investigou a influéncia que o
modelo termodindmico da fase vapor exerce no processo, tendo em vista a importancia de
utilizar modelos mais precisos e consequentemente representativos. A mistura cloroférmio-
metanol foi o caso base, seguida de outros estudos de casos. Na segunda parte, exclusivamente
para o sistema cloroformio-metanol, foi avaliado a relevancia da selecdo da presséo,

temperatura de alimentacdo e composic¢des da alimentacéo.
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2 OBJETIVOS

2.1 OBJETIVO GERAL

Simulacdo, investigacdo da modelagem termodindmica e analises paramétricas do
processo de separacdo de misturas azeotrépicas binarias, através da destilagdo com oscilagéo

da presséo (PSD, do inglés pressure swing distillation).

2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

— Simular o processo de destilagdo com oscilacdo da pressdo da mistura cloroférmio-
metanol,;

— Investigar a influéncia do modelo da fase vapor no processo;

— Estudar os casos das misturas acetona-cloroformio, THF-metanol, acetona-metanol
e acetato de etila-etanol, explorando o modelo da fase vapor;

— Apresentar a modelagem matematica que altera os gastos da planta;

— Analisar a selecdo da pressdo, temperatura de alimentacdo e composicdo de

alimentacéo do sistema cloroférmio-metanol.
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 SIMULACAO COMPUTACIONAL DE PROCESSOS QUIMICOS

A previsdo de fendbmenos e processos é essencial na vida industrial moderna, pois
permite executar as tarefas com sucesso, controlando e reduzindo custos no andamento dos
projetos. Nesse sentido, a modelagem e simulagdo vém ganhando destaque nos Gltimos anos
por conseguir prever e corrigir situacdes complexas no mundo industrial. Essas situacdes
variam entre fatores econémicos, producdo quimica, seguranca, controle da qualidade, emissdo
de poluidores, otimizag&o, dimensionamento de equipamentos, etc.

De um modo geral, a simulacdo de processos é a analise de um determinado sistema
inteiro ou parcial, utilizando modelagens matematicas que descrevem tal processo. Assim, 0
objetivo da simulacéo € encontrar as condigdes e parametros 6timos de operacao, analisando o
efeito das variaveis de entrada no desempenho do sistema e projeto (CHIDAMBARAM , 2018).

A simulacdo é definida como a experimentacdo que relaciona as equacdes/modelos
matematicos e, a partir da solucdo das equacdes, 0 comportamento do processo pode ser melhor
compreendido e adaptacdes podem ser realizadas. Na engenharia quimica o uso de modelos
matematicos é recorrente, entre eles destacam-se 0s modelos de transporte, termodinamicos,

balangos, cinética, etc. A Tabela 3.1 define resumidamente algumas dessas equacoes.

Tabela 3.1 — Tipos e defini¢cdes das equacdes dos modelos matematicos.

Equacio | Descricdo

S&o as equacdes que descrevem as taxas de transportes de energia,
massa e momento.

S80 as equacgdes derivadas da termodinamica classica (entalpia,
entropia, calores de reacdo, equilibrio de fases, etc).

S&o as equacOes que descrevem os balancos de massa e de energia de

Transporte

Termodinamica

Balango um determinado sistema.
S&o as equacdes gque representam o comportamento cinético de um
Cinética sistema quimicq reativo. N_o_rmalmente géo equacdes com coeficientes
a serem determinados empiricamente, ajustados ao comportamento de
uma determinada reacdo quimica.
Empiricas S&o as equacdes baseadas em observacfes experimentais (equacdes

para representacdo de propriedades, regras de misturas, etc).

S&o as equacOes deduzidas a partir da teoria, mas contém coeficientes
ajustados empiricamente por um procedimento estatistico qualquer
(equacdo de Antoine para a pressao de vapor, equacdo de Wilke para
a viscosidade de gases, etc).

Semi-empirica

Fonte: Satyro, Alves e Piccoli (1986).
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3.1.1 Simulador de processos COCO

O simulador COCO (CAPE-OPEN to CAPE-OPEN), desenvolvido pela empresa
Amsterchem, é uma ferramenta muito utilizada pelos cientistas e engenheiros, sendo um
ambiente computacional de simulacdo, gratuito, grafico, em estado estacionario de solucéo
sequencial e possui padréo de interface CAPE-OPEN.

O Simulador COCO tem interface amigavel em que utiliza um diagrama de fluxo do
processo (PFD) para definir a simulacdo e modelagem do projeto, tal ambiente grafico é
conhecido como COFE. Internamente, 0 COCO contempla de uma biblioteca termodinamica
conhecida como TEA a qual contém um banco de dados das principais propriedades fisicas e
quimicas de mais de 430 espécies. Esse banco é baseado no ChemSep, um simulador de colunas
de destilacéo, absorcéo e extracdo. A biblioteca termodindmica do COCO contém mais de 100
métodos de calculo de propriedade atraves de métodos analiticos ou numéricos (Homepage
COCO, 2021).

Com respeito ao PFD, o simulador envolve um conjunto de operacGes unitarias sendo
possivel inserir equipamentos como por exemplo: misturadores e divisores de correntes,
bombas, valvulas, reatores quimicos, trocadores de calor, etc. Essas operacdes sdo fornecidas
pelo pacote COUSCOUS. Ja o pacote CORN, é responsavel por fornecer a cinetica e suas
reacdes quimicas (Homepage COCO, 2021). Em suma, os pacotes TEA, COUSCOUS e CORN,
associados com o ambiente grafico COFE, séo os principais componentes do simulador, como

mostra a Figura 3.1.

Figura 3.1 — Principais pacotes do simulador COCO.

«

COUSCOUS*®
CAPE-OPEN Unit-
operations Simple

= «

TEA®
Thermodinamics
for Engineering
Applications

Fonte: De La O, Sanchez e Marino (2017).
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O COCO efetua os célculos através de um sequenciamento com base no conceito de
modularidade, que soluciona o processo global resolvendo individualmente cada operacéo
unitéria (coluna de destilagdo, bombas, valvulas, trocadores de calor, etc). O calculo do
fluxograma ocorre unidade por unidade, seguindo uma sequéncia de calculo automatica apos a
convergéncia de cada equipamento. Caso ndo convirja, 0 ambiente informara ao usuario.

Além disso, 0 COCO proporciona uma interface de integracdo e comunicagdo com
outros softwares como MATLAB e Excel, fornecendo assim mais possibilidades de

desenvolvimento dos projetos.

3.2 DESTILACAO CONVENCIONAL

A destilacdo ¢ um dos processos de separacdo que € vastamente explorado nas
industrias quimicas, tendo em vista a obtencdo de produtos purificados que sdo largamente
aplicados na sociedade. Esse processo esta presente em variados setores como por exemplo nas
industrias petroquimicas, quimicas, farmacéuticas, alimenticias, etc.

Dentre os diversos métodos de separacdo de componentes, a destilacdo ocupa posicao
de destaque sendo a tecnologia mais empregada atualmente nos processos industriais. Segundo
Mahdi et al. (2015), a destilacdo consome aproximadamente 95% da energia total utilizada na
industria quimica de separacdo. Apesar dos custos energéticos, a destilacdo continua sendo o
procedimento preferencial dos engenheiros, pois 0s conhecimentos tedricos e operacionais sao
solidos e bem estabelecidos, além das vantagens do processamento em si (LIANG et al., 2017).

Segundo Foust et al. (1982), a destilacdo, também denominada fracionamento ou
destilacdo fracionada, é fundamentada nas diferencas de volatilidade das espécies quimicas.
Genericamente, a fase vapor entra em contato com a fase liquida e em seguida ha a transferéncia
de massa do liquido para o vapor e vice-versa. O liquido e o vapor, em geral, contém 0s mesmos
componentes, entretanto em quantidades relativamente diferentes. A Figura 3.2 ilustra a
operacdo de destilacdo convencional.

Para misturas ideais o processo de destilacdo convencional é robusto e eficiente,
entretanto, quando se trata de misturas ndo ideais que formam azeétropos, a destilacdo
convencional ndo consegue purificar os componentes com alto grau de pureza. Diante disso,
necessita-se de outros tipos de destilacdo como por exemplo: destilacdo azeotropica, destilacao

extrativa e a destilacdo com oscilacdo da presséo.
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Figura 3.2 — llustracéo da operacéo de destilacdo convencional.

Condensador
- ."||Ir:|..
=
/’J\ Tambor (vasa)

A de Refluxo
Segdo de Refluxo
*@3 .

Retificagan
Destilado
Alimen—'tagén F----- Froduto de Topo
oegio de . .
Esgotamento | F22222 Fluido de Aquecimento

Refervedor Entrada_

e t | Saida

Froduto de Fundo

Fonte: Nunes (2015).

3.2.1 Misturas azeotropicas

Por definicdo, um azedtropo € uma mistura em que as fases vapor e liquida estdo em
equilibrio com a mesma composi¢do (Xi=yi). Ou seja, essa mistura comporta-se como uma
substancia pura vaporizando-se e condensando-se com composi¢cdo, temperatura e pressao
constantes. Etimologicamente, a palavra azedtropo vem do grego e significa “aquele que nio
sofre mudanga ao ferver” (WIDAGDO e SEIDER, 1996). A partir dessas informacdes, conclui-
se que a destilacdo convencional ndo € eficaz na separacdo de misturas azeotrdpicas. A Figura
3.3 apresenta o grafico de equilibrio da mistura etanol-agua, a 1 atm, um exemplo classico de

azeotropia em torno de 88,5% molar de etanol.

Figura 3.3 — Azeotropia do sistema etanol-agua.
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A compreensdo da composicdo e temperatura (ou pressao) dos pontos de azeotropia
de misturas é de grande relevancia para os engenheiros projetar com precisdo as colunas de
destilagéo, pois esses pontos governam o grau de separacdo da operacdo mostrando se existe
viabilidade ou ndo (COSTA, 2003).

A formacdo dos aze6tropos esta diretamente associada as interagfes intermoleculares
das espécies, desviando-se do comportamento ideal, ou seja, apresenta desvios em relacdo a Lei
de Raoult. Por sua vez, esses desvios estdo vinculados a forga predominante (repulsiva ou
atrativa) entre as espécies quimicas envolvidas.

Se o desvio em relacdo a lei de Raoult (sistema ideal) é positivo, resulta em um
coeficiente de atividade maior que 1, onde as moléculas dos componentes apresentam forgas
repulsivas, ocorrendo a formacdo de um aze6tropo de minimo de temperatura de ebulicdo
(menor ponto de ebulicdo em relacdo aos componentes puros). Se 0 desvio € negativo indica
que o coeficiente de atividade € menor que 1, onde as moléculas dos componentes apresentam
forcas atrativas, resultando na formacdo de um azeoOtropo de méximo de temperatura de
ebulicdo (maior ponto de ebulicdo em relagdo aos componentes puros).

Sendo assim, significa dizer que a formacéao de azedtropo de minimo acontece quando
a pressao de vapor da mistura e superior as pressdes dos componentes puros. Ja na formacéo de
azeotropo de maximo ocorre 0 contrario: a pressdo de vapor da mistura € menor do que as
pressdes dos componentes puros (LIGERO, 1994; MCKETTA, 1993).

Ainda de acordo com McKetta (1993), aze6tropos de minimo sdo mais frequentes.
Além disso, a formacdo de azedtropos € mais provavel em sistemas que seus componentes
possuam pontos de ebulicdo proximos, ndo ultrapassando a diferenca de 30°C. Vale destacar
gue ndo necessariamente desvios ao comportamento ideal formam aze6tropos, o aparecimento
de um méaximo ou minimo no diagrama de fases se da quando os desvios séo grandes (ATKINS,
DE PAULA e FRIEDMAN, 2008).

Outra classificacdo dos azedtropos, além de minimo ou maximo de temperatura de
ebulicdo, é em relacdo a quantidade de fases liquidas. Quando o sistema é composto por apenas
uma fase liquida, denomina-se aze6tropo homogéneo. Quando existem mais de uma fase

liquida, o azedtropo é heterogéneo (COSTA, 2003).

3.2.2 Destilagdo com oscilacdo da pressao

A operacdo de destilacdo em um processo quimico estd diretamente associada aos

conhecimentos da termodinamica, especialmente ao estudo do equilibrio liquido-vapor (ELV).
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Sabe-se que uma mudanca de pressao no sistema ELV altera a temperatura e a composicao de
uma determinada espécie quimica. Em um sistema azeotropico essa mudanca de pressdo pode
provocar a alteracdo do ponto azeotrdpico, sendo esse o principio fundamental envolvendo a
destilacdo por oscilacdo de pressdo. Vale ressaltar que tal método s6 apresenta vantagens em
sistemas sensiveis a variacdo de pressao. A Figura 3.4 representa o efeito da pressao no grafico
de ELV para um sistema azeotropico com ponto minimo de ebulicdo (SEADER, HENLEY e
ROPER, 2016).

Figura 3.4 - Destilacédo por oscilacdo de pressdo: curvas Txy nas pressdes P1 e P, para o
azeOtropo de minimo.

B,
Py
D,
T

B,

Py
D,

Pure B F F, Pure A

Composition

Fonte: Seader, Henley e Roper (2016).

Na préatica, a destilagdo PSD ocorre geralmente em duas colunas sucessivas com
diferentes pressfes. A primeira coluna destila até proximo a composicao azeotropica, a corrente
de fluido segue para a segunda coluna de alta presséo, sendo deslocado o ponto azeotropico e
possibilitando destilar e purificar uma dada substancia.

Dependendo do sistema, a sequéncia das colunas também pode ser alterada, ou seja, a
primeira coluna pode ser operada com pressdo mais alta do que a segunda. A composicédo de
topo e de fundo das colunas depende da natureza do sistema azeotrépico (maximo ou minimo
de temperatura de ebulicdo) (LIANG et al., 2017). As colunas de baixa e alta pressdo sdo
abreviadas por LP (low pressure) e HP (high pressure), respectivamente. A Figura 3.5 ilustra a

planta de operacdo para os sistemas de minimo e maximo.
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Figura 3.5 - Sequéncia de destilacdo para azedtropos de minimo (b) e de méximo de (c).
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Fonte: Seader, Henley e Roper (2016).

No processo PSD, os reboileres de ambas as colunas precisam ser aquecidos por vapor,
e 0s vapores superiores de ambas as colunas precisam de resfriamento. Devido a alta presséo
da coluna 2, Figura 3.5 (b), as correntes D2 e B2 possuem um alto valor energético pois saem a
uma alta temperatura. Assim, essas correntes podem ser aproveitadas, economizar energia e,
consequentemente, reduzir os custos. Esse aproveitamento é conhecido como integracdo
energética e pode ser usado nas plantas industriais (LUYBEN, 2010).

Para sequéncias de destilacdo com oscilacdo da pressdo, devido ao alto custo, a taxa
de reciclagem, nimeros de estagios, razdes de refluxo, estagios de alimentacdo, selecdo da
pressdo sdo fatores chave do projeto e, associados a integracdo energeética, criticamente
interferem na otimizacédo do projeto.

Hosgor et al. (2014) investigaram o uso da destilacdo extrativa e da destilacdo com
alternancia da pressdo na separacdo da mistura cloroformio e metanol. Nesse trabalho foi
utilizado um procedimento sequencial iterativo como método de otimizacdo. Os autores
concluiram que o método PSD, com ou sem integracdo energética, € mais significativo
economicamente. Sobre a dindmica do processo, foi concluido que a operacdo com e sem
integracdo energética € relativamente simples, onde o controle de ambos 0s processos sdo
bastante semelhantes.

Wang et al. (2016) investigaram a separacdo das misturas acetona-metanol e
cloroformio-metanol através do método PSD, e propuseram um método alternativo de

otimizacdo denominado de algoritmo de recozimento simulado (SAA). A investigacdo afirma
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que o método de otimizacdo baseado em SAA tem as vantagens de otimizacdo automaética,
menor tempo de computacdo e maior chance de obter o projeto 6timo global, sendo vantajoso
em comparacdo com a otimizagdo convencional.

Wang et al. (2018) realizaram uma modifica¢cdo no método PSD, adicionando uma
corrente intermediaria no processo. Foi verificado que houve reducdo nos custos para as
misturas binarias etanol-acetato de etila e etilenodiamina-agua, para a mistura cloroférmio-
metanol ndo houve diferenca significativa. Essa nova proposta é promissora e tende a
economizar energia.

Para o sistema cloroférmio-metanol, Galanido, Kim e Cho (2020) exploraram a
viabilidade da sequéncia de operacdo das colunas de destilacdo, até entdo ndo analisada. O
estudo se deu através de otimizacdo heuristica. Os resultados apontaram que com e sem
integracdo energética, a configuracdo LP-HP & mais atrativa economicamente em comparacao
com a configuragdo HP-LP.

Luyben (2008) avalia heuristicamente o processo de separacdo da mistura acetona-
metanol por DE e PSD, chegando na conclusao que a DE tem custo 15% inferior em relacdo ao
método PSD. Entretanto o autor destaca a possibilidade de maior pureza usando PSD, além da
auséncia de um terceiro componente. O controle dindmico dos dois processos alternativos €
bastante semelhante. O mesmo autor (LUYBEN, 2013a), faz um estudo semelhante para a
mistura acetona-cloroférmio e conclui que a DE tem custo muito inferior em relacéo ao PSD.

Segundo Luyben (2021), muitos artigos costumam publicar projetos os quais as
pressdes de operacdo sao frequentemente assumidas de forma arbitraria. Entretanto, a selecéo
da pressdo pode afetar as volatilidades relativas, sendo uma escolha importante para tais
estudos. O autor investigou a separacdo da mistura THF-agua. Apos a otimizacédo da selecéo da
pressdo, 0 processo sem integracdo economizou 27% de energia. Considerando a integracao
energética, a selecdo criteriosa da pressdo reduziu os gastos energéticos em torno de 50%.

Wang et al. (2014) investigaram a separacao da mistura THF-metanol pelo processo
PSD explorando os efeitos da composicéo de alimentacdo considerando as configuracdes LP-
HP e HP-LP. Na composicdo de entrada de 25% de THF e configuracdo LP-HP, a integracao
energética total foi mais adequada. Ja considerando 75% de THF como entrada e configuracao
HP-LP, o esquema de integracdo parcial de calor foi mais viavel. Isso indicou que a composicao
de entrada determina a sequéncia viavel junto com o esquema de integracao de energia.

Além de avaliar os custos das colunas a partir do calor do refervedor e o controle do
processo, a literatura também aborda questGes ambientais sobre emisses de CO; e a respeito

da eficiéncia termodindmica do processo. Zhang et al. (2017) estudaram a separagdo da mistura
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acetato de etila-etanol e concluiram que o menor custo, menores emisses de CO, e maiores
eficiéncias termodindmicas se deu a partir da integracdo energetica total.

Liang et al. (2017), em um artigo de revisdo, descreve o desenvolvimento da técnica
PSD e como amplamente vem sendo utilizada, incluindo todos os principais aspectos
relacionados a analise termodindmica, relacdo quantitativa de estrutura-atividade (QSPR),
projeto de processo, intensificagdo de processo e controle dindmico.

O Quadro 3.1 apresenta um resumo sobre as informacdes envolvendo os estudos sobre
PSD. E visto que muitos artigos exploram as misturas azeotrdpicas e incluem diversos modelos
termodinamicos para descrever o processo. O Quadro 3.1 lista 65 trabalhos dos quais 63
consideram o modelo da fase vapor ideal, corrigindo somente a fase liquida através dos modelos
de atividade (UNIQUAC, NRTL, Wilson, etc). A natureza do processo requer a oscilagdo da
pressdo, tendo diversos casos em que a pressdo de operacdo chega a 10 atm. Uma das hipoteses
para considerar o gas ideal é a condicdo de baixa pressdo, logo o processo a 10 atm,
teoricamente, esta divergindo dessa hipotese. Desse modo, estudar o ELV dos sistemas torna-

se imprescindivel.
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Continua
System VLE  Model Preasure LP(atm) HP(atm) Distillation Optimization Dynamic Process type  Theoryor Reference
selection sequence control experiment
Acetic acid + DMAC Vv UNIF-HOC 10 5.0 Continuous Theory Luyben (2012)
Acetone + chloroform N UNIQUAC [/ 0.77 10.0 v Continuous Theory Luyben (2013a)
Acetone + chloroform + toluene Y UNIQUAC 10 10.0 J Batch Theory Modla {2011b)
Acetone + methanol UNIQUAC 1.0 10.0 v Centinuous Theory Modla and Lang (2012)
v UNIQUAC 1.0 5.0 Continuous Theory Luyben (2012)
Vv UNIQUAC 1.0 100 v Continucus Theory Luyben (2008s)
v NRTL 10 10.0 v v Continuous Theory Fulgueras et al, {2016)
J  Vanlaar 10 100 v Continuous Theery Knapp and Doherty (1992)
Y UNIQUAC 1.0 10.0 v Vv Batch Theory Modla and Lang (2010)
UNIQUAC [/ 06 11 J Continuous Theory Wang et al. (2016a)
Acetonitrile + water v Wilson 1.0 31 Vv Continuous Experiment Repke et al (2005)
¥ NRTL 10 10.0 v Continuous Theory Huang et al. (2008)
v NRTL J 10 6.0 v v Continuous Theory Kim etal (2013)
Y  Wilson 1.0 37 v Batch Experiment Repke et al, (2007)
v Wilson 1.0 35 J v Batch Theory Klein and Repke (2009)
J  Wilson 10 28 F Continuous Experiment  Repke et al (2004)
v Wilson 1.0 28 Vv v Continuous Experiment  Repke and Kieln (2005)
and batch
Chloroform + methancl  NRTL v 10 10.0 v v Continucus Theory Hosgor et al, (2014)
NRTL Vv 0.7 10.9 v Continuous Theory Whang et al (2016a)
Cyclohexanone + phenol v UNIQUAC 0.03 24 v v Continucus Theory Lietal (2013)
Diisopropyl ether +isopropyl alcohel /  NRTL J 10 10.0 v v Continuous Theory Luo et sl (2014)
Di-n-propyl ether + n-propyl alcohol  f  UNIQUAC [/ 0.3 1.0 v v Continuous Theery Liadosa et al. (2011)
Ethanol + toluene v NRTL v 05 120 v v Vv Continuous Theory Zhu et al (2015)
J  UNIQUAC 01 11 J Batch Theory Modla snd Lang (20083)
Vv UNIQUAC 0.1 11 Batch Theory Modla and Lang (2007)
Ethanol + water J  NRTL 10 100 Continuous Theery Kiran and Jana (2015b)
v Wilson-RK 1.0 10.0 v Centinuous Theory Mulia-Soto and
Flores-Tlscuahuse (2011)
v Wilson 10 100 v Continuous Theory Knapp and Doherty (1992)
Ethyl acetate + ethanol Y NRTL ) 01 5.0 J Continuous Theory Fissore et al. (2006)
NRTL 1.0 35 Continuous Theory Kirnn and Jans (2015a)
J  UNIQUAC 10 10,0 J J i Batch Theory Modlz (20118}
Isobutyl alcohol + isobutyl acetate J  UNIQUAC 02 10 v Continuous Theory Mufoz et al. (2006}
UNIQUAC 0.2 10 v Continuous Theory Luo et 8l (2018)
Isopentane + methanol J  UNIFAC J 20 10.0 v Continuous Theory Luyben (2005}
y  UNIFAC ) 20 10.0 0 Centinuous Theory Al-Arfaj and Luyben (2004)
Methanol + dimethyl carbonate v  Wilson 1.0 120 v Vv Continuous Theory Wel et al (2013)
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Conclusao
System VIE Model Pressure LP (atm) HP(atm) Distillation Optimization Dynamic Processtype  Theoryor Reference
selection sequence control experiment

v NRTL 10 100 Continuous Theory Wang et al. (2010)
Methanol = THF NRTL 10 100 v Continuous Theory Wang et al. (2015b)

v NRTL v 10 100 v v Continuous Theory Wang et al. (2014)
Methanol « trimethoxysilane J UNIFAC 0.25 70 J Continuous Theory Luyben (2014a)

v UNIFAC v 0.25 70 v J Continuous Theory Luyben (2014b)
Methyl acetate + methanol NRTL Wi 1.0 87 Continuous Theory Bonet et &l (2007)

J UNIQUAC 1.0 30 J ol Continuous Theory Suo et al. (2016)

J NRTL J 10 110 v v Continuous Theory Zhang et al. (2015)

v NRTL v 1.0 100 o v Continuous Theory Cao et al, (2018)
Methylal + methanol v NRTL J 10 118 v V. v Continuous Theory Yu et al. (2012)
Methanol + benzene +acetonitrile  /  Wilson ) 10 6.0 X Continuous Theory Zhu et &l (2016)
MIBK +butanal 03 1 v Continuous Theory Lietal (2016b)
N-Pentane + acetone J UNIQUAC 1.0 10.0 J v Batch Theory Modlz (2010)

J UNIQUAC 1.0 100 Batch Theory Kopasz et al. (2009)
N-Pentane + acetone + cyclohexane UNIQUAC 1.0 100 v Batch Theory Modla and Lang (2008b)
N-Heptane +isobutanol v NETL v 1.0 4.0/12.0 N v Continuous Theory Wang et al. (2016h)
THF + ethanol b UNIQUAC 1.0 100 W v Continuous Theory Wang et al. (2015a)

UNIQUAC 10 100 J Continuous Theory Whang et al. (2015¢)

THF + water J  Wilson v 1.0 68 J v Continuous Theory Abu-Eishah and Luyben (1985)

J Wilson 10 6.8 Continuous Theory Frank (1997}

v Wilson 11 79 v Continuous Theory Luyben (2008b)

J Wilson o 11 70 J Continuous Theory Lee et al (2011)

Y Wilson Vv 1.0 78 Continuous Theory Hamad and Dunn (2002)

J Wilson 1.0 10.0 ¢ Semi- Theory Phimister and Seider (2000)

continuous

‘Toluene + 1-butanol v NRTL 10 100 v Continuous Theory Qasim et al (2015)
Water + ethylenediamine J  UNIQUAC 01 20 J J Continuous Theory Lietal (2015a)

v NRTL v 0.1 6.6 J Continuous Theory Fulgueras et &l {2015)

J  UNIQUAC 1.0 80 J Batch Theory Modla (2010)

Y UNIQUAC 0.1 80 N Batch Theory Modia and Lang (2008a)

J  uNiQuac 0.1 20 Batch Theory Modla and Lang (2067)

Fonte: Liang et al. (2017).
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3.2.3 Modelagem matemaética de colunas de destilacéo

A modelagem do projeto de colunas de destilacdo € baseada em métodos rigorosos que
requer o célculo de temperatura, pressGes, composicdes, vazles, entalpia, e a transferéncia de
calor ao longo de cada estagio. Essas variaveis sdo determinadas a partir da solugdo dos
balancos de massa e energia e suas relacdes de equilibrio para os estagios da coluna de
destilagédo (SEADER, HENLEY e ROPER, 2016).

A Figura 3.6 apresenta um esquema genérico de um estagio qualquer (j) da coluna. A
corrente (F;j) representa a alimentacéo que entra no estagio j, L e V indicam a saida e entrada de
liquido e vapor entrando e saindo do estagio, U; a retirada lateral de liquido e W; a retirada
lateral de vapor. A quantidade calor envolvida é representada por Q, caso seja positivo indica

que o estagio absorveu calor, caso seja negativo houve retirada de calor.

Figura 3.6 — Esquema geral de um estagio de equilibrio usado na modelagem matematica.

Vapor
Liy Vi
F; 4[ ESTAGIO J £Q
Vi L
Liquido

A modelagem matematica da coluna de destilacdo é fundamentada no conceito de
estagio de equilibrio, as equacBes que descreve esse processo sdo: balangcos de massa (M),
relacdes de equilibrio (E), somatério das composicdes molares (S), e balangos de energia (H).
Esse conjunto de expressbes sdo chamadas de equacbes MESH (SEADER, HENLEY e
ROPER, 2016). Considerando a Figura 3.6, a modelagem resulta em:
Equacdo M — Balanco material para o componente i no estagio j (Equacdo 3.1):

M, =LVt Rz =(L U, ), =(V, +W, )y, =0 (3.1)

i j-i",j-1

Equacdo E — RelacBes de equilibrio para cada componente (Equacao 3.2):
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E.'. = i —K.’.X.’. :O (32)

Equacdo S — Somatorios das composi¢es molares (Equagdes 3.3 e 3.4):

C

(sy), :gyi,j -1=0 (3.3)
C

(sx)j =Y %,;-1=0 (3.4)

Equacdo H — Balango de energia (Equacdo 3.5):

3.5
Hy =L He oV ot FHe —(L +U, ) = (VW )H, 2Q=0 @)

j+1
A nomenclatura das variaveis envolvidas entrando ou saindo do estagio j séo: V, L, Fe W

representando as vazoes, X, e y as composicdes, H as entalpias, e Q o calor em cada estagio.
3.3 CALCULO DO EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR

O equilibrio liquido-vapor é de grande importancia para o entendimento de processos
de destilacdo, tendo em vista que o equilibrio entre as fases liquida e vapor esta presente nos
estagios das colunas. Em relagéo ao equilibrio de fases, para uma mistura com duas fases A e
B, as condi¢Ges de equilibrio impostas sdo descritas mediante as forcas motrizes da
termodinamica (COSTA, 2019):

— Presséo — Forca motriz da transferéncia de energia com trabalho. No equilibrio: P

= Pa =Ps.

— Temperatura — For¢ca motriz da transferéncia de calor. No equilibrio: T=Ta = Te.

— Potencial quimico — Forca motriz da transferéncia de massa entre fases e das

reacOes quimicas. No equilibrio: = pi®, parai=1,2,3, ..., N.

Considerando o equilibrio liquido-vapor, a ultima condicdo de equilibrio (potencial
quimico) pode ser expressa como a igualdade das fugacidades do componente i em cada fase
(Equacao 3.6):

fv_ fu (3.6)
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Sendo ﬂv a fugacidade do componente i na fase vapor, e ﬂL a fugacidade do componente i na

fase liquida.

A fugacidade € definida como uma fungdo que mede o desvio da idealidade de uma
determinada fase, sendo considerada como uma presséo corrigida. A fugacidade mede a energia
de Gibbs de um gas real, assim como a pressdo mede para um gas ideal (CASTELLAN, 1995;
POLING, PRAUSNITZ ¢ O’CONNEL, 2001).

Para a fase vapor, a fugacidade do componente i é definida pela Equacéo 3.7:

f_V = qu;IP (37)

Ondeyie ¢?, séo, respectivamente, a fracdo molar e o coeficiente de fugacidade do componente

i na fase vapor, e P é a pressao do sistema.
Para a fase liquida, a fugacidade do componente i € definida pela Equacéo 3.8:

fAiL =x7f° (3.8)

Onde xi, e f.° séo respectivamente a fracdo molar na fase liquida, coeficiente de atividade

e a fugacidade no estado padrdo do componente i.

A substituicdo das Equacdes 3.8 e 3.7 na Equacéo 3.6 fornece a Equacdo 3.9:
yi4P =xy f° (3.9)

Quando o estado padrdo do componente i puro é baseado na regra de Lewis-Randall, a
fugacidade do componente i no estado padrdo é igual a fugacidade do liquido puro (fiL),

representada pela Equacdo 3.10:

fo=f' (3.10)

i i
Sendo:

fiL — ¢Isat Pisat Poy (311)

t t & . .. . ~ .
Onde ¢,5a e F’iSa sdo respectivamente o coeficiente de fugacidade e pressdo, ambos avaliados

na saturacdo; Poy € um termo exponencial conhecido como fator de correcéo de Poynting:

ViL sat
Poy = exp {ﬁ( P-P )} (3.12)
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V, R e T sdo, respectivamente, o volume, a constante universal dos gases e a temperatura.

Substituindo a Equacéo 3.11 na Equacdo 3.9 é obtido a seguinte expressdo:
yiéip = Xi?’i(bisatl:’isatpoy (3.13)

Essa formulagédo (Equacéo 3.13) requer uma equacdo de estado para descrever a ndo
idealidade da fase vapor, através do coeficiente de fugacidade. Para a ndo idealidade da fase
liquida, a modelagem é descrita em termos da energia de livre de Gibbs em excesso utilizando
0s modelos de coeficientes de atividades.

Para pressodes baixas ou moderadas, a correcdo de Poyting pode ser considerada igual
a unidade, somente em pressdes muito altas é gerado desvios significativos. Assim, a Equacao
3.13 pode ser simplificada:

y¢? P= X_}/_¢_satp_sat (3_14)
A Equacdo 3.14 é denominada modelagem termodinamica y-¢, pois utiliza o
coeficiente de atividade (y) para a descricdo da fase liquida e o coeficiente de fugacidade do

componente i para a fase vapor (¢ ). Essa expressdo é a base termodinamica para o calculo de

equilibrio liquido-vapor em sistemas PVT em pressfes baixas ou moderadas (em torno de 10

atm). A Equacéo 3.15 apresenta a dependéncia funcional dos termos presentes na Equacéo 3.14:

¢?i = f(T, P, Yir y2"“’yN—l)

7= T (T % X Xy ) (3.15)
¢Isat — f(T)

Plsat: f(T)

Considerando a idealidade da fase vapor (baixas pressdes), os coeficientes de
fugacidade dos componentes na fase vapor sdo aproximadamente iguais aos valores dos
coeficientes de fugacidade das espécies na saturacdo. Com essa hipotese, a Equacdo 3.16

expressa a chamada Lei de Raoult modificada, sendo um caso particular da modelagem y-¢:
y,P = Xi7/i|:)isat (3.16)
Para a modelagem de fenbmenos em pressGes muito altas, a Equacdo 3.6 € expressa
em termos dos coeficientes de fugacidade (¢?, ) tanto para fase liquida (¢iL ) quanto para a fase

vapor (¢iv ). Essa modelagem (Equacéo 3.17) é conhecida como formulagéo ¢—¢:
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yi¢|v = Xi¢|L (3.17)

Nessa abordagem, uma equacao de estado é usada para representar o0 comportamento

de ambas as fases em equilibrio, através dos coeficientes de fugacidade.
3.3.1 Equacdo de estado de Peng-Robinson

Por definicdo, uma equacdo de estado (EoS) é uma relacdo funcional algébrica entre a
pressdo, volume, temperatura e composigdo, ou seja, uma fungdo f(P,V,T,x), em que para
substancias puras torna-se f(P,V,T) (CASTELLAN, 1995; COSTA, 2021).

As EoS expressam a pressao através da soma das contribuicBes das forcas repulsivas

(Pr) e atrativas (Pa), representada pela Equacéo 3.18:

RT a

P=P,+P, = +
A Vb V246V +e

(3.18)

RT a

Onde as contribuicdes das forcas repulsivas e atrativas sdo; P, =——, P, =————,
¢ casrep TV b A VI oV te

V é o volume, a e b séo constantes caracteristicas de cada substéncia, sendo determinadas a
partir das condicdes de estabilidade do ponto critico. As constantes & e € sdo caracteristicas para
cada equacdo.

Ao longo dos anos diversos pesquisadores contribuiram para propor melhorias na
descricdo do estado dos fluidos, entre esses destacam-se: van de Waals, Redlich, Kwong, Peng-
Robinson, Soave, Hayden, O’Connell, etc. Para 0 modelo de Peng-Robinson, 6 = 2b e € = -b?,

usando a Equacéo 3.18 é obtido:

RT a
P= T2 2
V-b V°+2bV-b

(3.19)

Para uma mistura, de acordo com Poling, Prausnitz ¢ O’Connel (2001), os parametros
a e b sdo determinados mediante regras de misturas empiricas de van der Waals. O parametro

atrativo é descrito pela Equacéo 3.20:

a= ZZ Yi¥idy (3.20)
i
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& =&, (1_ kii)

2T 2 2
a = 0,45724 1 Td 1+m|1- T
F)ci Tci

m. = 0,37464 +1,54226wW, — 0, 26992w?

Sendo kij o parametro de interacdo binaria entre as moléculas i e j. Tc, Pci e w; sdo
respectivamente a temperatura critica, pressdo critica e o fator acéntrico do componente i.

Por sua vez, o parametro repulsivo é expresso pela Equacgdo 3.21:

b=>ybh (3.21)

Onde b, =0,07780 RF;rci .

ci

A expresséo do coeficiente de fugacidade do componente i na mistura, pode ser obtida
a partir de EoS explicitas na pressdo. A Equacdo 3.22 expressa esse procedimento para uma
EoS generalizada:

A Vi
|n¢i=—(ij|imj Pl Rl —inz (3.22)
RT Jond | (an | T,

X i t

Para a equacdo de Peng-Robinson, o coeficiente de fugacidade do componente i €

descrito pela Equacéo 3.23:

. (B I B’ Z+B*(1—\/§) (3.23)
|n¢i__|n(Z—B )+£ *j(Z—l)+B—\/§[Wi_?)|n Z+B*(1+‘/§)

Sendo Z o fator de compressibilidade (natureza e intensidade das forcas intermoleculares).
Parametros repulsivos: B; =Pb, /RT , B" = > VB

Pa;
RZT 2

Parametros atrativos: A" = ZZ VY A’; ) A]f =
i

2; y;(aa, )1/2 (1-k;)

a

Pardmetro: y; =
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3.3.2 Método de Hayden-O’Connell

A equacdo de estado do virial é baseada nos fundamentos da mecénica estatistica,
descrevendo de forma rigorosa o estado PVT dos fluidos (COSTA, 2021). A equacao de estado
do virial da expansdo na pressao, truncada no segundo termo, é dada pela Equacao 3.24:

BP
Z=1+—
T (3.24)

Onde B € o segundo coeficiente do virial.

Um dos métodos que determina o segundo coeficiente do virial é descrito por Hayden
e O’Connell (1975). Tal método leva em consideracdo as interacOes entre as espécies quimicas
através da forca de van de Waals, ligacGes de hidrogénio e dimerizacdo das moléculas. O
desenvolvimento requer informagGes como raio de giragdo, momento de dipolo, constantes de

equilibrio de dimerizacéo, etc. A correlacdo é expressa na Equacao 3.25 por duas contribuicdes:
B=BF +BP (3.25)

Onde BF é a contribuigdo das forcas volumétricas, e BP é a contribuicio das forcas quimicas
(ligacdo de hidrogénio e dimerizacdo). O procedimento de calculo desses termos estd
detalhadamente descrito por Costa (2021).

Considerando uma mistura multicomponente, o segundo coeficiente do virial é

expresso pela regra de mistura da Equacéo 3.26:
_ 3.26
B_Zzyiijij (3.26)
i

Onde Bii e Bjj expressam o segundo coeficiente do virial das espécies puras e Bij=B;i € 0 segundo
coeficiente do virial da interacdo entre as moléculas i e j (coeficientes cruzados).
Ap0és a determinacdo do segundo coeficiente do virial, a fugacidade do componente i

na mistura pode ser calculada mediante a equacgéo do virial da expansao da pressao:

Ing {(22 ijij}—B}(%) (3.27)

3.3.3 Energia livre de Gibbs em excesso
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De acordo com Koretsky (2007), a energia livre de Gibbs em excesso é a base
fundamental para a determinacdo dos coeficientes de atividades a partir de uma expressdo
quantitativa. A estimativa dessa grandeza em excesso é baseada em formulagdes empiricas ou
em teorias que descrevem o comportamento do liquido. A Equacdo 3.28 expressa a relacao
entre a energia livre de Gibbs e o logaritmo do coeficiente de atividade:

o(nG®/RT)
on.

~Iny (3.28)

T.P.n;

A literatura descreve diversas propostas para a estimativa da energia livre de Gibbs em
funcdo da composicdo, como por exemplo os modelos de: Margules, Van Laar, Wilson, NRTL,
UNIQUAC, etc. A escolha do modelo mais conveniente para uma determinada mistura é um
problema complexo e deve ser levado em consideracdo a natureza e estrutura quimica dos
componentes da solucdo, o tipo de aplicacdo e a informacao experimental disponivel (COSTA,
2019).

3.3.3.1 Modelo NRTL

O modelo NRTL (Non Random Two Liquids) foi publicado por Renon e Prausnitz
(1968) os quais reportam o modelo baseado na teoria de dois fluidos associado com o conceito
de composicdo local apresentado por Wilson (1964). Nesse modelo, é introduzido um
parametro na expressdo da composicdo de Wilson para levar em consideracdo a nao-
aleatoriedade da solucdo (COSTA, 2019). Para uma mistura binaria, o modelo NRTL expressa

o coeficiente de atividade através das Equactes 3.29 e 3.30:

2
VATt X,Goy (X, +%Gy,)
i 2
Iny,=x%|r [ Gy, ] n AN (3.30)
2 12 2
X, + %Gy, (X1 + X2621)

Sendo 7, = Aiz/(RT), G, :eXp(—On'lz), In= A21/<RT) e Gy ZEXp(_aTn)-
Onde A, e A,, sdo 0s parametros de interagdo entre os componentes, e & € um parametro

entropico que relaciona a ndo-aleatoriedade da mistura.
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Uma das vantagens do modelo é descrever sistemas que apresentam grandes desvios
da idealidade. Além disso, ao contrério da equacao original de Wilson, o modelo NRTL pode
ser usada para célculos de equilibrio liquido-liquido (KORETSKY, 2007).

3.3.3.2 Modelo UNIQUAC

Os pesquisadores Abrams e Prausnitz (1975) combinaram a teoria quase quimica de
Guggenheim com o conceito de composicdo local para desenvolver a expressdo do modelo
UNIQUAC (Universal Quase-Chemical), fornecendo a estimativa para a energia livre de Gibbs
em excesso. O modelo leva em consideracdo duas contribuicdes: as diferencas geométricas e
energéticas das espécies quimicas (WALAS, 1985).

A primeira contribuicdo é a combinatorial (entropica ou configuracional) que relaciona
a ndo idealidade da fase liquida devido as diferencas nos tamanhos e nas formas das moléculas
e requer somente dados dos componentes puros. A segunda contribuicdo é a residual
(energética) que leva em conta a ndo idealidade da fase liquida devido as interagdes
intermoleculares (TASSIOS, 1993; COSTA, 2019). O modelo UNIQUAC descreve o logaritmo

do coeficiente de atividade atraves da Equacao 3.31.

Iny. =In 7ic +|n7/iR (3.31)

O termo In 7/C é o coeficiente de atividade combinatorial da espécie i dado pela Equacéo 3.32:

c ¢4\, Z o, 4
Iny; :In{zj+5qi In(ZJ+Li_ZZj:XjL1 (3.32)

Onde a fracdo de volume (¢i), fracdo de area (0i) e o parametro auxiliar (L;) séo:

g = (3.33)
(. X .
; 1)
g X
6 = Sax (3.34)
17

Z
L= (r-a;)=(r - (3.35)
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As constantes r e g sdo, respectivamente, os parametros relativos de volume e de &rea molecular.
Z é 0 numero de coordenacdo, que representa a quantidade de moléculas vizinha a ser
considerada, sendo Z = 10.

Jaotermoln 7/R refere-se ao coeficiente de atividade residual da espécie i, dado pela
Equacdo 3.36:

0,7; (3.36)
InyR=q|1-In| > Oz, |- —=—— '
| | ; g JZ—; Zekrkj
k=1
Onde 7; é o parametro de interagéo binrio: z;; =exp(-a; /T).
Analogamente ao modelo NRTL, o método UNIQUAC pode ser utilizado para
descrever diversas misturas polares e apolares, incluindo sistema de miscibilidade parcial, tendo

campo de aplicacdo tanto no equilibrio liquido-vapor como no equilibrio liquido-liquido.
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4 MATERIAIS E METODOS

4.1 MATERIAL UTILIZADO

O trabalho foi realizado utilizando o simulador de processos COCO/ChemSep, verséo
3.4, desenvolvido pela empresa Amsterchem com padrdes abertos CAPE-OPEN. O software
permitiu projetar e analisar o processo de destilacdo utilizando diversos equipamentos
disponiveis, simulando o fenémeno real a partir da robusta modelagem matematica interna do
programa. Os dados das simula¢Ges foram transferidos para o software Origin, onde foram
geradas as representacOes graficas. A execucdo das simulacdes foi realizada através de um
notebook Dell Core i3-6006U, 4GB e 1TB.

4.2 PROCEDIMENTOS DA SIMULACAO

Para montar o fluxograma no simulador, foi utilizado o pacote COUSCOUS que
contém a operacdo de separacao a qual foi executada no ChemSep com a opgéo de destilagdo
simples. Foram especificadas a composi¢do da base e a razéo de refluxo de ambas as colunas.
As simulagdes foram realizadas no estado estacionario, sendo a pressao considerada constante
em cada estagio das colunas de destilacdo e fixou-se 100% de eficiéncia em cada estagio
(padrao do simulador). O Apéndice A apresenta mais detalhes da construcéo do fluxograma.

Inicialmente a simulacdo do sistema cloroférmio-metanol foi realizada conforme a
Figura 4.1. A vazdo de alimentacdo, nimero de estagios, estagios de alimentacéo, razdes de
refluxo, etc, foram baseados no artigo de Hosgor et al. (2014) e estdo dispostos na Figura 4.1.
Por conveniéncia, esses valores estdo também disponiveis na Tabela 5.1 da se¢éo de resultados.
A escolha da mistura cloroférmio-metanol é justificada pela importancia industrial, pois essa
mistura é um composto organico residual das industrias farmacéuticas e de biotecnologia, onde
apos purificadas servem como solventes.

A simulacdo da destilagdo com oscilacdo da pressdo incluiu uma coluna de baixa e
uma de alta pressdo. Inicialmente a corrente foi alimentada na coluna de baixa pressao, sendo
uma mistura equimolar de cloroférmio e metanol com vazédo de 100 kmol/h. As especificacbes
das composicGes molares do fundo das colunas de baixa e alta pressdo foram de 0,5% e 99,5%,
respectivamente, para a espécie cloroférmio.

O destilado da primeira coluna tem composi¢do de cloroférmio inferior ao ponto de

azeotropia, que em seguida é alimentado na segunda coluna. Por sua vez, o destilado da segunda
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coluna possui composi¢do de cloroférmio superior ao ponto de azeotropia a 10 atm. Este fluxo
é reciclado de volta para a coluna de baixa pressao.

Com respeito aos modelos termodinamicos, primeiramente foi usado a formulagéo ¢-
¢ baseada na equacdo de estado de Peng-Robinson (descrevendo as fases liquida e vapor
utilizando o coeficiente de fugacidade), visto que uma das colunas opera com pressdo mais alta.
O parametro de interacdo binario, essencial para modelagens com equac@es de estado, foi de
0,061. Esse valor € descrito por Chen, Chen e Tang (1994) obtido a partir de regressdao ndo
linear, baseado na regra de mistura de van der Waals.

A fim de comparagdo, foi usado a lei de Raoult modificada que, por meio do
coeficiente de atividade, corrige a fase liquida considerando a fase vapor ideal. A corre¢do da
fase liquida se deu através do modelo NRTL. Em seguida, utilizou-se a formulacao y-¢ que,
diferentemente da lei de Raoult modificada, considera a ndo-idealidade da fase vapor. Assim,
para a descricdo da fase vapor foram testadas as equacOes de Peng-Robinson e de Hayden-
O’Connell. Os dados termodinamicos das espécies puras, 0s parametros do modelo NRTL e as
equac0es necessarias foram calculados diretamente pelo simulador COCO a partir do banco de
dados ou por estimacéo.

Finalizadas as simulagdes envolvendo as diferentes modelagens termodinémicas,
foram levantados os resultados referentes as cargas térmicas envolvidas, didmetro das colunas
e custo (TAC).

Figura 4.1 — Fluxograma inicial da destilagdo com oscilacdo de pressdo para a mistura
binaria cloroférmio e metanol.
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Com o intuito de investigar possiveis efeitos nas cargas térmicas e estender alguns

resultados para outras misturas binarias, mais quatro artigos foram estudados e reproduzidos

utilizando a fase vapor ideal (Lei de Raoult modificada) assim como considerando a sua nao

idealidade (formulacéo y-¢). Os artigos que motivaram essa investigacédo, as misturas estudadas,

modelos termodinamicos e configuracdes operacionais estdo listados na Tabela 4.1.

Tabela 4.1 — Informac0es e caracteristicas dos artigos investigados.

. Modelo Azeétropode | LP HP A
Sistema termodinamico Ebulicéo (atm) | (atm) Referéncia
THF/metanol NRTL — Ideal Minimo 1 10 (Wang et al., 2014)
Acetona/cloroformio NRTL — Ideal Maximo 0,77 10 (Luyben, 2013a)
Acetona/metanol UNIQUAC — Ideal Minimo 1 10 (Luyben, 2008)
Acetato de etila/etanol UNIQUAC — Ideal Minimo 0,5 6 (Zhang et al., 2017)

O procedimento das simulac@es foi analogo ao do sistema cloroférmio-metanol (Secéo

4.2). A unica simulacéo diferente foi a do sistema acetona-cloroformio referente ao trabalho de

Luyben (2013a), pois trata-se de um azeo6tropo de maximo de temperatura de ebuli¢do. Logo,

os produtos purificados (destilados) séo retirados no topo. A Figura 4.2 representa o fluxograma

para esse Caso.

Figura 4.2 — Fluxograma de destilagdo com oscilacdo de pressdo para a mistura binéaria
azeotrdpica de maximo de temperatura de ebulicdo acetona-cloroformio.
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Outra modificacdo € a respeito do modelo termodindmico que descreve a fase liquida,
no caso da mistura acetona-cloroférmio. Luyben (2013a) usa o modelo UNIQUAC, mas nesse
trabalho foi utilizado o0 modelo NRTL, pois a simulagdo convergiu precisamente. A simulacao
nédo convergiu usando o modelo UNIQUAC do pacote TEA.

Para os casos de azedtropos de minimo, foram especificadas as raz6es de refluxo (topo)
e composi¢Oes molares (base), de acordo com os valores dos artigos. Para o caso do azedtropo
de méximo, o valor da razéo de refluxo usado foi o que atendeu as especificagdes de pureza do
topo (diferendo um pouco do valor do artigo), j& a especificacdo da base também foi a
composicdo molar. As tabelas das se¢des 5.3.1 e 5.3.1.1 trazem os valores detalhados.

4.3 MODELAGEM MATEMATICA DO BALANCO DE MASSA

4.3.1 Azeotropo de minimo de ebuligéo

O balango de massa do sistema € considerado muito importante para entender o
funcionamento do processo. As vazdes do reciclo (D2) e consequentemente a corrente de
destilado D: sdo influenciadas e bastante sensiveis as composi¢fes do topo (destilado) (ABU-
EISHAH e LUYBEN, 1985). Considerando a Figura 4.1, o balanco de massa é realizado

conforme as Equaces 4.1 a 4.6.

Coluna 1:
F+D,=D,+B, (4.1)
FZ. +D,X,, = DX, + B, Xg, (4.2)

Coluna 2:
D =D, +B, (4.3)
D, Xy, =D, X5, +B, X5, (4.4)

Balanco de massa global no sistema:
F=B+B, (4.5)
FZ. =B Xg, +B,X,, (4.6)

Combinando as Equacdes 4.5 e 4.6:
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Xg, =2
5= X S
B2 B1
Combinando as Equages 4.3 e 4.4:
— XDl — XBZ
D, =D ——— (4.8)

D2~ ““B2

Substituindo as Equag0es 4.7 e 4.8 na Equacéo 4.2:

_ (ZF _XBl)(XDZ_XBZ)
Dl =" (st - XBl)(XDZ - XDJ_) (4'9)

Considerando os produtos aproximadamente puros, Xg1=0 e Xg2=1, resulta-se nas Equagdes
4.10e4.11:

1-X
D =Fz — 202
' " Xp1— X2 (4.10)
_ 1_XD1
P e X, (#11)

D1 D2

Pela Equacéo 4.11, observa-se que a medida que Xp1 Se aproxima de Xpg, as taxas de
fluxo do reciclo entre as colunas tornam-se muito grandes. 1sso corresponde a elevados
consumos de energia em ambas as colunas. Como Xp1 e Xp2 sdo proximos das composi¢des
azeotropicas, as pressdes devem ser ajustadas para maximizar essa diferenca. Portanto, a
pressdo na coluna LP deve ser minimizada e a pressdo na coluna HP deve ser maximizada,

consequentemente reduzindo o efeito do reciclo.

4.3.2 Azeotropo de maximo de ebulicdo

Para o sistema que apresenta azedtropo de maximo de ebulicdo o raciocinio €
semelhante. Porém, as taxas do reciclo ndo sdo mais os destilados e sim os produtos das bases
das colunas (B: e Bz). Analogamente a secdo passada, considerando a Figura 4.2, o balanco de

massa é feito de acordo com as Equacfes 4.12 a 4.17.

Coluna 1:

F+B,=B +D, (4.12)
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FZ. +B,X;, =B X + DXy, (4.13)

Coluna 2:
B,=D,+B, (4.14)
B, Xz, =D, Xy, +B,Xg, (4.15)

Balango de massa global no sistema:

F=D,+D, (4.16)
FZ. =D,X,, +D,X,, (4.17)

Combinando as Equagdes 4.16 e 4.17:

Xy, =2
D, =F—=—— 4.18
' XD2 - XDl ( ' )
Combinando as Equages 4.14 e 4.15:
Xg —X
B. = B 2B1 D2
4.19
’ ' st - XD2 ( )
Substituindo as Equacdes 4.18 e 4.19 na Equacdo 4.13:
- F (ZF — XD:L)(XBZ _ XDZ) (4.20)

' (XDZ_XDI)(XBZ_XBl)

Considerando os produtos aproximadamente puros, Xp:1=0 e Xp2=1, resulta-se nas Equacdes
4.21 e 4.22:

1-X
B=Fz — B2
" " Xa1 — Xy (4.21)
— 1- XBl
S Xy, #22)

Bl B2

A Equacdo 4.22 é interpretada da mesma forma que a Equacao 4.11. A diferenca é que

as composicoes (Xg1 e Xg2) da base das colunas que sensibilizam a vazdo de reciclo.

4.4 ANALISES PARAMETRICAS
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Apos avaliar a modelagem termodindmica e o balango de massa, essa se¢do retoma o
foco ao estudo baseado no trabalho de Hosgor et al. (2014) da mistura cloroférmio-metanol. O
artigo otimizou cinco variaveis: o numero total de estdgios (NTi), locais de estagio de
reciclagem (NR) e alimentacdo da coluna LP (NF1), nimero total de estagio (NT>) e localizacéo
do estagio de alimentagdo da coluna HP (NF>).

Visando explorar outras variaveis que otimizam o processo, 0 presente trabalho
analisou, através de analises paramétricas, a influéncia dos parametros:

1. Pressao das colunas LP e HP;

2. Temperatura de alimentacdo de LP e

3. Composicédo da alimentacao

Tais analises foram realizadas alterando o valor da variavel estudada, mantendo os

demais termos constantes.

4.5 FERRAMENTAS DA SIMULACAO

4.5.1 Coluna de destilacéo

O ChemSep utiliza o conceito de estagio de equilibrio para resolver os processos de
separacdo multicomponente como destilacdo, extracdo e absorcdo, baseado em uma
metodologia rigorosa do equilibrio liquido-vapor. Apos as especificacdes feitas pelo o usuario,
as equacdes MESH (apresentada na Secdo 3.2.3) para 0s estdgios internos das colunas
associadas com as equacOes para o refervedor e o condensador (se forem necessarios) sao
resolvidas juntamente com quaisquer equacOes de especificacdo para produzir, para cada
estagio, as fracGes molares de vapor e liquida; a temperatura do estagio e as taxas de fluxo de
vapor e liquido, assim como a constante de equilibrio do modelo termodindmico escolhido
(KOOIIMAN e TAYLOR, 2000).

Para solucionar o sistema de equacGes algébricas ndo lineares, resultante das equacdes
MESH, o ChemSep internamente utiliza 0 método numérico de Newton. O método de Newton
€ um dos métodos mais versateis e robustos para resolver sistemas de equagdes nao lineares.

Para detalhes do procedimento dos calculos sugere-se a consulta de Gilat e Subramanian (2009).

4.5.2 VValvulas e bombas
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Como o processo PSD acontece com aumento e reducédo da presséo, a bomba e véalvula
se faz necessario para realizar a destilacdo. Esses acessorios pertencem ao pacote COUSCOUS,
que € uma colegdo de operacBes unitarias internas ao simulador COCO usado no ambiente de
fluxograma COFE.

Uma vélvula é uma operacdo unitaria que conduz uma queda de pressao e, no
simulador, deve conter uma entrada e uma saida. O usuario pode especificar a queda de pressao
no acessorio ou a pressao de saida da corrente.

Bombas sdo comumente usadas para a transferéncia de liquido. A operacgdo da unidade
de bomba tem uma entrada e uma saida. A pressao de saida absoluta ou 0 aumento de pressao
da corrente deve ser especificado pelo usuério. A temperatura de saida é calculada a partir de
um balanco de energia. A eficiéncia da bomba especificada foi de 0,75 (padréo do simulador).

E importante mencionar que, mesmo na auséncia da valvula e da bomba, o processo
converge, pois as pressdes das colunas de destilacao sao especificadas. Logicamente, na pratica

a utilizagdo desses acessorios é imprescindivel.

4.6 CUSTOS DAS COLUNAS DE DESTILACAO

O custo atrelado a operagdo de destilacdo geralmente e calculado baseado no custo
anual total (TAC). E um dos indices mais utilizados para medir a economia, sendo o objetivo
dos projetistas e engenheiros diminuir a0 maximo seu valor (BATTISTI et al., 2019).

Matematicamente o TAC é definido pelas Equacdes 4.23, 4.24 e 4.25:

Custo de capital anual

TAC ($/ano) = payback + Custo operacional anual (4.23)
Custo de capital anual = C1 + C2 + C3 (4.24)
Custo operacional anual = C4 + C5 (4.25)

Em que C1 é o custo do vaso da coluna, C2 o custo dos pratos, C3 o custo dos trocadores, C4
0 custo anual de vapor, e C5 o custo anual da agua de resfriamento. O payback é o tempo
estimado de retorno do investimento, que nesse trabalho foi considerado igual a 3,125 anos.

O ChemSep segue a avaliacdo econdmica baseada em Douglas (1988). Nesse trabalho,
para avaliar os custos, foi escolhido usar os valores padrdo do ChemSep. Os detalhes
financeiros séo descritos nas Equacfes 4.26 a 4.31.:

Custo do vaso da coluna ($):
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M&S
C, = 937,636 —— DLO66H0802 (2 18 + 3,67Fp)

280 (4.26)

H=061.(Nt—2).12 (4.27)

Onde: M&S: indice de Marshall & Swift = 1600; H = altura da coluna (m); Nt = nimero de
pratos; D = didmetro da coluna (m); Fp = 1,00 (LP); Fp = 1,15 (HP).

Custo dos pratos ($):

M&S (4.28)
= 97,243 ——DL55H0802 2 7
C, = 97,243 7

Custo dos trocadores de calor ($):

Cy = o5 174,668 AOSS (2,20 + F
3T 280 (2294 Fe) (4.29)

Fc = (Fd+Fp)3,75, onde: Fd=1,35 (reboiler ketler) e Fd=0,8 (trocador de calor casco e tubo)
Fp=0 (LP) e Fp=0,52 (HP)

Custo anual de vapor ($/ano):

C
s %8060 * 3600

4= 4535157y (4.30)

Onde Qr ¢ o calor do reboiler (kW); Ay é o calor latente de vaporizagdo (kJ/kg); Cs ($/kg) é o
preco do vapor, sendo 11,5 $/GJ para vapor de baixa pressao e 12 $/ GJ para vapor de média

presséo.

Custo da agua de resfriamento ($/ano):

Qc
Cs = Cy [ =—5——18000 3600
57w (ATchmoo ’ (4.31)

Onde Cw € 0 prego da agua de resfriamento (0,03$/1000 gal), ATw € o diferencial de temperatura
e Cp é o calor especifico da agua (4,183 kJ / kg.K).

Apesar de se basear nos estudos de Douglas (1988), o0 ChemSep possui uma avaliag¢éo
econdmica relativamente antiga, porém para comparacao dos custos de determinadas plantas é
um método vidvel. Além disso, as variaveis que calculam o TAC modificam-se ao longo do
tempo. As informacGes da coluna quanto ao diametro, altura, cargas térmicas dos condesadores
e refervedores sdo as variaveis mais importantes (determinadas a partir de métodos rigorosos)
e, consequetemente, dao origem ao calculo do TAC. Os custos referentes a bombas, valvulas e

outros equipamentos foram desconsiderados, pois sdo bem inferiores em comparacdo aos
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valores dos custos das colunas. Apos a simulagdo, o ChemSep fornece ao usuario o valor do
TAC.
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1 MODELAGEM TERMODINAMICA

Inicialmente, o sistema cloroférmio-metanol foi testado utilizando a equagéo de estado
de Peng-Robinson (formulacdo ¢-¢), sem a determinacdo do parametro de iteracdo binaria e
depois com o kj; com valor igual a aproximadamente 0,061. Esse parametro foi implementado
no simulador COCO e, a partir disso, foram obtidos os graficos do equilibrio liquido-vapor.
Tais gréaficos estdo apresentados na Figura 5.1 sendo confrontados com os dados experimentais
de Hiak, Kurihara e Kojima (1994) (Anexo A).

Figura 5.1 — Curvas Txy do sistema cloroformio-metanol usando a equacao de Peng
Robinson comparadas com os dados experimentais a 1 atm.
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Analisando a Figura 5.1 é visto que a equacdo de Peng-Robinson ndo consegue
descrever fielmente o sistema estudado, mesmo apos a insercdo do ki. A imprecisdo desse
resultado esta intimamente ligada com as regras de misturas da equacdo de Peng-Robinson,
pois o simulador COCO realiza os calculos utilizando as regras empiricas de van der Waals.
Essas regras tém uma certa limitacdo em seu campo de aplicacdo devido a simplicidade do
modelo. A modelagem baseada em Eo0S tem a vantagem de considerar a pressdo como
dependéncia funcional, sendo importante no estudo a altas pressées como o caso da destilacdo
com alterndncia de pressdo. Essa importancia é evidenciada pela escassez de dados

experimentais a pressfes mais altas. Porém, com a imprecisao apresentada na Figura 5.1, deve-
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se utilizar a modelagem dos coeficientes de atividade pois mostram boa precisdo em pressoes
baixas e moderadas.

O modelo NRTL foi usado para descrever a fase liquida e para fase vapor foram usados
0 modelo de gaés ideal e as equagdes de Peng Robinson (PR), e Hayden-O’Connell (HOC). O
resultado esté explicito na Figura 5.2. Observa-se que 0s métodos séo representativos e estao
de acordo entre si e com os dados experimentais a 1 atm. O ponto de azeotropia é
aproximadamente igual a 66,1%.

Figura 5.2 - Curvas Txy do sistema cloroférmio-metanol usando o modelo NRTL (fase
liquida) variando o modelo da fase vapor (ideal, Peng-Robinson e Hayden-O’Connell)
comparadas com os dados experimentais a 1 atm.
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O equilibrio de fases para a pressdo de 10 atm, usando 0s mesmos meétodos esta
apresentado na Figura 5.3. Observa-se na Figura 5.3 um perfil semelhante nas curvas com
diferencas relacionadas especialmente ao ponto azeotrépico. Para o modelo NRTL-ideal esse
ponto é de 43,45%, ja 0o modelo NRTL-PR igual a 46,76% (diferenca A=3,31%) e NRTL-HOC
igual a 45,62% (A=2,17%). Essa diferenca do ponto de azeotropia pode afetar projetos de
destilacdo e sera discutida mais adiante. A Figura 5.4 ilustra essa diferenca vista no equilibrio
de fases. O deslocamento observado é devido a pressdo de 10 atm, justificado pela nédo

idealidade da fase vapor.



Figura 5.3 - Curvas Txy do sistema cloroféormio-metanol usando o modelo NRTL (fase
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Figura 5.4 — Diferencas dos pontos de azeotropia modificando o método da fase vapor.
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liquida) variando o modelo da fase vapor (ideal, Peng-Robinson e Hayden-O’Connell) a 10
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Os dados experimentais, a 10 atm, para o sistema estudado ndo é facilmente
encontrado na literatura, por isso é importante escolher um modelo que faca a previsao tedrica
adequada. O grafico de equilibrio das fragdes liquida e vapor revela a mesma discussao sobre
0 ponto de azeotropia e alternativamente pode ser consultado no Apéndice B.

Para comprovar a viabilidade do processo, o gréafico apresentado na Figura 5.5 retrata
a sensibilidade do ponto azeotrdpico da mistura cloroférmio-metanol com relagcdo a mudangas
na pressdo. Felizmente, os resultados sdo satisfatorios e mostram relevantes efeitos. De um
modo geral, a fragdo molar azeotropica de cloroférmio é reduzida com o aumento da pressao.
Por apresentar essa sensibilidade, o processo PSD é possivel e recomendado, ou seja, 0 aumento
da pressao desloca o ponto de azeotropia da mistura favorecendo a separa¢do dos componentes.
Também ¢é interessante observar que o aumento da pressao faz com que a diferenca do ponto
azeotrdpico entre a modelagem ideal em relagdo as equagOes de Peng-Robinson e Hayden-
O’Connell cresga, reafirmando a necessidade de considerar a ndo idealidade da fase vapor.

Figura 5.5 — Efeito da pressdo na composicao azeotrépica da mistura cloroférmio-metanol.
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5.2 SIMULACAO INICIAL

Baseado no trabalho de Hosgor et al. (2014) a primeira simulacdo da planta foi
realizada e a reproducdo mostrou-se coerente, exibindo pequenos desvios, esses explicados pelo
uso de diferentes simuladores. Como cada simulador estima suas aproximac@es numéricas, 0
erro torna-se natural e, consequentemente, gera alguns desvios. Alguns desses desvios refere-

se ao ponto de azeotropia calculado. A Tabela 5.1 expde os principais resultados da simulagéo.
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Tabela 5.1 — Especificagdes, simulacdo e comparagdo das condi¢bes no estado estacionario
do processo.

Informagdes das colunas Presente Hosgor et al.
trabalho (2014)
Coluna de baixa presséo (1 atm)
Fluxo de alimentagéo (kmol/h) 100 100
Composicao de alimentagdo™ 0,5 0,5
Fluxo do reciclo (kmol/h) 79,01 80,20
Composic¢do do topo (Xp1)* 0,6566 0,6400
Composicdo da base (Xg1)* 0,005 0,005
Fluxo da base (kmol/h) 50 50
Fluxo do destilado (kmol/h) 129,01 134,50
Numero total de pratos 24 24
Prato de alimentacao 9 9
Prato de alimentacdo do reciclo 18 18
Calor do refervedor (MW) 1,6227 1,69
Razdo de refluxo 0,55 0,55
Coluna de alta pressao (10 atm)
Fluxo de alimentagéo (kmol/h) 129,01 134,5
Composicao de alimentagdo™ 0,6566 0,6400
Composicdo do topo (Xp2)* 0,4425 0,4300
Composicdo da base (Xg2)* 0,995 0,995
Fluxo da base (kmol/h) 50 50
Fluxo do destilado (kmol/h) 79,01 80,20
Numero total de pratos 25 25
Prato de alimentacao 20 20
Calor do refervedor (MW) 1,5672 1,66
Razdo de refluxo 0,95 0,95

*referente a espécie cloroférmio

5.3 IMPACTO DA MODELAGEM TERMODINAMICA

A Tabela 5.1 apresentou os resultados através do método NRTL (fase liquida) e gas
ideal (fase vapor). A Tabela 5.2 apresenta a comparacdo dos resultados utilizando as
modelagens NRTL-PR e NRTL-HOC. E observado que, usando as mesmas especificagoes,
houve uma modifica¢do na vazao de reciclo da coluna de alta pressdo (que naturalmente altera
a outra coluna), devido a mudanca no ponto de azeotropia (ver Figura 5.4) que acaba alterando
a composicao do topo (Xp2). Como o ponto de azeotropia é deslocado, a mesma razéo de refluxo

ndo alcanca (purifica) a mesma composicao de destilado.
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Tabela 5.2 — Comparacéo e efeito dos métodos usados na simulacao.

Informag0es das colunas NRTL-ldeal | NRTL-PR | NRTL-HOC
Coluna de baixa presséo (1 atm)
Fluxo de alimentacédo (kmol/h) 100 100 100
Composicao de alimentagdo™ 0,5 0,5 0,5
Fluxo do reciclo (kmol/h) 79,01 92,08 87,89
composicao do topo de (Xp1)* 0,6566 0,6570 0,6575
Composicdo da base (Xg1)* 0,005 0,005 0,005
Fluxo da base (kmol/h) 50 50 50
Fluxo do destilado (kmol/h) 129,01 142,08 137,90
Numero total de pratos 24 24 24
Prato de alimentacao 9 9 9
Prato de alimentacdo do reciclo 18 18 18
Calor do refervedor (MW) 1,6227 1,7572 1,6980
Razdo de refluxo 0,55 0,55 0,55
Diametro (m) 1,03 1,08 1,06
Coluna de alta pressao (10 atm)

Fluxo de alimentagéo (kmol/h) 129,01 142,08 137,90
Composicao de alimentagdo™ 0,6566 0,6570 0,6575
composicao do topo de (Xp2)* 0,4425 0,4735 0,4655
Composicéo da base (Xg2)* 0,995 0,995 0,995
Fluxo da base (kmol/h) 50 50 50
Fluxo do destilado (kmol/h) 79,01 92,08 87,89
Numero total de pratos 25 25 25
Prato de alimentacao 20 20 20
Calor do refervedor (MW) 1,5672 1,7181 1,6403
Razdo de refluxo 0,95 0,95 0,95
Diametro (m) 0,97 1,04 1,03
Calor total dos refervedores (MW) 3,1899 3,4753 3,3383
TAC (k$/ano) 770 831 802

*referente a espécie cloroférmio

A modificacdo da vazdo tem origem na sensibilidade da modelagem matematica do
balanco de massa do processo (ver Secdo 4.3.1). As equacdes resultantes do balanco de massa
considerando a natureza azeotropica do sistema (maximo ou minimo de ebulicdo) sdo
importantissimas para compreender as diferencas vistas nos processos.

E visto no denominador da Equacdo 4.11 que quanto mais distantes estio as
composicBes do destilado, menor serd a vazdo de reciclo e, consequentemente, menor a carga
térmica do processo (se a razdo de refluxo € mantida constante). Ainda sobre a Tabela 5.2,
houve um acréscimo nos didmetros das colunas, nos calores dos refervedores e TAC, causado
pelo aumento da vazdo de reciclo. A Tabela 5.3 exibe o aumento em porcentagens dessas

variaveis operacionais.
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Tabela 5.3 — Diferencas observadas nas principais variaveis do processo de destilacdo da
mistura cloroférmio-metanol.

0, 0,
Informacdes das colunas | NRTL-Ideal | NRTL-PR | NRTL-HOC | AUmento (%) | Aumento (%)

PR HOC
LP (1 atm)
D1 (kmol/h) 129,01 142,08 137,90 10,13 6,89
Diametro (m) 1,03 1,08 1,06 4,85 2,91
Q - refervedor (MW) 1,6227 1,7572 1,6980 8,29 4,64
HP (10 atm)
D2 (kmol/h) 79,01 92,08 87,89 16,54 11,24
Diametro (m) 0,97 1,04 1,03 7,22 6,19
Q - refervedor (MW) 1,5672 1,7181 1,6403 9,63 4,66
Qr - refervedor (MW) 3,1899 3,4753 3,3383 8,95 4,65
TAC (k$/ano) 770 831 802 7,92 4,16

Com a discussdo apresentada nessa segdo, conclui-se que € muito importante
considerar a ndo idealidade da fase vapor na modelagem da coluna de 10 atm, ja que houve
aumento (comparando os modelos) na vaz&o de reciclo e demais pardmetros. Para a coluna de
1 atm ambos os métodos sdo confiaveis. Dessa forma, para minimizar os erros de projeto, é
preferivel a escolha do método NRTL-HOC para as simulacdes das proximas secdes, diferindo
do trabalho de Hosgor et al. (2014) que usaram a modelagem NRTL-Ideal. A escolha é
justificada tendo em vista que 0 modelo HOC descreve com boa precisao as misturas polares.

A vazdo de reciclo, como mostra a Equacéo 4.11, aumenta linearmente com a vazao
de alimentacdo. O presente trabalho usa 100 kmol/h, ja Luyben (2008) e Fulgueras et al. (2016),
por exemplo, reportam vazbes de alimentacdo iguais a 540 kmol/h e 340 kmol/h,
respectivamente. A Figura 5.6 representa a influéncia que a vazao de alimentacao tem sobre a
vazdo de reciclo, fixando as condicGes apresentadas na Tabela 5.1. Desse modo, € observado
que as diferencas entre 0 modelo ideal e ndo ideal crescem proporcionalmente com a vazao de

entrada.
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Figura 5.6 — Comparagéo dos modelos no efeito da vazdo de alimentacéo sobre a vazao de
reciclo.
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5.3.1 Estudos de casos

A literatura pouco discute sobre as influéncias dos modelos da fase vapor para o
processo PSD, baseando-se nisso foi estendido o debate das Secbes 5.1, 5.2 e 5.3 para outras
misturas e trabalhos publicados.

Esta e a proxima secdo apresentam a reproducdo dos trabalhos de Luyben (2013a),
Wang et al. (2014), Luyben (2008) e Zhang et al. (2017). Os quatro artigos consideraram a fase
vapor como ideal. As simulacdes foram refeitas usando as equacbes de Peng-Robinson e
Hayden-O’Connell para a fase vapor e as comparagdes sao exibidas.

Foi visto que para pressdes mais altas houve mudanca no equilibrio de fases em
relacdo ao modelo ideal. Os resultados sdo analogos ao que foi descrito nas secfes 5.1, 5.2 e
5.3. De um modo geral, a ndo idealidade da fase vapor acarretou em maiores custos de projetos,
modificando os diametros e as cargas térmicas das colunas.

Também ¢é valido destacar como quantitativamente cada mistura tem seu ponto de
azeotropia deslocado, pois essa composi¢do influencia na vazao de reciclo. A Tabela 5.4
quantifica os pontos de azeotropia nos estudos realizados. Observa-se que, assim como ocorreu
com a mistura cloroférmio-metanol, as demais misturas tendem a modificar o ponto de

azeotropia, a partir da mudanca do modelo da fase vapor (PR e HOC).
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Tabela 5.4 — Pontos de azeotropia para outras misturas utilizando o simulador COCO.

Ponto de azeotropia (Xi%)
Misturas Pressdo | Fase vapor Fase vapor | Fase vapor

investigadas | (atm) ideal PR HOC
Acetona*e 36,35 39,26 38,46
metanol
THE* e
etanol 10 14,62 20,80 18,30
Acetato de 6 33.45 36,07 36,29
etila* e etanol
Acetona* e 10 28,78 32,30 32,48
cloroférmio

* Xi (fragdo molar)

Dentre os estudos de casos, a investigacdo baseada no trabalho de Luyben (2013a)
apresentou os resultados mais impactantes, entdo essa secdo apresenta a modelagem
termodinamica e a comparacao dos resultados obtidos. Luyben (2013a) estudou o processo PSD
da mistura acetona-cloroférmio (azedtropo de ebulicdo maxima) com configuracdo sequencial
HP-LP.

As Figuras 5.7 e 5.8 apresentam a modelagem termodinamica e a Tabela 5.5 resume
as principais diferencas dos resultados obtidos. A Figura 5.7A tem ponto azeotropico de
aproximadamente 0,35 de acetona e comprova que a 0,77 atm os métodos sdo confiaveis entre
si e a diferenca relevante esta na pressao de 10 atm, alterando o ponto de azeotropia (Figuras
5.7 (B) e 5.8).

A Tabela 5.5 mostra que a vazdo de reciclo para o0 modelo NRTL-PR foi
aproximadamente 2,7 vezes maior que a vazao de reciclo usando o modelo NRTL-ideal. Ja o
modelo  NRTL-HOC resultou em uma vazdo de reciclo quase 3,0 vezes maior.
Consequentemente as outras variaveis exibiram um grande aumento, com destaque parao TAC
que subiu de 4491 para 9832 k$/ano usando PR, e 10899 k$/ano, usando HOC (mais que 0
dobro). A diferenca entre Xg2 e Xg:1 foi crucial para esse grande efeito no projeto. Assim,
novamente, o balanco de massa se mostra importante, onde a Equacdo 4.22 (Secdo 4.3.2)

quantifica a vazdo de reciclo e influencia na carga térmica.
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Figura 5.7 - Curvas Txy do sistema acetona-cloroférmio usando o modelo NRTL (fase
liquida) variando o modelo da fase vapor (ideal, PR e HOC) a 0,77 atm (A) e 10 atm (B).
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Tabela 5.5 — Comparacdo e efeito dos métodos usados na simulacdo baseado no artigo de
Luyben (2013a).

Luyben
Presente trabalho (2013a)
Informacdes das colunas NRTL-Ideal | NRTL-PR |NRTL-HOC | NRTL-Ideal
Coluna de alta pressao (10 atm)

Fluxo de alimentac&o (kmol/h) 100 100 100 100
Composicéo de alimentacdo™ 0,5 0,5 0,5 0,5
Fluxo do reciclo (kmol/h) 574,33 1529,81 1746,02 575
Composicéo do topo de (Xp1)* 0,995 0,995 0,995 0,995
Composic¢do da base (Xg1)* 0,29799 0,32756 0,32876 0,298
Fluxo da base (kmol/h) 624,33 1579,81 1796,02 625
Fluxo do destilado (kmol/h) 50 50 50 50
Numero total de pratos 56 56 56 56
Prato de alimentagéo 13 13 13 13
Prato de alimentagéo do reciclo 34 34 34 34
Calor do refervedor (MW) 12,483 29,272 32,698 12,16
Razao de refluxo 29,47 75,48 87,35 27,64
Diametro (m) 3,00 4,79 5,11 2,70
Coluna de baixa pressao (0,77 atm)
Fluxo de alimentagéo (kmol/h) 624,33 1579,81 1796,02 625
Composicéo de alimentacéo™ 0,29799 0,32756 0,32756 0,298
Composicéo do topo de (Xp2)* 0,005 0,005 0,005 0,005
Composicéo da base (Xg2)* 0,32350 0,33810 0,33803 0,3235
Fluxo da base (kmol/h) 574,33 1529,81 1746,02 575
Fluxo do destilado (kmol/h) 50 50 50 50
Numero total de pratos 22 22 22 22
Prato de alimentagéo 17 17 17 17
Calor do refervedor (MW) 7,286 19,298 21,841 9,348
Razdo de refluxo 22,65 61,62 70,23 22,69
Didmetro (m) 2,69 4,38 4,68 3,34
Calor total dos refervedor (MW) 19,769 48,570 54,539 21,508
TAC (k$/ano) 4491 9832 10899 -

*referente a espécie acetona

O uso da equacdo de estado na fase vapor reforca que o método PSD, para a mistura
acetona-cloroférmio, possui alto custo. Diante do exposto, 0 método PSD nédo se mostra viavel
para a separacdo do sistema acetona-cloroférmio, pois a sensibilidade azeotropica em relacédo a
pressdo é pequena. Assim, é mais viavel utilizar a destilacéo extrativa.

Os resultados apresentados nessa secdo objetivaram principalmente comparar 0s
resultados obtidos no simulador COCO. Os artigos serviram como base das simulaces, e a
comparagdo com os valores obtidos pelos autores nao foi o foco, mas de um modo geral os

resultados foram semelhantes.
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A extensdo para outras misturas € importante pois revela diferentes impactos no
projeto das colunas, ja que cada mistura tem seus distintos pontos azeotropicos. Os resultados
obedecem aos balancos de massa, evidenciando a sensibilidade nas diferencas das composi¢coes
azeotropicas. A proxima secdo apresentara as simulacfes para outras misturas baseadas nos
artigos da Tabela 4.1. As diferengas observadas nos valores do didmetro, carga térmica, TAC,
ja foram discutidas nessa secdo e, por conveniéncia, serdo expostos apenas a modelagem

termodinamica e os resultados da simulagao a seguir.

5.3.1.1 Misturas: THF-metanol, acetona-metanol e acetato de etila-etanol

A modelagem termodinamica do sistema THF-metanol esta apresentada nas Figuras
5.9 e 5.10. Os resultados da simulagdo modificando os modelos estdo dispostos na Tabela 5.6.
Para o sistema acetona-metanol a modelagem estd explicita nas Figuras 5.11 e 5.12 e o0s
resultados apresentados na Tabela 5.7. Considerando o sistema acetato de etila-etanol, a
modelagem é apresentada nas Figuras 5.13 e 5.14, ja os resultados estdo inseridos na Tabela
5.8.

Como a sec¢do passada ja discutiu, a mudanca no modelo da fase vapor ocasionou em
mudancas nas composicOes azeotropicas dos destilados. Como consequéncia ocorreu 0
aumento da vazéo de reciclo. Essa conclusdo se deu em todas as misturas investigadas.

Essa secdo colabora com a atencdo que deve se ter na escolha dos modelos
termodinamicos. Como 0 processo opera em pressdo mais altas, se faz necessario incluir a
consideracdo da ndo idealidade da fase vapor. Como os dados experimentais em pressdes mais
altas séo escassos, ndo foi possivel fazer a comparacao, entretanto é aconselhavel usar equacdes

de estado para uma melhor descri¢édo da fase vapor.
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Figura 5.9 - Curvas Txy do sistema THF-metanol usando o modelo NRTL (fase liquida)
variando o modelo da fase vapor (ideal, PR e HOC) a 1 atm (A) e 10 atm (B).
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Tabela 5.6 — Comparacéo e efeito dos métodos usados na simulagdo baseado no artigo de
Wang et. al (2014).

Presente trabalho W?lei[). al
Informag0es das colunas NRTL-Ideal | NRTL-PR | NRTL-HOC | NRTL-Ideal
Coluna de baixa presséo (1 atm)
Fluxo de alimentagédo (kmol/h) 100 100 100 100
Composicéo de alimentacéo™ 0,25 0,25 0,25 0,25
Fluxo do reciclo (kmol/h) 43,764 51,749 52,330 43,580
Composic¢éo do topo (Xp1)* 0,49236 0,49469 0,48603 0,503
Composic¢do da base (Xg1)* 0,001 0,001 0,001 0,001
Fluxo da base (kmol/h) 75,05 75,05 75,05 75,05
Fluxo do destilado (kmol/h) 68,714 76,699 77,280 68,530
Numero total de pratos 51 51 51 51
Prato de alimentagéo 24 24 24 24
Prato de alimentagéo do reciclo 34 34 34 34
Calor do refervedor (MW) 2,0127 2,2183 2,2174 1,8732
Razdo de refluxo 2,36 2,36 2,36 2,36
Didmetro (m) 1,07 1,14 1,14 1,112
Coluna de alta pressao (10 atm)

Fluxo de alimentacédo (kmol/h) 68,714 76,699 77,280 68,530
Composicéo de alimentacéo™ 0,49236 0,49469 0,48603 0,503
Composicéo do topo (Xp2)* 0,20353 0,25154 0,24146 0,210
Composicéo da base (Xg2)* 0,999 0,999 0,999 0,999
Fluxo da base (kmol/h) 24,95 24,95 24,95 24,95
Fluxo do destilado (kmol/h) 43,764 51,749 52,330 43,580
Numero total de pratos 40 40 40 40
Prato de alimentacgéo 30 30 30 30
Calor do refervedor (MW) 1,2410 1,3849 1,3694 1,2440
Razdo de refluxo 1,90 1,90 1,90 1,90
Diametro (m) 0,91 0,99 0,99 0,733
Calor total dos refervedor (MW) 3,2537 3,6032 3,5868 3,1172

TAC (k$/ano) 752 822 817 -

*referente a espécie THF



Temperatura (K)

Temperatura (K)

338

61

Figura 5.11 - Curvas Txy do sistema acetona-metanol usando o modelo UNIQUAC (fase
liquida) variando o modelo da fase vapor (ideal, PR e HOC) a 1 atm (A) e 10 atm (B).
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Tabela 5.7 — Comparacéo e efeito dos métodos usados na simulagdo baseado no artigo de
Luyben (2008).

Luyben
Presente trabalho (2008)
N UNIQUAC- | UNIQUAC- | UNIQUAC- | UNIQUAC-
Informag0es das colunas Ideal PR HOC Ideal
Coluna de baixa presséo (1 atm)
Fluxo de alimentacédo (kmol/h) 540 540 540 540
Composicéo de alimentacdo™ 0,5 0,5 0,5 0,5
Fluxo do reciclo (kmol/h) 171,427 192,102 201,012 188,4
Composic¢édo do topo (Xp1)* 0,76672 0,76295 0,76312 0,75
Composicéo da base (Xg1)* 0,005 0,005 0,005 0,005
Fluxo da base (kmol/h) 269,727 269,727 269,727 269,7
Fluxo do destilado (kmol/h) 441,700 462,375 471,285 458,7
Numero total de pratos 52 52 52 52
Prato de alimentagéo 37 37 37 37
Prato de alimentagéo do reciclo 42 42 42 42
Calor do refervedor (MW) 14,194 14,722 14,784 14,77
Razao de refluxo 2,84 2,84 2,84 2,84
Diametro (m) 3,01 3,08 3,10 3,30
Coluna de alta pressédo (10 atm)
Fluxo de alimentagéo (kmol/h) 441,700 462,375 471,285 458,7
Composicéo de alimentacéo™ 0,76672 0,76295 0,76312 0,75
Composicéo do topo (Xp2)* 0,40840 0,43788 0,45269 0,4
Composicéo da base (Xg2)* 0,994 0,994 0,994 0,994
Fluxo da base (kmol/h) 270,273 270,273 270,273 270,3
Fluxo do destilado (kmol/h) 171,427 192,102 201,012 188,4
Numero total de pratos 62 62 62 62
Prato de alimentagéo 41 41 41 41
Calor do refervedor (MW) 6,861 7,213 7,282 7,42
Razdo de refluxo 3,11 3,11 3,11 3,11
Didmetro (m) 2,16 2,30 2,35 1,89
Calor total dos refervedores (MW) 21,055 21,935 22,066 22,19
TAC (k$/ano) 3343 3485 3516 -

*referente a espécie acetona
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Figura 5.13 - Curvas Txy do sistema acetato de etila-etanol usando o modelo UNIQUAC
(fase liquida) variando o modelo da fase vapor (ideal, PR e HOC) a 0,5 atm (A) e 6 atm (B).
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Tabela 5.8 — Comparacéo e efeito dos métodos usados na simulagdo baseado no artigo de
Zhang et al. (2017).

Zhang et al.
Presente trabalho (2017)
N UNIQUAC- | UNIQUAC- | UNIQUAC- | UNIQUAC-
Informag0es das colunas Ideal PR HOC ldeal
Coluna de alta pressdo (6 atm)

Fluxo de alimentagédo (kmol/h) 100 100 100 100
Composicéo de alimentacdo™ 0,5 0,5 0,5 0,5
Fluxo do reciclo (kmol/h) 63,056 73,888 75,230 56,530
Composicéo do topo (Xp1)* 0,33590 0,36176 0,36389 0,30860
Composic¢do da base (Xg1)* 0,996 0,996 0,996 0,996
Fluxo da base (kmol/h) 50 50 50 50
Fluxo do destilado (kmol/h) 113,056 123,888 125,226 106,53
NUmero total de pratos 55 55 55 55
Prato de alimentagéo 44 44 44 44
Prato de alimentagéo do reciclo 47 47 47 47
Calor do refervedor (MW) 3,7024 3,8955 3,8955 3,4538
Razao de refluxo 2,027 2,027 2,027 2,027
Diametro (m) 1,69 1,78 1,78 1,38
Coluna de baixa presséo (0,5 atm)
Fluxo de alimentagéo (kmol/h) 113,056 123,888 125,226 106,53
Composicéo de alimentacéo™ 0,33590 0,36176 0,36389 0,30860
Composicéo do topo (Xp2)* 0,59908 0,60386 0,60310 0,578
Composicéo da base (Xg2)* 0,004 0,004 0,004 0,004
Fluxo da base (kmol/h) 50 50 50 50
Fluxo do destilado (kmol/h) 63,056 73,888 75,230 56,530
Numero total de pratos 30 30 30 30
Prato de alimentacéo 18 18 18 18
Calor do refervedor (MW) 1,1491 1,3710 1,3810 0,9977
Razdo de refluxo 1,474 1,474 1,474 1,474
Didmetro (m) 1,00 1,10 1,11 1,12
Calor total dos refervedor (MW) 4,8515 5,2665 5,2765 4,4515
TAC (k$/ano) 1444 1529 1530 -

*referente a espécie acetato de etila

5.4 ANALISES PARAMETRICAS

As proximas secOes apresentam os resultados da segunda parte do trabalho. Com

objetivo de reducdo dos gastos energéticos e financeiros (otimizagéo), serdo exibidas as analises

paramétricas envolvendo a selecdo da pressdo, temperatura de alimentacdo e composicdo de

alimentacdo.

5.4.1 Selecéo da presséo
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Para o sistema cloroférmio-metanol, fixando as especificagdes da Tabela 5.1 (modelo
NRTL-HOC), aFigura 5.15 apresenta o efeito da presséo da segunda coluna em relagéo a vazao

de reciclo, TAC e carga térmica total do refervedores.

Figura 5.15 — Efeito da variacdo da pressdo sobre a vazéo de reciclo (A), TAC e carga
térmica total das colunas de destilagdo (B).
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A Figura 5.15 (A) apresenta que 0 aumento da pressdo reduz a vazao de reciclo do
processo, pois as diferencas das composic¢des dos destilados aumentam, resultado da alteracao
do ponto de azeotropia com a pressdo. Em decorréncia disso é visto na Figura 5.15 (B) uma
diminuicao nas cargas térmicas e nos custos das colunas.

Entre 6 e 7 atm, observa-se um acréscimo com relacdo ao perfil da curva do TAC, o
qual ¢ justificado pela transicé@o do utilitario do refervedor. Na pressdo de 6 atm € usado vapor
de baixa pressdo (LPS), j& em 7 atm inicia-se 0 uso com vapor de média pressdao (MPS)
objetivando manter um diferencial de temperatura entre 20 e 35 K no refervedor (LUYBEN
2021; LUYBEN 2013a). Como o MPS tem custo superior ao LPS, ha um relativo aumento na
pressdo de 7 atm, que continuamente retorna ao perfil decrescente do TAC pela diminuicéo da
vazdo de reciclo.

E interessante observar que a purificacdo dos produtos também é obtida em menores
pressdes na coluna HP, porém com um custo mais elevado. Desse modo, a escolha da pressao
associada com o modelo termodinamico possui um papel importante e sensivel no projeto.

A coluna de baixa pressdo frequentemente é operada a 1 atm, desde que se possa
utilizar agua de resfriamento barata (temperatura em torno de 30°C), mantendo um minimo

diferencial de temperatura no condensador de aproximadamente 13,9 K (LUYBEN, 2013b).
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Porém, pouco é explorado sobre a possibilidade de redugdo de custos a partir da operagdo a
vacuo (LUYBEN, 2021). Associado a isso, considerando a coluna HP, em pressdes maiores
que 10 atm existe uma tendéncia de menor custo (menor reciclo). Luyben (2021) demonstra
que essas estratégias possuem beneficios econdémicos. Dessa forma, a Figura 5.16 investiga esse
procedimento operando a coluna LP na pressao de 0,8 atm. Essa presséo foi escolhida, pois
resulta em um diferencial de temperatura no condensador da coluna LP em torno de 15 K. J&
no refervedor da coluna HP em 11 atm, é obtido um diferencial de temperatura de

Reciclo D2 (kmol/h)

aproximadamente 27 K.

Figura 5.16 — Otimizacdo da coluna LP operando a vacuo (0,8 atm).
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A Tabela 5.9 apresenta a comparacdo entre o sistema original (1 e 10 atm, para LP e
HP, respectivamente) e o sistema modificado (0,8 atm e 11 atm, para LP e HP,
respectivamente). Os resultados apresentam vantagens em utilizar o sistema modificado, onde
houve uma reducéo de 10,89 % e 9,35 % para a carga térmica e TAC, respectivamente. O perfil

da Figura 5.16 (B) ¢é analogo ao que foi discutido na Figura 5.15 (B).

Tabela 5.9 — Efeito da selecdo da pressao nas colunas LP e HP.

Parametros Sis_te.ma Sis_te_ma Reducéo dos
Original | Modificado | gastos (%)
Pressdo LPC (atm) 1 0,8 -
Pressdo HP (atm) 10 11 -
TAC (k$/ano) 802 727 9,35
Carga térmica (MW)  3,3383 2,9748 10,89
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Vale ressaltar que existe uma tendéncia de reducédo do reciclo caso a pressao seja maior
que 11 atm, mas é preferivel ndo exagerar pois a modelagem termodindmica dos coeficientes
de atividade (descrigdo da fase liquida) ndo tem dependéncia funcional da pressao. Isso indica
que a precisdo do modelo diminui em pressdes mais altas. Além disso, o custo no refervedor
pode ser maior caso seja utilizado vapor de alta presséo, pois necessita-se manter um diferencial
de temperatura no refervedor.

Como os custos reduziram, os resultados obtidos nas proximas se¢des, para o sistema
cloroférmio-metanol, sdo baseados na simulagdo considerando as pressdes de 0,8 atm e 11 atm
para LP e HP, respectivamente.

Diante dos bons resultados sobre a operacdo a vacuo, os beneficios econdmicos do
consumo de energia e menor impacto ambiental alcancados vém motivando o uso dessa
estratégia (LUYBEN, 2021). Alem disso, boas préaticas de engenharia podem lidar com os

problemas operacionais e de seguranca associados ao vacuo.

5.4.1.1 Estudo de caso: Selecéo da pressao e 0 modelo termodinamico

No artigo de Wang et al. (2014) trata-se da separacao da mistura THF-metanol através
da técnica PSD. Foi observado que o ponto de azeotropia na presséo de 10 atm foi de 14,62%
considerando a fase vapor ideal. Descrevendo a fase vapor com as equacdes de PR e HOC esses
pontos foram de 20,80% e 18,30% de THF, respectivamente, uma consideravel diferenca.

Diante disso, esta secao apresenta as vantagens da selecdo da pressao, ao mesmo tempo
em que relaciona as diferencas vistas modificando o modelo da fase vapor. Na Sec¢édo 5.3.1.1,
pode ser consultado os dados da simulacéo e os graficos (Figuras 5.9 e 5.10) do ELV do sistema
THF-metanol.

A Figura 5.17 apresenta como a composicao e temperatura azeotrépicas mudam com
a pressdo. O processo original opera com pressdao de 1 atm em LP e 10 atm em HP. A
modificacdo da operacgdo para LP=0,65 atm e HP=11,3 atm indica que a separacdo do processo
sera mais facil. As pressdes foram escolhidas de modo a manter os mesmos utilitarios dos
refervedores e condensadores, como explicado na sec¢do passada. Comparando os modelos, €
visto um aumento no ponto de azeotropia em pressdes mais altas usando o modelo NRTL-HOC.
A respeito do perfil de temperatura com a pressdo, ndo € visto diferencas.

A Tabela 5.10 exibe os resultados da otimizacdo feita a partir da sele¢do da pressdo
gue teve como consequéncia uma menor vazao de reciclo, diminuindo a carga térmica dos

refervedores. Verifica-se que a sele¢do da pressao otimizou o sistema, onde os modelos ideal e
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HOC tiveram uma redugdo de 20,7% e 22,9% na carga térmica (Qr), respectivamente.

Entretanto, é preciso mencionar que os modelos entre si mostram diferengas. O modelo HOC,

para os processos original e modificado, apresenta um acréscimo na carga térmica de 10,3% e

7,2%, respectivamente, comparado ao modelo ideal.

Figura 5.17 — Influéncia da selecéo da pressao associando a consideracdo da ndo idealidade

da fase vapor para o sistema THF-metanol.
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Tabela 5.10 — Processo otimizado com a selecdo da presséo para diferentes modelos.

Processo original

Processo modificado

Fase vapor Ideal | HOC Ideal | HOC
D2 (kmol/h) 43,7600 52,3296 31,2987 36,4172
Xp2 0,203535 0,241458 0,189803 0,234045
Xp1 0,492363 0,486032 0,548734 0,545052

Qr (MW) 3,2523  3,5868  2,5789  2,7651

De um modo geral, esses resultados demonstraram que a selecdo da pressdo é

importante no projeto do processo, pois reduz os custos. De fato, os resultados de Luyben
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(2021) séo otimizadores, mas deve ser associada a consideracao de ndo idealidade da fase vapor,

resgatada da Secdo 5.3, para uma descri¢do mais precisa do processo. Dessa maneira, 0s custos
otimizados poderdo estar mais préximos do fenémeno real.

5.4.2 Temperatura de alimentagdo da coluna LP

Nos processos de producdo o calor residual industrial pode ser aproveitado, por
exemplo, para pré-aquecer a alimentacdo e economizar custos integrando calor na planta.
Assim, a temperatura de alimentacdo pode mudar de acordo com as diferentes condicdes de
aquecimento que se tem disponivel e, ao invés de utilizar a temperatura ambiente (~298,15 K),
temperaturas mais altas podem ser alcancadas.

Segundo Cao et al. (2016), é convencional afirmar que o aumento da temperatura de
alimentacéo ira beneficiar o processo PSD em termos energéticos. Entretanto, o autor destaca
que € importante investigar a faixa de temperatura viavel para o processo, aléem de explorar
diferentes misturas e, assim, obter uma conclusdo mais concisa. Diante disso, visando utilizar
essa analise e aplica-la ao trabalho de Hosgor et al. (2014), o efeito da temperatura de
alimentacéo foi averiguado para a mistura cloroformio-metanol.

As temperaturas e condicdes da alimentacao utilizadas na analise paramétrica estao
descritas na Tabela 5.11. Os resultados das analises, variando a temperatura de alimentacéo,

para as cargas téermicas dos refevedores e condensadores das colunas seguem na Figura 5.18.

Tabela 5.11 — Faixa de valores de temperatura analisada e condicéo da alimentacao.

Temperatura (K) | 290 300 320 321,1 324 340
Fracdo molar do vapor 0 0 0 0,186 1 1

Figura 5.18 — Efeito da temperatura de alimentacéo na carga térmica dos trocadores de calor
das colunas de destilacdo: (A) Refervedores, (B) Condensadores.
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A Figura 5.18 (A) afirma que ha uma reducédo no servico do refervedor da coluna LP
com o aumento da temperatura até atingir um ponto de minimo (temperatura de
aproximadamente 321,1 K) que, em seguida, tem um aumento na carga térmica. Ja o trabalho
do condensador (Figura 5.18 (B)) apresenta-se quase constante, seguindo-se de um aumento
muito expressivo. 1sso significa que a carga térmica do condensador é mais econdmica quando
a alimentacdo esté liquida-saturada.

E importante perceber que a pressio de operagéo é fixa (0,8 atm (LP) e 11 atm (HP)),
isso mantém a temperatura e a composicao do vapor do destilado de LP préximas até uma certa
faixa de temperatura. Isso indica que durante essa faixa os varios parametros de HP sdo
basicamente os mesmos. Essa observacado esta explicita até cerca de T=321,1 K, onde 0 servico
do refervedor e condensador de HP quase ndo varia. Quando a temperatura de alimentagéo
gradualmente cresce, apos T=321,1 K, a composicdo de destilado de LP comeca a ser
influenciada gerando vazdes de reciclo maiores e, como efeito, um maior servigo no refervedor
de HP.

A Figura 5.19 apresenta 0 comportamento dos diametros das colunas em funcéo da
temperatura de alimentacdo, assim como € visto o comportamento da composi¢éo do destilado
de LP e as respectivas vazdes de reciclo. O didametro de LP tem uma queda consideravel a
medida que o didmetro de HP ndo varia, em seguida os diametros de LP e HP crescem devido

a mudanca da composi¢éo do destilado de LP.

Figura 5.19 — Efeito da temperatura de alimentacdo na dimensao dos diametros das colunas
de destilacdo (A) e seu reciclo e composicao de destilado (B).
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O artigo publicado por Cao et al. (2016), o qual aborda um processo PSD da mistura

acetato de metila e metanol, também conclui que a selecdo da temperatura viabiliza
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energeticamente o processo, entretanto a abordagem feita pelos autores avalia exclusivamente
a coluna LP. Diante dos resultados mostrados nas Figuras 5.18 e 5.19, conclui-se que 0s gastos
sdo influenciados pela temperatura de alimentagdo, onde em T=321,1 K é a temperatura
benéfica para minimizar a carga térmica.

5.4.3 Composicao da alimentagéo

Durante a presente pesquisa ndo foi encontrado na literatura trabalhos que estudem a
separagdo da mistura cloroférmio-metanol avaliando a influéncia da composicdo de
alimentacdo. A Figura 5.20 investiga o efeito da composi¢cdo de alimentacdo sobre a carga
térmica em duas temperaturas distintas de entrada. As simulacdes foram realizadas mantendo

0s demais termos constantes.

Figura 5.20 — Influéncia da composi¢do de cloroformio na alimentacdo sobre a carga
térmica.
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Ap0s selecionar a pressdo, a Tabela 5.9 forneceu a carga térmica de 2,9748 MW,
considerando T=300 K e composi¢do molar de 0,5 de cloroférmio. A Figura 5.20 apresenta que
em T=300 K com composi¢do molar de 0,4 de cloroférmio houve uma reducdo para 2,6276
MW. Isso equivale a uma economia de 11,7% na carga térmica. E importante entender que a
mudanca na composi¢do de alimentacdo também modifica as vazdes de produtos, logo Zr = 0,4
de cloroférmio produz aproximadamente 60 kmol/h de metanol e 40 kmol/h de cloroférmio,

diferente das vazdes das bases da Figura 4.1.
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Foi observado na secdo anterior que na composi¢cdo de 0,5 de cloroformio a
temperatura de 321,1 K tinha vantagens sobre a temperatura ambiente de alimentacao. Variando
as composicdes de entrada, € visto que na composi¢do molar de 0,4 a carga térmica para ambas
as condicdes de temperaturas € muito proxima, fornecendo a melhor configuragdo com cargas
térmicas de 2,6276 MW e 2,6609 MW, em T =300 K e T = 321,1 K, respectivamente. Da
Figura 5.20 pode-se concluir que quando a fracdo da alimentacdo é baixa (0,2 e 0,3) a razdo de
refluxo ndo consegue purificar a composicao do destilado para valores que minimizem a vazao
de reciclo.

A Equacéo 4.11 assegura que quanto menor a composi¢do de alimentacdo, menor o
reciclo, mas isso deve estar interligado com as composi¢des de destilado para se obter menores
valores do reciclo. Essa combinacdo se da na composicao molar de 0,4, onde se tem o melhor
resultado. A Figura 5.21 exibe a relagdo entre Zr, Xp1 e Xp2. As fragdes de Xp2 se mantem
constantes em torno de 0,457 de cloroférmio, e os valores de Xp1 crescem até proximo da

composicao do azebtropo.

Figura 5.21 — Relacéo entre as composi¢Oes Zr, Xp1 e Xpz, fixando as razdes de refluxo.
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5.4.4 Economia das analises paramétricas

Considerando o caso base do sistema cloroférmio-metanol, antes de iniciar as anélises
paramétricas, utilizando o modelo NRTL-HOC, a Tabela 5.12 apresenta a reducdo da carga
térmica e consequentemente o TAC. E visto que a carga térmica e o TAC foram reduzidos em

21,3% e 17,6%, respectivamente. Diante disso, apesar de ndo otimizar globalmente o processo
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(variando todos os termos ao mesmo tempo), a técnica de investigacdo paramétrica obteve um

resultado satisfatorio.

Tabela 5.12 — Reducdo dos gastos ap0s as analises paramétricas para a mistura
cloroférmio-metanol.

Modelo NRTL-HOC

T=300 K \ Caso inicial | Anélise paramétrica \ Reducdo (%)

Py (atm) 1 0,8 -

P (atm) 10 11 -

Zr (mol) 0,5 0,4 -

Qr (MW) 3,3383 2,6276 21,3
TAC (k$/ano) 802 661 17,6

Visando contribuir com o estudo de Hosgor et al. (2014), as analises mostraram que a
selecdo da pressdo, temperatura de alimentacdo e composicdo da alimentacdo influenciam na
carga térmica dos refervedores, além do numero de pratos (estagios), pratos de alimentacao e
razdes de refluxo das colunas de destilacdo. Sendo assim, € Util economicamente que 0s projetos

de PSD envolvam tais variaveis. A Figura 5.22 exibe a nova configuracdo da planta.

Figura 5.22 - Fluxograma final da destilacdo com oscilag@o de pressdo para a mistura
binaria cloroférmio e metanol.
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6 CONCLUSAO

— Os resultados da primeira parte do trabalho evidenciaram a importancia que os modelos
termodindmicos tém no processo, em virtude da sensibilidade mostrada através da
modelagem matemaética do balan¢o de massa (Equacbes 4.11 e 4.22). Para todas as
misturas investigadas, é sugerido modelar a fase vapor a partir da equacao de Hayden-
O’Connell devido as altas pressdes e ao carater polar das espécies, ou seja, é essencial

considerar a ndo-idealidade da fase vapor a partir da formulagdo ¥ —¢.

— Auvaliando os estudos de casos, a mistura acetona-cloroférmio, modelo NRTL-HOC,
teve um grande aumento na vaz&o de reciclo, sendo aproximadamente 3,0 vezes maior
em relagdo ao modelo ideal. Esse resultado naturalmente aumenta os custos da coluna
(TAC). A grande diferenca vista para o sistema acetona-cloroférmio se da em razéo da
baixissima sensibilidade de deslocamento do azedtropo com a pressdo. As misturas
cloroférmio-metanol, acetona-metanol, acetato de etila-etanol e THF-metanol também
apresentaram aumento nos custos a partir da mudanca do modelo da fase vapor.

— Sobre as analises paramétricas do sistema cloroférmio-metanol, segunda parte do
trabalho, foi visto a vantagem de operar a coluna LP a vacuo e dar um aumento gradual
na pressao de HP, causando um maior distanciamento nas composic¢des dos destilados
para favorecer a reducdo do reciclo. O estudo de caso da mistura THF-metanol também
confirma a vantagem e inovacgéo de selecionar adequadamente as pressdes, entretanto,
em complemento ao trabalho de Luyben (2021), foi evidenciado a importancia do
modelo da fase vapor para essa mistura.

— O aumento da temperatura de alimentacdo da mistura cloroférmio-metanol se mostrou
viavel até uma certa faixa, tendo o melhor resultado em T=321,1 K. A melhor
composicdo molar de alimentacdo foi em 0,4 de cloroférmio, resultado que esta
associado também a Equacdo 4.11, pois existe dependéncia, além de Xpi e Xpo, da
composicdo de alimentacdo (Zr). Para a composicdo molar de 0,4 de cloroformio, a
temperatura de alimentacdo néo influenciou significativamente.

— Considerando a simulacdo inicial (modelo NRTL-HOC), as analises paramétricas
reduziram o calor total dos refervedores e 0 TAC em aproximadamente 21,3% e 17,6%,
respectivamente. Sendo assim, as analises paramétricas alcancaram resultados

satisfatérios.
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Diante dos resultados expostos, o simulador COCO mostra-se que ¢ uma ferramenta
muito Gtil para simular processos quimicos, principalmente por ser um software gratuito

e disponivel para toda comunidade académica e industrial.
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ANEXO

ANEXO A — Dados experimentais de equilibrio liquido-vapor isobarico para o sistema
binério cloroférmio (1) e metanol (2) a 1 atm.

Dados experimentais

X1 Y1 T (K)
0,018 0,046 336,92
0,147 0,305 332,03
0,208 0,391 330,36
0,241 0,433 329,54
0,316 0,498 328,30
0,379 0,544 327,59
0,410 0,563 327,32
0,470 0,593 326,89
0,509 0,605 326,72
0,540 0,621 326,61
0,599 0,635 326,51
0,641 0,645 326,48
0,647 0,648 326,48
0,672 0,655 326,48
0,691 0,657 326,50
0,718 0,663 326,53
0,751 0,679 326,60
0,823 0,707 326,92
0,834 0,715 326,93
0,949 0,815 329,54

0,974 0,875 330,98
Fonte: Hiak, Kurihara e Kojima (1994).




81

APENDICES

APENDICE A — Resumo da Construcio do Fluxograma da mistura cloroférmio-metanol no
software COCO/Chemsep.

Figura Al - P4gina inicial do ambiente COFE de simulacéo.
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Figura A2 - Escolha dos componentes e pacote de propriedades termodindmicas (TEA).
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Figura A3 - Pacote COUSCUS com as operacdes unitérias disponiveis.
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Figura A4 — EspecificacOes da base e topo da coluna de destilacéo.
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Figura A5 — Especifica¢fes dos estagios e trocadores de calor da coluna de destilacao.
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Os procedimentos das Figuras A4 e A5 foram omitidos para o caso da coluna HP, pois é

realizado de forma analoga.

Figura A6 - Inserindo os dados da corrente de alimentacéo.
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Figura A7 — Configurando os acessorios: bomba e valvula
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Figura A8 — Simulacé&o final: processo convergido.
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APENDICE B — Gréfico de equilibrio das fraces liquida e vapor para a mistura cloroférmio-
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metanol. (A) Grafico sem zoom. (B) Grafico com zoom.
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