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RESUMO

A operacdo unitéaria que predomina na maioria das plantas industriais é a destilacéo, dada a
sua vasta aplicacdo em misturas ideais e ndo ideais. Mapa de curvas residuais é uma
ferramenta utilizada quando se quer testar a viabilidade de separagéo de determinada mistura
em uma coluna de destilacdo. Os mapas de curvas residuais podem ser utilizados como uma
estimativa preliminar de provaveis produtos que serdo obtidos ap6s a destilacdo de uma dada
mistura. Mapas de curvas residuais sdo geralmente calculados assumindo equilibrio entre as
fases liquido e vapor. Contudo, sabe-se que a incluséo de parametros de transferéncia de
massa pode corrigir a suposicao de equilibrio, apresentado dados mais proximos aos reais.
Uma caracteristica importante no mapa de curvas residuais é a presenca de fronteiras de
destilacdo. Uma fronteira de destilacdo divide o mapa de curvas residuais em regides distintas
de destilagdo, tornando impossivel a obtencdo de todos componentes puros da mistura. Na
década de 90, alguns trabalhos cientificos foram publicados apontando a possibilidade de
cruzamento de fronteiras de destilacdo quando modelos de ndo equilibrio eram aplicados no
calculo das curvas residuais. Tal constatacdo contradiz o conceito de fronteiras de destilacéo e
deve ser analisada mais profundamente. O objetivo central desse trabalho foi desenvolver um
programa computacional proprio para a construcdo de mapas de curvas residuais para
misturas ideais e ndo ideais aplicando modelos de equilibrio com e sem corre¢do por
eficiéncia. Modelos convencionais de atividade (como NRTL, UNIQUAC e WILSON) foram
avaliados para descrever a ndo idealidade da fase liquida. Foi considerada ainda a correlagédo
de BARROS E WOLF (1997) para o céalculo de eficiéncia a fim de corrigir a suposicdo de
equilibrio de fases. Para este caso, foi avaliada a sensibilidade das curvas residuais quando
esta correlacdo foi empregada, bem como para analisar a possibilidade do cruzamento da
fronteira de destilagdo. Tomou-se como caso de estudo a mistura ideal de pentano-hexano-
heptano para validacdo do programa desenvolvido. A utilizacdo de diferentes modelos de
atividade ndo resultou em curvas residuais significativamente diferentes, mostrando que, para
0 caso avaliado formado por acetona-cloroférmio-benzeno os trés modelos de atividade
apresentaram comportamento bastante semelhante e eficiente exibindo com clareza as curvas
residuais da mistura avaliada. Para o estudo da sensibilidade das curvas residuais bem como a
possiblidade do cruzamento da fronteira de destilagdo foram estudados cinco casos diferentes.
O primeiro caso de estudo envolveu novamente a mistura ideal formada por pentano-hexano-
heptano com um desvio relativo entre as modelagens de 3,83%. Para a mistura etanol-agua-
acetona o desvio relativo foi da ordem de 3,67% ndo sendo observado o cruzamento da
fronteira de destilacdo. Para a mistura metanol-isopranol-agua foram realizados uma
comparacdo de dados do presente trabalho com os da literatura apontando a modelagem
corrigida pela eficiéncia como mais proxima dos valores reais de um processo de destilacdo.
Para a mistura formada por cloroférmio-acetona-benzeno o desvio relativo foi de 5,21% e
também nao foi constatado o cruzamento da fronteira de destilacdo. Por fim, foi analisada a
mistura formada por acetona-cloroférmio-metanol onde o desvio relativo foi de 4,82%. Deste
modo, torna-se evidente que a utilizagdo de diferentes modelagens pode gerar diferentes
regides de destilacdo devido a sensibilidade da fronteira de destilacdo, assim, recomenda-se 0
uso da modelagem de ndo equilibrio ou mesmo das correlacbes de eficiéncia, pois esses
modelos levam em conta parametros de transferéncia de massa e energia gerando dados mais
precisos para 0 processo de destilagdo principalmente em regides proximas a fronteira de
destilacéo.

Palavras-Chave: Destilacdo, Mapas de Curvas Residuais, Modelagem de Equilibrio, Correcéo

por Eficiéncia.



ABSTRACT

Distillation is the most applied unit operation in industrial plants due to its large application
for ideal and non-ideal mixtures. Residue curve map is a tool used when one wants to test the
feasibility of separation of a given mixture in a distillation column. This tool can be used as a
preliminary estimate of probable products will be obtained after distillation of a mixture.
Residue curve maps are usually calculated assuming equilibrium between liquid and vapor
phases. However, it is known that the inclusion of mass transfer parameters can correct the
assumption of equilibrium data presented closer to real distillation. An important property of
residue curve maps is the presence of the distillation boundaries. A distillation boundary
breaks the residue curve map in different regions of distillation, making it impossible to
obtain any pure components of the mixture. In the 90 decade, few scientific studies have been
published indicating the possibility of crossing distillation boundaries when non-equilibrium
models were applied to calculate the residue curves. This verification contests the concept of
distillation boundaries and should be analyzed in the further. The main purpose of this work
was to develop software suitable for the construction of residue curve maps for ideal and non-
ideal mixtures applying equilibrium models with and without correction for efficiency.
Conventional activity models (NRTL, UNIQUAC and Wilson) were evaluated to describe the
non-ideality liquid phase. Was considered the correlation of BARROS and WOLF (1997) for
the calculation of efficiency in order to correct the assumption of the equilibrium phase. For
this study, we evaluated the sensitivity of the residual curves when this correlation was
employed, and also to examine the possibility of crossing the distillation boundaries. Using
case study the ideal mixture of pentane-hexane-heptane and the mixture is non-ideal ethanol-
water-acetone for validation of the developed software. The use of different activity models
did not result in significantly different of residue curve map, showing that, for the case
evaluated formed by acetone-chloroform-benzene three activity models behavior were quite
similar and efficient displaying clearly the residue curve of the mixture evaluated. To study
the sensitivity of residual curves as well as the possibility of crossing the distillation boundary
five different cases were studied. The first case of study involved again the ideal mixture
formed by pentane-hexane-heptane with relative deviation between the modeling of 3.83%.
To a mixture of ethanol-water-acetone the relative deviation was approximately 3.67% were
not observed the crossing of distillation boundary. For methanol-isopropanol-water were
performed a comparison of data from this study with the literature pointing the model
corrected by efficiency was closest to the real values of a distillation process. For the mixture
formed by chloroform-acetone-benzene the relative deviation was 5.21% and was not found
crossing the distillation boundary. Finally, we analyzed the mixture formed by acetone-
chloroform-methanol where the relative deviation was 4.82%. Thus, it becomes apparent that
the use of different models can create different regions of distillation due the distillation
boundaries sensibility, so it is recommended to use non-equilibrium modeling or correlation
for efficiency, because these models take into account parameters of mass transfer and energy
generating more accurate data for the distillation process, particularly in regions near the
distillation boundaries.

Keywords: Distillation, Residue Curve Maps, Equilibrium Models, Correction for Efficiency
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CAPITULO 1

INTRODUCAO

O processo de destilacdo € 0 meétodo de separacdo mais largamente utilizado na
inddstria quimica. As primeiras publicacfes cientificas sobre o assunto foram realizadas em
torno do século XVI. J& na década de 80, HOLLAND (1981) cita o primeiro processo de
destilacdo industrial, ainda em batelada, que mais tarde foi estudado por COFFEY e SOAREL
(1985).

Em geral as misturas sdo divididas em misturas ideais e ndo ideais. Usualmente uma
mistura pode ser classificada como ideal em baixas pressdes (proximas a pressdo atmosférica)
e se possuir componentes com estrutura molecular semelhante. Quando se distancia dessa
idealidade as substancias sdo classificadas como ndo ideais. A modelagem para representar o
comportamento de misturas ndo ideais ndo € tdo elementar sendo necessario, por exemplo,
equacOes de estado para expressar 0 comportamento ndo ideal da fase vapor na mistura e
modelos de atividade para expressar o comportamento nao ideal da fase liquida na mistura.
Essas equacOes dependem do tipo ou da natureza dos componentes da mistura (SMITH e
VAN NESS, 2000).

Apesar do grande esfor¢co matematico em modelar misturas ndo ideais ainda existe um
amplo campo a ser explorado. Para um projeto de sistema de separacdo a determinacdo de
sequéncias e otimizaces podem ser obtidos por métodos rigorosos para misturas
multicomponentes. Contudo, para misturas ndo ideais o trabalho é mais complexo. Deste
modo, técnicas graficas, principalmente de misturas ternarias, vém diminuir a dificuldade em
calculos rigorosos (PERRY e GREEN, 2007).

Uma ferramenta que pode ser utilizada nos projetos de colunas de destilacdo € o mapa
de curvas residuais. Esses diagramas representam a variacdo da composicao da fase liquida
com o tempo em um processo de destilacdo (DOHERTY e PERKINS, 1978). Deste modo, 0s
mapas de curvas residuais sdo ferramentas bastante uteis, pois, servem como parametro inicial
para estimar possiveis produtos do processo de destilacdo. Atualmente, os mapas de curvas
residuais séo empregados na selecdo do melhor solvente de arraste para determinado arranjo
de colunas de destilacdo (PERRY e GREEN, 2007).



PERRY e GREEN (2007) apresentam algumas das aplicacdes dessa ferramenta para

compreender o comportamento do processo de destilagao:
— Controle: analise de balancos e perfis de colunas para auxiliar no sistema de controle;

— Modelagem de Processos: identificagdo de ndo convergéncia pelas especificacbes da

coluna e determinagéo de estimativas iniciais de parametros da coluna, incluindo localiza¢do

da posicéo de alimentacdo, nimero de estagios, razdo de refluxo e composicao dos produtos.

— Sintese de Processos: desenvolvimento conceitual, construcdo de fluxogramas para novos

processos e modificacdo de um processo ja existente;

— Avaliacdo de dados Laboratoriais: localizacdo e confirmacdo de azeotropos ternarios e

conferéncia de consisténcia de dados termodinamicos.

— Visualizacdo de Sistemas: localizacdo de fronteiras de destilacdo azedtropos e regides de

destilacdo, provaveis produtos e regides contento equilibrio liquido- liquido.

YUAN e KAI (2004) estudaram sobre o comportamento de mapas de curvas residuais
em destilacdo reativa obtendo parametros da destilacdo em todas as fases do processo,
mostrando, 0s possiveis produtos que poderiam ser obtidos em cada momento do processo de
destilacdo. JONG et al. (2010) utilizaram os mapas de curvas residuais para estudar a
similaridade dos componentes de arraste (entrainer) na destilacdo azeotrdpica e extrativa
utilizando de simulagdes computacionais em colunas de destilacdo provaram que 0 mesmo
solvente pode ser utilizado nos dois processos de destilagio. MODLA (2011) estudou a
sintese do acetado de etila através de etanol e acido acético, utilizando os mapas de curvas
residuais para sistemas reativos e ndo reativos como suporte na sua avaliacdo final das
colunas de destilacdo. WANG e HUANG (2011) estudaram um solvente ideal para sintese do
acetado de butila utilizando os mapas de curvas residuais de misturas reativas. MATSUDA e
FUKANO (2012) estudaram o comportamento de mistura de alcoois formando misturas nao

ideais utilizando os mapas de curvas residuais para tracar o perfil das misturas envolvidas.

Mapas de curvas residuais sdo geralmente apresentados para misturas ternarias, visto
que cada componente € localizado no vértice do triangulo e as curvas residuais podem ser
visualizadas no campo bidimensional. A disposi¢cdo dos componentes no diagrama deve ser

favoravel para uma répida interpretacdo dos mapas residuais.



Curvas residuais sdo geralmente calculadas aplicando a suposicdo de equilibrio de
fases, ou seja, as correntes que deixam um prato qualquer em um processo de destilacdo estéo
em equilibrio. Contudo, sabe-se que o modelo de estagios de equilibrio € uma suposicao
hipotética que dificilmente pode ser alcancada num processo real de destilacdo. Na
modelagem de ndo equilibrio o processo de destilagdo é descrito pelas equacGes de fluxo de
transferéncia simultanea de massas e de energia entre a fase liquida e vapor. O equilibrio
termodinamico é admitido apenas na interface liquido vapor (TAYLOR et al., 1993). Os
modelos de ndo equilibrio descritos por KRISHNAMURTHY e TAYLOR (1985) levam em
conta equagdes de conservacdo de massa e energia tais equagdes sdo desenvolvidas para cada

fase no modelo e o equilibrio termodindmico é admitido apenas na interface liquido vapor.

Uma desvantagem da aplicacdo do modelo de estagios de ndo-equilibrio é o esfor¢o
computacional que é demandado na resolucdo das equacgdes, além da complexidade das
mesmas. Uma maneira mais simples de corrigir a suposi¢cdo de equilibrio de fases é a

consideracdo de valores de eficiéncia que sdo calculados por correlacdes especificas.

S&o escassos os trabalhos encontrados na literatura que calculam mapas de curvas
residuais considerando valores de eficiéncia. CASTILLO e TOWLER (1998) compararam
curvas residuais calculadas com modelagem de equilibrio e curvas residuais corrigidas por
eficiéncia calculadas pelo método AIChE (1958). Segundo os autores foi observado que as
trajetdrias liquidas percorridas foram modificadas e que as fronteiras de destilacdo poderiam

aumentar sua curvatura, levando em consideracéo as correcdes de eficiéncia.

Uma caracteristica importante no mapa de curvas residuais € a presenca de fronteiras
de destilacdo. Uma fronteira de destilacdo divide o mapa de curvas residuais em regides
distintas de destilacdo, tornando impossivel a obtencdo de todos componentes da mistura
puros. Pode-se entender que a fronteira de destilacdo também é uma trajetdria liquida de
composicdo, com a caracteristica de dividir o diagrama em diferentes regides de destilacéo.
Desta forma, a fronteira de destilagdo também sofre modificacBes em sua trajetoria quando

modelos diferentes séo aplicados em sua construcao.

A partir da década de 80, diversos trabalhos cientificos foram publicados discutindo a
influéncia de parametros de transferéncia de massa no calculo de curvas residuais e da
fronteira de destilagdo (DOHERTY e CALDAROLA, 1985; BOSSEN et al., 1993,
CASTILLO e TOWLER, 1998; BAUR et al., 1999; TAYLOR et al., 2003, 2004; SPRINGER



e KRISHNA, 2001; SPRINGER et al.,, 2002a,b,c; SPRINGER et al.,, 2003; BAUR et
al.,2005; REIS et al., 2004; REIS, 2006; MALINEN e TANSKANEN, 2009 e TEIXEIRA et
al., 2009).

Os trabalhos publicados pelo grupo do Professor Krishna colocam a possibilidade de
cruzamento de fronteira de destilagdo quando o modelo de ndo equilibrio era aplicado. Essa
constatacdo contradiz os trabalhos anteriores, principalmente o trabalho original de
DOHERTY E CALDAROLA (1985) que definem uma fronteira de destilagdo como uma
curva residual impossivel de ser atravessada. Analisando os trabalhos do grupo (BAUR et al.,
1999; SPRINGER et al., 2002 a, b, ¢c; NAVA e KRISHNA, 2003 e BAUR et al., 2005) nota-
se que 0s autores compararam curvas residuais calculadas com o modelo de estagios de nédo
equilibrio com fronteiras de destilacdo calculadas com o modelo de equilibrio, obtendo,
portanto, conclusdes duvidosas. Esse equivoco foi reportado nos trabalhos de REIS et al.
(2004); REIS (2006); LUCIA e TAYLOR (2006a,b) e TEIXEIRA et al. (2009).

O objetivo central desse trabalho foi desenvolver um programa computacional para
calculo de mapas de curvas residuais para sistemas ideais e ndo ideais utilizando modelos de
equilibrio e uma modelagem com correcdo por eficiéncia fazendo, assim, um estudo do grau
de sensibilidade das curvas ao utilizar diferentes modelagens, bem como uma anélise da
possibilidade do cruzamento da fronteira de destilagdo para as diferentes misturas que

envolvem o presente trabalho.

A principio, uma mistura ideal formada por pentano-hexano-heptano foi utilizada para
comparacdo e validacdo do programa computacional. Em seguida foi realizado um estudo
comparativo dos modelos de atividade (NRTL, UNIQUAC e WILSON) utilizando a mistura
ndo ideal formada por cloroférmio-acetona-benzeno com o objetivo de avaliar a diferenca
desses modelos no célculo dos mapas de curvas residuais. Por fim, foi realizado um estudo
das correlacGes de eficiéncia visando a correcao da suposicdo de equilibrio do sistema para as
misturas pentano-hexano-heptano, etanol-4gua-acetona, isopropanol-metanol-agua, acetona-
cloroférmio-benzeno e acetona-cloroférmio-metanol. Este estudo foi realizado para medir o
grau de sensibilidade das curvas residuais aplicando diferentes modelagens nos sistemas, bem

como para avaliar a possibilidade do cruzamento da fronteira de destilaco.

O presente trabalho esta apresentado da seguinte forma: o capitulo 2 traz uma revisao

bibliografica a respeito do processo de destilacdo e a importancia dos mapas de curvas



residuais para essa operacao unitaria. Além disso, mostra todo desenvolvimento ao longo do
tempo dessa ferramenta e como estd sendo abordado os mapas de curvas residuais na
atualidade. O capitulo 2 ainda traz aspectos de fundamental importancia no desenvolvimento
do trabalho como o entendimento dos processos de eficiéncia em uma coluna de destilacéo e o
0s conceitos de modelagem de equilibrio e ndo equilibrio no desenvolvimento do programa e
equacionamento dos mapas de curvas residuais. O capitulo 3 trata da metodologia e
explicacbes necessarias para construcdo dos programas do presente trabalho. O capitulo 4
traz os resultados e discussdes do presente trabalho e o capitulo 5 encerra com consideracdes

finais e sugestdes para futuros trabalhos.



CAPITULO 2

REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 — PROCESSOS DE DESTILACAO

O processo de separacdo mais largamente usado na industria quimica é a destilagdo
(também chamada de fracionamento ou destilacdo fracionada). A separacdo das espécies esta
ordenada na diferenca de volatilidade dos componentes envolvidos no processo. Na
destilacdo, uma fase vapor entra em contato com uma fase liquida e ocorre transferéncia de
massa entre as duas fases (GOMIDE, 1998).

A fase liquida e a fase vapor contém, em geral, as mesmas espécies, contudo em
concentracOes relativamente diferentes. A fase liquida estd no seu ponto de bolha e a fase
vapor em seu ponto de orvalho. Assim, ocorre transferéncia simultanea de massa da fase
liquida pela vaporizacdo e da fase vapor pela condensacédo. O efeito final deste processo é o
aumento da concentracdo da espécie mais volatil no vapor e da espécie menos volatil no
liquido. O processo de vaporizacdo e a condensacdo envolvem os calores latentes de
vaporizacao das espécies envolvidas, e os efeitos térmicos gerados pelos componentes devem
entrar nos calculos da coluna de destilagdo. Numa solucéo ideal, a volatilidade pode ser
relacionada diretamente a presséo de vapor dos componentes puros. Nas soluc¢des ndo ideais
ndo existe uma relagéo simples (GOMIDE, 1998).

Pelo fato de a destilacdo envolver a vaporizacdo e a condensacgdo das misturas muitas
vezes sdo necessarias grandes quantidades de energia. Apesar de sua grande eficiéncia, a
destilacdo simples tem suas limitacGes. Ndo se pode separar misturas azeotrépicas por
destilacdo simples. A Figura 2.1 mostra um esboc¢o de uma coluna de destilagdo simples em
que a alimentacgdo é separada em produto de topo e produto de fundo.



;_.. Condesadar )

Reflumo

>
Produto de Topo

Alimentacio (F) il 1 L; ou Destilado (D)

13d 't

( Refervedor )—.
|

Praduto de Fundo
ou Residuo (B)

Figura 2.1 — Coluna de destilacdo simples (http://labvirtual.eq.uc.pt/siteJoomla/index.)

Em uma destilacdo simples € sabido que o destilado ou produto de topo (D) sera o
componente mais volatil da mistura, de outro lado, o residuo ou produto de fundo (B) sera o
componente menos volatil. Todavia, quando as espécies envolvidas num processo de
separacdo possuem baixa volatilidade relativa ou formam um aze6tropo 0 processo mais
indicado para fazer tal separacgdo é a destilacdo azeotrdpica ou a destilacdo extrativa (KISTER
e HENRY, 1992).

2.1.1 — SISTEMAS AZEOTROPICOS

Quando a composicdo da fase liquida € igual a composi¢do da fase vapor dizemos que

nesse ponto a mistura forma uma azeo6tropo, como pode ser visualizado na Figura 2.2.
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Figura 2.2 — Formacao de um aze6tropo (http://labvirtual.eq.uc.pt/siteJoomla/index).

A ocorréncia do azedtropo € uma constatacdo de que a mistura ndo exibe um
comportamento ideal naquele ponto, isto é, de que existem desvios significativos da Lei de
Raoult. As espécies que possuem temperaturas de ebulicdo préximas tém maior probabilidade
de exibirem aze6tropos do que aquela mistura que ndo possuem pontos de ebulicdo proximos
(WIDAGDO e SEADER, 1996).

Segundo MCKETTA (1993) quando a diferenca entre os pontos de ebulicdo de uma
mistura € superior a 30°C a possibilidade de ocorrer aze6tropo é muito pequena. Desta forma,
guando o coeficiente de atividade é maior que a unidade, apresentando desvios positivos da
lei de Raoult, as moléculas dos componentes do sistema repelem-se e apresentam uma alta
pressdo parcial. A partir disso nota-se a formagdo de um azedtropo de minimo ponto de
ebulicdo ou de méxima pressdo, como observado nas Figuras 2.3d e 2.4d. Para valores de
coeficiente de atividade menor que a unidade, desvios negativos na lei de Raoult resultam em
baixas pressbes parciais e na formacdo de azedtropos de maximo ponto de ebulicdo ou

azeotropos de minima pressdo, como observado nas Figuras 2.3b e 2.4b.

A Figura 2.3a representa os desvios negativos do comportamento de solucéo ideal.
Quando esses desvios se tornam suficientemente grandes em relacdo a diferenca entre as
pressdes de vapor das duas espécies puras a curva P-x; exibe um minimo como mostrado na
Figura 2.3b para o sistema cloroférmio (1) / tetra-hidrofurano (2) a 30°C. A Figura 2.3b

mostra que a curva P-y; também tem um minimo no mesmo ponto. Desta maneira, nesse
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ponto onde X; = y; as curvas dos pontos de orvalho e de bolha sdo tangentes a mesma linha

horizontal e este ponto é definido como ponto de aze6tropo de minima pressao.

Os dados do sistema binario furano (1) / tetracloreto de carbono (2), a 30°C, mostrados
na Figura 2.3c, fornecem um exemplo de um sistema no qual a curva P-x; exibe pequenos
desvios positivos em relacdo ao comportamento ideal. Etanol (1) / tolueno (2) € um sistema
no qual os desvios positivos sdo grandes o suficiente para ocasionarem um maximo na curva
P-x; como na Figura 2.3d. Deste modo, o sistema exibe um aze6tropo de maxima pressdo e as

concentragOes da fase liquida e vapor s&o iguais neste ponto.

Como os processos de destilagdo sdo conduzidos, na maioria das vezes, em condigdes
nas quais a pressao € praticamente constante e em poucos casos com a temperatura constante,

os diagramas T-xy com dados a pressao constante possuem maior interesse comercial.

PlonmHg)
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P{mmHg)

400

200

150

Figura 2.3 — Diagramas P-xy a temperatura constante (SMITH e VAN NESS, 2000).

Os quatro diagramas referentes a pressdo constante e variagdo em T-xy sdo
apresentados na Figura 2.4. Nota-se que as curvas dos pontos de orvalho (T-y;) estdo sempre
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posicionadas acima das curvas dos pontos de bolha (T-x;). Além disso o aze6tropo de minima
pressdo da Figura 2.3b aparece como azedtropo de maxima temperatura (Figura 2.4b). Deste

modo, existe uma correspondéncia analoga entre as Figuras 2.3d e 2.4d.

Agzedtropo

0.5 0
I ¥
a) B)

110

Azedtropo

Figura 2.4 — Diagramas T-xy a pressdo constante (SMITH e VAN NESS, 2000).

Atualmente, mais de 90% dos azedtropos descritos na literatura sao de minimo de
temperatura ou de maximo de pressdo. Independente de ser um azeo6tropo de minimo ou de
maximo de temperatura pode, também, ser do tipo heterogéneo ou homogéneo. Deste modo,
azeoOtropos homogéneos apresentam, simplesmente, uma fase liquida em equilibrio com a fase
vapor. Ja os azebtropos do tipo heterogéneo, apresentam mais de uma fase liquida em
equilibrio com a fase vapor, e este, é sempre um aze6tropo de minimo de temperatura como
mostrado na Figura 2.4d (SMITH e VAN NESS, 2000).

Existem ainda poucos estudos sobre azedtropos multicomponentes devido ao fato da
alta complexidade de identificacdo e entendimento do processo. A maioria dos estudos de

azeoltropos se restringe a misturas binarias e ternarias, mas e possivel, dependendo do caso em
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questdo, utilizar as informacdes dos pares de binarios para avaliar o comportamento que um

azeotropo multicomponente pode representar em determinada destilacdo (WINNICK, 1997).

Todavia, quando os componentes envolvidos em um processo de destilagcdo formam
azeltropo € necessario se utilizar de outras ferramentas para realizar a separacdo dos
componentes. Atualmente, os processos mais indicados séo: destilacdo azeotrdpica e a

destilacéo extrativa.

2.1.2 - DESTILACAO AZEOTROPICA

Na tentativa de se separar misturas azeotrdpicas a primeira alternativa que deve ser
investigada é a separacdo atraves da variacdo de pressdo dentro da coluna de destilacdo. Caso
a mistura azeotropica seja insensivel quando submetida a variagdo de pressdo, ou mesmo se
essa alternativa seja economicamente invidvel entdo, é necessario a adi¢cdo de um componente
adicional no sistema (FIEN e LI1U, 1994).

A destilacdo azeotropica é utilizada para separar misturas azeotrdpicas. Neste caso, um
novo componente chamado composto de arraste ou entrainer deve ser adicionado a mistura
inicial formando, deste modo, um novo azeétropo que deve ser do tipo heterogéneo, ou seja,
deve ocorrer a formacdo de duas fases liquidas (SOARES e BLUMA, 1998).

Esse novo aze6tropo formado com a adicdo do componente de arraste pode ser
retirado como produto de topo (azedtropo de minimo ponto de ebuli¢do) ou como produto de
fundo (azedtropo de maximo ponto de ebulicdo) da coluna de destilacdo, enquanto que um
dos componentes da mistura originaria € conseguido puro na outra extremidade da coluna.

Uma segunda coluna deve ser adicionada para separa¢do do componente de arraste.

2.1.3 - DESTILACAO EXTRATIVA

Atualmente a destilacdo extrativa é muito empregada para separar especies com
volatilidades muito proximas, o que pelos métodos convencionais requer muitos estagios e
razdes de refluxo elevadas. O método consiste em adicionar outro componente ao sistema,
chamado solvente extrator ou simplesmente solvente, que aumenta a volatilidade relativa dos

componentes a separar. Este modo de operacgdo requer uma segunda coluna para recuperar o
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solvente utilizado. Apenas pequenas quantidades de solventes sdo perdidas nesse tipo de
operacdo (GOMIDE, 1988).

Segundo VAN WINKLE (1967) na escolha de um solvente adequado para a destilacéo

extrativa alguns critérios devem ser observados:

— O solvente ndo deve perder suas propriedades com o aumento de temperatura, ou seja,

deve ser termicamente estavel;
— O solvente dever possuir preco acessivel e ser de facil obtengao;

— O solvente deve possuir baixo calor latente, pois parte dele ser& vaporizada no processo de

destilacéo;

— O solvente deve ser inerte as espécies da mistura que esta sendo adicionado;

— O solvente deve implicar em uma rapida e facil separacéo da mistura a qual foi adicionado;
— O solvente ndo pode ser toxico nem corrosivo evitando, assim, acidentes indesejados.

Deste modo, os mapas de curvas residuais sdo uma excelente ferramenta
computacional de projeto para ser utilizada em processos de destilacdo azeotropica e
extrativa, ou seja, tal fermenta ajuda na escolha do melhor solvente para o processo de
destilacdo fazendo estimativas preliminares dos possiveis produtos antes mesmo do processo

de destilacéo ser realizado.

2.2 - DETERMINACAO DO EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR (ELV)

O equilibrio termodinadmico é observado quando a Energia Livre de Gibbs é minima
em determinada pressdo e temperatura. As composi¢des de equilibrio dependem de muitas
varidveis como temperatura, pressdo e natureza quimica das substancias que compdem a
mistura. A termodindmica de equilibrio de fases procura estabelecer relacbes entre essas
propriedades. A base termodindmica para a solugdo do problema do equilibrio liquido-vapor €
dada por um critério de equilibrio relacionado a igualdade dos potenciais quimicos através das

fases, ou seja,

w=ul (=1,..n) (2.1)
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ou em termos de fugacidade:

fl=f (i=1.n 2.2)

A fugacidade da fase liquida é funcdo da temperatura, pressao e n-1 fracdes molares
na fase liquida, x;j. Da mesma maneira, a fugacidade da fase vapor é funcdo da presséo,
temperatura e n -1 fracbes molares na fase vapor, y;.

Tomando um estagio de uma coluna de destilacdo como ideal o equilibrio entre as
fases se da depois de um tempo muito grande de contato entre as fases. Nesse momento pode-
se assumir que o sistema esta em equilibrio termodinamico. A relacdo entre as composicdes
de um determinado componente em duas diferentes fases em equilibrio é dada pela razéo de
equilibrio, sendo essa funcdo da temperatura, pressdo e composicdo da fase liquida. Outros
termos comuns usados para a razdo de equilibrio sdo: constante de equilibrio, constante K ou

razao de equilibrio.

A volatilidade relativa de um componente é determinada como:

o Yig
lj Kj y]/x.
]
Logo a razdo de equilibrio é definida:
=Y
K; = ” (2.4)
Onde:

a;; = volatilidade relativa da mistura ij;
K; = constante de equilibrio para o componente i;
y; = fracdo molar do componente i na fase vapor;

x; = fracdo molar do componente i na fase liquida.

2.2.1 - ABORDAGEM ASSIMETRICA OU GAMMA/PHI

No presente trabalho foi utilizada a abordagem Gamma/Phi, pois o0 programa

formulado constréi mapas de curvas residuais em baixas pressdes proximas a atmosférica
13



(QBZ’ = 1) e ainda existe uma grande néo idealidade da fase liquida que foi calculada pelos

modelos classicos de atividade NRTL, UNIQUAC e WILSON. Deste modo, para uma dada

espécie i a fugacidade da fase vapor na mistura pode ser escrita como:

f=yéiP (2.5)
e para uma espécie i a fugacidade da fase liquida na mistura pode ser escrita como:

fi = xuif; (2.6)
Onde:

fi; = fugacidade da espécie i pura na temperatura e pressdo da mistura;

£ = fugacidade da espécie i na mistura na fase vapor;

fi} = fugacidade da espécie i na mistura na fase liquida;

¢?= coeficiente de fugacidade da mistura da espécie i na fase vapor;

yﬁz coeficiente de atividade da espécie i na fase liquida;

y; = fracdo molar do componente i na fase vapor;

x; = fracdo molar do componente i na fase liquida;

P= pressao do sistema.

A fugacidade do componente i puro, no estado liquido a temperatura e pressao do

sistema pode ser escrita como:

fi = P ;" POY, 27)
Onde:

_psat
POY; = exp [M] = fator de Poyting; (2.8)

PF* = pressdo de saturagdo da espécie i em determinada temperatura do sistema;

et = coeficiente de fugacidade da espécie i pura na saturacéo;
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v} = volume do liquido saturado do componente i puro;
R = constante universal dos gases;

T = temperatura do sistema;

P= pressao do sistema.

Podem ser realizadas algumas simplifica¢cbes no equacionamento mostrado acima de
modo a torné-lo mais simples sem perder a precisdo no calculo. Assim, a fase vapor pode ser
considerada ideal quando a pressdo estd proxima a pressdo atmosférica. Deste modo, 0s

coeficientes de fugacidade em mistura e de puro na saturagio sio ambos unitarios @3 =

! =1 onde, ¢, é coeficiente de fugacidade da espécie i na mistura. O termo exponencial
(Equacéo 2.8) é conhecido como correcdo de Poyting, e expressa os desvios da fase liquida
devido ao efeito da pressdo. Se a pressdo de trabalho é baixa ou préxima da pressao de vapor,
este termo é usualmente desprezado. Deste modo, tem-se a seguinte equacdo, conhecida como

Lei de Raoult modificada.

t

xiPf% = y.P (2.9)
Deste modo, a fase liquida ndo é ideal e o coeficiente de atividade deve ser calculado

pelos modelos de atividade. Existem varios modelos termodindmicos que realizam o célculo

do coeficiente de atividade na fase liquida. Neste trabalho foram utilizados trés modelos

classicos NRTL, UNIQUAC e WILSON.

2.3— MODELOS DE ATIVIDADE
2.3.1-NRTL

O modelo de atividade NRTL (non-random two liquid) foi proposto por RENON e
PRAUNITZ (1968). Tal modelagem é baseada na concep¢do de composicdo local e €
aplicado a sistemas ndo eletroliticos para determinacdo do equilibrio liquido vapor, liquido
liquido e liquido liquido vapor. Para sistemas fortemente ndo ideais, 0 modelo NRTL pode
fornecer uma boa representacdo dos dados experimentais, embora sejam necessarios dados de

boa qualidade para estimar os seus parametros de interacao.

Para um sistema multicomponente, a equacdo NRTL para o modelo de atividade é:
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Nier TijGijXij Gijxj Yot TkjGrjXk
Iny, === 21 ¢ Ut (.. 2kt kjTRITR 210
Vi Z£—1 GkiXk J=1 Yk=1GkjXk Y Z£=1 GkjXk ( )
Onde
y;= coeficiente de atividade da espécie i na fase liquida;
Aij
Gij = exp(—ajil'ji) e Tji = E (211)

aj;=constantes relacionadas a ndo aleatoriedade para as interagoes;
A;j=parametro de energia caracteristico da interacdo residual entre os componentes i e j,

independente de T.

2.3.2 — UNIQUAC

ABRAMS e PRAUNITZ (1975) desenvolveram o modelo UNIQUAC (Universal
guase-chemical). O modelo é aplicado a misturas liquidas ndo eletroliticas, contendo
componentes polares e apolares, incluindo sistemas com miscibilidade parcial. O modelo
pode ser estendido as misturas de moléculas que diferem em tamanho e forma. A composi¢do
local é também utilizada neste modelo. A equacdo do UNIQUAC, para o calculo do

coeficiente de atividade é:

Iny; = ln +—ql % ¢lZ] 1%l —q; [ln(z 077;;) —

7 12;1(?;:% 12
Onde
6, = ﬁ (2.13)
5, Z,:r] - (2.14)
Int;; _Ru;j (2.19)
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L=-(—q)—r+1 (216)

z=10 (2.17)

u;j=parametro de energia caracteristico da interagdo residual entre os componentes i e j,
independente de T;
= par@metro de &rea de VVan der Waals;

r; = pardmetro de volume de Van der Waals.
2.3.3—-WILSON

WILSON (1964) apresentou um modelo que relacionava GZ com as fragdes molares
introduzindo o conceito de composicdo local. Deste modo, o conceito de composicdo local
indica que a composi¢do de um sistema nas vizinhancas de uma molécula ndo € idéntica a
composic¢do total do sistema, devido as forcas intermoleculares que agem neste. Assim, 0

modelo de Wilson pode ser estendido a misturas multicomponentes e pode ser escrito como:

idi
Iny; = In|X; xjAg;] +1 - lejszl:” (2.18)
Onde:
Ay e p(l” A”) (2.19)
_v Aij=Ajj
Ay = v; exp( o ) (2.20)

Em que Vje V; sdo os volumes molares na temperatura dos liquidos puros.

2.4 - PRESSAOQ DE VAPOR

No equilibrio termodinamico, verifica-se que na predi¢do do equilibrio liquido-vapor,
além do calculo dos coeficientes de atividade, é necessario, também, o célculo da pressdo de
vapor de cada uma das espécies que constituem o sistema. Neste trabalho, as pressdes de
vapor das espeécies puras serdo calculadas através da Equacdo de Antoine estendida onde os

parametros foram todos retirados do Simulador UniSim Design R400:
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nP{* = A; +——+ D; * In(T) + E; + TT: 2.21)

Onde:
Pf% = Pressdo de saturagdo da espécie i em kPa;
T = temperatura em K

A;, B;, C;, D;, E; e F; = séo 0s parametros da equacdo para espécie i pura.

2.5— MAPAS DE CURVAS RESIDUAIS

Em 1901 SCHREINEMAKERS desenvolveu o termo “Mapas de curvas residuais’’
que representa a variacao da composicao da fase liquida com o tempo durante um processo de
destilacdo simples (DOHERTY e PERKINS, 1978). O processo de destilacdo simples
consiste na vaporizacdo de uma mistura liquida em um tanque onde ndo ocorre alimentacao
continua, reciclo ou estagios com recheio. Deste modo, com o passar do tempo ocorre a
retirada de vapor e o liquido remanescente permanece no tanque torna-se rico, em

composicao, no componente menos volatil (Figura 2.5).

Figura 2.5 — Tanque de destilacéo batelada.
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Desta forma, as setas nos mapas de curvas residuais representam o sentido da trajetoria
da composicdo liquida no processo de destilacdo e sempre partem de menores temperaturas
para maiores temperaturas de ebulicdo, ou seja, sempre no sentido de aumento do tempo de
processo da destilacdo. Todavia, partindo-se de diferentes composicdes iniciais da mistura
liguida num processo de destilacdo simples sdo geradas diferentes curvas residuais para o
sistema (DOHERTH e PERKINS, 1978).

Embora as curvas residuais tenham sido primeiramente desenvolvidas para o processo
de destilacdo simples, este conceito também pode ser aplicado em colunas empacotadas a
refluxo total (DOHERTY e DONGEN, 1985). Curvas residuais também representam
qualitativamente o comportamento de colunas multiestagios a refluxos finitos (DOHERTY e
MALONE, 2001).

Mapas de curvas residuais sdo geralmente apresentados para misturas ternarias. Os
componentes puros sdo dispostos nos vértices do triangulo e suas arestas também representam
curvas residuais. A disposicdo dos componentes no diagrama deve ser favoravel para uma
rapida interpretacdo dos mapas residuais. Todavia, ndo existe um consenso entre 0s autores
sobre essa disposi¢do. FIEN e LIU (1994) e SEADER e HENLEY (1998) afirmam que o
componente de mais baixo ponto de ebulicdo deve ser colocado no vértice superior do
triangulo, e os componentes de ponto de ebulicdo mais alto e intermediario devem ser
colocados nos vértices da direita e da esquerda, respectivamente, como nao existe um
consenso geral na literatura neste trabalho, ndo serd adotado nenhum tipo de convengdo. Deste
modo, 0s componentes puros serdo dispostos no diagrama de maneira a gerar uma rapida
interpretacdo do sistema com as setas sempre apontando no sentido do aumento da

temperatura de ebulicdo e do aumento do tempo durante o processo de destilacdo simples.

As Figuras 2.6, 2.7 e 2.8 mostram trés mapas de curvas residuais, 0 primeiro para um
sistema ideal e o restante para um sistema apresentando dois ou mais azedtropos

respectivamente.
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Figura 2.7 - Mapa de curva residual de um sistema apresentando dois azedtropos (YUAN e
KAI, 2004).
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Figura 2.8 - Mapa de curva residual de um sistema apresentando cinco azeo6tropos (DENNIS

et al., 2004)
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Em um sistema que se comporte como na Figura 2.6, onde ndo ocorre a formacao de
nenhum azedtropo, independente da posicdo da alimentacdo na coluna e da concentragdo dos
reagentes da alimentacdo sempre teremos produtos puros no final do processo de destilacdo.
Assim, o produto de topo ou destilado sera sempre o componente mais volatil do sistema. Na
Figura 2.6, todas as curvas residuais caminham para o produto menos volatil, que sera o

produto de fundo na coluna de destilagao.

Na Figura 2.7 ocorre a formagdo de dois azedtropos dividindo o sistema em duas
partes. Se um liquido saturado com composicdo inicial localizado na regido ABD sofrer
destilacdo, invariavelmente, a composicdo do residuo estara dentro dessa area. A curva AB
assume o papel de barreira (separatriz ou fronteira de destilacdo) sendo, assim, o limite
maximo de destilacdo da determinada regido. DOHERTY e PERKINS (1978) caracterizam o
termo separatriz como sendo “um caminho que comega e termina eém ponto singular”. Os
pontos singulares de um mapa de curvas residuais sdo aquele onde a derivada da composi¢éao
da fase liquida sob o tempo é zero (dx;j/dt=0), ou seja, a forca exigida para mudar a direcao da
composic¢do liquida é zero. Uma particularidade importante da separatriz diz que esta ndo
pode ser cruzada, em nenhum dos seus lados, por uma curva residual (DOHERTY e
CALDAROLA, 1985). Esta divisdo do triangulo em regides especificas € a principal
caracteristica que difere misturas azeotropicas daquelas ndo azeotropicas em um mapa de

curvas residuais.

Existem mapas com auto grau de complexidade gerando varias fronteiras de destilagdo
inclusive azedtropos ternarios, como no caso da Figura 2.8. Apesar dos componentes ndo
seguirem a disposi¢do recomendada por FIEN e LIU (1994) o diagrama sugere uma rapida e
facil interpretacdo. Este diagrama ternario contem trés azeO6tropos binarios, um azeotropo
ternario e quatro regides de destilacdo. Portanto, se o objetivo final dessa mistura ternaria é
obter metanol puro deve-se atentar ao fato da posicdo e concentracdo da alimentacdo na
coluna de destilacdo, sendo esses dois fatores que irdo definir o produto obtido na corrente de
topo e corrente de fundo. Caso a composicao da alimentacao esteja situada nas areas 1 ou 2 0
produto obtido no destilado invariavelmente é uma mistura contento cloroférmio e acetona de
acordo com o peso molecular. De outra forma, caso a composi¢do da alimentacdo esteja
situada nas areas 3 ou 4 o produto obtido, ao final da destilagcdo, serd& metanol puro como

produto de fundo.

21



A condicéo de um ponto singular é verificada nos vértices do triangulo e nos pontos de
aze6tropo. Como exemplo, na Figura 2.6 existem trés pontos singulares formados pelos trés
vertices do triangulo. Ja na Figura 2.7 existem cinco pontos singulares: trés vértices e dois
azeotropos. Por fim na Figura 2.8 existem sete pontos singulares: trés vértices, trés azeotropos

binarios e um azedtropo ternério.

As curvas residuais sempre seguem em dire¢cdo do aumento de temperatura, ou seja,
partem da regido menor temperatura com destino a regido de maior temperatura. Essas curvas
sempre irdo divergir nos vértices com componentes de baixa temperatura de ebulicdo e irdo
convergir para 0s componentes de alta temperatura de ebulicdo. Todavia, existem vértices que
estdo com a temperatura de ebuli¢cdo no nivel intermediario e as curvas residuais nunca irdo
comecar ou terminar nesses pontos. Os pontos onde as curvas residuais comegam ou
terminam s&o denominados de nos e todos os outros sdo denominados de pontos de sela. Estes

nos podem ser estaveis ou instaveis como mostrados na Figura 2.9.

\;z)y

(a) NO estavel (b) N6 instavel (c) ponto de Sela

Figura 2.9 — Pontos de nos e ponto de sela em curvas residuais.

Deste modo, uma curva residual sempre parte de um no6 instavel em direcdo a um né
estavel ocorrendo em qualquer area da destilacdo. O ponto de sela afasta sempre uma curva,
ele nunca tem curvas residuais comeg¢ando ou terminando. Portanto, em um mapa de curvas
residuais, as curvas sempre partem de baixas temperaturas de ebulicdo onde o né é instavel

em direcdo ao aumento de temperatura onde o no € estavel como mostra a Figura 2.10.
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Figura 2.10 — Caminho de uma curva residual.

FIEN e LIU (1994) em seus estudos adotavam a seguinte regra basica: um aze6tropo
ternario somente pode ser um no estavel ou instavel se e somente se um dos componentes da
mistura possuisse grande diferenca de temperatura de ebulicdo em relacdo aos outros
componentes ou somente quando a soma dos nimeros de nds das espécies puras e 0 hiumero
de azeotropos binarios fossem menores que quatro. De outra maneira, seria um ponto de sela
esse azeOtropo ternario. Como no exemplo da Figura 2.8 a mistura ternaria contendo
cloroférmio, acetona e metanol possuem um né estavel e trés azedtropos binarios totalizando
uma soma de quatro, ou seja, de fato, o azedtropo ternario € um ponto de sela segundo a regra

adotada pelos autores.

2.6 - EQUACIONAMENTO DAS CURVAS RESIDUAIS

No trabalho desenvolvido por DOHERTY E PERKINS (1978) uma defini¢do
matematica a respeito de mapas de curvas residuais foi apresentada pelos autores. Eles
criaram um conjunto de equac6es diferenciais ordinarias manipulando equacdes de balanco de
massa. Tais equacOes sdo utilizadas para misturas homogéneas ndo ideais sem reacao quimica

em um processo de destilacdo simples (Equagéo 2.22):

Z—’? =(x;—y;) i=123..,c (2.22)

Onde:

x;= fracdo molar da espécie i liquida;

y;= fracdo molar da espécie i gasosa;

&= tempo adimensional em um processo de destilagdo simples;
c= numero total de componentes da mistura.
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A Equacdo 2.22 é um conjunto de C equacBes diferenciais ordinarias, linearmente
independentes, que modelam o perfil de composicéo liquida em funcdo do tempo. No caso de
uma mistura composta de trés espécies sdo necessarias trés equacdes diferencias ordinarias
para descrever 0 processo. Deste modo, as composi¢cdes da fase vapor e liquida estdo

associadas por:

Yixi=1 (2.23)

iyi=1 (2.24)

Assim, a modelagem com as equacdes diferencias ordinarias estaria completa com a
enumeracdo das condicdes iniciais, ou seja, as composicdes inicias de alimentacdo na fase

liquida:

x;(§) comi=1,23.....c—1 em & =0 (2.25)

Portanto, o céalculo de uma curva residual é obtido pela definicdo da composicao
inicial, uma relacdo entre as composic¢des das fases liquida e vapor e a integracdo do conjunto
de equac0es diferenciais apresentado na Equacdo 2.22. Alguns procedimentos simplificados
de célculo foram apresentados na literatura. DOHERTY e DONGEN (1985) apresentaram um
método para estudo de mapas de curvas residuais de misturas ternarias, sendo necessario
conhecer a quantidade de aze6tropos binarios e ternarios do sistema, além do conhecimento
prévio das temperaturas de ebulicdo das espécies puras. FOUCHER et al. (1991)
apresentaram um método para avaliar o0 comportamento de mapas de curvas residuais a partir
das temperaturas das espécies puras envolvidas e a composicao dos azedtropos. Esse método
possui uma vantagem de demandar um pequeno ndmero de informacdes do sistema o qual se
deseja fazer as curvas, tornando-o, assim, simples a aquisicao do esboco preliminar das curvas
residuais. Normalmente, as curvas residuais sdo facilmente obtidas pela integracdo numérica

da Equacgéo 2.22.

Uma caracteristica importante das curvas residuais € a ocorréncia de fronteiras de
destilacdo ou barreiras de destilacdo. Deste modo, caso 0 mapa de curvas residuais, para
determinado sistema, ndo possua nenhuma fronteira de destilacdo, & possivel obter todos os
produtos em composicdo pura. Entretanto, se 0 mapa de curvas residuais exibe pelo menos

uma fronteira de destilagdo, e assumindo que uma curva residual ndo pode cruza-la, entdo, é
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impossivel obter todos os componentes puros. Na Figura 2.11 percebe-se que a curva residual
que parte do vértice superior D da espécie pura e termina no aze6tropo binario formado pelo
vértice B e A. Tal curva ndo pertence nem a regido 1 nem a regido 2. Sendo assim, como nédo
pertence a ambas as regides de destilacdo essa curva € uma fronteira de destilacdo ou barreira
de destilacdo (FOUCHER et al, 1991).

D (M

Regifo 1
"f

Regido 2 K“““x

» Frorteira de DestilagSo

2 (NE)
B (ME) C=zela)

Figura 2.11 — Mapa de curva residual apresentando uma barreira de destilagdo (FOUCHER et
al., 1991).

Onde:

D (NI)= composicéao da espécie D, curvas partindo de um no instavel.

A (NE)= composicédo da espécie A, curvas chegando em um no estavel.

B (NE)= composicdo da espécie B, curvas chegando em um no estavel.

A existéncia desses limites de destilagdo dividindo o mapa residual em regides
distintas é a diferenca fundamental entre misturas azeotrdpicas e misturas ndo azeotrdpicas

em mapas de curvas residuais.

2.7 - CRUZAMENTO DA FRONTEIRA DE DESTILACAO

Um aspecto bastante importante em mapas de curvas residuais é sobre a possibilidade
ou ndo do cruzamento da fronteira de destilacio. DOHERTY e CALDAROLA (1985)
afirmavam que limites de destilagdo, nos mapas de curvas residuais, eram linhas retas
intransponiveis. Deste modo, as linhas formadas pelos balangos de massas ndo poderiam
cruzar os limites de destilacdo desses mapas. Em geral, como na grande maioria dos processos

industriais o destilado quase sempre € um produto puro os autores imaginavam que havia
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alguma forma de cruzamento dessa fronteira de destilagéo para ao final do processo se obter

produtos puros.

DOHERTY e CALDAROLA (1985) analisaram a possibilidade de cruzamento de
fronteiras de destilacdo pela modificacdo da concentracdo das correntes iniciais. Assim, 0S
autores apresentaram varios arranjos de colunas de destilacdo para separacdo da mistura agua
etanol utilizando diferentes solventes nos processos. No final do trabalho os autores
comprovaram que ndo havia o cruzamento da fronteira de destilagcdo por uma curva residual,
ou seja, se um mapa de curvas residuais apresentasse uma barreira de destilacdo que divide o
diagrama em regides distintas, como no caso de misturas azeotropicas, ndo seria possivel
obter os produtos puros ao final do processo de destilacdo. Portanto, se a mistura a ser
destilada forma um azeo6tropo é necessario adicionar um solvente que acabe com esse

azeotropo para ndo ocorrer a formacéao da barreira de destilacdo no mapa de curva residual.

BOSSEN et al. (1993) em seu trabalho tentaram refinar as constatacbes de
DOHERTY e CALDAROLA (1985). Segundo os autores uma curva residual poderia cruzar
uma fronteira de destilacdo com pronunciada curvatura, ou seja, a fronteira de destilacdo seria
cruzada partindo-se da parte convexa em direcdo a parte concava. Quase uma década depois
varios trabalhos foram publicados (BAUR et al., 1999; SPRINGER et al., 2002 a, b, c;
NAVA e KRISHNA, 2003; BAUR et al., 2005) a respeito da possibilidade do cruzamento da
fronteira de destilacdo. Segundo o grupo de autores, em todos esses trabalhos, quando a
modelagem de nédo equilibrio é levada em consideracdo nos calculos das trajetorias liquidas as
fronteiras de destilacdo podem ser cruzadas mesmo tendo pouca ou nenhuma curvatura. I1sso
diverge completamente a teoria até entdo aceita de que as curvas residuais ndo poderiam

atravessar sua fronteira de destilacdo a menos que a curvatura seja suficiente para isso.

NAVA e KRISHNA, 2003 afirmavam que a modelagem de equilibrio subestimava o
naumero total de pratos para uma dada separacdo em coluna de destilacdo, enquanto que, a
modelagem de ndo equilibrio consegue estimar com maior precisdo o nimero real de pratos
para uma separacao. Os autores ainda afirmam que em determinadas misturas com pequenas
curvaturas a ocorréncia do cruzamento da fronteira de destilacdo é mais dificil, entretanto néo
seria impossivel. Os trabalhos de TAYLOR et al. (2004) e BAUR et al. (2005) também
concluem que quando o modelo de estagios de ndo equilibrio é considerado as fronteiras de

destilacdo podem ser cruzadas.
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REIS et al. (2004) analisaram os trabalhos publicados sobre a possibilidade de
cruzamentos de fronteiras e mostraram que as fronteiras de destilacdo ndo podem ser
cruzadas, mesmo quando o modelo de estagios de ndo equilibrio € utilizado no célculo das
curvas residuais. Os autores utilizaram um modelo de transferéncia de massa baseado na
teoria dos dois filmes e concluiram que é preciso calcular curvas residuais e fronteiras de
destilacdo com o mesmo modelo considerado. Ou seja, uma vez que as trajetérias de
composicdo sdo calculadas com o modelo de estagios de ndo equilibrio, as fronteiras de
destilacdo devem ser calculadas também com o modelo de estagios de ndo equilibrio. Na
verdade, os trabalhos anteriores compararam as trajetorias de composicdo calculadas com o
modelo de ndo equilibrio com as fronteiras de destilagdo calculadas com o modelo de

equilibrio obtendo, ao final do trabalho, conclusdes duvidosas.

Somente a partir de 2006, Taylor comeca a fazer uma anélise correta do cruzamento da
fronteira de destilacdo ao aplicar modelagem de nédo equilibrio (LUCIA e TAYLOR, 2006 a,
b e LUCIA e TAYLOR, 2007). Nestes trés trabalhos os autores desenvolveram uma
ferramenta para célculo deterministico da fronteira de destilagdo. Utilizando a teoria da
perturbacdo e teoria dos sistemas dindmicos os autores calcularam com precisao as regides de
destilacdo e suas respectivas fronteiras de destilacdo. Os autores demostraram que a fronteira
de destilacdo pode ser definida como o maximo local da integral de linha para uma mistura
ternaria. Deste modo, a fronteira de destilacdo ndo poderia ser cruzada visto que curvas
residuais e fronteiras de destilacdo foram calculadas com o mesmo modelo (equilibrio ou ndo

equilibrio).

REIS (2006) estudou o comportamento das curvas residuais e a possibilidade do
cruzamento da fronteira de destilacdo. A autora calculou as trajetérias de composicao
utilizando modelos de equilibrio e de ndo equilibrio para o sistema metanol/isopropanol/agua
com composi¢do inicial bem proxima da fronteira de destilacdo (Xmetano=0,6 €
Xisopropanoi=0,29). Os resultados apontaram que para 0 modelo de equilibrio o isopraponol seria
0 produto residual, enquanto que o modelo de ndo equilibrio apontou a &gua como sendo o
produto de fundo dessa destilacdo. Verificou-se que para diferentes modelos aplicados
diferentes respostas seriam obtidas (Figura 2.12), concluindo que as fronteiras de destilagdo
também sdo trajetorias de composicdo e deste modo, essas podem mudar seus caminhos de

acordo com os modelos utilizados no célculo das curvas residuais.
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Figura 2.12 — Mapa de curva residual com composic¢éo inicial préxima do limite de destilacao
(REIS, 2006).

Analisando a Figura 2.12 observa-se claramente que as trajetorias de composi¢édo
permanecem na regido delimitada pela sua respectiva fronteira de destilacdo. O que realmente
ocorre € que as regides de destilacdo sdo modificadas e, assim, tém-se diferentes produtos

considerando diferentes processos de modelagens.

MALINEN e TANSKANEN (2009) desenvolveram um trabalho onde testaram
diversos arranjos complexos de coluna de destilacdo para separacGes de varias misturas
ternarias dentre elas acetona/cloroférmio/benzeno e etanol/agua/metanol. Segundo os autores,
dependendo do arranjo de colunas de destilacdo poderia ocorrer o0 cruzamento da fronteira de
destilacdo sempre do seu lado céncavo em direcdo ao lado convexo como também observou
BOSSEN et al. (1993).

TEIXEIRA et al. (2009) também estudaram sobre a possibilidade do cruzamento da
fronteira de destilagdo. Os autores calcularam o mapa de curvas residuais para a mistura
metanol/isopropanol/agua empregando modelagem de equilibrio em comparagdo a uma nova
modelagem que continha pardmetros relacionados a transferéncia de massa chamado de

modelo irreversivel. Os autores concluiram que as fronteiras de destila¢cdo também s&o curvas
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residuais que mudam suas trajetorias de acordo com a modelagem utilizada em sua construcdo
e deste modo, ndo poderia ocorrer o cruzamento da fronteira de destilagdo por uma curva

residual construida pelo mesmo modelo.

2.8 — MODELAGENS DE EQUILIBRIO E NAO EQUILIBRIO

Por conta de sua simplicidade conceitual, a modelagem de estagios de equilibrio é
largamente utilizada até os dias atuais para o projeto de colunas de destilacdo. Desde modo,
em um modelo de estagios de equilibrio se pressupde que as correntes de vapor e liquido que
deixam o prato estejam em equilibrio termodinamico. Contudo, tal condicdo sé pode ser
obtida apos efetivo tempo de contato entre as fases o qual é dependente do sistema. Maiores
detalhes a respeito da modelagem de equilibrio pode ser encontrada no Anexo 1 deste
trabalho.

Apesar dos modelos de estagio de equilibrio ser, até os dias atuais, bastante utilizados
para analise e projetos de colunas de destilacdo esses modelos ainda apresentam limitagdes
severas que impedem a simulacdo correta do processo de destilacdo. Na modelagem de ndo
equilibrio o processo de destilacdo é descrito pelas equacbes de fluxo de transferéncia
simultanea de massas e de energia entre a fase liquida e vapor e o equilibrio termodinamico é
admitido apenas na interface liquido vapor (KRISHNAMURTHY e TAYLOR, 1985;
KOOWNIMAN e TAYLOR, 1995). Maiores detalhes a respeito da modelagem de néo
equilibrio pode ser encontrada no Anexo 1 deste trabalho.

2.9 — MODELAGEM DE UMA COLUNA DE DESTILACAO UTILIZANDO CORRECAO
POR EFICIENCIA

2.9.1 — EFICIENCIA EM UMA COLUNA DE DESTILACAO

A eficiéncia em um processo de destilacdo € a quantidade de calor que é realmente
transferido no equipamento dividida pela quantidade de calor que € possivel transferir do
ponto de vista termodinamico (FOUST et al, 1982). Segundo McCABE e SMITH (1984) a

eficiéncia envolve uma comparacdo entre o desempenho real da coluna de destilacdo
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operando sob certas condi¢fes e o desempenho que possivelmente seria alcancado caso a
coluna de destilagéo operasse num processo ideal onde ndo ocorreriam perdas no sistema.

2.9.2 — EFICIENCIADE MURPHREE

MURPHREE (1925) estudou a diferenga do comportamento de um prato ideal para
um prato real e verificou que existe uma diferenca entre estes que foi classificada como
eficiéncia de Murphree. Tradicionalmente, assume-se que em um estagio ideal as correntes de
vapor e liquido que deixam um estagio qualquer estejam em equilibrio termodindmico. Na

realidade sabemos que esse fato dificilmente ocorre.

A Figura 2.13 mostra um prato com vertedor em uma coluna de destilacdo. Considera-
se que as correntes de entrada e de saida de vapor estdo completamente misturadas e com
Composicdo .1y € Y, respectivamente. A composicdo do liquido se modifica entre os
estagios i+1 e i para as correntes que entram e saem do prato. Estas correntes de liquido
possuem composicdes constantes e uniformes na entrada e na saida do estagio. Assume-se
que ao longo do prato ndo ocorre mistura do liquido, ou seja, a composi¢do varia
uniformemente de Xg+1) @ X sem que ocorra nenhuma variagdo da composi¢édo no plano

horizontal.

Se 0 vapor ascendente que estiver deixando o prato y*(i) se encontra em equilibrio com
o liquido de composicéo X que também deixa 0 mesmo prato, este é dito um estagio ideal,
deste modo, ndo ocorrem perdas em transferéncias de massa e energia no sistema como é
representado na Figura 2.13b. Todavia, quando ocorrem essas perdas o sistema € dito real

como representado na Figura 2.13a.

30



*+1) Xesl)

! | |
Estégioi+| . E;tn_g;ril_i S|
A ’(i) ‘ -‘vm
| t
Estdgio i BN  Estdgioi ‘
. \
“ | | F 4 |
/ 4
Yen 8 Yen s

Figura 2.13 - Estagio real (a) e estagio ideal (b) em colunas de destilacdo (MURPHREE,
1925).

Desta maneira, define-se a eficiéncia de Murphree (eficiéncia no prato) com relacao a

fase vapor em uma coluna de destilacdo conforme descrito na Equacéo 2.26.

.
Eyy = 22— (2.26)
Yy~Yi-1)

na qual:
¥ = fracdo molar da fase vapor na saida do estagio real;

()= fragdo molar da fase vapor na saida do estagio ideal que esta em equilibrio com a fragédo

liquida (x(;))que deixa 0 mesmo estagio.

y(i-1)= fragdo molar da fase vapor na entrada do estagio i.

2.9.3 - EFICIENCIA GLOBAL:

A eficiéncia global, em uma coluna de destilacéo, é definida como sendo a raz&o entre
0 numero de estagios ideais de equilibrio e 0 numero real de estagios necessarios pra realizar

a separacéo e pode ser escrita como (FOUST et al., 1982):

EG =

numero de estagios ideais de equilibrio (2 27)
numeros de estagios reais necessarios '
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Em seus estudos sobre eficiéncia de colunas de destilagéo e refervedores para sistemas
binérios, JACIMOVIC e GENIC (2012) compararam as Eficiéncias Globais e de Murphree
em duas estruturas de destilacbes diferentes. A primeira situacdo a coluna de destilacdo tinha
refluxo total e a segunda situacdo o refluxo variava entre 0,5 e 0,8. Deste modo, 0s autores
perceberam, através de simulagdes computacionais, que os valores obtidos pela eficiéncia de
Murphree eram mais precisos que os valores obtidos pelo método da eficiéncia global

aproximando, assim, dos valores obtidos de um processo de destilagéo real.

No trabalho de CASTILLO e TOWLER (1998) as equacdes que definem os mapas de
curvas residuais foram estendidas para levar em conta parametros de transferéncia de massa
no calculo de mapas de curvas residuais. Deste modo, 0s autores compararam curvas residuais
calculadas supondo eficiéncia global de 100% com diferentes valores de eficiéncia, calculadas
pelo método AIChE (1958). Para isso 0s autores utilizaram a Equacdo 2.22 para expressar a
modelagem de equilibrio e a Equacéo 2.28 para expressar a modelagem de nao equilibrio com
o termo de eficiéncia (EM") calculado pelo método de AIChE (1958) que leva em conta

propriedades fisicas, geométricas e operacionais do processo de destilagéo.

‘;—’; =EM s (x;—y;) i=1,23..,c (2.28)

CASTILLO e TOWLER (1998) estudaram vérias misturas dentre elas a mistura ideal
formada por pentano-hexano-heptano; mistura ndo ideal formada por etanol-agua-acetona e a
mistura ndo ideal formada por cloroférmio-acetona-metanol. Foi observado que as trajetdrias
liquidas percorridas foram modificadas e que as fronteiras de destilagdo poderiam aumentar

sua curvatura, levando em consideracdo as correcgdes de eficiéncia.

BAUR et al. (1999) estudaram a influéncia da transferéncia de massa na composicao
das trajetorias liquidas dos componentes durante um processo de destilacdo para misturas que
apresentavam fronteira de destilacdo. Os autores queriam avaliar a influéncia das correlacdes
nas trajetdrias das curvas residuais e na formagdo da fronteira de destilagdo. As misturas
avaliadas foram: metanol-isopropanol-agua e benzeno-isopropanol-propanol. Os autores
utilizaram quatro correlagcdes diferentes no trabalho. A Correlagdo de AIChE (1958),
correlagdo de CHAN e FAIR (1983), ZUIDERWEG (1982) todas essas correlagdes levam em
conta propriedades fisicas, geométricas e operacionais do processo de destilacdo. Por fim os

autores utilizaram também uma correcdo por eficiéncia utilizando um valor fixo de 0,343. Os
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autores ainda utilizaram dados experimentais de PELKONEN et al. (1999) para comparar 0s
mapas de curvas residuais gerados pela modelagem de equilibrio e pela modelagem com
correcdo pelas eficiéncias com os dados de uma coluna de destilacdo real. Os autores
concluiram que embora a transferéncia de massa ndo mude a estrutura geral dos mapas de
curvas residuais convencionais, a transferéncia de massa pode alterar a forma das trajetorias
liquidas e altera também a localizagdo das fronteiras de destilacdo. Deste modo, as analises de
diferentes modelos podem levar a formacdo de diferentes produtos, principalmente, em

regides substancialmente proximas a fronteira de destilagéo.

2.9.4 — EFICIENCIA DE BARROS E WOLF:

As correlagcdes citadas anteriormente sdo de certa forma bastante genéricas e
apresentam algumas limitacdes. Nesse sentido, BARROS e WOLF (1997) desenvolveram
novas correlagdes que levavam em conta parametros importantes de transferéncia de massa e
calor. Essas correlacbes foram obtidas atraves de ajuste de pardmetros que variam com a
eficiéncia. O procedimento utilizado pelos autores consistiu em perturbar os valores de
eficiéncia, através de simulacgéo, e observar a resposta em funcéo de determinados parametros
da mistura como condutividade térmica, densidade, capacidade calorifica e viscosidade. Deste
modo, selecionaram-se os parametros que mais teriam influéncia na resposta. Utilizando-se
andlise estatistica os autores ajustaram os parametros das equagdes baseado no método Quasi-
Newton.

Os autores desenvolveram uma correlacdo para ser aplicada em cada componente em

uma destilacdo convencional (Equacéo 2.29).

CtimDIFimpPimMMim

i 2
pl,m ui,m

—-0,04516
) (2.29)

Eff; = 38,5309 (
Onde, Ef f; representa a eficiéncia para os componentes em um processo de destilagao.
Para determinada propriedade de mistura, tais como condutividade térmica (ctin),

densidade (pim), capacidade calorifica (Cpim), viscosidade (lim), massa molecular (MM; ) e

difusividade térmica (DIF; ) 0s autores propuseram as seguintes regras de mistura:
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(2.30)

(2.31)

(2.32)

(2.33)

(2.34)

(2.35)

BARROS e WOLF (1997) validaram a correlagdo quando compararam dados

experimentais da mistura etanol agua com dados obtidos através da correlacdo e dados obtidos

através das modelagens de néo equilibrio. A Figura 2.14 mostra a comparacgdo entre ambos 0s

modelos tanto para temperatura (Figura 2.14a) quanto para a fragdo molar (Figura 2.14b). Os

desvios relativos entre dados experimentais e das correlagdes girou em torno de 4,0% para a

temperatura 3,0% para a fracdo molar o que significa valores praticamente coincidentes como

mostram os graficos a seguir.
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Figura 2.14 — Comparagdo da correlagdo de BARROS e WOLF (1997) com dados

experimentais e modelagem de ndo equilibrio para o sistema etanol &gua (BARROS e WOLF,

1997).
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REIS (2006) utilizaram a correlacdo de BARROS e WOLF (1997) em seu trabalho
com o objetivo de comparar os resultados gerados pelos modelos de estadgio de equilibrio
corrigidos pela correlacdo com e os resultados gerados através da utilizacdo dos modelos de
estagio de ndo equilibrio. A Figura 2.15 mostra essa comparacdo entre ambos 0os modelos e
fica evidente que a utilizacdo da correlagdo mostrou-se extremamente eficaz, pois os perfis

observados dos modelos sdo praticamente coincidentes.
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Figura 2.15 — Validacdo da correlagdo de BARROS e WOLF (1997) através da comparagdo

com modelos de ndo equilibrio para mistura etanol-agua-etilenoglicol (REIS, 2006).

As correlagbes de BARROS e WOLF (1997) se mostram confidveis, visto que as
mesmas se ajustam corretamente aos dados calculados pelo modelo de estagios de néo
equilibrio isso implica em uma diminuicao drastica no esforco matematico na estruturacao das
equacdes no programa. Tal conclusdo é valida para destilacdo convencional e extrativa. A
partir dessa validagdo as correlagdes de BARROS e WOLF (1997) serdo utilizadas no
presente trabalho com o intuito de avaliar a sensibilidade dos mapas residuais gerados pelo

programa.

2.10 - MAPAS DE CURVAS RESIDUAIS NA ATUALIDADE

Além da analise de possibilidade de cruzamento de fronteira de destilacdo, os estudos

envolvendo mapas de curvas residuais atualmente se concentram na separagcdo de misturas
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azeotrdpicas por meio da destilagdo azeotrdpica e extrativa e também é crescente 0 uso dessa
técnica em trabalhos envolvendo destilagdo reativa.

Os mapas de curvas residuais sdo uma ferramenta importante na otimizacéo de colunas
de destilagdo. REIS (2002) utilizou os mapas de curvas residuais em seu trabalho para
verificar o melhor solvente para separar a mistura etanol agua. A partir de testes utilizando de
simulacdo computacional e os mapas de curvas residuais a autora pontuou que o etilenoglicol
seria um excelente solvente extrator para a mistura etanol 4gua, pois o solvente em questéo
ndo provoca a formacdo de novos azeotropos no sistema, ou seja, ndo ocorre a formacéo de
fronteiras de destilacdo e desta forma pode-se obter os trés produtos puros ao final do

processo de destilacao.

No trabalho de YUAN e KAI (2004) foi abordado o comportamento de mapas de
curvas residuais em destilacdo reativa. O efeito cinético da reacdo foi caracterizado pelo
namero de Damkohler (Da), que ¢ a relacdo entre a taxa da reacdo quimica nas condicdes de
alimentacdo do reator sobre o fluxo molar do reagente. Para um processo de destilacdo sem
reacdo (Da = 0), reacdo controlada cineticamente (0 < Da < ) e reacdo em equilibrio
quimico (Da — ). Assim, os autores puderam comprovar a eficacia dos mapas de curvas
residuais na destilacdo reativa, pois este conseguiu estimar os possiveis parametros da
destilacdo em todas as fases da destilacdo reativa, mostrando, os possiveis produtos que

poderiam ser obtidos em cada momento do processo de destilacéo.

GUTIERREZ et al, (2006) em seu trabalho comparam curvas residuais calculadas pela
abordagem tradicional onde envolve procedimentos interativos com uma nova abordagem a
qual o efeito da temperatura sob a volatilidade relativa ndo € tdo significativo para misturas
ndo ideais a baixa pressdo. A temperatura de bolha foi delimitada pela temperatura de

ebulicdo dos componentes puros do sistema (Equacéo 2.36).
Tp = Yoy To X (2.36)

Os autores comparam esse novo método com a abordagem tradicional para varias
misturas ternarias dentre elas cloroférmio-acetona-benzeno e cloroférmio-acetona-metanol.
Os resultados foram promissores com trajetérias liquidas obtidas pelo novo método bem
proximas ao obtido pelo método tradicdo e com um tempo computacional bastante reduzido
comparado ao metodo tradicional.
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GUTIERREZ et al, (2008) em seu trabalho fizeram uma analise do efeito dos
diferentes modelos termodindmicos para descricdo do equilibrio liquido vapor (ELV) de
misturas azeotropicas no projeto de colunas de destilacdo. Os autores utilizam a abordagem
gamma/phi para representar a igualdade dos potenciais quimicos e para o célculo do
coeficiente de atividade foi utilizados os modelos de WILSON, NRTL, UNIQUAC e
UNIFAC. Os autores estudaram varias misturas dentre elas acetona-agua-isopropanol e
cloroférmio-acetona-benzeno. Os autores constataram que para o caso avaliado os modelos
termodinamicos se comportaram de maneira semelhante apresentando pequenas diferencas
entre as trajetorias liquidas calculadas. No entanto, apenas 0 modelo UNIFAC previu a
formacdo de dois aze6tropos nessa mistura o que levaria a uma maior curvatura da fronteira
de destilacdo, e consequentemente, levaria a um aumento do nimero de estagios necessarios

para a separacdo dessa mistura em um processo de destilacao.

TEIXEIRA et al. (2009) realizaram um trabalho sobre os aspectos computacionais do
comportamento dindmico de colunas de destilacdo. Para isso os autores utilizaram modelagem
de equilibrio e uma nova modelagem que levava em conta parametros de transferéncia de
massa em sua composicéo (Equagéo 2.37).

dx;

i (x;—ayy;)) i=1,2,3...,c (2.37)

Ak}, ¢ ¢ P*
o = —=L (2.38)
RTq+Akj s P

Onde:

g é a taxa molar de corrente que vapor que sai do processo, P* € a pressao na interfase liquido
vapor, P é a pressao total do sistema, A € a area interfacial de contato liquido vapor, k}’eff é

o coeficiente efetivo de transferéncia de massa da fase vapor, R é a constante do gasese T € a

temperatura absoluta do sistema.

Segundo os autores essa nova modelagem foi chamada de modelo irreversivel. Os
autores trabalharam com a mistura metanol-isopropanol-agua e os resultados das simulacdes
mostraram que as curvas, inclusive a fronteira de destilacdo sdo sensiveis ao modelo aplicado

em sua construgéao.
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LABARTA et al. (2010, 2011) desenvolveram um algoritmo para calcular de maneira
deterministica a fronteira de destilacdo simplesmente envolvendo o conceito elementar de que
a fronteira de destilagdo também é uma trajetoria liquida e necessariamente passa por pontos
singulares. Segundo os autores foi utilizado um método simples através de interpolacédo
cubica e equacdes polinomiais para determinacdo dos pontos singulares e consequentemente
da fronteira de destilagdo. Os autores trabalharam com varias misturas dentre elas misturas
que formavam varios azeGtropos como acetona-cloroformio-metanol. Os resultados foram
interessantes, pois 0s autores conseguiram com sucesso determinar com precisdo as fronteiras
de destilacdo das misturas testadas. Ao final do trabalho os autores ressaltam a importancia do
conhecimento prévio das fronteiras de destilacdo na analise de possiveis arranjos de colunas

para a separacdo das misturas.

MODLA (2011) estudou a sintese do acetato de etila através de etanol e acido acético.
Uma vez que o equilibrio quimico da reacdo é atingido, a destilacdo reativa € uma opcéo
bastante atraente para se obter acetato de etila puro. Assim, o autor utilizou um novo arranjo
de colunas de destilagdo trabalhando em pressdes distintas que variavam de 1 a 10 bar com o
objetivo de investigar a viabilidade desse processo. Utilizando-se da ferramenta de mapas de
curvas residuais, para sistemas reativos e ndo reativos, como suporte na sua avaliacdo final, o
autor constatou que esse novo conjunto de colunas de destilacdo apresenta resultados

satisfatorios na sintese de acetado de etila.

WANG e HUANG (2011) estudaram um solvente ideal para sintese do acetado de
glicol butila partindo de butil glicol e acido acético utilizando reacdo de esterificacdo. Para
isso, solventes como ciclohexano, dicloro etileno, tolueno e octano foram considerados
candidatos nessa esterificacdo no processo de destilacdo reativa. A funcdo basica do solvente
seria simplificar a separacdo entre agua e acido acético para isso 0 solvente adequado é
avaliado com base na sua solubilizagdo com agua em duas fases liquidas. Utilizando dos
mapas de curvas residuais e de simulacGes pertinentes os autores descreveram todo esse

processo de sintese de acetado de glicol butila em coluna de destilacéo reativa.

MATSUDA e FUKANO (2012) realizaram uma determinacéo ebuliométrica e uma
predicdo do equilibrio atrds de modelo de Wilson para mistura ternérias, contendo &lcoois
como metanol-propanol-isopropranol, butanol-isobutanol-dimetilcabonato (DMC). Deste

modo, os autores utilizaram-se da ferramenta dos mapas de curvas residuais através do
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software comercial Aspen Plus para se ter uma estimativa preliminar dos provaveis produtos

do processo.

CRUZ e ARENAS (2012) fizeram uma determinacdo dos pontos criticos de misturas
reativas controladas cineticamente. Dois sistemas reativos cineticamente controlados foram
considerados: (i) a reacdo reversivel de esterificacdo de acido acético com etanol na presenca
de CO, e, (i) a reagédo irreversivel de hidro-dessulfurizacdo (HDS) de 4,6-
dimetildibenzotiofeno utilizando tetralina como solvente para a producdo de diesel de
baixissimo teor de enxofre. Desde modo, os autores formularam um procedimento
computacional simples para determinar 0s pontos criticos dessas misturas reativas e 0s mapas
de curvas residuais foram utilizados como suporte na para observacdo e analise dos pontos

criticos das misturas.

Portanto, fica comprovada a importancia que os mapas de curvas residuais tém no
calculo e estudos de colunas de destilacdo. Tal ferramenta é bastante eficaz para se direcionar
os estudos de coluna de destilacdo, em especial, no caso de colunas de destilacéo reativas que

ultimamente vem sendo exaustivamente estudada.
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CAPITULO 3

METODOLOGIA

Neste capitulo serdo exibidos os programas desenvolvidos nesse trabalho. O primeiro
programa denominado Bolha T tem como objetivo calcular as temperaturas de bolha do
sistema, indicando, assim, a presenga ou ndo de pontos azeotrépicos na mistura. O segundo
programa, denominado mapas de curvas residuais, apresenta as caracteristicas e 0s mapas
residuais das misturas estudadas utilizando modelagem de equilibrio. Por fim, foi
acrescentado a esse segundo programa as correlacGes de eficiéncia de BARROS e WOLF
(1997) com o intuito de realizar uma comparacao da sensibilidade das curvas geradas pela

modelagem de equilibrio e as trajetorias liquidas através da correcéo pela eficiéncia.

O primeiro passo em todo trabalho computacional é a validacdo do software proposto.
Deste modo, foi realizado um trabalho comparativo entre os dados gerados pelo software
Bolha T e os dados da literatura para os pares de binarios contidos na mistura ternaria a serem
analisadas. Essa comparagdo teve como objetivo avaliar os dados gerados pelo programa

frente ao dados da literatura.

A fim de validar a programacéo elaborada o primeiro mapa de curva residual gerado
foi para a mistura ideal pentano-hexano-heptano. Em seguida fez-se um estudo para avaliar a
possibilidade de aplicacdo de acetona como solvente na separacdo etanol agua. Em seguida,
foi realizado um estudo utilizando os diferentes modelos de atividade propostos (NRTL,
UNIQUAC e WILSON) no célculo de mapas de curvas residuais para a mistura acetona-
cloroférmio-benzeno. Por fim, foi realizado um estudo comparativo entre 0s mapas de curvas
residuais utilizando modelagem de equilibrio e mapas de curvas residuais com correcdo de
eficiéncia para os seguintes sistemas: sistema ideal formado por pentano-hexano-heptano;
sitema ndo ideal com fronteira de destilagdo formado por etanol-agua-acetona; sistema nao
ideal com fronteira de destilagdo e curva com dado experimental formado por metanol-
isopropanol-agua; sistema ndo ideal com fronteira de destilagdo com pronunciada curvatura
formada por acetona-cloroformio-benzeno e sistema néo ideal com trés azeotropos binarios e
um azeo6tropo ternario formando quatro fronteiras de destilagdo formado por acetona-

cloroféormio-metanol.
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3.1 - RELACAO DE EQUILIBRIO DE FASES (PROGRAMA BOLHA T)

DORHERTY e CALDAROLA (1985) afirmam a importancia de se saber o
comportamento de uma mistura antes mesmo de se construir os mapas de curvas residuais,
evitando assim, erros desnecessarios que podem gerar problemas na constru¢do dos mapas de
curvas residuais. Para isso foi desenvolvido neste trabalho um programa que calcula as
temperaturas de bolha do sistema, indicando, assim, a presenca ou ndo de pontos azeotropicos

na mistura.

Para a resolugdo do problema de bolha T séo especificadas as variaveis pressdo (P) e
composic¢do da fase liquida (x;) e deve-se calcular a temperatura de bolha (T) e a composicao
da fase vapor (yi), em equilibrio. Para isso é necessario uma estimativa inicial nos valores de

temperatura e composicdo da fase vapor para obter a convergéncia do programa.

Para o célculo da temperatura de bolha para os sistemas avaliados neste trabalho foi
utilizado a abordagem vy-¢ em sua forma simplificada (Equagcdo 3.1 Lei de Raoult
Modificada):

x PP = yiP (3.1)

Onde:
v:= coeficiente de atividade da espécie i na fase liquida;

y; = fracdo molar do componente i na fase vapor;
x; = fracdo molar do componente i na fase liquida;
P32t = Pressdo de saturacdo do componente i;

P= pressao do sistema.

Além da Equacdo 3.1 deve-se considerar que o somatério das composicdes deve ser
igual a 1. Assim, para o calculo das C+1 variaveis (C composicGes da fase liquida e a
temperatura) tem-se um conjunto de C+1 equac6es para ser resolvido, onde C é o numero de
componentes do sistema. Este sistema de equacgdes requer um célculo iterativo para ser

resolvido, pois, o coeficiente de atividade é uma funcgdo néo linear dependente da temperatura
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e das composices da fase liquida e a pressdo de saturacdo também € funcdo ndo linear
dependente da temperatura.

O programa utilizado para o célculo da temperatura de bolha foi desenvolvido em
linguagem Fortran 90. Para resolucdo das equacgdes algébricas utilizou-se uma rotina chamada
DNEQNF da prépria biblioteca do Fortran IMSL. Tal rotina resolve equacdes algébricas ndo
lineares através de um algoritmo hibrido modificado de Powell e uma aproximagdo por
diferencas finitas para o Jacobiano. S8o necessarias estimativas iniciais para temperatura e
composi¢do da fase vapor, ou seja, das varidveis que serdo calculadas. Assim, com esses
resultados se torna simples tracar os diagramas T-Xx e T-y para as espécies estudadas. A Figura

3.1 exibe o fluxograma do programa.
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Especificar os dados de entrada- P e xi
Escolha do Modelo para calculo do
coeficiente de atividade:

* UNIQUAC

* NRTL

* WILSON

Leitura dos parametros dos
Modelos de Atmidade;
Leitura dos parametros da
Equacdo de Antoine.

Definir a tolerancia e o mumero
maximo de iteracdes.

!

Resolver o sistema de equacées
algébricas pela rotina DNEQNF

Saida-
Composicio da fase vapor: yi
Temperatura: T

Figura 3.1 — Fluxograma do programa Bolha T.

3.2 - CALCULO DE CURVAS RESIDUAIS SUPONDO EQUILIBRIO DE FASES

O software de mapas de curvas residuais também foi feito em linguagem Fortran 90.
Para a determinacdo das curvas é necessario resolver o seguinte conjunto de equacOes
diferenciais ordinarias proposta por DOHERTY E PERKINS (1978).
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dx;

P (x;—y;) i=1,23..,c (3.2
A constante termodinamica de equilibrio (K;) pode ser relacionada da seguinte forma:

K; = % onde v = K;x; (3.3)
Substituindo na Equacéo 3.2 e colocando x; em evidéncia temos:

dx;

E = Xl(l - Kl) (34)

Para obtengéo das curvas residuais, o conjunto de equagdes diferenciais (Equagao 3.4)
foi integrado com variagéo positiva e negativa do termo dx;, ou seja, no sentido do aumento e
reducdo da composicdo de i na fase liquida. Neste trabalho, os coeficientes de atividade da
fase liquida foram calculados pelos modelos NRTL, UNIQUAC ou WILSON e a pressao de
saturacdo pela equacdo de Antoine estendida.

Para o célculo de uma curva residual € preciso definir o valor inicial da composicao da
fase liquida dos componentes do sistema, bem como a pressdo do sistema. Este valor inicial
da composicdo da fase liquida € escolhido arbitrariamente, de forma a obter uma determinada
curva residual que componha o diagrama do mapa de curvas residuais. Em geral, s&o
calculadas cerca de cinco curvas residuais para compor o diagrama. Para calcular cinco curvas
residuais, por exemplo, parte-se de cinco composi¢des iniciais diferentes. Com os valores
iniciais da composicdo da fase liquida de cada componente, calculam-se os valores da
temperatura de bolha e da composicdo da fase vapor através da rotina DNEQNF, conforme
descrito no programa Bolha T. Obtendo-se os valores de T, pode-se calcular o coeficiente de
atividade e a pressdo de saturacdo do sistema, para aquela dada composicdo da fase liquida.
Assim, calcula-se Ki e deste modo, conjunto de equacGes diferenciais (Equacdo 3.4) é
integrado positiva e negativamente utilizando a rotina DIVMRK da biblioteca IMSL do
Fortran 90. Esta rotina resolve equacdes diferenciais ordinarias usando a técnica Runge-Kutta
de varias ordens. A Figura 3.2 apresenta o fluxograma do programa desenvolvido para a
geragdo de mapas de curvas residuais. Apos a integracdo da Equacdo 3.4 obtém-se o valor
seguinte da composicdo da fase liquida. Este valor é utilizado para o proximo calculo de
temperatura e assim sucessivamente. Com a integracdo positiva da Equacéo 3.4 obtém-se o
valor seguinte da composi¢édo da fase liquida no sentido do no estavel (ponto onde as curvas

residuais terminam). Para a integracdo negativa da Equacdo 3.4 basta atribuir um sinal
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negativo do lado direito da equagdo e, assim, as curvas residuais caminham para um né
instavel (ponto onde as curvas residuais comecam). Esta estratégia evita a necessidade de
partir de uma composicéo inicial que seja necessariamente um no instavel e, assim, pode-se
construir um diagrama completo com mais facilidade.

O passo da integracdo, ou seja, 0s incrementos que sdo feitos em &, foi especificado
em 0,05 e os resultados sdo gerados até que & seja suficiente para tragar a curva residual

completamente. Geralmente o programa alcancga a convergéncia desejada em & igual a 100.

Dados de entrada:
Pressdo; P
Composicio da fase
liquida; x:
1 Escolha o modelo para o calculo
—— - do coeficiente de atividade:
IA fase liquida € ideal? NAO - = UNIQUAC
*NRTL
@ * WILSON
gama = 1
Leitura dos parametros do
Modelo de Atividade:
Leitura dos parametros da Leitura dos parametros da
Equacio de Antoine Equagio de Antoine.

I

Resolver o sistema

de equagdes — Calculo de Ki
algebricas pela - Ki=yifi

rotina DNEQNF 1
& Resolver o Sistema de

Equagées Diferencias
Ordinarias pela rotina

Faca incrementos no tempo DIVMEEK

admensional até £ = 100 *
Saida:

-+ Composigio da fase iquida: xi

Figura 3.2 - Fluxograma do programa mapas de curvas residuais utilizando modelagem de

equilibrio.
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3.3 - CALCULO DE CURVAS RESIDUAIS COM CORRECAOQ DE EFICIENCIA

Levando em consideracdo o trabalho de CASTILLO e TOWLER (1998) que
multiplicaram o termo de eficiéncia em seu trabalho obtendo resultados significativos a
modelagem assumindo correcdo por eficiéncia do presente trabalho também seguiu a mesma
metodologia. Desta forma, a Equacdo 3.2 foi multiplicada pelo termo de eficiéncia como

segue na Equacéo 3.5.

Z_?ZEfﬁ*(xi—)’i) i=123..,c 49

Neste trabalho o termo de eficiéncia (Eff;) foi calculado pelas correlagdes propostas
por BARROS e WOLF (1997) (Equagéo 2.29). Segundo a corre¢cdo de BARROS e WOLF a
eficiéncia é funcdo da condutividade térmica, difusividade térmica, densidade, capacidade
calorifica, viscosidade e peso molecular de cada substancia envolvida no processo de
destilacdo. Neste trabalho, as propriedades dos fluidos puros foram determinados para cada
componente com correlagdes apresentadas em PERRY e GREEN (2007).

Para o calculo da condutividade térmica (W/m.K) do componente puro utilizou-se a

Equacdo 3.6 dependente apenas da temperatura do meio em Kelvins.
ct; = A; + B;T + C;T?> + D,T3 (3.6)
Onde A, B, C e D sdo parametros de condutividade térmica dos componentes puros.

Para o calculo da densidade modificada (mol/l) do componente puro utilizou a

Equacdo 3.7 dependente apenas da temperatura do meio em Kelvin.

D;
pi=A;/ Bi[H(l_T/Ci) | (3.7)

Onde A, B, C e D sdo parametros de densidade dos componentes puros.

Excepcionalmente para o célculo de densidade da agua pura (mol/l) utilizou a Equacéo

3.8 dependente apenas da temperatura do meio em Kelvins.

pr,0 = 17,836 + 58,6067%35 — 95,47°667 4+ 2139t — 141,2611333  (38)
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T
647,096

Onde: 7=1-—

(3.9)

Para o célculo da viscosidade (Pa*s) do componente puro utilizou a Equacéo 3.10
dependente apenas da temperatura do meio em Kelvins.

W = exp (Al + BL/T + Ci ln(T) + DiTEi> (3.10)

Onde A, B, C, D e E sao parametros de viscosidade dos componentes puros.

Para o célculo da capacidade calorifica (JJKmol*K) do componente puro utilizou a

Equacdo 3.11 dependente apenas da temperatura do meio em Kelvins.
Cp; = A; + B;T + C;T? + D;T? (3.11)
Onde A, B, C e D séo parametros de capacidade calorifica dos componentes puros.

Para o calculo da difusividade térmica (m?/s) do componente puro utilizou a Equacao

3.12 dependente da condutividade térmica, densidade e capacidade calorifica.

cti
pi Cp;

DIF; = (3.12)

A partir dos valores dos parametros dos componentes puros calcularam-se os valores
dos parametros de mistura. As Equacdes 3.13 a 3.18 representam a condutividade térmica
(ctim), densidade (pim), capacidade calorifica (Cpim), Vviscosidade (Mim), massa molecular

(MM m) e difusividade térmica (DIF;,) dos componentes na mistura.

%/
[4 3
Zj=1CtiMMj Xj

Ctim = . 2/, (3.13)
j=1MMj x]

CPim = X5=1Cpi X (3.14)

Pim = Xj=1Pi Xj (3.15)
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1
_ Xjea wi MM, Px;

Him =~ 1/, (3.16)
j=1MMj Xj

MM, = X551 x5 * MM; (3.17)
Z§=1Zi=1D1Fi XjXk

DIF,,, = (3.18)

C c
Yj=1Xk=1%jXk

Desta forma, com os parametros de mistura calculou-se entdo a eficiéncia de BARROS e
WOLF (1997).

CtimDIFimpPimMMim

—-0,04516
) (3.19)

Eff, = 38,5309(

Cpi,m uim

Assim, mais uma vez, para obtencdo das curvas residuais agora supondo uma correcao
de eficiéncia utilizando as correlacdes de BARROS e WOLF (1997), o conjunto de equacdes
diferenciais (Equagdo 3.5) foi integrado com variagdo positiva e negativa do termo dx;, ou
seja, no sentido do aumento e reducdo da composi¢cdo de i na fase liquida. Novamente o
coeficiente de atividade foi calculado pelos modelos NRTL, UNIQUAC e WILSON e a
pressdo de saturacdo foi calculada pela equacdo de Antoine estendida.

Com os valores iniciais da composicdo da fase liquida, calculam-se os valores da
temperatura de bolha e da composicdo da fase vapor através da rotina DNEQNF, conforme
descrito no programa Bolha T. Obtendo-se os valores de T, pode-se calcular o coeficiente de
atividade e a pressdo de saturacdo do sistema, para aquela dada composicédo da fase liquida.
Deste modo, tendo a composicdo da fase liquida e vapor pode-se calcular a constante de
equilibrio (Kj). Neste ponto o programa faz uma leitura de todos os parametros dos
componentes puros do sistema e calcula os valores de eficiéncia para cada componente do
sistema. Deste modo, conjunto de equacdes diferenciais (Equacdo 3.5) € integrado positiva e
negativamente utilizando a rotina DIVMRK da biblioteca IMSL do Fortran 90. Esta rotina
resolve equacdes diferenciais ordinarias usando a técnica Runge-Kutta de vérias ordens. A
Figura 3.3 apresenta o fluxograma do programa desenvolvido para a geracdo de mapas de

curvas residuais supondo correcgdo de eficiéncia.
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Dados de entrada:
Pressdo: P
Composicdo da fase
liquida; xi

i

|A fase lHquida ¢ ideal?

GoD

gama = 1

Leitura dos parametros da
Equacio de Antoine;

Leitwra das propriedades dos
fluidos puros.

Escolha o modelo para o calculo

do coeficiente de atividade:
= UNIQUAC

* NRTL

* WILSON

I

Lettura dos parametros do
Modelo de Atividade:
Leitura dos parametros da
Equacdo de Antoine;

Leitura das propriedades dos
fluidos puros.

- f *
lzesoh-'ar :} sistema - _ Calculo dos
¢ oqaces | gt Saida vie T ] CACH0 A K o] valores de
algébricas pela - Ki=yi'xi eficiéncia- Effi
rotina DNEQNF +
Resolver o Sistema de
Equagdes Diferencias
Ordinarias pela rotina
Faca incrementos no tempo DIVMRE
admensional até £ = 100 f
Saida:
- Composicio da fase liquida: x:

Figura 3.3 - Fluxograma do programa mapas de curvas residuais utilizando correlacbes de
eficiéncia de BARROS e WOLF (1997).

3.4 — CONSTRUCAO DA FRONTEIRA DE DESTILACAO

A fronteira de destilagdo é também uma trajetdria liquida de composi¢do, com o

objetivo de dividir o diagrama em diferentes regides de destilagdo. Deste modo, quando se

aplica diferentes modelagens a fronteira de destilacdo essa podera sofrer modificagdes em sua

trajetdria. Neste trabalho, ndo foi utilizado nenhum método deterministico para o calculo das

fronteiras de destilacdo, deste modo, essas fronteiras foram calculadas através de valores
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relativamente proximos aos pontos azeotropicos de cada mistura, gerando assim, a fronteira
de destilacdo que separa as regides de destilagdo nos diagramas residuais. A determinacédo de
cada fronteira de destilacdo depende da caracteristica do ponto azeotropico envolvido na
mistura (azeotropo formando nd instavel, no estavel ou ponto de sela) e foi discutida de

maneira adequada para cara sistema ternario abordado nesse trabalho.
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CAPITULO 4

RESULTADOS E DISCUSSOES

4.1 -SISTEMA IDEAL N-PENTANO, N-HEXANO E N-HEPTANO

Seguindo a recomendacdo de DORHERTY e CALDAROLA (1985) antes de se
calcular os mapas de curvas residuais sdo necessarios observar os diagramas de equilibrio das
misturas binarias com o objetivo de verificar se ocorre ou ndo pontos azeotropicos na mistura
(Figura 4.1, Figura 4.2 e Figura 4.3).

A pressdo de saturacdo dos componentes da mistura (kPa) foi calculada utilizando a
Equacdo de Antoine Modificada como mostrada na Equacdo 2.21 do Capitulo 2. Como o
sistema € ideal admitiu-se o coeficiente de atividade da fase liquida igual a 1 (y =1). A tabela

com os parametros da equacdo de Antoine € apresentada no Apéndice A deste trabalho.

A Figura 4.1 traz o diagrama da mistura binaria n-pentano (1), n-hexano (2)
comparada com os dados experimentais KNOWLTON e SCHIELTZ (1976) a pressao de 1
atm. A equacdo de Raoult utilizada mostrou um bom ajuste gerando dados de equilibrio com
grande proximidade com os dados experimentais obtendo cerca de 1,92% de erro relativo com

relacdo a composicdo da fase vapor e 0,28% de erro relativo em relacdo a temperatura.
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XW’y1

Programa Bolha T
= Dados experimentais de concentracéo da fase liquida de KNOWLTON e SCHIELTZ (1976)
+  Dados experimentais de concentracdo da fase vapor de KNOWLTON e SCHIELTZ (1976)

Figura 4.1 — Diagrama T-xy da mistura binaria n-pentano(1l), n-hexano(2), dados
experimentais de KNOWLTON e SCHIELTZ (1976) a presséo de 1 atm.

Para a mistura n-pentano(l), n-heptano(2) (Figura 4.2) os resultados foram
comparados com 0s obtidos por CUMMINGS e STONES (1981) a pressdo de 1 atm com erro
relativo de 3,23% em relacdo a composicéo da fase vapor e 0,49% de erro relativo em relacéo

a temperatura.

360

350 4

340 4
<
'_
330 4
320
310 4
77777777
00 01 0.2 03 04 05 06 07 08 09 10
XY,
Programa Bolha T

= Dados experimentais de concentracdo da fase liquida de CUMMINGS e STONES (1981)
s Dados experimentais de concentracio da fase vapor de CUMMINGS e STONES (1981)

Figura 4.2 — Diagrama T-xy da mistura binaria n-pentano(1), n-heptano(2) dados
experimentais de CUMMINGS e STONES (1981) a pressao de 1 atm.
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Na Figura 4.3 a mistura n-hexano(1), n-heptano(2) os dados experimentais foram
retirados de JAN et al. (1994) a 1 atm com erro relativo de 5,21% em relacdo a composicéo

da fase vapor e 0,34% de erro relativo em relacdo a temperatura.

370 T T T T T T T T

365 o 2

360 4

T(K)

355 - 2 “

350

345

e e IS B S m s e s e p m e s S I
o0 01t 02 03 04 05 06 07 08 09 10

x1’y1

— Programa Bolha T
o Dados experimentais de concentragfo da fase liquida de JAN et al. (1994)
a  Dados experimentais de concentracdo da fase vapor de JAN er al. (1994)

Figura 4.3 — Diagrama T-xy da mistura binaria n-hexano(l), n-heptano(2) dados
experimentais de JAN et al. (1994) a presséo de 1 atm.

Os desvios dos valores simulados pelo programa comparado as dados experimentais
estdo bastante razoaveis isso indica que o programa formulado pelo presente trabalho gera
dados confiaveis. Como ndo foi observado a presenca de nenhum azedtropo nos diagramas de
equilibrio das misturas binérias isso remete a associar que o futuro mapa de curvas residuais
desse sistema ndo deve possuir pontos azeotrépicos e nem fronteiras de destilagdo. Deste
modo, com a variacdo dos parametros de entrada dos dados de fracdo fase liquida (x;) foi

gerado 0 mapa de curvas residuais da Figura 4.4.
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Figura 4.4 - Mapas de curvas residuais para o sistema ideal pentano-hexano-heptano.

Portanto, é de se esperar que num processo destilacdo simples contendo essa mistura
pentano-hexano-heptano o componente com maior peso molecular e maior temperatura de
ebulicdo seja obtido como produto de fundo da destilacdo e o produto com menor peso
molecular e menor temperatura de ebulicdo seja obtido como destilado. Desta forma, ao se
analisar o mapa de curvas residuais (Figura 4.4) percebe-se que 0 que era esperado se
confirmou, pois, como dito anteriormente as curvas sempre partem do componente mais
volatil em direcdo ao componente menos volatil, ou seja, heptano puro serd obtido como

produto de fundo dessa destilagéo.

Como previsto através dos diagramas binarios que nao apresentaram nenhum
azeoOtropo os mapas de curvas residuais gerados pelo programa para a mistura analisada ndo
apresentou nenhum azedtropo também permitindo que todas as linhas dos mapas cruzem todo
o diagrama. A validacdo para o sistema ideal pode ser comprovada por meio da comparagéo

com o mapa apresentado por PERRY e GREEN (2007) (Figura 4.5) para a mesma mistura.
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(98 4°C) (36°C)

Figura 4.5 — Mapas de curvas residuais para o sistema ideal pentano-hexano-heptano para
validacao da programacédo (PERRY e GREEN, 2007).

Apesar do diagrama retirado de PERRY e GREEN (2007) ndo mostrar escala entre
zero e um, existe uma grande proximidade entre os graficos das Figuras 4.4 e 4.5 garantindo,

assim, a validacdo do programa formulado pelo presente trabalho.

4.2 - SISTEMA NAO IDEAL ETANOL, AGUA E ACETONA

A presséo de saturacdo dos componentes da mistura foi calculada utilizando a Equagéo
de Antoine Modificada como mostrada na Equacédo (2.21) do Capitulo 2. Como a fase liquida
do sistema é ndo ideal utilizou-se NRTL como modelo termodinamico para o célculo do
coeficiente de atividade da fase liquida (y;). As tabelas com os parametros da Equacdo de

Antoine e os parametros do modelo NRTL encontram-se no Apéndice A deste trabalho.

Novamente, seguindo a recomendacdo de DORHERTY e CALDAROLA (1985) antes
de se calcular o mapa de curvas residual é necessario observar os diagramas de equilibrio das
misturas binarias com o objetivo de verificar se ocorrem ou ndo pontos azeotropicos na
mistura para facilitar o entendimento do futuro diagrama de curvas residuais (Figura 4.6,

Figura 4.7 e Figura 4.8).
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A Figura 4.6 traz o diagrama da mistura binaria etanol (1), agua (2) comparada com 0s
dados experimentais de PROTSYUK e DEVYATKO (1969) a pressdo de 1 atm. A equagéo
de Raoult utilizada mostrou um bom ajuste gerando dados de equilibrio com grande
proximidade com os dados experimentais obtendo cerca de 5,20% de erro relativo com

relagcdo a composicéo da fase vapor e 3,14% de erro relativo em relagéo a temperatura.

370 4 >

365 N

T(K)

360 4
355 2 a

350 - o
e T B o e B B e R H——
00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10

XYy

Programa Bolha T
= Dados experimentais de concentracéo da fase liquida de PROTSYUK ¢ DEVYATKO (1969)
a  Dados experimentais de concentracio da fase vapor de PROTSYUK e DEVYATKO (1969)

Figura 4.6 — Diagrama T-xy da mistura binaria etanol(1), agua(2), dados experimentais de
PROTSYUK e DEVYATKO (1969) a pressao de 1 atm.

A Figura 4.7 traz o diagrama da mistura binaria acetona(1), etanol (2)comparada com
0s dados experimentais de SCOTT et al. (1987) a presséo 1 atm. O programa gerou a curva de
equilibrio com bastante proximidade com os dados experimentais obtendo cerca de 1,02% de

erro relacdo a composicdo da fase vapor e 0,15% de erro relativo em relacdo a temperatura.
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Figura 4.7 — Diagrama T-xy da mistura binaria acetona(1), etanol(2) dados experimentais de
SCOTT et al. (1987) a pressdo de 1 atm.

A Figura 4.8 traz o diagrama da mistura binaria acetona(1), agua(2) comparada com 0s
dados experimentais de OLIVEIRA (2003) a pressdo de 101,3 kPa. O programa gerou a curva
de equilibrio com bastante proximidade com os dados experimentais obtendo cerca de 5,39%
de erro relativo com relacdo a composicao da fase vapor e 0,54% de erro relativo em relacéo a

temperatura.
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Figura 4.8 — Diagrama T-xy da mistura binaria acetona(1), agua(2) dados experimentais de
OLIVEIRA (2003) a pressao de 1 atm.

Como foi observado a formacao de um azeo6tropo na mistura binaria etanol, agua com
fracdo molar de 0,9178 de etanol (Figura 4.6) e na mistura acetona, &gua com fracdo molar de
0,9898 de acetona (Figura 4.8) é de se esperar que 0 mapa de curvas residuais da mistura
ternéria etanol, agua, acetona apresente os mesmos azedtropos formando, possivelmente, uma
fronteira de destilacdo. Assim, com a variacdo dos parametros de entrada dos dados de fracédo
na fase liquida (x;) foi gerado o seguinte mapa de curvas residuais da mistura apresentado na
Figura 4.9.
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Figura 4.9 — Mapas de curvas residuais para o sistema etanol-agua-acetona utilizando modelo
NRTL.

Mais uma vez o programa se mostrou eficaz, pois conseguiu mostrar com clareza o
mapa de curvas residuais e suas regides de interesse. Como esperado as curvas partem de nos
instaveis com baixa temperatura de ebulicdo em direcdo a nos estaveis com altas temperaturas
de ebulicdo. O grafico da Figura 4.9 exibe duas regides distintas de destilacdo separadas pela
fronteira de destilacdo. Caso a composicdo inicial de alimentacdo na coluna de destilacdo
estiver situada na regido 1 seré obtida agua pura como produto de fundo dessa destilagdo. Em
contrapartida, caso a composicao inicial da mistura estiver localizada na regido 2 o produto

final dessa destilacdo seré etanol puro.

Com o auxilio dos graficos das Figuras 4.6 e 4.8 o0 aze6tropo formado pela mistura
etanol agua ocorreu quando a fracdo molar de etanol foi de 0,9178. Para a mistura acetona
agua o azeotropo ocorreu quando a fracdo molar de acetona foi de 0,9898. Deste modo, para a
construcdo da fronteira de destilacdo zerou-se a concentracdo de acetona fazendo a
concentracdo de etanol igual a 0,91 (valor préximo ao valor do azeotropo formado entre
etanol 4gua) e o balanco para a concentracdo de agua. A fronteira de destilacéo para o caso de
estudo foi tragada e observou-se a curva partindo do né instavel com concentracdo de 0,0102

de concentracdo de agua (vista expandida Figura 4.9), ou seja, 0,9898 de concentracdo de
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acetona, concordando com o valor obtido no programa Bolha T. Foi constatado também que
as curvas sofriam forte inflexdo para ambos os lados na concentragdo de 0,9178, isto é, o

valor do azedtropo formado entre etanol agua (vista expandida Figura 4.9).

Visto que o mapa de curvas residuais da mistura acetona-agua-etanol apresenta uma
fronteira de destilacdo € possivel concluir que acetona ndo é um potencial solvente para a
separagdo da mistura etanol 4gua por destilacdo extrativa. A fronteira de destilacdo dividiu o
mapa de curvas residuais da mistura etanol, &gua, acetona em regides distintas de destilacéo,
ndo sendo possivel obter um produto puro ao final do processo. Assim, outro solvente, que
ndo a acetona, deve ser utilizado para a obtencéo de etanol anidro. REIS (2002) apresentou o
mapa de curvas residuais da mistura etilenoglicol-etanol-agua (Figura 4.10), mostrando que,
devido a ndo formacéo de fronteiras de destilacéo, o etilenoglicol seria um potencial solvente
para a separacdo da mistura etanol 4gua por destilacdo extrativa. De acordo com a Figura 4.10
0 ponto azeotrépico da mistura etanol &gua comporta-se com um no instavel e ndo como um

ponto de sela, conforme visualizado na Figura 4.9.
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(78,25°C)
10 1.0 AZ}:Lropo
Azedtropo=0,9184
T=351,24K

0.8+ // 081w

0.8 - T 0.6

Y4 ol
)
=
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0.4

02 0.2

o0 0.0

T T T T .
00 02 04 08 0.8 10 oo 02 04 oe ne 0
X Efileno Glicol Agua

e (197,25 °C) (100,00°C)

(a) (b)

Figura 4.10 — (a) Diagrama de equilibrio do sistema etanol agua. (b) mapa de curvas residuais

para o sistema etanol-agua-etilenoglicol REIS (2002).

DOHERTY e CALDAROLA (1985) estabelecem que para um solvente ser viavel em
um processo de destilagdo € necessario que a adicdo deste terceiro componente na mistura
bindria ndo provoque a formacdo de uma fronteira de destilacdo no diagrama do mapa de
curvas residuais da mistura (Figura 4.10b). Isto é, ndo podem haver barreiras que dividam o
diagrama de composicdo em regides distintas, pois desta forma é impossivel obter os trés

produtos puros, ja& que a linha de balango material ndo pode atravessar uma separatriz. A
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utilizacdo de etilenoglicol como solvente ndo provoca a formacéo de regides distintas dentro
do mapa, ou seja, a partir de qualquer composicao inicial obtém-se o solvente etilenoglicol
puro como produto de fundo de um processo de destilacdo (Figura 4.10b). O mapa de curvas
residuais da mistura etanol- agua- etilenoglicol estad de acordo com a regra estabelecida por
DOHERTY e CALDAROLA (1985) para realizagcdo de um processo de destilagao extrativo.

4.3 — MAPAS DE CURVAS RESIDUAIS APLICANDO DIFERENTES MODELOS DE
ATIVIDADE:

O objetivo dessa secdo foi avaliar a influéncia de diferentes modelos de atividade no
calculo de mapas de curvas residuais. Para isso optou-se por utilizar a mistura contendo
acetona-cloroférmio-benzeno porque a mistura forma um azed6tropo binario entre acetona e
cloroférmio, do tipo ponto de sela, fazendo com que as curvas residuais sofram grandes
inflexdes na regido central do diagrama. Lembrando que o benzeno ndo deve ser o melhor
solvente para realizar esse tipo de separacdo, pois além de ser bastante toxico e cancerigeno, o
efeito causado pelo azedtropo do tipo ponto de sela origina a formacdo de duas regides de

destilacéo.

Para a analise dos diferentes modelos de atividade na formacdo dos mapas de curvas
residuais foram utilizados trés modelos de atividade: NRTL, UNIQUAC e WILSON sendo
que todos os parametros das substancias para os modelos avaliados foram retirados do
simulador UniSim Design R400 e os parametros dos modelos de atividade bem como da

pressdo de saturacdo encontram-se no Apéndice A deste trabalho.

A Figura 4.11 mostra 0 mapa de curvas residuais para a mistura acetona-cloroférmio-
benzeno utilizando diferentes modelos de atividade. Ao lado do diagrama tem-se uma vista

expandida da regido central do grafico mostrando a diferenca entre os modelos utilizados.
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Figura 4.11 — Mapas de curvas residuais aplicando diferentes modelos de atividade.

Ao se observar o diagrama e a vista expandida da Figura 4.11 percebe-se que existe
uma pequena influéncia do modelo na formacéo das curvas residuais. Com relagdo ao tempo
de processamento ndo houve praticamente diferenca alguma entre os modelos. Portanto, fica
evidente que, para o caso avaliado, os trés modelos testados apresentam comportamento
bastante semelhante e eficiente exibindo com clareza as trajetorias liquidas de formacdo das
curvas residuais da mistura. Assim, o usuario pode utilizar, dentre esses trés modelos, 0 que

mais lhe convir e 0 que possuirem com maior facilidade pard@metros disponiveis na literatura.

As conclus@es obtidas nessa sec¢do do presente trabalho concordam com o trabalho
desenvolvido por GUTIERREZ et al. (2008) que realizaram uma comparacao semelhante na
construcdo de mapa de curvas residuais utilizando diferentes modelos de atividade
(UNIQUAC, UNIFAC, NRTL e WILSON) para a mistura acetona-isopropanol-agua. Os
autores constataram que para o caso avaliado os modelos termodinamicos se comportaram de
maneira semelhante apresentando pequenas diferencas entre as trajetorias liquidas calculadas.
No entanto, apenas o modelo UNIFAC previu a formacdo de dois aze6tropos nessa mistura o

que levaria a uma maior curvatura da fronteira de destilacdo, e consequentemente, levaria a
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um aumento do numero de estagios necessarios para a separacdo dessa mistura em um
processo de destilacdo. Acredita-se que pela forte ndo idealidade dos sistemas avaliados os
modelos de atividade se comportem de maneira semelhante e eficiente para o calculo de

mapas de curvas residuais de qualquer mistura.

44 — AVALIACAO DA MODELAGEM DE EQUILIBRIO COM CORRECAO POR
EFICIENCIA:

Os mapas de curvas residuais do presente trabalho até o momento utilizaram a
suposicao de estagios de equilibrio, ou seja, as equacfes utilizadas nos calculos ndo levavam
em conta parametros de transferéncia de massa e de energia. Nesta secdo foram aplicadas as
correlagbes de BARROS e WOLF (1997) com o objetivo de verificar a influéncia da
correlacdo na correcdo da modelagem de equilibrio. Para todo os casos, a seguir, foi utilizado
0 modelo NRTL para o célculo do coeficiente de atividade da fase liquida referentes a
modelagem de equilibrio e referente a modelagem com correcéo por eficiéncia. Os parametros
necessarios para célculos da pressdo de saturacdo, coeficiente de atividade da fase liquida
assim como 0s parametros necessarios para correlacdo de BARROS e WOLF (1997)

encontram-se no Apéndice A deste trabalho.

A correlacdo de BARROS e WOLF (1997) foi validada (REIS et al., 2006), mostrando
que os dados de composicdo calculados com a correlagdo de BARROS e WOLF (1997)
aproximaram-se mais dos dados reais de um processo de destilacdo. Devido ao fato da
modelagem com correcédo pela eficiéncia levar em conta parametros referentes a transferéncia
de massa e energia essa modelagem consegue predizer com maior eficacia as trajetorias
liguidas dos componentes assegurando com maior precisdao os dados do sistema. Assim,
supde-se que as curvas residuais calculadas com a correcdo por eficiéncia seja mais fiel aos
dados reais de um processo de destilagdo. O desvio relativo entre as modelagens foi calculado
tomando como base os dados obtidos através da modelagem corrigida pela eficiéncia. Desta
forma, foi calculada a diferenca entre os valores das duas modelagem avaliadas e este valor
foi dividido pelo valor obtido pela modelagem corrigida pela eficiéncia ponto a ponto. Por

fim, foi realizado uma média aritmética para se obter do desvio médio.
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Analisaram-se 0os mapas de curvas residuais de cinco sistemas diferentes: pentano-
hexano-heptano (sistema ideal sem formacdo de azedtropo); etanol-4gua-acetona (sistema
com 2 azeotropos formando uma barreira de destilacdo); isopropanol-metanol-agua (sistema
ndo ideal com um aze6tropo binario do tipo ponto de sela); cloroférmio-acetona-benzeno
(sistema ndo ideal com um aze6tropo binario do tipo ponto de sela formando uma fronteira de
destilacdo com grande curvatura) e finalmente o sistema mais desafiador formado por

cloroférmio-acetona-metanol (sistema com trés azeotropos binarios e um azedtropo ternario).

4.4.1 -ESTUDO DE CASO: MISTURA IDEAL N-PENTANO, N-HEXANO E N-
HEPTANO

Os diagramas binarios para essa mistura ja foram analisados nas Figuras 4.1, 4.2 e 4.3.
Deste modo, o primeiro caso de estudo envolve uma mistura com fase liquida ideal formada
por n-pentano, n-hexano e n-heptano. O mapa de curvas residuais para esta mistura com fase
liquida ideal é apresentado na Figura 4.12. As trajetorias das composicGes liquidas foram
calculadas pelos modelos de equilibrio e com valores de eficiéncia calculados pela correlacao
de BARROS e WOLF (1997). Para esse sistema com fase liquida ideal ndo se verifica
diferencas razoaveis entre as duas modelagens, embora numericamente os valores calculados
de composicdo sejam significativamente diferentes o desvio relativo entre os pontos
calculados pelos modelos de equilibrio e pela modelagem com corre¢do por eficiéncia ficou
em torno de 3,83%. Para um sistema ideal onde ndo ocorre a formacdo de azeGtropos esse
valor ndo tem grande importancia visto que independente da composicdo da alimentacdo na
coluna de destilagdo sempre serd obtido n-heptano puro como produto de fundo desse

processo de destilacdo independente da modelagem utilizada.
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Figura 4.12 — Avaliacdo de mapas de curvas residuais calculados com modelos de equilibrio e
calculados atraves das correlacbes de BARROS e WOLF (1997) para mistura pentano-

hexano-heptano.

A Figura 4.12 mostra 0 mapa de curvas residuais calculadas com duas modelagens
diferentes, percebeu-se que as trajetdrias de composicao sofrem modificacGes considerando
uma modelagem ou outra. Estas modificagdes, assim como as observadas nos demais
sistemas, sdo qualitativamente da mesma ordem que as observadas em trabalhos que analisam
o efeito de diferentes modelos no calculo de mapas de curvas residuais (KRISHNAMURTTH
e TAYLOR, 1985; CASTILLO e TOWLER, 1998; SPRINGER e KRISHNA, 2001; BAUR et
al., 1999; TAYLOR et al., 2003, 2004; SPRINGER et al., 2002a,b,c; NAVA e KRISHNA,
2003; REIS et al., 2004; REIS, 2006 e TEIXEIRA et al., 2009).

CASTILLO e TOWLER (1998) estudaram esta mesma mistura ideal (pressao de 101,3
kPa) chegando a conclusdes semelhantes. Os autores analisaram o mapa de curvas residuais
desta mistura utilizando modelagem de equilibrio e comparando com uma modelagem
corrigida pela eficiéncia de Murphree calculada pelo método AIChE (1958) o qual leva em

conta propriedades fisicas, geométricas e operacionais do processo de destilacdo, esta nova
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modelagem foi chamada pelos autores de modelagem de nédo equilibrio. Deste modo, segundo
0s proprios autores, as caracteristicas dos componentes puros ndo sdo afetadas quando a

transferéncia de massa € levada em consideracdo, consequentemente, a natureza e a

localizagd@o dos pontos singulares ndo sofrem modificagdes, isto €, ndo ocorre o surgimento de
novas fronteiras de destilacdo (Figura 4.13).

n-pentano
1 5

08

modelagem de equilibrio

. ) modelagem de nio equilibrio
NN

o6 1 'j\\ ’ \

6 0.8 |
n-hexano n-heptano
Figura 4.13 — Avaliacdo de mapas de curvas residuais calculados com modelos de equilibrio e

calculados através de correcdo por eficiéncia (Adaptado de CASTILLO e TOWLER, 1998).

No caso da mistura ideal a modelagem de equilibrio conseguiu satisfatoriamente
modelar o sistema, visto que ndo houve modificacdo dos pontos singulares. Apesar das
trajetérias, em questdo, serem diferentes o desvio relativo entre as duas modelagens foi
pequeno (Figura 4.12). De qualquer forma é sempre recomendavel utilizar modelagem de nédo
equilibrio (KRISHNAMURTHY e TAYLOR, 1985; KOOIJIMAN e TAYLOR, 1995) ou

mesmo corregdes por eficiéncia (BARROS e WOLF, 1997; CASTILLO e TOWLER, 1998),
pois essas modelagens conseguem predizer com maior eficicia as trajetorias liquidas dos

componentes assegurando com maior precisdo os dados reais de um processo de destilacéo.

442 -ESTUDO DE CASO: MISTURA NAO IDEAL ETANOL, AGUA E
ACETONA
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Os diagramas binarios para essa mistura ja foram analisados nas Figuras 4.6, 4.7 e 4.8.

Desta maneira, para aval

lar um sistema n&o ideal que forma uma fronteira de destilacdo

considerou-se a mistura etanol e agua, utilizando acetona como solvente dessa separacao. A

Figura 4.14 mostra as curvas residuais deste sistema calculadas como o modelo de estagios de

equilibrio com e sem corregdo por eficiéncia utilizando a correlacdo de BARROS e WOLF

(1997). O desvio relativo

calculado utilizando as duas modelagens ficou em torno de 3,67%.

A fronteira de destilacdo também sofreu ligeira modificacdo a depender do modelo aplicado.

Assim, a fronteira de destilacdo divide o diagrama em duas regides de destilacdo dependendo

da concentracdo da alimentacdo na coluna de destilagdo pode se obter tanto etanol puro

guanto agua pura como

utilizada.

Etanol
1,0

produto de fundo desse processo independente da modelagem
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Legenda: g

Modelos de Estagios de Equilibrie
Correlagdo de BARROS e WOLF (1997)
@ Azedtropo

Figura 4.14 — Avaliacdo de mapas de curvas residuais calculados com modelos de equilibrio e

calculados através das correlagdes de BARROS e WOLF (1997) para a mistura etanol-agua-

acetona.

67



Para a construcdo da fronteira de destilacdo partiu-se de valores de composicéo sobre
as arestas do triangulo. Deste modo, a concentragdo de acetona foi tomada igual a zero (como
0 programa necessita de um valor inicial de concentracédo diferente de zero tomou-se o valor
de concentragdo de acetona igual a 1x1078) e o valor da concentracéo de etanol igual a 0,91
(valor préximo do aze6tropo formado entre etanol e &gua), sendo a concentragdo de &gua
obtida por balanco. Fazendo a integracdo positiva e negativa pelo programa mapa de curvas
residuais a fronteira de destilacdo foi construida. Para a modelagem de equilibrio o primeiro
ponto onde a concentracdo de acetona mudou foi 0,0102, ou seja, o valor do azedtropo entre
acetona e agua, valor esse onde as curvas estavam partindo concordando com o programa
Bolha T. Aplicando a correcdo por eficiéncia o primeiro ponto no qual a concentracdo de
acetona mudou foi 0 mesmo que para a modelagem de equilibrio, isto €, as curvas, para ambas
as modelagens, estavam partindo do mesmo ponto singular formado por um azeo6tropo entre
acetona e agua (no instavel) e sofreram grande inflexdo no mesmo ponto formado por um
azeoOtropo entre etanol e agua (ponto de sela). Deste modo, conclui-se que 0s pontos
singulares do diagrama ndo foram afetados pelo modelo concordando com os trabalhos de
KRISHNAMURTTH e TAYLOR (1985); CASTILLO e TOWLER (1998); SPRINGER e
KRISHNA (2001); TAYLOR et al. (2003, 2004); NAVA e KRISHNA (2004); SPRINGER et
al., 2002a,b,c; REIS et al. (2004); REIS (2006) e TEIXEIRA et al., (2009).

CASTILLO e TOWLER (1998) estudaram esta mesma mistura ndo ideal (pressao de
101,3 kPa) chegando a conclusdes relativamente diferentes. Segundo os autores quando a
fronteira de destilacdo foi construida utilizando a modelagem de néo equilibrio (correcdo por
eficiéncia) a curva residual mostrava uma acentuada inflexdo na direcdo do aze6tropo
formado por etanol agua (Figura 4.15). Deste modo, essa alteracdo acentuada na trajetoria da

curva indicaria que acetona seria um bom candidato a solvente para a separacdo etanol dgua.

68



azeotropo

0.8

0.4 :II / .

modelagem de equilibrio
modelagem de nio equilibrio

1K
Acetona Agua

Figura 4.15 — Avaliacdo de mapas de curvas residuais calculados com modelos de equilibrio e
calculados através de correcdo por eficiéncia (Adaptado de CASTILLO e TOWLER, 1998).

A afirmacdo de CASTILLO e TOWLER (1998) referente a essa mistura mexe
novamente em um assunto bastante discutido na literatura a possibilidade do cruzamento da
fronteira de destilagdo. CASTILLO e TOWLER (1998) basearam-se no trabalho desenvolvido
por BOSSEN et al. (1993) os quais afirmaram que uma fronteira de destilacdo poderia ser
cruzada pelo seu lado cdncavo em direcdo ao seu lado convexo. Caso ocorresse 0 cruzamento
da fronteira de destilacdo seria equivalente a afirmar que poderia se obter os trés componentes
puros dessa mistura no processo de destilagdo. Outros autores chegaram a essa mesma
conclusdo duvidosa (BOSSEN et al., 1993; SPRINGER e KRISHNA, 2001; SPRINGER et
al., 2002a,b,c; NAVA e KRISHNA, 2003; TAYLOR et al., 2003, 2004; BAUR et al., 2005 e

MALINEN e TANKANEN, 2009).

Para verificar a possibilidade do cruzamento da fronteira de destilacdo (Figura 4.16),
calcularam-se as trajetérias de composicdo liquidas com as duas modelagens partindo-se de

uma mesma composicao inicial proxima a fronteira de destilac8o (Xsgua=0,038 € Xetanoi=0,4).
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Figura 4.16 — Fronteira de destilacdo calculadas com modelo de equilibrio e calculada através

das correlacbes de BARROS e WOLF (1997) para mistura etanol-agua-acetona.

Constatou-se que ndo houve o cruzamento da fronteira de destilacdo, as curvas partiam
do mesmo ponto inicial (vista expandida Figura 4.16) e apontavam produtos diferentes a
depender do modelo empregado. Para a modelagem de estagios de equilibrio obteve-se etanol
como produto de fundo, enquanto que o modelo corrigido pelas correlagbes de BARROS e
WOLF mostrou que agua seria o produto residual desse processo de destilacdo. Contudo,
embora 0os modelos estejam predizendo produtos diferentes, a fronteira de destilacdo néo é
cruzada, visto que a fronteira de destilagdo também se modificou a depender do modelo
aplicado. Deste modo, ndo ocorreu o cruzamento da fronteira de destilagdo para uma mesma
modelagem. Assim, trajetorias de composicdo permanecem na regido delimitada pela sua
respectiva fronteira de destilacdo impossibilitando, de qualquer maneira, o cruzamento da
fronteira de destilagdo concordando com os trabalhos de DOHERTY e CALDAROLA
(1985); LUCIA e TAYLOR (2006a,b); LUCIA e TAYLOR (2007); REIS et al. (2004); REIS
(2006) e TEIXEIRA et al. (2009).
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4.4.3 - ESTUDO DE CASO: MISTURA NAO IDEAL METANOL, ISOPROPANOL
E AGUA

Como o programa Bolha T ja foi devidamente validado no presente caso de estudo
formado por uma mistura ndo ideal composta de metanol-isopropanol-agua o programa Bolha
T gerou apenas o grafico do sistema binario isopropanol e agua com o objetivo de avaliar o
azedtropo formado nessa mistura, além disso, os valores obtidos pelo programa Bolha T
foram devidamente comparados aos dados experimentais contidos na literatura. A finalidade
dessa analise foi avaliar o valor do azeétropo no sentido de facilitar o entendimento e

construcdo do respectivo mapa de curvas residuais da mistura ternaria.

A Figura 4.17 traz o diagrama da mistura binaria isopropanol (1) agua (2), comparada
com os dados experimentais de BOGART (1943) a pressdo de 101,3 kPa. A equacdo de
Raoult utilizada mostrou um bom ajuste atingindo dados de equilibrio com grande
proximidade com os dados experimentais obtendo cerca de 3,73% de erro relativo em relacéo
a composicao da fase vapor e 2,53% de erro relativo em relacdo a temperatura. Foi observada
a formacdo do azeo6tropo quando a fracdo molar atingiu 0,6822 de isopropanol o que remete a
associar que o futuro mapas de curvas residuais devera apresentar esse azedtropo para essa

mistura binéria.
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Figura 4.17 — Diagrama T-Xy da mistura bindria isopropanol (1) agua (2), a pressao de 101,3
kPa.

Para a mistura avaliada, mesmo com fase liquida ndo ideal, ndo se verificaram
diferencas razoaveis entre as duas modelagens; o desvio relativo entre os pontos calculados
pelos modelos de equilibrio e pela modelagem com correcéo por eficiéncia foi de 4,02%. O
grafico da Figura 4.18 mostra as trajetorias das composi¢des liquidas que foram calculadas
pelos modelos de equilibrio e com valores de eficiéncia calculados pela correlacdo de
BARROS e WOLF (1997). Para essa mistura fica claro que as curvas sdo sensiveis ao modelo
aplicado em sua construcdo, entretanto, os pontos singulares da mistura ndo foram

modificados.
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Figura 4.18 — Avaliacdo e comparagdo de mapas de curvas residuais calculados com modelos
de equilibrio e calculados através das correlacfes de BARROS e WOLF (1997) para a mistura

metanol-isopropanol-agua.

A comparacdo dos valores de composicdo liquida que compdem uma curva residual
com valores experimentais s6 é possivel quando o experimento é realizado em um processo
de destilacdo simples. Porém, DOHERTY e MALONE (2001) mostraram que € possivel
comparar os dados de curvas residuais com dados experimentais para processo de destilagcdo a
refluxo total em colunas empacotadas. PELKONEN et al. (1999) realizaram alguns
experimentos em uma coluna de destilacdo empacotada a refluxo total para o sistema metanol
isoprapanol dgua obtendo dados experimentais para esse processo. REIS (2006) e TEIXEIRA
et al. (2009) utilizaram esses dados com o intuito de comparar as modelagens testadas com
dados experimentais. Apesar dos autores nao realizarem uma comparacao quantitativa entre
as trajetdrias de suas respectivas modelagens e os dados experimentais de PELKONEN et al.
(1999) ambos os autores concluiram que a modelagem que continha parametros de

transferéncia de massa se aproximou mais dos dados experimentais.
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A Figura 4.19 apresenta uma comparagdo entre as trajetorias liquidas calculas com os
modelos de equilibrio e modelos com correcdo por eficiéncia com os resultados experimentais
de PELKONEN et al. (1999).

Isopropanol
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Agua Modelos de Estagios de Equilibrio Metanol

-------- Correcio de BARROS e WOLF (1997)
< Dados experimentais de PELKONEN et al. (1999)
Figura 4.19 — Comparacdo de dados experimentais com modelagem de estagios de equilibrio

e correlacBes de BARROS e WOLF (1997) para a mistura metanol-isopropanol-agua.

Para comparacdo dos dados experimentais com as curvas residuais partiu-se de uma
composicdo idéntica a um ponto experimental de PELKONEN et al. (1999). Foi observado
que curva residual calculada com modelagem com correcdo por eficiéncia se aproximou mais
dos dados experimentais. Assim, tomando como base os dados experimentais obtidos de
PELKONEN et al. (1999) o erro relativo comparado a modelagem de equilibrio foi de 4,64%
e o erro relativo comparado a modelagem com correcdo por eficiéncia foi de 3,37%. Deste
modo, a modelagem com correlagdes de BARROS e WOLF (1997) se aproximou mais dos

valores reais obtidos em uma coluna de destilacéo.

Para a construcdo da fronteira de destilacdo para ambas as modelagens partiu-se de
valores de composicdo dos produtos puros, ou seja, partiu-se de composi¢Oes sobre as arestas
do tridngulo. Deste modo, a concentracdo de agua foi tomada igual a zero (como o programa
necessita de um valor inicial de concentracdo diferente de zero tomou-se o valor de

concentracdo de agua igual a 1x1078 ) e o valor da composicdo de isopropanol igual a 0,68
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(valor proximo ao aze6tropo formado entre ispropanol e agua) e o balanco para concentracéo

de metanol.

Fazendo a integracdo positiva e negativa pelo programa mapa de curvas residuais a
fronteira de destilacdo foi construida para ambas as modelagens (Figura 4.20). Para verificar a
possibilidade do cruzamento da fronteira de destilacdo, calcularam-se as trajetdrias de
composi¢do liquidas com as duas modelagens com uma composi¢do inicial proxima a

frOntell'a de destilagéo (Xmetano|:0,56 e Xisopropan0|:0,31).
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- composigao inicial (modelo de equilibrio)
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Figura 4.20 — Comparacdo das trajetorias de composi¢cdo proximas a fronteira de destilacdo

para a mistura metanol-isopropanol-agua.

O modelo de estagios de equilibrio aponta isopropanol como produto de fundo,
enquanto que o modelo corrigido pelas correlacdes de BARROS e WOLF mostra que agua
seria 0 produto residual desse processo de destilagdo. Contudo, ndo ocorreu o cruzamento da
fronteira de destilagdo para uma mesma modelagem. Assim, trajetdrias de composicdo
permanecem na regido delimitada pela sua respectiva fronteira de destilagdo impossibilitando,
de qualquer maneira, o cruzamento da fronteira de destilagdo (DOHERTY e CALDAROLA,
1985; LUCIA e TAYLOR 2006a,b; LUCIA e TAYLOR, 2007; REIS et al. 2004; REIS, 2006;
TEIXEIRA et al., 2009).
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BAUR et al. (1999) estudaram essa mesma mistura empregando quatro diferentes
correlacOes de eficiéncia no estudo de curvas residuais proximas da fronteira de destilacdo. A
Figura 4.21a mostra o desempenho de cada correlacdo na formacdo da trajetoria liquida
préxima a fronteira de destilacdo. A correlacdo de ZUIDERWEG (1982) e a correlagdo com
valor fixo de eficiéncia (=0,343) predizem de maneira quase idéntica indicando isopropanol
como produto final do processo de destilacdo enquanto que a correlagcdo de AIChE (1958) e a

correlacdo de CHAN e FAIR (1983) apontam agua como produto final do processo.
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Figura 4.21 — (a) mapa de curvas residuais a partir de diferentes correlacbes préxima a
fronteira de destilacdo (adaptado de BAUR et al., 1999). (b) curva residual para comparagédo

com dados experimentais (adaptado de BAUR et al., 1999).

BAUR et al. (1999) ainda comparou os dados experimentais de PELKONEN et al.
(1999) com suas correlacBes para uma curva residual proxima a fronteira de destilacdo
(Figura 4.21b). Segundo os autores, apenas as correlacdes de AICHE (1958) e CHAN e FAIR
(1983) conseguiram predizer com maior eficiéncia os dados experimentais apontando a agua

como produto residual do processo de destilacao.

Isso mostra que diferentes produtos séo preditos a depender do modelo escolhido no
calculo da curva residual, embora a diferenca entre as curvas residuais do caso avaliado
calculadas com diferentes modelos seja em torno de 4% a modelagem que leva em conta
parametros de transferéncia de massa conseguiu predizer com maior eficacia o produto final

baseando-se em dados reais de uma coluna de destilagdo (comparagdo com dados
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experimentais de PELKONEN et al., 1999) concordando com o trabalho de BAUR et al.
(1999).

Qualitativamente existe uma grande semelhanca entre as curvas calculadas por BAUR
et al. (1999) com o presente trabalho. Analisando curvas residuais e fronteira de destilagcdo
calculadas com o mesmo modelo, fica comprovado que as trajetorias de composicdo
permanecem na regido delimitada pela sua respectiva fronteira de destilacdo. O que realmente
ocorre € que as regides de destilacdo sdo modificadas e, assim, tém-se diferentes produtos
considerando diferentes modelagens. Ainda vale a pena ressaltar que se ocorresse 0
cruzamento da fronteira de destilacdo seria equivalente a afirmar que poderia se obter os trés
produtos puros nesse processo de destilagdo. Como na Figura 4.20 fica claro a formacao da
fronteira de destilacdo essa ndo pode ser cruzada contrariando as conclusdes de BOSSEN et
al., 1993; SPRINGER e KRISHNA, 2001; SPRINGER et al.,, 2002ab,c; NAVA e
KRISHNA, 2003; TAYLOR et al., 2003, 2004; BAUR et al., 2005 e MALINEN e
TANKANEN, 2009.

444 — ESTUDO DE CASO: MISTURA NAO IDEAL CLOROFORMIO,
ACETONA E BENZENO

Para o quarto caso de estudo formado por uma mistura ndo ideal de cloroférmio-
acetona-benzeno os gréficos binarios gerados pelo programa Bolha T foram comparados aos
dados experimentais contidos na literatura. O objetivo dessa andlise foi avaliar o valor do
azedtropo no sentido de facilitar o entendimento e construcdo do respectivo mapa de curvas

residuais da mistura ternaria.

A Figura 4.22 traz o diagrama da mistura binaria acetona (1) cloroférmio (2),
comparada com os dados experimentais de MINJER (1947) a pressdo de 101,3 kPa. A
equacéo de Raoult utilizada mostrou um bom ajuste resultando em estimativas de composigédo
de equilibrio com grande proximidade aos valores experimentais obtendo cerca de 3,45% de
erro relativo em relacdo a composi¢do da fase vapor e 1,17% de erro relativo em relacdo a
temperatura. Foi observada a formacéo do azeo6tropo quando a fragdo molar atingiu 0,3421 de
acetona o que remete a associar que o futuro mapa de curvas residuais devera apresentar esse

azeoltropo para essa mistura binaria.
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Figura 4.22 — Diagrama T-xy da mistura binaria acetona (1) cloroférmio (2), a pressao de 1

atm.

A Figura 4.23 traz o diagrama da mistura binaria acetona (1) benzeno (2), comparada
com os dados experimentais de SMITH (1957) a pressao de 101,3 kPa. O programa gerou o
mapa de equilibrio com bastante proximidade aos dados experimentais obtendo cerca de
4,34% de erro relativo em relacdo a composicdo da fase vapor e 1,91% de erro relativo em

relacdo a temperatura.
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Figura 4.23 — Diagrama T-Xxy da mistura binaria acetona (1) benzeno (2), a pressao de 1 atm.

A Figura 4.24 traz o diagrama da mistura binaria cloroformio (1) benzeno (2),
comparada com os dados experimentais de NAGATA (1962)b a pressdo de 101,3 kPa. O
programa gerou 0 mapa de equilibrio com bastante proximidade aos dados experimentais
obtendo cerca de 4,75% de erro relativo em relagcdo a composicao da fase vapor e 0,78% de

erro relativo em relacdo a temperatura
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Figura 4.24 — Diagrama T-xy da mistura binaria cloroférmio (1) benzeno (2), a pressédo de 1

atm.

Deste modo, como ocorreu a formacéo de aze6tropo apenas na mistura binaria acetona
cloroférmio com fracdo molar de 0,3421 de acetona o mapa de curvas residuais da mistura
ternaria deve apresentar esse respectivo azedtropo formando possivelmente uma fronteira de

destilacéo dividindo o diagrama em diferentes regides de destilagio.

Ao se analisar misturas ternarias com grandes inflex6es das trajetorias liquidas
percorridas percebe-se claramente que a diferenca entre as modelagens ¢ maior do que em
outras misturas que ndo exibem estas acentuadas curvaturas (Figura 4.25). Assim, o desvio
relativo entre as duas modelagens aplicadas foi de 5,21% apesar dos valores calculados de
composicdo sejam significativamente diferentes os produtos finais sempre serdo 0s mesmo
independente da modelagem utilizada nos mapas de curvas residuais. Ainda é importante
salientar que a fronteira de destilacdo é também uma trajetria de composicdo, com a
caracteristica de dividir o diagrama em diferentes regides de destilagdo. Desta forma, a
fronteira de destilagdo tambem sofreu modificacbes em sua trajetéria quando modelos

diferentes foram aplicados na sua construcao.
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Figura 4.25 — Avaliacdo de mapas de curvas residuais calculados com modelos de equilibrio e
calculados através das correlacdes de BARROS e WOLF (1997) para a mistura cloroférmio-

acetona-benzeno.

Para a construcdo da fronteira de destilacdo para ambas as modelagens partiu-se de
valores de composicgéo sobre as arestas do triangulo. Deste modo, a concentragdo de benzeno
foi tomada igual a zero, como o0 programa necessita de um valor inicial de concentracdo
diferente de zero tomou-se o valor de concentracéo de benzeno igual a 1x10™8 e o valor da
concentracdo de acetona igual a 0,34 (valor proximo ao aze6tropo formado entre acetona
cloroférmio) e o balango como concentracdo de cloroférmio. Fazendo a integracdo positiva e
negativa pelo programa mapa de curvas residuais a fronteira de destilacdo foi construida. Para
a modelagem de equilibrio a curva partiu do vértice do benzeno (n6 instavel) indicando
concentracdo zero de acetona e cloroférmio e sofreu grande inflexdo na regido do azeétropo
entre acetona cloroférmio de concentragcdo 0,3421 de acetona, indicando acetona como
produto final desse processo (Figura 4.26). Aplicando a correcdo por eficiéncia foi utilizado
as mesmas concentracdes iniciais de acetona e benzeno e a curva partiu do mesmo Vvértice

composto por benzeno puro e sofreu grande inflexdo na regido do azedtropo entre acetona e
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cloroférmio, mas diferente da modelagem de equilibrio a modelagem corrigida pela eficiéncia
apontou cloroférmio como produto final desse processo de destilacdo (Figura 4.26). Desta
forma, o desvio relativo entre as fronteiras de destilacdo construidas pelas duas modelagens
foi de 0,98%. Os valores obtidos para as duas modelagens concordam com o programa Bolha
T, portanto conclui-se que os pontos singulares do diagrama nédo foram afetados pelo modelo
concordando, mais uma vez, com os trabalhos de KRISHNAMURTTH e TAYLOR (1985);
CASTILLO e TOWLER (1998); SPRINGER e KRISHNA (2001); TAYLOR et al. (2003)
(2004); SPRINGER et al., 2002a,b,c; NAVA e KRISHNA (2003); REIS et al. (2004); REIS
(2006) e TEIXEIRA et al. (2009).
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Figura 4.26 — Fronteiras de destilacdo calculadas com modelo de equilibrio e calculada
atraveés das correlacbes de BARROS e WOLF (1997) para a mistura cloroférmio-acetona-

benzeno.

MALINEN e TANSKANEN (2009) trabalharam com essa mesma mistura 0s autores
constataram que a fronteira de destilagéo exibia uma pronunciada curvatura e essa poderia ser
atravessada partindo-se do seu lado concavo para o convexo utilizando um arranjo complexo

de colunas de destilacdo. Para se analisar a possibilidade de trajetdrias liquidas de composicéo
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atravessar fronteiras de destilacdo, calculou-se, no presente trabalho, uma trajetoria liquida de
composi¢do inicial substancialmente préxima a fronteira de destilacd0 (Xacetona=0,124 €
Xcloroférmio=0,482). A Figura 4.27 € uma vista expandida da regido entre as fronteiras de
destilacdo da Figura 4.26 a figura mostra como as curvas residuais seguem caminhos
diferentes quando s&o calculadas assumindo modelagens diferentes. Com o modelo de
estagios de equilibrio tem-se acetona como produto de fundo, enquanto se considerando 0s
valores preditos pela correlagdo de BARROS e WOLF (1997) obtém-se cloroférmio puro
como produto residual. 1sso mostra como o modelo de estagios de equilibrio pode levar a

conclusdes equivocadas.

N
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0,6 — —
" T~

- z ™~
0,5 —

T Legenda:

—— Franteira de destilacae (models de equilibria)
—— Fronteira de destilacio (correlacio de BARROS & WOLF (1997))

@ Azeotropo

Figura 4.27 — Fronteira de destilacdo calculadas com modelo de equilibrio e calculada através
das correlacfes de BARROS e WOLF (1997) para a mistura cloroférmio-acetona-benzeno.

Apesar da fronteira de destilacdo da mistura analisada conter uma pronunciada
curvatura ndo se verificou o cruzamento da fronteira de destilacdo contrariando as conclusoes
obtidas por BOSSEN et al. (1993) e mais recentemente as conclusdes de MALINEN e
TANSKANEN (2009).

Este também foi o problema enfrentado por SPRINGER et al. (2001) que em seus

estudos compararam trajetorias liquidas com composicao inicial suficientemente proximas a

83



fronteira de destilagdo, as curvas residuais calculadas com a modelagem de ndo equilibrio
atravessava a fronteira de destilacdo calculada com modelagem de equilibrio. Esta
constatacdo esta equivocada, pois 0s autores compararam trajetorias calculadas com
modelagens diferentes e para composi¢édo inicialmente proxima a fronteira de destilacdo pode
ocorrer o cruzamento da fronteira de destilagdo desde que as duas modelagens envolvidas
sejam diferentes. Assim, vale a pena ratificar: Fronteiras de destilagdo também sdo trajetorias
de composicdo e deste modo, essas podem mudar seus caminhos de acordo com os modelos
utilizados no calculo das curvas residuais. Deste modo, trajetérias de composicao
permanecem na regido delimitada pela sua respectiva fronteira de destilagdo impossibilitando,
de qualquer maneira, o cruzamento da fronteira de destilacdo (DOHERTY e CALDAROLA,
1985; LUCIA e TAYLOR 2006a,b; LUCIA e TAYLOR, 2007; REIS et al. 2004; REIS, 2006
e TEIXEIRA et al., 2009).

GUTIERREZ et al, (2006) também estudaram essa mesma mistura ternaria obtendo
resultados bastantes proximos aos desse trabalho. Os autores compararam as curvas residuais
utilizando modelagem de equilibrio (denominada de modelagem rigorosa) com um novo
método o qual negligenciava o efeito da temperatura preservando o efeito da composicdo
(denominada modelagem simplificada) para evitar calculos iterativos (Figura 4.28). Os mapas
de curvas residuais foram calculados a pressdo de 101,3 Kpa e NRTL foi utilizado como

modelo para o célculo da ndo idealidade da fase liquida.

» modelagem simplificada

« modelagem rigorosa

Benzeno 6 A
05 Cloroférmio

0.5

1.4 Y7 7 Y { ? LA 7
00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10
Acetona

Figura 4.28 — Mapas de curvas residuais calculados com modelagem simplificada e
modelagem rigorosa (adaptado de GUTIERREZ et al., 2006)
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Segundo os autores a mistura composta por cloroférmio-acetona-benzeno apresentou
grandes inflexes em suas curvas residuais e a diferenca no tempo computacional foi cerca de
dez vezes, ou seja, a modelagem rigorosa ou modelagem de equilibrio gastou cerca de dez
vezes a mais de tempo computacional quando comparada a modelagem que negligenciava o
efeito da temperatura. Os autores ndo calcularam o desvio relativo entre as modelagens
testadas se preocupando apenas com o tempo computacional. Apesar dos graficos néo
possuirem a mesma estrutura (Figuras 4.25 e 4.28) verificou-se diferencas nas trajetdrias
liquidas calculadas pelas duas modelagens. Estas diferencas sdo qualitativamente da mesma
ordem que as diferencas observadas por outros autores quando compararam os resultados
entre modelos de estagios de equilibrio e de ndo equilibrio em mapas de curvas residuais
(CASTILLO e TOWLER, 1998; SPRINGER e KRISHNA, 2001; TAYLOR et al. 2003,
2004; NAVA e KRISHNA, 2004; SPRINGER et al., 2002a,b,c; REIS, 2006 e TEIXEIRA et
al., 2009).

445 — ESTUDO DE CASO: MISTURA NAO IDEAL CLOROFORMIO,
ACETONA E METANOL

Para o ultimo caso de estudo formado por uma mistura ndo ideal de cloroférmio-
acetona-metanol os gréficos binarios gerados pelo programa Bolha T foram comparados aos
dados experimentais contidos na literatura. O objetivo dessa analise foi avaliar o valor do
azedtropo no sentido de facilitar o entendimento e construcdo do respectivo mapa de curvas

residuais da mistura ternaria.

O grafico da mistura binaria formada por cloroférmio acetona ja foi apresentado na
Figura 4.22, ocorrendo a formagdo de azeotropo na fracdo molar de 0,3421 de acetona. A
Figura 4.29 traz o diagrama da mistura binaria cloroférmio (1) metanol (2), comparada com
os dados experimentais de NAGATA (1962)a para pressdo de 101,3 kPa. A equacdo de
Raoult modificada resultou em um bom ajuste, gerando dados de equilibrio com grande
proximidade com os dados experimentais, obtendo cerca de 5,39% de erro relativo em relacéo
a composicao da fase vapor e 0,91% de erro relativo em relacdo a temperatura. Foi observada
a formacdo do azeotropo quando a fragdo molar atingiu 0,6536 de cloroférmio o que remete a
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associar que o futuro mapas de curvas residuais deverd apresentar esse azedtropo para essa

mistura binéria.

T(K)

0.0 01 0.2 0.3 04 0.8 08 07 08 04 1.0
X1’ y1

—— Programa Bolha T
& Dados experimentais de composicio da fase liquida de NAGATA (1962)a
= Dados experimentais de composiciio da fase liquida de NAGATA (1962)a

Figura 4.29 — Diagrama T-xy da mistura binaria cloroférmio (1) metanol (2), a presséo de
101,3 kPa.

A Figura 4.30 traz o diagrama da mistura binaria acetona (1) metanol (2), comparada
com os dados experimentais de BUFORD (1949) a para pressdo de 101,3 kPa. A equacdo de
Raoult utilizada mostrou um bom ajuste gerando dados de equilibrio com grande proximidade
com os dados experimentais obtendo cerca de 4,65% de erro relativo em relacdo a
composicdo da fase vapor e 1,12% de erro relativo em relacdo a temperatura. Foi observada a
formacdo do azedtropo quando a fracdo molar atingiu 0,7869 de acetona o que remete a
associar que o futuro mapas de curvas residuais devera apresentar esse azedtropo para essa

mistura binéria.

86
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X1 ’y1

— Programa Bolha T
»  Dados experimentais de composi¢io da fase liquida de BUFORD (1949)
4 Dados experimentais de composiciio da faze vapor de BUFORD (1949)

Figura 4.30 — Diagrama T-xy da mistura binaria acetona (1) metanol (2), a presséo de 1 atm.

Desde modo, como ocorreu a formacéo de aze6tropos em todos os sistemas binarios
presentes na mistura, desta forma, o mapa de curvas residuais da mistura ternaria deve
apresentar esses respectivos azeotropos formando, possivelmente, fronteiras de destilacdo
dividindo o diagrama em diferentes regides de destilacéo.

Na Figura 4.31 temos o caso de estudo mais complexo envolvendo uma mistura
ternaria que forma trés azeo6tropos binarios e um azeotropo ternario no centro do diagrama.
Calcularam-se as curvas residuais utilizando a modelagem de estagios de equilibrio com e
sem correcdo de eficiéncia (Figura 4.31). O desvio relativo entre as duas modelagens
aplicadas foi de 4,82%. Com excec¢do dos valores dos aze6tropos, que foram analisados para a
construcdo das fronteiras de destilacdo, os valores nas periferias do diagrama sdo muito
préximos fazendo com que as curvas residuais, das duas modelagens avaliadas, praticamente
se sobrepusessem. Segundo CASTILLO e TOWLER (1998) a aplicacdo de modelagem que
leva em conta pardmetros de transferéncia de massa ndo produzem significativas
modificacbes em sistema que possuam varios azeotropos, desde que, esses azeOtropos

possuam uma pequena distancia entre si.
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Figura 4.31 — Avaliagdo de mapas de curvas residuais calculados com modelos de estagios de
equilibrio e calculados através das correlacbes de BARROS e WOLF (1997) para a mistura

cloroférmio-acetona-metanol.

Para a construcdo da fronteira de destilacdo para ambas as modelagens partiu-se de
valores de composicdo sobre os vértices do triangulo sempre fazendo a concentracdo de
metanol tender a zero (concentragido de metanol igual 1x1078). Deste modo, fazendo a
integracdo para valores positivos e negativos do termo dx; as fronteiras de destilacdo foram
construidas gerando quatro regides de destilacdo como pode ser observado na Figura 4.31.
Assim, para modelagem de estagios de equilibrio, as curvas partiam de um mesmo azeo6tropo
formado entre cloroférmio metanol com composicdo molar 0,6536 de cloroférmio (ponto de
no instavel) ou partiam de um mesmo azeé6tropo formado entre acetona metanol com
composi¢do molar de 0,7869 de acetona (ponto de no instdvel). Todas as curvas que
formavam a fronteira de destilagdo chegavam ao vértice do metanol (né estavel) ou uma
mistura formada por cloroformio acetona com composi¢cdo molar de 0,3421 de acetona (no
estavel). Aplicando a correcdo por eficiéncia o primeiro ponto onde a concentracdo de

metanol mudou foi justamente os pontos azeotropicos do sistema chegando aos mesmos
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pontos singulares que as curvas da modelagem de equilibrio. Portanto, isto indica que os
pontos singulares ndo foram afetados quando diferentes modelagens foram empregadas na
construcdo da fronteira de destilacdo. Desta forma, somente a fronteira de destilacdo formada
pelo azedtropo cloroférmio acetona exibiu uma curvatura significativamente maior, contudo
0s pontos singulares do sistema foram mantidos. O desvio relativo entre as fronteiras de
destilacdo construidas pelas duas modelagens foi de 0,73%. No entanto, observam-se
diferencas nas trajetdrias liquidas calculadas pelas duas modelagens. Estas diferencas sdo
qualitativamente da mesma ordem que as diferencas observadas por outros autores quando
comparam os resultados entre modelos de estagios de equilibrio e de ndo equilibrio em mapas
de curvas residuais (CASTILLO e TOWLER, 1998; SPRINGER e KRISHNA, 2001,
TAYLOR et al. 2003, 2004; SPRINGER et al., 2002a,b,c; NAVA e KRISHNA, 2003; REIS,
2006 e TEIXEIRA et al., 2009).

LABARTA et al. (2010, 2011) estudou a mistura acetona cloroférmio metanol e
desenvolveram um algoritmo para calculo de maneira deterministica da fronteira de
destilacdo. Em seu trabalho os autores ndo citam os valores reais dos pontos singulares
(azeotropos binéarios e azeo6tropo ternario) encontrados pelo algoritmo, mas é possivel se ter

uma ideia dos valores aproximados através dos gréaficos (Figura 4.32).

(a) (b)
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Figura 4.32 — fronteiras de destilacdo calculadas de maneira deterministica (adaptado de
LABARTA et al. 2010, 2011)

Em ambas as Figuras 4.32a e 4.32b os valores encontrados pelos autores dos
azeotropos (valores extraidos do grafico) concordam com os valores encontrados no presente
trabalho e mesmo as trajetorias das curvas residuais tem grande semelhanca. Segundo os

autores as curvas partem de dois nos instaveis formados pelo azebtropo entre cloroférmio
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metanol e o azedtropo entre metanol acetona com destino a um produto puro formado por
metanol e uma mistura azeotrépica formada por cloroférmio acetona a depender da

concentracdo inicial da corrente de alimentacéo.

CASTILLO e TOWLER (1998) trabalharam com essa mesma mistura e chegaram a
conclusbes semelhantes. Segundo o0s autores ocorreu uma maior variacdo das trajetorias
liquidas quando foi considerado pardmetros de transferéncia de massa na modelagem. Trés
das quatro fronteiras de destilacdo praticamente ndo sofreram variagdes consideraveis. Apenas
a fronteira de destilacdo formada pelo aze6tropo cloroférmio acetona mostrou uma curvatura
significativamente maior, entretanto os pontos singulares foram mantidos (Figura 4.33). Os
autores estudaram varios casos de misturas com varios azeOtropos em sua Composicdo e
constataram que em geral o efeito de transferéncia de massa ndo produzem consideraveis
alteracbes em sistemas desse tipo, desde que, esses azeOtropos possuam uma pequena

distancia entre si.

Cloroférmio

0.8

Azedtropo modelagem de equilibrio

06 - modelagem de ndo equilibrio

04

] 0.2 4 [EE3] 0.8 |

Metanol Azeotropo  Acetona

Figura 4.33 — Avaliacdo de mapas de curvas residuais calculados com modelos de equilibrio e
calculados atraveés de correcdo por eficiéncia (adaptado de CASTILLO e TOWLER, 1998).
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TAYLOR e KRISHNA (1993) em seu livro intitulado ‘’Multicomponent mass
transfer’” reiteram que embora a transferéncia de massa nédo altere a estrutura dos mapas de
curvas residuais, a transferéncia de massa muda a trajetoria das curvas residuais garantindo
maior eficicia para o sistema por levar em conta parametros mais reais associados ao
processo de destilacdo. Desde modo, a modelagem de ndo equilibrio ou mesmo as corregdes

por eficiéncia garantem com maior precisdo o produto final no processo de destilagao.

Portanto, € necessario, sempre que possivel, utilizar as modelagens de estagios ndo
equilibrio (KRISHNAMURTHY e TAYLOR, 1985; KOOIJMAN e TAYLOR, 1995) ou
mesmo empregar correcdes por eficiéncia, pois essas modelagens conseguem predizer com
maior eficicia as trajetorias liquidas dos componentes, garantindo, com maior exatiddo o
produto final do processo de destilagdo principalmente em regides proximas a fronteiras de
destilacéo.
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CAPITULO 5

CONCLUSOES FINAIS E SUGESTOES

5.1 — CONCLUOES FINAIS

No presente trabalho foi desenvolvido um programa computacional capaz de calcular
mapas de curvas residuais. O programa elaborado mostrou-se bastante eficaz, pois gerou
mapas de curvas residuais com excelente qualidade e uma grande proximidade com mapas de
curvas residuais da literatura, para a validagdo do programa computacional utilizou-se a
mistura ideal formada por pentano-hexano-heptano onde os dados de equilibrio gerados pelo
programa Bolha T foram devidamente comparados aos dados contidos na literatura com erro
relativo maximo de 5,21% em relacdo a fase vapor e 0,49% em relacdo a temperatura. A
seguir, 0 mapa de curvas residuais da mistura ternaria foi comparado com o mapa de curvas
residuais de PERRY e GREEN (2007) obtendo grande proximidade.

Em seguida foi realizado um estudo a respeito da possibilidade de acetona ser um
potencial solvente para separacdo da mistura etanol, &gua. Os dados de equilibrio gerados pelo
programa Bolha T foram devidamente comparados aos dados contidos na literatura com erro
relativo maximo de 5,39% em relacdo a fase vapor e 3,14% em relacdo a temperatura. Para a
mistura ternaria envolvendo etanol-4gua-acetona ocorreu a formacdo de uma fronteira de
destilacdo impossibilitando a obtencéo dos trés produtos puros ao final do processo, ou seja,
acetona ndo seria 0 melhor solvente para separagdo da mistura etanol, 4&gua. REIS (2002)
apresentou 0 mapa de curvas residuais da mistura etilenoglicol-etanol-agua (Figura 4.10),
mostrando que, devido a ndo formacdo de fronteiras de destilacdo, o etilenoglicol seria um

potencial solvente para a separacdo da mistura etanol-agua por destilacdo extrativa.

Nesse trabalho também foi avaliada a influéncia dos diferentes modelos de atividade
(NRTL, UNIQUAC e WILSON) no calculo de mapas de curvas residuais. Para isso optou por
utilizar a mistura acetona-cloroformio-benzeno na analise dos modelos. Observou-se que,
para o sistema avaliado, os trés modelos testados apresentam comportamento bastante
semelhante e eficiente exibindo com clareza as trajetorias liquidas de formagdo das curvas
residuais da mistura. Assim, o usuario poderia utilizar, dentre esses trés modelos, o que mais
Ihe convir e 0 que possuir maior disponibilidade de parametros na literatura para o célculo de

mapas de curvas residuais.
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O primeiro programa foi desenvolvido no presente trabalho levou em conta apenas a
modelagem de equilibrio, entretanto, esses modelos possuem limitagdes severas que impedem
a simulacéo correta do processo de destilacdo. Como a modelagem de nédo equilibrio exige um
grande esforco matematico optou-se por incorporar as correlacbes de BARROS e WOLF
(1997) com o objetivo de verificar a influéncia da correlacdo na correcdo da modelagem de
equilibrio nos mapas de curvas residuais, bem como a possibilidade do cruzamento da
fronteira de destilacdo. Vale ressaltar que resultados obtidos aplicando as correlagdes de
eficiéncia de BARROS e WOLF (1997) foram comparados a resultados calculados com o
modelo de estigios de ndo equilibrio e com dados experimentais, mostrando bastante
concordéancia (REIS et al., 2004; REIS 2006). Com a implementacdo das correlacfes de
BARROS e WOLF (1997) essa nova modelagem passou a levar em conta parametros de

transferéncia de massa e energia de cada componente envolvido no sistema.

As curvas residuais calculadas com o modelo de estagios de equilibrio com e sem
correcdo por eficiéncia apresentaram-se ligeiramente diferentes, para a mistura ideal formada
por pentano-hexano-heptano o desvio relativo foi de 3,83% e gréafico gerado pelo programa
mapa de curvas residuais foi devidamente comparado com o trabalho de CASTILLO e
TOWLER (1998) atingindo grande semelhanca. Para a mistura nao ideal formada por etanol-
agua-acetona o desvio relativo foi de 3,67% e grafico gerado pelo programa mapa de curvas
residuais foi devidamente comparado com o trabalho de CASTILLO e TOWLER (1998)
obtendo diferencas razoaveis principalmente na regido da fronteira de destilacao.

Para a mistura ndo ideal formada por metanol-isopropanol-agua os dados do programa
Bolha T foram devidamente comparados aos da literatura com erro relativo de 3,73% com
relacdo a fase vapor e 2,53% com relacdo a temperatura. O desvio relativo entre as
modelagens para a mistura ternéria foi de 4,02% e ainda foi realizado uma comparagao entre
uma curva residual calculada com modelagem de equilibrio com e sem correcéo por eficiéncia
frente aos dados experimentais de PELKONEN et al. (1999). Foi observado que curva
residual calculada com modelagem com correcdo por eficiéncia se aproximou mais dos dados

experimentais.

Para a mistura ndo ideal formada por cloroférmio-acetona-benzeno os dados do
programa Bolha T foram devidamente comparados aos da literatura com erro relativo maximo
de 4,75% com relagédo a fase vapor e 1,91% com relacdo a temperatura. O desvio relativo

entre as modelagens para a mistura ternaria foi de 5,21%. Finalmente, para a mistura formada
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por cloroférmio-acetona-metanol que forma trés aze6tropos binarios e um azeo6tropo ternaria
na regido central do diagrama os dados do programa Bolha T foram devidamente comparados
aos da literatura com erro relativo maximo de 5,39% com relagéo a fase vapor e 1,12% com
relacdo a temperatura. O desvio relativo entre as modelagens para a mistura ternaria foi de
4,82% e o gréfico gerado pelo programa mapa de curvas residuais foi devidamente
comparado com o trabalho de CASTILLO e TOWLER (1998) obtendo grande semelhanca.

Fez-se um estudo a respeito do cruzamento da fronteira de destilagdo com as misturas
etanol-agua-acetona; metanol-isopropanol-agua e acetona-cloroférmio-benzeno utilizando
modelagem de equilibrio e correcdo por eficiéncia. Como ja era previsto nenhum cruzamento
da fronteira foi verificado para estas misturas e fica reiterado que fronteiras de destilacdo
também sdo trajetdrias de composicdo e deste modo, essas podem mudar seus caminhos de
acordo com os modelos utilizados no calculo das curvas residuais. Desta maneira, trajetorias
de composicdo permanecem na regido delimitada pela sua respectiva fronteira de destilacdo
impossibilitando, de qualquer forma, o cruzamento da fronteira de destilacdo, conforme
também verificado por DOHERTY e CALDAROLA (1985); LUCIA e TAYLOR (20064a,b);
LUCIA e TAYLOR (2007); REIS et al. (2004); REIS (2006) e TEIXEIRA et al. (2009).

Portanto, torna-se evidente que a utilizacdo de diferentes modelagens pode gerar
diferentes regides de destilacdo devido a sensibilidade da fronteira de destilagdo, assim,
recomenda-se 0 uso da modelagem de ndo equilibrio (KRISHNAMURTHY e TAYLOR,
1985; KOOIJMAN e TAYLOR, 1995) ou mesmo das correlagbes de eficiéncia, pois esses
modelos levam em conta parametros de transferéncia de massa e energia gerando dados mais
precisos para o processo de destilacdo principalmente em regides proximas a fronteira de

destilacdo.

5.2 - SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Para trabalhos futuros, sugere-se a implementagdo de mais sub-rotinas para o calculo
dos coeficientes de fugacidade com diferentes equagdes de estado com o intuito de se
trabalhar com pressdes diferentes. Além disso, o ultimo passo seria o desenvolvimento de
uma interface grafica para a programacdo elaborada, tornando-a mais amigavel para os
usudarios. Além disso, pode-se verificar a influéncia da curvatura das curvas residuais na

sensibilidade do modelo aplicado, visto que visualmente observou-se que maiores
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distanciamentos entre as curvas residuais calculadas com e sem corre¢do por eficiéncia

ocorreram nas regides em que as curvas residuais apresentavam maior curvatura.
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ANEXO 1

1 - MODELAGEM DE EQUILIBRIO

As equacbes que modelam um estagio de equilibrio sdo denominadas de equacgdes
MESH: M — equacdes de balanco de massa, E — equacdes de equilibrio, S — equagdes de soma
e H — equacbes de balanco de energia. A Figura 2.13 representa um estagio de equilibrio em

uma coluna de destilacéo.

EVT FLLy,
H Ha
F’ X l Fin"

FeTRy Estagio i G
HF,—»| -,
F‘ﬂgi-l,j [ l Flf_Lu,j
Hi H;
Fi1' FL

Figura A.1 — Representacdo de um estagio de equilibrio (REIS, 2006).
Onde:
F = fluxo molar total (mol/s)
FLL = fluxo do componente i na fase liquida (mol/s)
FVV = fluxo do componente i na fase vapor (mol/s)
H = fluxo de entalpia total (J/s)
HF = fluxo de entalpia total da alimentacéo (J/s)

Na modelagem de equilibrio sdo adotadas as seguintes considera¢fes: 1) em baixas
pressdes em um processo de destilacdo a densidade da fase liquida é muito maior que a
densidade da fase vapor isso implica que podemos negligenciar o acumulo molar na fase
vapor em comparagdo com a fase liquida; 2) em qualquer estagio do processo existe mistura

perfeita das fases liquida e vapor.
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Assim, as equagbes envolvidas na modelagem de estagios de equilibrio séo:

) Equacdes de balanco de massa:
Global: == FSTR; + FY, + Fly, — F! — F} (A1)
Componente: m; % + xi,]- d:;i = FSTR,_,] + FVVi—l,j - FVVL] + FLLi+i,j — FLLL] (AZ)

Onde m é o acumulo molar, em mols.
i) Equacdes de equilibrio:

Supondo que a fase liquida e vapor estdo em equilibrio termodinamico e utilizando a

abordagem y-¢ (baixas pressoes):
XY PP = yjdP (A3)

Uma forma simples de corrigir a suposicdo de equilibrio € utilizando o conceito de eficiéncia

em Murphree:

N, = duTYicnj onde ki,j = Yij (A4)

KijXij=Yi-1,j Xij
Desde modo, as relacGes de equilibrio corrigidas por valores de eficiéncia sdo escritas como:
Nk % — Vij + Ve (1—1g5) =0 (A.5)
i) Equacdes de soma:
1-%521%,;=0 (A.6)
1=y =0 (A7)
iv) Equacdo de balan¢o de energia:

dH} dm;
m;—t+H{—=HF; + H_; + H,, — HY — H] (A.8)

2 — MODELAGEM DE NAO-EQUILIBRIO
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Os modelos de ndo equilibrio (KRISHNAMURTHY e TAYLOR, 1985; KOOIJIMAN
e TAYLOR, 1995) eliminam completamente a necessidade do conceito de eficiéncia. A base
da modelagem de ndo equilibrio é que as equacdes de conservacdo de massa e energia sao
escritas para cada fase e sdo conectadas pelas equacfes de balancos de massa, energia e

equilibrio termodindmico na interface.

As equacbes que modelam um estagio de ndo equilibrio sdo denominadas de equacfes
MERSHQ: M — equacGes de balanco de massa; E — equacOes de balanco de energia; R —
equacOes de taxa de transferéncia de massa e de calor; S — equagdes de soma; H — equacdes
de hidraulica para calculo de queda de pressdo e Q — equacdes de equilibrio. A Figura 2.14

representa um estagio de ndo equilibrio em uma coluna de destilacao.

H{.v._,j FLLj
H' HL-

ijk l FL—
Q. QL
.<— 1%_1 ::) 1
v VAPOR Liauiog
FSTE", -

L] i < FSTRL.
HFY, = s, HFL
FVVelj I l FLLi;
H:l H;
Fi- 'l F:L

Figura A.2 - Representacdo de um estagio de ndo equilibrio (REIS, 2006).
Onde:
F = fluxo molar total (mol/s)
FLL = fluxo do componente i na fase liquida (mol/s)
FVV = fluxo do componente i na fase vapor (mol/s)
H = fluxo de entalpia total (J/s)
HF = fluxo de entalpia total da alimentacéo (J/s)

n = fluxo total de transferéncia de massa entre as fases (mol/s)
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¢ = fluxo total de transferéncia de energia entre as fases (J/s)
Q = fluxo de calor removido (J/s).

As relac6es de equilibrio e as equacdes de balanco de massa e de energia também sao
utilizadas na modelagem de equilibrio, entretanto, existem diferencas considerdveis na
implementacdo dessas equagdes nos dois modelos. No modelo de estdgios de equilibrio, as
equacOes de balanco sdo escritas para o estagio como um todo e as correntes que deixam o
estagio sdo relacionadas usando a hipotese de que elas estdo em equilibrio. J& no modelo de
estagios de ndo equilibrio, as equacgdes de balanco sdo escritas separadamente para cada fase.
As equac0es de conservacdo para cada fase séo unidas pelos balancos na interface.

Na modelagem de ndo equilibrio sdo adotadas as seguintes consideracdes: 1) O
equilibrio termodinamico existe somente na interface. Entre a fase liquida e vapor existe
somente equilibrio mecanico; 2) A transferéncia de massa da fase vapor para a fase liquida é
considerada positiva; 3) A interface é considerada uniforme, ndo ha resisténcia ao transporte
de massa e de energia, isto é, ndo existe acUmulo de massa e de energia; 4) em baixas
pressdes em um processo de destilacdo a densidade da fase liquida é muito maior que a
densidade da fase vapor isso implica que podemos negligenciar o acumulo molar na fase
vapor em comparagdo com a fase liquida; 5) em qualquer estagio do processo existe mistura
perfeita das fases liquida e vapor.

Assim, as equagdes envolvidas na modelagem de estagios de ndo equilibrio séo:

) Equacdes de balango de massa:
a) Fase liquida:

Global: O Flyy + FSTR 4+ — F} onde myp = 3oy m (A.9)

Componente: m! d;‘;'f + dd—”zl = FSTRY,,; + FLLj; + n;j; — FLL (A.10)
b) Fase Vapor:

Global: DU — FSTRY + FLy +nyg — FY onde ngp = X5_,ny, (A.11)

Componente: 0 =FSTR;; + FVV;_y; —n;; — FVV;; (A.12)

i) Equacdes de balanco de energia:
106



a) Fase liquida:

l

H;
dt

= HF} + H,, + &} — H} (A.13)

b) Fase vapor:
0=HF’ +HY, —HY —¢ (A.14)

iii) Equacdes de taxa:

n; = [ Njida, (A.15)
nf; = [ Njida; (A.16)
e’ = [ E}da; (A.17)
el = [Elda; (A.18)

Onde N;j; e E; sdo os fluxos de massa e de energia em um ponto particular na dispersao de duas

fases e da; € a diferencial da area interfacial através da qual o fluxo ocorre.
iv) Equacdo de equilibrio:

O equilibrio é admitido apenas na interface, supondo baixas pressfes e que a fase
liquida e vapor estdo em equilibrio termodindmico e utilizando a abordagem v-¢ a relacdo de

equilibrio se da pela equacéo 2.3.
V) Equacbes de Hidraulica:

Para calculos de queda de pressdo e perda de carga sdo utilizadas as equacdes de Bernoulli e

Darcy-Weisbach.
LRI SRy S S S RIY 8 onde — A.19
pg 29 Y pg 29 2T T =7 29D (A19)

P = pressdo em um ponto

v = velocidade do fluido

h = altura do fluido com relacéo a um referencial
p = densidade do fluido

g = gravidade

ht = perda de carga do sistema

f = fator de atrito

L = comprimento da coluna
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APENDICE A

Tabela A.1 - Coeficientes de Antoine utilizados na Equacgéo 2.21

Espécies A B C D E F

n-pentano 63,33 -5118,0 0,0 -7,483 7,766x10° 2,0
n-hexano 70,43  -60560 0,0  -8379  6,617x10° 20
n-heptano 78,33  -6947,0 0,0 9,449  6,475x10° 2,0
etanol 86,49  -7931,0 00  -10,25 6,38x10° 2,0
4gua 6593 -72280 00  -7,117  4,03x10° 20
acetona 71,30  -59520 00  -8531 7,82x10° 2,0
cloroférmio 73,71  -60560 0,0  -8919  7,74x10° 20
metanol 59,84  -62830 00  -6379  4617x10° 20
benzeno  169,7 -103100 00  -2359  2,09x10° 2,0

isopropanol 83,64 -8249,0 0,0 -9,545 2,003x10° 2,0
Fonte: Banco de dados simulador UNISIM.

Tabela A.2 — Parametros A;j (cal/mol) do modelo NRTL para o sistema etanol, agua e acetona.

etanol agua acetona
etanol - 1332,312 45,371
agua  -109,634 -- 750,318

acetona 375,350 1299,395 -

Fonte: Banco de dados simulador UNISIM.

Tabela A.3 — Pardmetros oj; do modelo NRTL para o sistema etanol, agua e acetona.
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etanol agua acetona

etanol -- 0,303 0,301
agua 0,303 -- 0,586

acetona 0,301 0,586 -

Fonte: Banco de dados simulador UNISIM.

Tabela A.4 — Parametros Aj; (cal/mol) do modelo NRTL para o sistema acetona-cloroformio-

benzeno.

acetona | cloroférmio | benzeno

acetona -- 301,839 701,818
cloroférmio -651,191 -- -144,355

benzeno  -253,623 57,414 --

Fonte: Banco de dados simulador UNISIM.

Tabela A.5 — Parametros oj; do modelo NRTL para o sistema acetona-cloroférmio-benzeno.

acetona | cloroférmio | benzeno

acetona -- 0,305 0,305
cloroférmio 0,305 -- 0,303

benzeno 0,305 0,303 --

Fonte: Banco de dados simulador UNISIM.

Tabela A.6 — Parametros Aj; (cal/mol) do modelo NRTL para o sistema acetona-cloroférmio-

metanol.

cloroférmio acetona metanol

cloroférmio -- -651,91 -134,358
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acetona 301,839 -- 296,243

metanol 1364,651 118,080 --

Fonte: Banco de dados simulador UNISIM.

Tabela A.7 — Parametros oj; do modelo NRTL para o acetona-cloroformio-metanol.

acetona | cloroférmio | metanol

acetona -- 0,305 0,293
cloroférmio 0,305 -- 0,300

metanol 0,293 0,300 --

Fonte: Banco de dados simulador UNISIM.

Tabela A.8 — Parametros Aj; (cal/mol) do modelo NRTL para o sistema isopropanol-agua-

metanol.

metanol | isopropanol agua

metanol -- -250,996 610,403
isopropanol 219,561 -- 1655,255
agua -48,673 39,854 -

Fonte: Banco de dados simulador UNISIM.

Tabela A.9 — Parametros ojj do modelo NRTL para o sistema isopropanol-agua-metanol.

metanol | isopropanol | agua

metanol -- 0,305 0,300
isopropanol 0,305 - 0,326

agua 0,300 0,326 --

Fonte: Banco de dados simulador UNISIM.
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Tabela A.10 — Parametros u;; do modelo UNIQUAC para o sistema acetona-cloroformio-

benzeno.

acetona | cloroférmio benzeno

acetona -- -781,588 510,614
cloroférmio 1566,005 -- -80,505

benzeno -299,848 25,993 --

Fonte: Banco de dados simulador UNISIM.

Tabela A.11 — Parametros ri e gi do modelo UNIQUAC para o sistema acetona-cloroférmio-

benzeno.

acetona cloroformio | benzeno

) 2,3359 2,41 2.4

aG) 2,5734 2,8698 3,1877

Fonte: Banco de dados simulador UNISIM.

Tabela A.12 — Parametros 4;; (cal/mol) do modelo WILSON para o sistema acetona-

cloroférmio-benzeno.

acetona | cloroférmio | benzeno

acetona -- -506,852 -243,965
cloroférmio 116,117 -- -11,823

benzeno 682,406 -71,811 --

Fonte: Banco de dados simulador UNISIM.
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Tabela A.13 — Parametros de volume molar (cm*/mol) do modelo WILSON para o sistema

acetona-cloroformio-benzeno.

acetona | cloroférmio | benzeno

Vi 0,074477  0,080731 0,089555

Fonte: Banco de dados simulador UNISIM.

Tabela A.14 — Parametros de condutividade térmica (W/m*K) utilizados na Equacéo 3.6

Espécies A B C D

n-pentano 02537  -576x10"  3,44x10” -
n-hexano  0,22492  -3,53x10™ -- -
n-heptano 02150  -3,03x10™ - -
etanol 0,2468 -2,64x10™ -- -
4gua -0,432 5,72x10° -8,07x10°  1,86x10°

acetona 0,2878 -4,27x10™* - -
cloroférmio  0,1778  -2,023x10™ -- -
benzeno  0,23444  -3,057x10™ -- -
metanol 0,2837 -2,81x10™ -- -

Isopropanol  0,20161  -2,15x10™ - -
Fonte: PERRY e GREEN (2007)

Tabela A.15 — Pardmetros de densidade (mol/l) utilizados na Equag&o 3.7.

Espécies A B C D
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n-pentano  0,84947  0,26726

n-hexano  0,70824 0,26411

n-heptano  0,61259  0,26211

etanol 1,6288 0,27469

**k*k

acetona 1,2332 0,2588

cloroformio  1,0841 0,2581

benzeno 1,0259 0,2666

metanol 2,3267 0,27073

Isopropanol  1,1799 0,2644

469,7

507,6

540,0

514,0

**k*k

508,2

536,4

562,08

512,5

508,3

0,27789

0,27537

0,28141

0,23178

**k*

0,2913

0,2741

0,2840

0,24713

0,24653

Fonte: PERRY e GREEN (2007)

Tabela A.16 — Parametros de viscosidade (Pa*s) utilizados na Equacéo 3.10.

Espécies A B C D E
n-pentano  -53,509 1836,6 7,14 1,9x107 2,0
n-hexano  -6,3276  640,0 0694  568x10%  -10,0
n-heptano  -9,4622 877,07 -0,23445  14x10%*  -10,0
etanol 7,875 781,98  -3,0418 - -
4gua 52,843  3703,6 5866  -587x10-® 10,0

acetona -14,918
cloroférmio  -14,109
metanol -25,317

benzeno 75117

1023,4 0,5961

1049,2 0,5377

1789,6 2,069

294,68 -2,794
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Isopropanol -8,8918  2357,6  -0,91376 -- -
Fonte: PERRY e GREEN (2007)

Tabela A.17 — Parametros de capacidade calorifica (J/kmol*K) utilizados na Equacéo 3.11.

Espécies A B C D

n-pentano 159080 -270,50 0,99537 --
n-hexano 172120 -183,78 0,88743 --

n-heptano 198475 -150,63 0,77362 -

etanol 102640 -139,63 -0,030341  0,0020383
agua 276370 -2090,1 8,125 -0,014116
acetona 135600 -177,0 0,2837 0,000689

cloroférmio 124850 -166,34 0,43209 --
metanol 105800 -362,23 0,9379 --
benzeno 162940 -344.94 0,85562 --

isopropanol 471710 -4172,1 14,745 -0,0144
Fonte: PERRY e GREEN (2007)

Tabela A.18 — Massa molecular (g/mol) das substancias analisadas neste trabalho.

Espécies PM
n-pentano 72,14
n-hexano 86,17
n-heptano 100,20
etanol 46,06
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agua 18,00

acetona 58,08
cloroférmio 119,38
metanol 32,04
benzeno 78,11
isopropanol 60,09

Fonte: PERRY e GREEN (2007)
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