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RESUMO

Dos setores industriais existentes de grande importancia, destacam-se expressivamente,
sem sombra de duvidas, a industria petroquimica, devido essencialmente a vastiddo de produtos
dela derivados que alimentam os mais diversos mercados consumidores, que vao desde tintas e
polimeros até combustiveis. A reforma catalitica da nafta (uma das principais fragdes do petroleo),
em particular, configura um dos mais importantes processos dentro do ambito do setor
petroguimico, responsavel por aumentar o nimero de octanagem da gasolina através da conversao
de parafinas e compostos nafténicos em aroméaticos e isoparafinas, destacando-se, pois, pela
producdo de hidrocarbonetos aroméaticos como benzeno, tolueno e xilenos (usualmente
denominados “BTX”) em grande quantidade, os quais, por sua vez, tratam-se de compostos de alto
valor agregado, utilizados, por exemplo, na concepcdo de polimeros como nylon e poliestireno,
mondmeros precursores de poliuretanos, acidos carboxilicos etc. Dessa forma, faz-se necessaria
a insercao de operacdes de separacédo (as quais, por sua vez, figuram como uma das principais
operacodes unitarias da industria) capazes de separa-los uns dos outros a fim de que cada um siga

para sua respectiva destinacao.

Dentre a vasta gama de sistemas de separacdo existente, destacam-se as colunas de
destilacdo (como separadores de multiplos estagios de equilibrio) por serem bastante tradicionais
nos processos de separacdo de hidrocarbonetos e pela obtencéo de altissimas recuperacdes dos
produtos desejados. A realizacdo do design e do dimensionamento de uma coluna de destilacédo
envolve uma série de etapas que contemplam a determinacdo do numero minimo de estagios
(ideais) de equilibrio e a razdo minima de refluxo para a separacao, a partir dos quais € possivel
determinar pares de numero de estagios versus razao de refluxo possiveis para a separacao, para
gue entdo o restante do detalhamento possa ser feito (altura e didametro da coluna, tipo de prato,

etc.).

Coube entdo ao presente trabalho determinar o design de um sistema de separacdo com
colunas de destilagéo capaz de separar os componentes de uma mistura BTX tipicamente obtida
de uma reacéo de reforma catalitica, atingindo altas recuperacdes dos mesmos em correntes de
alta pureza, bem como dimensionar o referido sistema, dando, por fim, um parecer deste sob o
ponto de vista econdmico (precificacdo), a fim de se obter uma estimativa acerca dos custos

relativos a sua concepcdo, aquisicdo de equipamentos, instalacdo e operacao.

Verificou-se ser mais vantajoso sob o ponto de vista econdmico realizar em primeiro lugar a
separacdo entre benzeno e tolueno para que depois o tolueno fosse separado do xileno; tal
observacéo foi possivel mantendo fixo 0 nUmero de estagios de cada coluna e variando-se a razao

de refluxo de cada uma. Para tal configuracdo, estabelecendo-se 1,2 para R/Rmin, valor adotado



para otimizacdo das colunas, varia-se 0 numero de estagios para se obter as recuperacdes de
projeto utilizando-se o método rigoroso. Tal metodologia € adotada, pois se observa que elevar
custos fixos, os quais estdo associados ao aumento do numero de estagios, constitui uma
alternativa muito mais rentdvel que elevar custos operacionais. Nao obstante, as colunas
mostraram-se altamente eficientes em realizar as separacdes propostas, garantindo altos valores

de recuperacao para numeros relativamente pequenos de pratos.



ABSTRACT

From the most important industrial sectors, the petrochemical industry is regarded as one of
the most featured, mainly due to its many derived products that feed various markets: from paints,
polymers to fuels. The catalytic reform of nafta (one of the main petroleum’s factions), in particular,
is a significant process in the petrochemical sector; being used to improve gasoline’s octane rating
by converting naftenic compounds into aromatics and isoparaffins; therefore, producing a great
guantity of aromatic hydrocarbons such as benzene, toluene and xylenes, which are nominated as
‘BTX" and are high-valued substances that can be used to synthetize nylon and polystyrene,
polyurethane monomers, carboxylic acids etc. Thus, it is necessary to make use of separation
processes, which are a crucial unit operations in the industry, that are able to separate each of these
three compounds of one another.

Between the many existing kinds of separation, distillation columns (as a separator with
multiples equilibrium stages) are a focus, in spite of their tradition in hydrocarbon separation with a
high specified product recovery. The design and sizing of a distillation column have many steps and
require the calculation of the minimum number of ideal equilibrium stages and the minimum reflux
rate for the separation. From these two variables, it is possible to assess pairs of number of stages
versus reflux rate. Then on, it is possible to obtain the height and diameter of the column, to select

the kind of plate etc.

This work has the objective to find a design in which the separation system is able to separate
a typical mixture of BTX that was formed in the catalytic reform. It is also desired high product
recoveries and purities; to verify the sizing of each column and evaluate the system in an economic

manner, as way to inspect equipment, operation and conception costs.

It was verified that, economic wisely, it was more advantageous to separate, firstly, benzene
and toluene and, afterwards, to perform the separation between toluene and xylene; this was noted
by maintaining the number of stages and varying the reflux rate in each column. After selecting the
configuration, the optimum value of 1.2 for R/Rmin is established and the project recoveries are
obtained by varying the number of stages in usage of the rigorous method. This methodology is
adopted because, if the equipment costs are increased, due to the increase in the number of stages;
a better economic alternative is reached than increasing operation costs. Operation wise, the
columns results reveal high separation efficiency, achieving high recovery values with relatively low

number of plates.
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Nomenclatura

Simbolo
{7},
Wik,
(bi)co
(dico
Cp,cool

('_zi/j ou
C_Zl"j

{63

Significado
Vetor T;obtido na iteragao «.

Vetor V;obtido na iteracao «.

Vazéao de condensado corrigida para cada componente i.
Vazéao de destilado corrigida para cada componente i.

Calor especifico molar do liquido de resfriamento.

Volatilidade relativa média entre os compostos i e j.

Valor de 6 obtido na iteracao k.

Custo anual da utilidade u em unidades préprias do modelo utilizado. Subindice
v utilizado para indicar a utilidade vapor e r para agua de resfriamento.

Custo de compra do equipamento avaliado.
Custo do combustivel em $/GJ.

Custo da utilidade u em unidades préprias do modelo utilizado. Subindice v
utilizado para indicar a utilidade vapor e r para agua de resfriamento.

Custo do equipamento avaliado ja instalado.

Entalpia molar especifica para a corrente de condensado.

Entalpia molar especifica para a corrente de condensado para o componente
i

Entalpia molar especifica para a corrente de destilado.

Entalpia molar especifica para a corrente de destilado para o componente i.
Entalpia total da alimentacéo.

Entalpia da fase liquida da alimentacgéo.

Entalpia molar especifica para a fase de liquido no prato j.

Entalpia molar especifica para a fase de liquido no prato j para o componente
i

Area de troca térmica para o condensador.
Area de troca térmica para o refervedor.
Area transversal da coluna de destilagdo considerando os downcomers.

Area transversal da coluna de destilacéo.



Fator de absorcao para o componente i no prato j.

Eficiéncia do prato;

Fator de correcédo global do custo.

Fator de correcéo do custo para o design do equipamento.
Fator de correcéo do custo para a instalagao de equipamentos.
Fator de correcéo do custo para o material.

Fator de correcdo do custo para a pressao.

Fator de correcdo do custo para o espacamento de pratos.
Fator de correcdo do custo para o tipo de prato.
Espacamento residual no topo e fundo da coluna;

Entalpia da fase vapor da alimentacao.

Entalpia molar especifica para a fase de vapor no prato j.

Entalpia molar especifica para a fase de vapor no prato j para 0 componente
i

Valor K para o componente i.

Valor de K para o componente i no prato j.

E a vazéo de liquido para a condic&o de refluxo minimo.

Vazéo de liquido saturado na corrente de alimentacdo do componente i.
Parcela de liquido saturado na alimentacéo.

Vetor vazdes de liquido, em que existe uma vazao de liquido para cada prato
j, a excecdo de

Ly, em que N é o numero de pratos na coluna (mais o refervedor e o
condensador).

Massa molar média dos componentes do vapor no topo da coluna.
Massa molar do componente i.

Numero de pratos tedricos no esgotamento da coluna.

Numero minimo de estagio tedricos .

Numero de pratos teoricos na retificacdo da coluna.

Numero de pratos avaliado considerando a eficiéncia dos pratos.
Pressao de saturagédo para o componente i.

Carga térmica no condensador.



Qr

Rmin

Vi

Viopo
b;
b; (teta)
d;

d; (teta)
feool
fi (FUG)
fii» Gjis
foapor
g'(6)
lpi

Carga térmica no refervedor.

Razéao de refluxo minimo.

Fator de repeléncia para o componente i no prato j.

Temperatura de entrada do liquido de resfriamento no condensador.
Temperatura de saida do liquido de resfriamento no condensador.

Temperatura de bolha avaliada no prato de topo.

Vetor temperaturas, em que existe uma temperatura para cada prato j.
Tolerancia estipulada para o calculo de T;.

Tolerancia estipulada para o calculo de V;.

Tolerancia estipulada para o calculo de 6.

Coeficiente global de troca térmica estimado para o condensador.

Produto do coeficiente global de troca térmica para o refervedor e a média
logaritmica das temperaturas estimada para este trocador.

Parcela de vapor saturado na alimentacgao.

Vetor vazdes de vapor, em que existe uma vazao de vapor para cada prato j,
a excecao de V.

Vazao de vapor no prato de topo da coluna

Vazéao molar da corrente de condensado do composto i.

Vazao de condensado do componente i, obtida do primeiro termo do vetor ;.
Vazao molar da corrente de destilado do composto i.

Vazéo de destilado do componente i, obtida do primeiro termo do vetor vj;.
Vazéao molar de liquido de resfriamento.

Vazao molar da corrente de alimentacdo do composto i.

Parametros finais para resolucéo do sistema de equacoes (75).

Vazao molar de vapor de aquecimento.

Primeira derivada em funcéo de 6 para a funcéo
9(0).

Vazao de liquido na corrente de alimentacéo.

Vazdes de liquido obtidas da matriz tridiagonal para cada componente i com
resultados para cada prato j.



ai,j

@izj OU
!

ai‘j
@i, Bji» Vjir 6ji

On

HF

Pji

Pm

Parametro para a resolucéo do sistema de equacdes (75) pelo algoritmo de
Boston e Sullivan. Existe um parametro para cada prato j e para cada
componente i.

Recuperacédo do componente i no local [ da coluna (topo ou fundo).
Vazao de vapor na corrente de alimentacéao.

Vazoes de vapor obtidas da matriz tri-diagonal para cada componente i com
resultados para cada prato j.

Fracdo molar na corrente de condensado do composto i.
Fracdo molar na corrente de destilado do composto i.
Fracdo do componente i no prato j para na fase de liquido.
Fracdo do componente i no prato j para na fase de vapor.

Composicéo do vapor no prato de topo da coluna para o componente i.

Fracdo molar na corrente de alimentagcdo do composto i.

Matriz tri-diagonal para o componente i para a resolugcéo do balango material
do método teta.

Vetor com entradas sobre as vazdes de alimentacéao, divididas quanto a fase
vapor e liquida.

Vetor de vazfes de vapor para cada componente i com as incognitas a serem
determinadas da resolucéo do sistema de equacdes (75).

Volatilidade relativa entre os compostos i e j.
Volatilidade relativa entre os compostos i e j avaliado nao local [ da coluna.

Parametros para resolucao do sistema de equacdes (75) pelo algoritmo de
Thomas. Existe um parametro para cada prato j e para cada componente i.

Valor de 6 obtido para a iteracdo n pelo método de Newton.

Viscosidade da mistura gasosa.
Parametro da diagonal principal da matriz tridiagonal.
Densidade molar média dos componentes do vapor no topo da coluna.

Multiplicador da razéo de refluxo de refluxo minimo para resultar a razéo de
refluxo.

Variacao de entalpia molar do fluido de separacdo antes e depois de passar
pelo condensador.

Variacao de entalpia molar do fluido de separacao antes e depois de passar
pelo refervedor.



AHsteam

ATcond.

AB,C,DE

CE PCI
D
D (dimens.)

F
H

HK

M&S

th ™ W =

Tol

a b

a,b (prec.)

g(0)

Variacao de entalpia molar do vapor utilizado no refervedor.
Variacdo de temperatura do liquido de resfriamento utilizado no condensador.

Area de troca térmica para trocadores de calor, simbolo utilizado nas
correlagdes de custo.

Parametros para célculo das pressdes de saturacao pelas equacdes de
Antoine.

Vazao molar total da corrente de condensado.

Numero total de componentes do sistema de destilacéo.
indice inflacionario empregado em processos.

Vazao molar total da corrente de destilado.

Diametro da coluna de destilacao, simbolo utilizado nas correlacdes de custo.
Vazao molar total da corrente de alimentacao.

Altura da coluna de destilacéo.

Composto chave pesado (heavy key).

Composto chave leve (light key).

indice inflacionario de Marshall Swift.
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1. Introducao

Dentre os processos industriais de grande expressao, 0s processos associados a industria
petroquimica sempre merecem destague devido a larga abrangéncia e aos produtos de grande
importancia a sociedade dela derivados, que vao desde combustiveis até resinas poliméricas.
Dentro desse universo, a reforma catalitica da nafta (uma das principais e maiores fragcbes do
petréleo) figura como um dos maiores e mais essenciais dos processos petroquimicos, responsavel
pelo aumento do nimero de octanagem da gasolina (e aumentando, pois, sua dita capacidade anti-
detonante), valendo-se, para isso, da conversao de hidrocarbonetos alifaticos (parafinas) e ciclo-
alcanos (compostos nafténicos) em hidrocarbonetos aromaticos e isoparafinas. Assim sendo, a
reforma catalitica da nafta destaca-se também pela producdo de importantes misturas aromaticas,
dentre as quais se encontra a mistura de benzeno, tolueno e xilenos (comumente chamada “BTX"),
0s quais detém alto valor agregado, configurando matérias-primas essenciais as industrias de
plasticos, polimeros, tintas, adesivos, dentre outras. Dessa maneira, é altamente interessante que
tais compostos integrantes da mistura BTX sejam obtidos separadamente a fim de que cada um
siga rumo a sua respectiva destinacao, isto €, é necessario recupera-los (separa-los uns dos outros)

em correntes com apreciavel grau de pureza.

Assim sendo, com o objetivo de se obterem correntes de benzeno, tolueno e xilenos (dentre
0S quais, destaca-se gquantitativamente o para-xileno), deve-se fazer uso dos chamados sistemas
de separacéo, os quais sao constituidos por equipamentos (chamados separadores) cuja finalidade
€ separar componentes de uma corrente pré-concebida, valendo-se, para tal, da diferenca entre
uma propriedade fisico-quimica bem definida presente nos mesmos (que pode ser, por exemplo, a
solubilidade em um dado solvente, a capacidade de adsorc¢do, reatividade quimica, densidade,
dentre muitas outras). Dentre a vasta gama de separadores existente, destacam-se por se valerem
da diferenca entre pontos de ebulicdo a uma dada pressao dos compostos (ou entre pressdes de
vapor a uma dada temperatura, o que acarreta uma diferenca de volatilidade entre os mesmos) os
processos flash e as colunas de destilacao (operacgdes, respectivamente, de um Unico estagio de
equilibrio e de mudltiplos estagios de equilibrio), as quais, por sua vez, também sdo bastante
tradicionais nas separacdes entre misturas de hidrocarbonetos e que serdo, por sua vez, utilizadas

no escopo desse trabalho para separar os componentes da mistura BTX.

Projetar uma coluna envolve, primeiramente, obter uma estimativa para o nimero minimo
de estagios de equilibrio ideais para realizar a separacéo (correspondente a condi¢do hipotética de
refluxo total), bem como para a razao minima de refluxo (correspondente a situacao hipotética de
infinitos estagios ideais) e, com estes, determinar um par nimero de estagios ideais (também

conhecidos como pratos) versus razao de refluxo que possibilite a separacédo com as recuperacdes
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desejadas. Para tal estimativa inicial, existem uma série de métodos ditos short-cut, os quais
possibilitam seu calculo através de equacfes empiricas e semi-empiricas baseadas em uma série
de simplificacdes no equacionamento do problema, o qual consiste, rigorosamente, em balangos
de massa e energia prato-a-prato e calculos de equilibrio liquido-vapor. Dentre a infinidade de
métodos short-cut, destaca-se devido a larga utilizacdo e a simplicidade de aplicacdo o método

FUG, o qual sera contemplado para os calculos inciais desse trabalho.

Contudo, tal estimativa oriunda da aplicacdo de métodos short-cut, devido a alta simplicidade
nas consideragfes dos mesmos, dificilmente corresponderédo a realidade no momento em que a
coluna for submetida a simulacdo — € muito comum que as correntes de saida (correspondentes
aos ‘resultados da coluna”) apresentem vazdes, bem como (e principalmente) recuperacoes e
composicOes apreciavelmente distintas daquelas preditas por calculos short-cut. Assim, faz-se
necessario o uso de metodologias mais rigorosas, que contemplem a utilizacéo das equagdes com
0 menor grau possivel de simplificacao, isto €, nas quais esteja prevista a resolucéo do sistema de
equacdes gque envolvem os balancos de massa e energia e a imposi¢cao dos equilibrio em cada um
dos pratos. Assim, devido ao aumento substancial da complexidade do problema, o qual se
resumira a um sistema de equacdes algébricas ndo-lineares, cuja quantidade, bem como o nimero
de variaveis a serem determinadas (vazdes de liquido e vapor, composi¢des, temperaturas), cresce
consideravelmente com o numero de pratos da coluna e com o nimero de compostos presentes
na mistura a ser separada, o que, na maior parte das vezes, inviabiliza a solucao direta do problema
até mesmo computacionalmente. Dessa forma, fazem-se necessarias rotinas de convergéncia que
tornam tal calculo iterativo, o que, porém, torna viavel sua solucdo. Dentro do universo de tais
rotinas, merece destaque o método 6 associado a resolugdo de Thiele-Geddes, o qual sera, pois,

utilizado nesse trabalho.

Na sequéncia do design primordial da coluna (que consiste, conforme dito, na determinacao
do numero de pratos/estagios ideais a separacao e da razéo de refluxo para tal), ha de se realizar
o dimensionamento da mesma, ao qual cabe determinar com maior profundidade de detalhamento
os demais elementos constitutivos da coluna, quais sejam: o espagamento entre os pratos (sendo
que a propria quantidade dos mesmos pode ser alterada, a depender da consideracdo de qual a
eficiéncia do prato — a etapa de dimensionamento também prevé que 0s estagios ndo sao
necessariamente ideais), bem como o espacamento entre 0 primeiro prato e o topo da coluna (e,
analogamente, entre o ultimo prato e o fundo da mesma), os quais, juntos, determinam a altura da
coluna; o diametro da mesma; o material do qual serédo feitos os pratos e o casco, € o tipo de prato
(sem downcomer, peneira, valvula, etc.). E igualmente interessante ter-se uma prévia acerca do
dimensionamento dos trocadores de calor necessarios (correspondentes ao refervedor e ao

condensador), tendo em vista 0 conhecimento das cargas térmicas dos mesmos; pode-se obter
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uma estimativa inicial das areas de troca térmica e dos coeficientes globais de troca térmica, a partir
de estimativas de forcas motrizes (diferencas de temperatura) e das vazdes requeridas de fluidos
refrigerantes e de aquecimento. Dentre as muitas metodologias existentes para realizar o
dimensionamento, uma que se destaca pela abrangéncia e pela simplicidade de aplicacao (e que

sera, pois, adotada neste trabalho) é aquela presente em (Douglas, 1988).

E de absoluta importancia conceber ao menos uma estimativa incial sobre os custos
relacionados a qualquer projeto de processo e/ou a partes significativas do mesmo. Isso vale, de
modo analogo, as operagbes unitarias que o compdem, as quais configuram elementos
importantissimos deste. Assim sendo, cabe a analise econdmica para 0s sistemas separacao, que
configuram operacdes unitarias de maior destaque na industria. No caso particular das colunas de
destilacdo, séo analisados os custos da aquisi¢ao (compra) dos equipamentos propriamente ditos,
quais sejam: a coluna em si (“‘casco”) e seus aderecgos internos (pratos, recheios, etc.), refervedores
e condensadores; custos de instalacdo dos mesmos e de operacao (relativos as cargas térmicas
nos refervedores e condensadores — vazdes de fluidos refrigerantes e de aquecimento —, ao
bombeamento, etc.). Muitos sdo os métodos utilizados para fazer tal precificacdo; dentre eles,
destaca-se o apresentado em (Guthrie, 1969) pela abrangéncia e objetividade, o qual, pois, sera

utilizado neste trabalho.

Tendo em vista todos esses aspectos, 0 presente trabalho teve como objetivo realizar o
design de um sistema de separacdo capaz de separar os componentes de uma mistura BTX
tipicamente obtida de uma reacao de reforma catalitica, atingindo altas recuperacées dos mesmos
em correntes de alta pureza, bem como dimensionar o referido sistema, dando, por fim, um parecer
deste sob o ponto de vista econémico (precificacédo), a fim de se obter uma estimativa acerca dos

custos relativos a sua concepg¢do, aquisicdo de equipamentos, instalacao e operagao.
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2. Revisao da literatura

2. 1. Processos de separacgao

Equipamentos cuja finalidade seja a de separar componentes (ou grupos de substancias de
interesse) oriundos de uma mistura pré-concebida, explorando diferencas entre suas propriedades
fisico-quimicas, sdo conhecidos como separadores. Tais propriedades a serem exploradas podem
ser, por exemplo, a solubilidade, a densidade, fase, tamanho de particula, reatividade quimica,
capacidade de adsorcdo em superficies, propriedades eletro-magnéticas, ponto de ebulicdo, etc.
Separadores sdo responsaveis, por exemplo, por ajustar a composicao de certas correntes entre a
saida de uma unidade de processo e a entrada de outra, por obter correntes de produtos desejados
com purezas requeridas, por remover compostos indesejados ou impurezas de correntes de

interesse, etc, o que por si so justifica a tremenda importancia desses equipamentos.?3

Do mesmo modo, quando a separacéo desejada ndo pode ser efetuada em uma Unica etapa,
deve-se fazer uso dos sistemas de separagcdo, 0S quais se constituem essencialmente de
separadores. Assim sendo, em cada etapa de uma separacao, deve-se utilizar o separador que

explora a propriedade em que um dos compostos se destaca dos demais 1# 22,

Dada a infinidade de propriedades fisico-quimicas de compostos que podem ser exploradas
(algumas das quais foram citadas anteriormente), existe uma gama consideravel de tipos de
separadores: separadores magnéticos, extratores liquido-liquido, colunas cromatograficas,
decantadores, cristalizadores, evaporadores, filtros, tambores de flash, colunas de destilacdo, entre
tantos outros. Dentre os exemplos citados, estes dois Ultimos destacam-se por explorarem como
principal propriedade o ponto de ebulicdo dos compostos envolvidos e serdao o foco principal de

abordagem nas sessdes que seguem.

2. 1. 1. Estagio de equilibrio: o tambor de flash

Diz-se que uma mistura com duas fases (liquido e vapor) esta em equilibrio se e somente

Se:

a. A temperatura da fase vapor (Tv) for igual a temperatura da fase liquida (Tv);
b. A presséo total reinante na fase vapor (Pv) for igual & presséo total reinante na fase liquida

(Tu);
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c. A“tendéncia” de cada componente de “escapar” da fase liquida para a gasosa e vice-versa

€ a mesma.

Dessa forma, valendo o equilibrio entre as fases da mistura, € simples assumirque Tv=TL =T
(temperatura T do sistema) e Pv = P.= P (pressédo P do sistema) 2. Contudo, adotando o modelo
simplificado expresso pela Lei de Raoult (Que se adequada bem as misturas ideais), a terceira
condi¢do, para cada componente i presente na mistura, pode ser escrita do seguinte modo:

Py; = Pix; (1)

Onde yi e xi sé@o, respectivamente, as composi¢des da substancia i nas fases vapor e liquida,
e Pi é a pressao de vapor (ou de saturacdo) do mesmo a condi¢ao de temperatura T. Desse modo,
se for verdadeiro o equilibrio para uma mistura liquido-vapor contando com C componentes, as

relaces de equilibrio que regem tal sistema sao as que seguem:

Pyi =Pixl-, i = 1, ,C (2)
C

y1+...+yl.+...+yc :Zlyi = (3)
c

X1+”'+xi+"'+xc=2 x; =1 (4)
1

Combinando as C equacdes oriundas da primeira relacao e utilizando a segunda delas, tem-

se que, pela Lei de Raoult:
C
Plxl+"‘+Pixi+“'+PCxC:Z Pl'xl':P (5)
1

Prosseguindo com esse modelo para misturas ideais, pode-se fazer a seguinte

generalizacdo para 0 mesmo:
P;
Pyi = Pix; oy =5 x <y = Kix; (6)

Onde K é chamada de constante de equilibrio do componente i, dependente inversamente
da presséo total P e da pressdo de saturacdo Pi, a qual, por sua vez, depende fortemente da

temperatura T.

E razoavel inferir que, para um dado equilibrio liquido-vapor (ELV), os componentes de
menor ponto de ebulicdo (ou de maior pressdo de vapor), comumente denominados “mais leves”
(detentores de maiores valores de K), concentrar-se-80 na fase vapor, enquanto que os de maior

ponto de ebulicdo (ou de menor pressao de vapor, os “mais pesados”, com valores de K mais
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baixos) serdo acumulados na fase liquida. Dessa forma, explorando-se essa diferenca entre
volatilidades (expressas por meio das temperaturas de ebulicdo) de compostos presentes em uma
mistura, torna-se possivel realizar a separacao da mesma em fragdes ricas em componentes mais
leves e em componentes mais pesados através do que se denomina estagio de equilibrio. A esse
processo de separacdo em um Unico estagio de equilibrio por meio do aquecimento da mistura a
presséo constante ou da reducdo de pressdo a temperatura constante da-se o nome de flash 81221,

0 qual pode ser visualizado esquematicamente na figura abaixo:

V, yi

F, zi

— L., x

Figura 1: Representacdo esquematica de um tambor de flash

Vale ressaltar que, usualmente, opta-se por descomprimir a mistura mantendo a temperatura

constante do que aquecé-la a pressao constante.

2. 1. 2. Multiplos estagios: a coluna de destilacéo

Conforme explicado anteriormente, separagdes desejadas que ndo podem ser realizadas
em uma Unica etapa necessitam, pois, de etapas acrescidas, 0 que por vezes implica no aumento
do namero de separadores envolvidos. De modo analogo, tem-se que a utilizacdo de um estagio
de equilibrio possibilita de fato a separacdo de uma mistura em fragdes mais leve e mais pesada,
nao havendo, porém, maiores garantias de pureza desejada. A fim entdo de que seja aumentada
a pureza de um determinado composto na corrente de “leves” (vapor) e/ou a de outro na corrente
de “pesados” (liquido), podem-se tomar as correntes liquida e gasosa oriundas do primeiro estagio
de equilibrio para servirem de alimentagdo para processos flash sub-sequentes??'4, conforme pode

ser visualizado na imagem que segue:
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Vn

e
V-1
V1
- ---- Ln
Vo
» Ln-1
L4
F
— /'
; — \V'm-1
L'o
PR Vim

L'm-1
L'm

Figura 2: Representacdo esquematica de tambores de flash em série

Contudo, € possivel observar que, ao término dos n+m+2 processos flash, ndo se atentou a
purificagé@o das correntes liquidas da zona acima da alimentacdo, bem como das correntes gasosas
da zona abaixo da mesma, as quais também ndo foram, de algum modo, aproveitadas. Dessa
forma, a fim de melhorar o processo tendo em vista a purificacdo das correntes, pode-se modifica-
lo fazendo com que essas correntes liquidas “acima” da alimentagao passem a alimentar os flashes
inferiores, assim como que as correntes gasosas “abaixo” da alimentagado alimentem os flashes

superiores'?14, conforme mostrado abaixo.
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Vn
Vn-1

L'm

Figura 3: Representacdo esquematica de tambores de flash em série com reciclo dos produtos

intermediarios.

Dessa forma, além de cada um dos estagios desse sistema continuarem gerando correntes
em equilibrio (uma de vapor que “sobe” ao estagio superior, e outra de liquido “desce” ao estagio
inferior), nestes serdo postas em contato duas alimentagdes para trocarem massa e energia, de
modo que a forga motriz para o transporte de massa faga com que 0s compostos mais leves tendam

a transferir-se da fase liquida para a gasosa, e 0os mais pesados, da gasosa para a liquida.
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L Va1

Figura 4: Detalhe sobre um estagio de equilibrio j qualquer.

A grande maxima da destilacdo consiste em separar compostos que possuem diferentes
pressdes de vapor a uma dada temperatura; a coluna de destilacdo pode ser entendida como um
espaco em que correntes de vapor e liquido sdo postas em contato de modo a promover a
transferéncia de massa entre as fases, sendo que este contato é proporciado através dos inimeros

estagios de equilibrio, que configuram os pratos que constituem a coluna 1223,

&

XDi

. @&

= @

XBi

Figura 5: Representacdo esquematica de uma coluna de destilacdo convencional com

condensador e refervedor totais.

22



Na imagem acima, por fim, é possivel observar como se da “o fim” da retro-alimentacdo dos
estagios de equilibrio entre si; no primeiro deles (correspondente ao prato de topo), a corrente de
vapor de saida que sobe é condensada através de um condensador total (e, por hipétese, com
saida saturada) e, na sequéncia, dividida em duas correntes; uma delas, que sai do sistema, é
chamada de corrente de destilado (D), enquanto a outra servira justamente para alimentar o
primeiro estagio. De modo muito semelhante, no ultimo estagio (correspondente ao prato de fundo),
a corrente de liquido de saida que desce divide-se em duas correntes; uma delas, que sai do
sistema, € chamada de corrente de fundo (B), enquanto a outra passa por um refervedor total
(também, por hipétese, de saida saturada), tornando-se vapor saturado e encaminhando-se para

alimentar o prato do fundo. A raz&do entre os valores de D e L1 d4-se o nome de raz&o de refluxo

(R).

E interessante ressaltar que a configuragédo anteriormente mostrada corresponde a uma
coluna dita convencional; em colunas complexas, podem haver mais de uma alimentacdo, bem

como outras correntes de saida (além das de destilado e de fundo), que configuram “saidas laterais”
12

2.1.2.1. Alimentacéao

A alimentacdo de uma coluna consiste usualmente em uma corrente de liquido saturado,
vapor saturado, ou um equilibrio liquido-vapor, podendo adentrar a coluna, via de regra, em
gualquer ponto da mesma, embora seja fortemente recomendado utilizar o local 6timo de
alimentacdo (que, por sua vez, pode ser obtido através de célculos que posteriormente seréo

elucidados).

Vale salientar que as condigbes termodindmicas da corrente de entrada influenciardo
fortemente as vazdes que escoaram internamente a coluna. Nao é usual utilizar alimentacfes que
nao sejam saturadas. No caso de se tratar de um liquido sub-resfriado (abaixo de seu ponto de
bolha), € necessario fornecer calor ao mesmo de modo que este atinja o ponto a partir do qual
possa ser vaporizado; este calor é, pois obtido a partir da condensagdo da corrente de vapor
ascendente que vem do prato abaixo do local da alimentacdo, aumentando, assim, a vazéo de
liquido descendente e reduzindo a de vapor que sobe. Em contrapartida, mas de modo analogo,
tratando-se de um vapor super-aquecido (acima do seu ponto de orvalho), este ira vaporizar parte
do liquido descendente que vem do prato acima do local da alimentacdo a fim de que seja

alcancada a igualdade de entalpias, provocando um aumento na vazao de vapor que sobe e a
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diminuicéo da vazao de liquido que desce®?. Sendo a alimentacéo saturada (liquido, vapor, ou um
ELV), ndo é necessario transferir nenhum calor a corrente, de modo que a mesma pode ser

adicionada diretamente as correntes de liquido e vapor, conforme pode ser visualizado abaixo:

Lf1 Vi + VF

Vr
F=LF+ VF

Lf-1+ Le i

Figura 6: Detalhe sobre o local da alimentacgao.

A zona contendo os estagios acima da alimentacéo da-se o nome de retificagéo, enquanto

gue a restante € denominada esgotamento.

2. 1. 2. 2. Estagios ideais

Os estagios de uma coluna (traduzidos, em termos praticos, em pratos) sdo projetados para
maximizar o contato entre o liquido descendente e o vapor ascendente de forma que estes troquem
massa e energia, possibilitando que parte do vapor condense e seja incorporada a corrente liquida
(enriguecendo-a, portanto, com componentes pesados) e que parte do liquido vaporize, sendo
incorporado, pois, na corrente de vapor (enriguecendo-a com componentes mais leves). Assim, a
situacao ideal para um estagio € a de que isso ocorra e que as correntes que o deixam o facam em
equilibrio (estando, em consequéncia disso, saturadas), de modo que a composicdo do vapor
dependa da do liquido através das relacdes de equilibrio anteriormente trazidas a tona. Contudo,
essa idealidade € uma aproximacao, nao podendo, na maior parte das vezes, ser atingida devido
ao fato de os pratos ndo possuirem 100% de eficiéncia. Dessa maneira, pode-se introduzir a idéia
de que os pratos/estagios possuem uma dada eficiéncia, para que o calculo dos mesmos possa

entdo ser trazido para condicdes reais®?*.
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Vale ressaltar que, havendo quantidade de estagios suficiente para a separacédo, bem como
uma razao de refluxo adequada, as separacfes desejadas (com as purezas e/ou recuperacdes
requeridas) podem ser atingidas desde que azeo6tropos ndo estejam presentes nas misturas. De
todo modo, os limites tedricos de performance da coluna podem ser obtidos através da verificagdo
das condi¢Bes de refluxo total (na qual ndo existe corrente de destilado D e corresponde ao nimero

minimo de estagios necessario) e de refluxo minimo (em que o nimero de estagios ideais € infinito)

8,21

2.1. 2. 3. Condensadores e refervedores

Nas secOes anteriores, foram apresentados na configuracdo tradicional da coluna o
condensador total e o refervedor total presentes, respectivamente, no topo e no fundo da coluna.
Ao condensador total cabe condensar completamente a corrente de vapor V que sai do primeiro
prato (tendo, usualmente, a saida saturada), para que na sequéncia esta possa serem L e D (a
primeira retornando a coluna para alimentar o primeiro prato, e a segunda configurando o
destilado); desta forma, V, L e D possuem a mesma composi¢cdo. De modo analogo, cabe ao
refervedor total vaporizar completamente parte da corrente de liquido que deixa o Ultimo prato
(enquanto a outra fracdo da mesma sai da coluna como corrente de fundo B), a fim de que esta
entre novamente na coluna, alimentando o ultimo prato como vapor saturado; assim sendo, tem-se

que as correntes L’, V' e B também possuem a mesma composi¢cdo®22,

LJ

A
(W)

Figura 7: Detalhe sobre o condensador e o refervedor totais.

Contudo, h& também outra categoria de condensadores e refervedores conhecida como
parciais. Em um condensador parcial, a corrente V é parcialmente vaporizada, de modo que
corrente de vapor saturado resultante serd o destilado (D) e a de liquido, também saturado,
correspondera a L (que alimentara o primeiro prato). Assim, o condensador parcial consiste, grosso
modo, em um estagio de equilibrio extra (atuando, em outros termos, como um tambor de flash);
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as correntes L, V e D, entdo, ndo tém a mesma composicdo, mas relacionam-se através de

balancos de massa, aliado ao fato de que D e L estdo em equilibrio.

Figura 8: Detalhe sobre o condensador parcial.

Analogamente, um refervedor parcial vaporiza apenas uma parcela da corrente liquida que
abandona o ultimo prato, também configurando um estégio de equilibrio (tal qual um tambor de
flash) a mais; assim, L’, V' e B relacionam-se apenas por balango (ndo possuindo, pois,

composicoes iguais), além de V' e B estarem em equilibrio.

Figura 9: Detalhe sobre o refervedor parcial.

2. 1. 2. 4. Métodos para a resolucao de colunas de destilagcédo

O problema associado a resolucdo de uma coluna de destilagdo pode ser dividido em dois
ramos, quais sejam: um problema de projeto, no qual, dadas as caracteristicas da corrente de
entrada (vazao, composicdes, estado termodinamico) e estabelecidas as recuperacdes desejadas
(de topo e de fundo) dos componentes a serem separados, projetar a coluna requerida, isto é,
determinar o nimero de estagio N e a razdo de refluxo R necessarios a separacdo, bem como o
local 6timo da alimentacao, além de os calores trocados no condensador e no refervedor — totais
ou parciais); ou um problema de simulagéo, isto €, dada uma coluna existente (isto €, N e R séo

conhecidos, bem como o local da alimentagéo), assim como a corrente de alimentacdo a ser
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separada, determinar as correntes de topo e de fundo (vazdes e composicdes). Assim sendo,

inUumeras metodologias foram desenvolvidas para solu¢cdo dos mais diversos tipos de problemas.

2.1.2.4.1. Métodos short-cut

Para a primeira classe de problemas (projeto), sdo usualmente adotados métodos
denominados short-cut, que possuem metodologia bastante simplificada e séo utilizados para
determinar o nUmero minimo de estagios ideais Nmin € razéo de refluxo minimo Rmin €, partir destes,
determinar N e R, bem como o prato da alimentacdo. Devido ao seu carater pouco rigoroso, 0s
métodos short-cut sdo vastamente utilizados para alimentar os métodos rigorosos com seus
resultados preliminares, de modo que estes sirvam como primeira estimativa a esses métodos.
Dentre os inameros métodos short-cut de resolucdo, destaca-se pela larga utilizacdo e pela
simplicidade o método FUG, cujo nome advém do uso das equacdes de Fenske, Underwood e
Gilliland, as quais serdo mais detalhadamente elucidadas nas secdes de Metodologia do presente
trabalho. Dentre as varias simplificacdes adotadas, podem ser destacadas a consideracao de que
as vazfes molares de liquido e de vapor nas sec¢éo de retificagdo (assim como no esgotamento)
nao sofrem alteracbes de um estagio para outro (que vem do fato de as entalpias molares de
vaporizagao/condensagcao permanecerem aproximadamente constantes), de que as volatilidades
relativas entre os componentes também sdo constantes, ndo sdo considerados os balancos de

massa e energia em todos os pratos, dentre outrast?4.

Em linhas gerais, a esses métodos cabe fornecer uma estimativa do quao “facil” ou
“dificultada” é a separacdo em questéo atravées de Nmin € Rmin, bem como testar a sensibilidade dos

métodos rigorosos, 0s quais serdo abordados na préxima secao.

2.1. 2. 4. 2. Métodos rigorosos

Para a segunda classe de problemas (simulacéo), existe uma gama imensa de métodos
ditos rigorosos, 0s quais, contrariamente aos métodos short-cut, ndo fazem uso das simplificacdes
por estes adotadas (como as apresentadas anteriormente). A grande premissa das metodologias
mais rigorosas ao “resolver a coluna” consiste em, de fato, solucionar as entradas e saidas de todos
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0s estagios presentes na coluna, valendo-se, para tanto, dos balancos de massa e energia em
cada prato da coluna, bem como da imposi¢cédo do equilibrio (traduzido através da relacdo mais
adequada) para cada um deles. Dessa maneira, 0 objetivo de tal resolugao consiste em néao apenas
determinar as vazdes de liquido e vapor que entram e saem de cada estagio, bem como as
composicdes de todas elas. Assim sendo, de fato, pouquissimas sédo as simplificacbes quando
todas as equacdes relacionadas aos balancos e ao equilibrio sdo respeitadas na integra; dentre as
poucas simplificacdes ainda persistentes, pode-se citar, por exemplo, que os estagio de equilibrio
continuam sendo considerados ideais (isto €, as correntes que saem de cada um deles estédo
seguramente em equilibrio — hip6tese de que a eficiéncia do prato seria 100%), ndo ha perdas
energéticas (todo o calor que as correntes liquidas ganham provém das correntes de vapor, bem

como o vapor perde sempre seu calor para o liquido), etc*4.

A depender da configuracdo do problema (especialmente do nimero de pratos da coluna e
do nimero de componentes envolvidos na mistura), o sistema de equacdes torna-se absurdamente
grande, de modo que fica comprometida a solu¢cdo numérica do mesmo via computacao. Assim
sendo, as metodologias rigorosas visam a resolucdo do sistema obtido através de métodos de
convergéncia, isto é, de métodos que se baseiam em estimativas iniciais de um certo conjunto de
variaveis, seguidas da verificagdo pos-calculos (utilizando as equacdes constitutivas do problema
— balancos e equilibrio) se a convergéncia foi de fato obtida e, em seguida, da retro-alimentacao

dos resultados obtidos nas estimativas iniciais em caso de negativa'?.

Dentre os inimeros métodos de convergécia disponiveis, aquele inserido no presente

trabalho trata-se do método 6 associado a resolugao de Thiele-Gedds.

O método 8 consiste em um método de resolugéo rigorosa para qualquer tipo de coluna de
destilacdo, levando em consideracdo que as misturas presentes em tal coluna ndo desviem
exorbitantemente do comportamento de solugdes ideais'®. Para colunas com essas caracteristicas,
tal método é um dos de aplicacdo mais rapida'®. No entanto, o método 6 é empregado somente em
colunas de destilagdo convencionais, as quais sdo caracterizadas por apresentar uma corrente de

alimentacédo, F e duas de saida, quais sejam: a de destilado, D, e a de condensado, B.

Tal método enquadra-se dentre os métodos de ponto de bolha, os quais se baseiam em
equacOes de equilibrio para calcular as temperaturas de cada estagio. O primeiro método de ponto
de bolha, o de Wang e Henke®? , foi o que apresentou o método de calculo tri-diagonal para calcular

as vazodes ou composicoes.
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No método 6, tem-se a presenca de um importante parametro, uma variavel independente
que é o promotor de convergéncia do método, o 6. Tal promotor é utilizado para forcar um
componente e o balan¢go material total para ajustarem as composi¢cdes a cada estagio. As novas
composicoes sdo, entdo, utilizadas para calcular novas temperaturas para cada prato, utilizando o
método Kp. Realiza-se, entdo uma iteragdo, com valores obtidos na iteragdo anterior, até que se

obtenha uma convergéncia.

Thiele e Geddes?® aplicam uma estimativa inicial das temperaturas de cada corrente (T;j) e

das vazdes de vapor (Vj), sendo que, destas ultimas, obtém-se as vazdes de liquido (L;).

Contudo, uma série de especificacdes devem ser conhecidas para a aplicagao do método 6
em uma coluna em estado estaciondrio, quais sejam: numero de pratos em cada secéo da coluna
(retificacdo e esgotamento); quantidade, composicdo, e condi¢des térmicas da alimentacdo que
deve entrar a presséo da coluna; o tipo de condensador e de refervedor (parciais ou totais); a
presséo da coluna (ou a pressédo de um dado ponto da coluna em que a variacdo de pressao ao
longo da coluna seja negligenciavel); a razéo de refluxo ou vazdes das correntes (de gas ou liquido)

que entram ou saem do condensador); a temperatura do destilado ou a taxa destilado, D*2.

Vale salientar, conforme ja dito anteriormente, que muitas destas especificacbes podem ser
obtidas utilizando-se, primeiramente, o método FUG. No entanto, uma estimativa inicial das

composicdes e temperaturas prato a prato deve ser realizada para a aplicacdo do método.

2. 2. Dimensionamento e precificacdo de colunas de destilacdo

Apés se realizar o projeto da coluna de destilagdo, um passo essencial em engenharia

consiste no dimensionamento e precificacdo de tal operagdo unitéria.

O dimensionamento do processo de separacao envolve o casco da torre de destilacdo, o
condensador, o refervedor, a vazdo da 4gua de resfriamento e a vazdo de vapor empregada no
refervedor. O procedimento adotado para o dimensionamento da coluna consiste no desenolvido
por (Douglas, 1988)*.

Tal dimensionamento atuara diretamente na questdo de precificagdo da coluna. A dimensao
de equipamentos, isto é, do caso da torre de destilacdo, juntamente com seus pratos; do
condensador e do refervedor, consistem em gastos agregados ao projeto de engenharia. Por outro
lado, os avaliados nas vazdes da agua de resfriamento e de vapor consistem em custos
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operacionais, 0s quais abrangem periodos de tempo. A metodologia de precificagcdo de
equipamentos e custos operacionais é abordada por (Guthrie, 1969)1°. Existem outras variaveis
gue estdo agregadas a custos operacionais, como energia elétrica, por exemplo. No entanto, neste

trabalho, procurou-se focar nas variaveis de custo operacional previamente citadas.

O procedimento de precificacdo, no entanto, €, muitas vezes, associados a erros
significativos. A importancia de tal precificacdo é a nocdo de investimentos necessarios para um
dado processo e até mesmo a viabilidade para tal. Apds, refinos podem ser empregados para

diminuir erros agregados a precificagao.

2. 2. 1. Dimensionamento

Primeiramente, deve-se realizar o dimensionamento da coluna, ou colunas, projetada(s).
Deve-se, sobretudo, verificar a eficiéncia do prato. Para isto, utiliza-se a correlagao de O’Connell

para fracionadores, que pode ser escrita para a faixa de eficiéncia de 30 a 90% da seguinte forma:

0,4983

A CTRR

(7)

E possivel fazer a aproximacao de que:
E0~O,5 (8)

para colunas operando a pressdo atmosférica. A eficiéncia do prato € utilizada para

determinacdo do numero de pratos real da seguinte forma:

N

Nyear = E_O

9)

Tal valor de N,..,; € obrigatoriamente empregado no calculo da altura da coluna. A altura da
coluna é composta basicamente de dois termos: um envolvendo a altura pelo empilhamento dos
pratos e outra envolvendo um espago adicional que se reserva tanto no topo quanto no fundo da
coluna. No fundo, por exemplo, este espaco pode ser utilizado para a instalacéo de coletores de
agua, ao passo que no topo tal espaco pode ser empregado para posicionamento de aspersores
(demisters). Os espacos adicionais tanto no topo quanto no fundo da coluna geralmente variam de
5a 10 ft.
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Para o célculo do termo da altura envolvendo o empilhamento de pratos, deve-se estabelecer
um valor de espacamento por prato. Dado um espacamento o entre pratos, a determinacao da

altura da coluna se equaciona da seguinte forma:

oN
Eq
O espaco adicional também pode ser estabelecido porcentualmente. Pode-se, por exemplo,

desejar incluir um excesso espacial de uma porcentagem p, assim:

o(l+p)N
g 1+p)

= CEN

Determinada a altura da coluna, deve-se calcular seu diametro. Seu diametro &,

primariamente calculado a partir da area transversal da coluna, a qual € obtida da seguinte forma:

I L
A= topo DPm (12)
T 1,5-3600
Sendo que M, é obtido por:
C
Mg = Z Mi:)’topo,i (13)
i

No entanto, o valor de A; deve ser corrigido para considerar as area abringida pelos
downcomers. Tal &rea adicional abrange 12%, logo, a seguinte correcao deve ser efetuada:

Ar
AT,corr = @ (14)

Por fim, basta determinar o valor do diametro da torre por:

Dy = (“J)O'S (15)

T

Dados os valores de Dy e H, uma série de avaliacdes deve ser realizada a fim de verificar a
consisténcia das dimensdes até aqui obtidas. Uma forte recomendacgéo é que a razdo entre altura
e diametro seja menor que trinta, mas preferencialmente menor que vinte. Normalmente, uma
coluna com dimensdes maiores que 190 ft necessita ser reprojetada com espacamento menor de
pratos. Colunas com didmetros menores que 1,5 ft ou areas tranversais menores que 1,77 ft2
também sado raramente utilizadas por dificultarem manutencéo e limpeza da torre. Uma coluna que

tenha mais de 3 m de didametro também né&o € recomendada, por dificultar aquisicdo de suportes.
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O préximo passo é a determinacao da corrente de agua de resfriamento e vapor. Para a

agua de resfriamento, tem-se que:

1 AHVCOTL
feoot = 3 < d') Vtopo (16)

Cp,cool ATcond.

E usual a utilizagdo de AT,,,; = 30°F para o dimensionamento do condensador. Mas este
parametro pode ser alterado para adequar fungdes de dimensionamento e precificagdo consoante

o desejo do aplicador do método.

Para o vapor, por sua vez:

AHVref.
fsteam = | —=—— Vfundo (17)

Também faz parte do dimensionamento calcular a area superficial do condensador e do
refervedor. Para o caso de condensadores adota-se um coeficiente de troca térmica global como
sendo U, = 100 Btu/(h- ft?-°F). Esta estimativa normalmente retorna resultados coerentes.

Assim, 0 equacionamento para a area de troca térmica para o condensador fica expressa por:

~

AHy Tp —Tas
A — cond. l a V 18
¢ <ATcond.Uc " Tb - Ta2> topo ( )

Para esta correlacao, T, e T,, consistem, respectivamente, nas temperaturas de entrada e
saida do liquido de resfriamento. T}, por sua vez, consiste na temperatura de bolha do vapor da
coluna que entra no condensador. Nesta correlacdo, as temperaturas devem estar em °F e Aﬁvcond_

deve ser fornecido em Btu/mol.
No caso do refervedor, uma hipétese simplificadora mais forte é elaborada:
UrAT,,~11 250 Btu/(h - ft?) (29)

Assim, a area de troca térmica para o refervedor é estimada por:

Aﬁref.
Ag = (m) Viundo (20)

32



2. 2. 2. Precificacéo

Até este ponto, efetuaram-se as etapas de dimensionamento do processo.
Consecutivamente, introduzem-se os calculos de precificacdo. A precificacdo pode ser baseadas
em duas frentes: uma envolvendo os custos de equipamentos e outra baseada em custos

operacionais.

Os calculos de custos de equipamentos foram realizados utilizando as correlacdes
desenvolvidas por (Guthrie, 1969)'°. Os calculos de custos operacionais se baseiam em precos de
utilidades associadao as variaveis dimensionadas no sistema. Para a estimacdo do preco das
utilidades, empregam-se as relacées tecidas por (Ulrich e Vasudevan, 2006) 0.

2.2.2.1. Precificagao de equipamentos

Dois custos sdo atribuidos na precificagdo: o custos de compra e o custo de instalacéo.

O custo de compra se baseia apenas no valor agregado do produto. O custo de instalacao
adiciona ao valor agregado do produto, custos de transporte, montagem etc. Um multiplicador,

denominado fator de instalacao, altera o custo de compra para custo de instalacao.

As correlacdes de custo sdo em funcdo de varidveis de dimensionamento, corre¢cdes
inflacionarias, fatores de correcdo para o material de construcdo do equipamento, para a pressao

de operacéo etc. Cada tipo de equipamento pode ter seus fatores de correcao especificos.

Guthrie utiliza em suas correlagbes o indice de Marshall e Swift, M&S, para corre¢cbes
inflacionaria; o qual estabelece como padrdao de medicdo o ano de 1926. Os valores de M&S sao

publicados periodicamente em revistas técnicas de engenharia quimica.

As sessOes a seguir exibem as correlactes de Guthrie para os equipamentos presentes no

sistema de colunas de separacéo.

2.2.2.1.1. Casco da Coluna

Em primeiro plano, aborda-se a coluna em si. Tal coluna é composta basicamente por dois

elementos precificados: o casco da coluna e os pratos da mesma. Para o casco da coluna tem-se:
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€, = (M—&S) (101,9D[ft] "0 H[ft]052F,)

280

O parametro F. € composto por trés parciais:

F, = E,Fy,

(21)

(22)

O fator F, consiste na correcdo do custo para valores de pressdo. Os valores de tal fator

podem ser obtidos pela tabela abaixo:

Tabela 1: Relacéo entre valores da pressao de operacao da coluna e Fp.

Presséao (psi)

Até 50 | 100

200 | 300

400 | 500

600 | 700

800 | 900 | 1000

Fp

1,00

1,05

1,15 1,20

1,35| 1,45

1,60 | 1,80

1,90 | 2,30 | 2,50

O fator E,, por sua vez, designa uma correcao de custo para o material do casco da coluna.

Os valores de F,, mais frequentes estao tabelados abaixo:

Tabela 2: Relacdo entre os materiais mais comuns em cascos de colunas e Fm.

Material do Ago . qu Monel Titanio
casco carbono inoxidavel
Revestido 1,00 2,25 3,89 4,25
E
" Sélido 1,00 3,67 6,34 7,89

Por fim, o fator F; consiste um fator de correcdo do custo de compra do equipamento para o

custo do equipamento ja instalado. Para cascos de coluna de destilacdo, um valor tipico utilizado

deste fator é:

F, =2,18

(23)

2.2.2.1. 2. Pratos e outros elementos internos da coluna de destilacao

Para este elemento, apenas ha a correlacdo para custo do equipamento ja instalado. Tal

correlacao esta expressa abaixo:
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6, = (Sgo ) [47DIATSSHIFLIE

280 (24)

Neste caso, embora a altura H seja utiliza em pés, ela apenas € valida para espacamento
entre pratos de 2 pés. Caso este espacamento seja escolhido distintamente, uma correcédo deve

ser realizada, modificando o calculo da altura a partir de um espagamento de pratos de 2 pés.

No caso de pratos da coluna, F, apresenta uma outra composi¢cdo, sendo montado da
seguinte maneira:

Fe=FK+F +E, (25)

O fator F, é um fator de corre¢cdo baseado no espacamento prato a prato, podendo ser
encontrado consoante a seguinte tabela:

Tabela 3: Relacéo entre o espagcamento entre pratos e o valor de Fs.

Espagamento entre pratos (in) | 24 | 18 | 12

Fy 1014 | 22

O parametro F;, por sua vez, baseia-se no tipo de prato empregado na coluna. A relacéo
entre F; e o tipo de prato esta exposta na tabela a seguir:

Tabela 4: Relacéo entre o tipo de prato e o valor de F+.

Tipo de Grade Koch
Prato | Peneira | Valvula | Bubble cap
prato (sem downcomer) Kascade
F, 0,0 0,0 0,0 0,4 1,8 3,9

Por fim, o fator F,,, assim como no caso do casco da coluna, refere-se ao material do prato,

sendo as atribuicbes abaixo utilizadas:

Tabela 5: Relac&o entre o material do prato e o valor de Fm.

Material

Aco carbono

Aco inoxidavel

Monel

Fr,

0,0

1,7

8,9
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2.2.2.1. 3. Condesador e Refervedor

Tanto o condensador como o refervedor sé@o trocadores de calor. Logo, ambos utilizam o
mesmo equacionamento de custo. O que pode diferir entre 0 equacionamento do condensador e
do refervedor é a escolha de fatores de corre¢céo, os quais séo selecionados a partir das condi¢des

de operacéo da coluna.

&S
€. = (%) (101,3A[ft?]°%°F,) (26)
&S
6, = (S ) 0L3AIFCIO5(F, + F) @7

Sendo que A consiste na area de troca do trocador e deve estar entre 200 e 500 pés
quadrados. Dentre o equacionamento dos parametros de correcdo de custo, tem-se que F, é

decomposto da seguinte forma:

F, = (F;+ F,)E, (28)

O fator F; consiste num parametro baseado no design do trocador de calor. Os valores

adotados para tal fator de acordo com o tipo de trocador estéo relatados abaixo:

Tabela 6: Relacéo entre o tipo de trocador e o valor de Faq.

Design do | Refervedor Floating Tubo Placas de
trocador Kettle head emU tubos fixos
Fg4 1,35 1,00 0,85 0,80

F,, assim como no caso do casco da coluna, consiste num fator de corre¢édo para a pressao

de operacdo da coluna, ou do trocador no caso. Os valores de correspondéncia neste caso estao

exibidos abaixo:

Tabela 7: Correspondéncia entre a pressao de operacdo do trocador e o valor de Fp.

Presséo (psi) Até 150 300 400 800 1000

F, 0,00 0,10 0,25 0,52 0,55

E,, fator de correcdo do custo para o material do equipamento, por sua vez, possui 0S

seguintes valores de acordo com o material empregado:
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Tabela 8: Correspondéncia entre o material do trocador e o valor de Fm para trocadores com uma

area superficial de 1000 a 5000 pés quadrados.

Material Fpn
Aco carbono 1,00
Aco carbono — latéo 1,30
Aco carbono — molibdénio 2,15

Aco carbono — aco inoxidavel 2,81

Aco inoxidavel 3,75
Aco carbono — monel 3,10
Monel 4,25
Aco carbono — titanio 8,95
Titanio 13,05

Por fim, o fator de instalacdo para trocadores de calor, F;, é estabelecido com o valor de:
F; = 2,29 (29)

2. 2. 2. 2. Precificacdo dos custos operacionais

De acordo com (Ulrich e Vasudevan, 2006)3°, processos tipicamente apresentam como
custos de utilidade: eletricidade, vapor, refrigerantes, ar comprimido, agua de resfriamento etc.
Diferentemente de capital e forca de trabalho, utilidades ndo dependem simplesmente de indices
inflacionarios, uma vez que os custos de energia variam substancialmente com o tempo. Assim, o
modelo de Ulrich e Vasudevan se baseia no custo de utilidades dependente tanto de indices

inflacionarios como do custo energeético.

O modelo utiliza, como indice inflacionério, o CE PCI. Desta forma, tem-se o seguinte

equacionamento:
Cs. = a(CE PCD) + b(Csf) (30)

A variavel € ,, consiste no custo da utilidade u, a qual € dependente do parametro de inflagéo
para projetos CE PCI e para o prego de combustivel, €5, em $/G/. Cada um destes termos,
respectivamente, € multiplicado por um coeficiente de custo, a e b, 0s quais sdo dependentes e
possuem expressdes proprias para cada utilidade.
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Neste trabalho, optou-se por consideradar as utilidades agua de resfriamento e vapor para
abranger a precificacdo acerca de utilidades. De acordo com o modelo proposto por Ulrich e

Vasudevan, o vapor de processo apresenta 0s seguintes coeficientes:
a, = 2,7-107°m%° para 0,06 < m; < 40kg/s (31)
b, = 0,0034p°°> para 1l < p < 46 barg (32)

Sendo que mg consiste na vazao de vapor a ser utilizada no processo, e p a pressao do

vapor.
Para a agua de resfriamento por sua vez, tém-se as seguintes relacdes:

a, = 0,0001 +3-1073g™ ! para 0,01 <q < 10m3/s (33)

b, = 0,003 (34)

Calculados os coeficientes de custo tanto para o vapor quanto para a agua de resfriamento,
pode-se obter o custo da utilidade pela equacao (30). No entanto, as unidades resultantes para
cada uma das correlagdes é distinta. A tabela a seguir exibe a unidade resultante apos a aplicacao

da correcéo (30):

Tabela 9: Resumo das correlagdes utilizadas para as utilidades avaliadas no processo de
separacao deste trabalho e as unidades resultantes destas correlagoes.

Correlacao Unidade de €y,
$
Vapor s = a,(CE PCI) + b, (G f) kg
Agua de resfriamento | Gs, = a,(CE PCI) + b,(Gs ;) i3
m

Determinado o custo da utilidade € possivel calcular o custo operacional com cada utilidade
no periodo anual. Tal calculo é realizado conjuntamente com as variaveis respectivas obtidas no

dimensionamento do sistema.

Assim, tem-se para os custos anoual do vapor e da agua de resfriamento, respectivamente:

h
Cav =Csy " fsteam " (8150%) Msteam (35)
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(36)

h !
_ | (a1 _) coo
(gA,r Q:S,r fcool (8 50 ano/ Pcool

2. 3. Reforma catalitica da nafta

Combustiveis fésseis sdo indubitavelmente a mais importante fonte de energia do mundo,
embora a queima dos mesmos gere graves problemas relacionados a emissdes de didxido de
carbono e outros gases; assim, um dos processos-chave mais essenciais nas industrias de refino
de petroleo e petro-quimica, sem davida alguma, trata-se da reforma catalitica da nafta, cuja
finalidade consiste em aumentar “numero de octanagem” da gasolina (0 qual € uma medida
guantitativa, mas um tanto imprecisa, da razdo de compressdo maxima em que um combustivel

pode ser usado sem que haja ignicdo precoce da mistura deste e ar), através da conversao de
parafinas e compostos nafténicos (presentes nas fracées da nafta) em hidrocarbonetos aroméaticos
e isoparafinas, dados que estes contribuem positivamente para o incremento da octanagem (e,
portanto, para a qualidade anti-detonante da gasolina). E valido ressaltar que esta qualidade anti-
detonante do combustivel esta associada a estrutura quimca dos hidrocarbonetos que o compdem
— quanto mais ramificados forem estes, maior sua resisténcia a compressdo sem que sofram

combustédo espontanea em motores de combustéo interna2>2°,

Net H; Rich Gas
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{
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Figura 10: Flowsheet tipico do processo continuo de reforma catalitica da nafta.
A nafta € uma das fragBes do petroleo (compondo cerca de 15-30% em massa do éleo cru),
constituida por uma mistura complexa de hidrocarbonetos com cadeias com 5 a 12 atomos de

carbono, englobando parafinas, olefinas, naftalenos e aromaticos — outros compostos, como
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nitrogénio, enxofre, oxigénio, agua e sais, podem ser encontrados na mistura, e até mesmo alguns

metais, tais como sdédio, niquel e vanadio?®.

Além de, entdo, ser um importantissimo processo industrial para aumentar a octanagem da
gasolina, a reforma catalitica da nafta possui também enorme importancia para a producao de
aromaticos ditos BTX (benzeno, tolueno e xilenos), o que mais que justifica sua utilizacdo em uma
refinaria de petréleo, dado que tais aromaticos possuem alto valor agregado, sendo utilizados na
producdo desde plasticos, polimeros, até tintas e adesivos. Vale salientar que a reforma catalitica
gera também hidrogénio em consideravel quantidade, o qual é responsavel por suprir as demandas

de processos de hidrotratamento, hidrocragueamento e hidrorrefinamento®:18,

2.3.1. Amistura BTX e métodos de separacao

Dentre as fontes primarias de benzeno, tolueno e xilenos (denominados simplesmente como
BTX), definitivamente uma das principais reside nas correntes oriundas da reforma catalitica da
nafta, conforme explicado no item anterior. BTX, assim como o etil-benzeno, sédo extraidos dessas
correntes atraves, por exemplo, do uso de solventes tais quais sulfoleno e etileno-glicol
(apreciavelmente seletivos). Estes compostos aromaticos sdo importantissimas matérias-primas
para a produgdo da maior parte de polimeros aromaticos; o benzeno, por exemplo, é utilizado na
fabricacdo de nylon-6,6, de nylon-6, de poliestireno (PS) e resinas fendlicas; a partir do tolueno séo
produzidos monémeros precursosres de poliuretanos, enquanto que, com os xilenos, fabricam-se
acidos dicarboxilicos (tais quais o isoftélico e o tereftalico) empregados em poli-condensacdes.
Dessa forma, é de extrema importancia que esses compostos sejam separados uns dos outros
para que sejam encaminhados as suas respectivas destinacdes de interesse. Dentre as técnicas
de separacéo utilizadas para recupera-los, destacam-se a cristalizac&o, processos de isomerizacao
e a destilagcdo, a qual, devido ao escopo do presente trabalho, foi prévia e detalhadamente descrita

nas secdes anteriores?°:26,
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3. Metodologia

3. 1. Idealizacéo das possiveis configuracdes do sistema de separacdo da mistura BTX

Dado o objetivo de separar os trés componentes da mistura BTX uns dos outros, a fim de
obter correntes de elevada pureza, fez-se a opcéo pela utilizacdo de colunas de destilagdo para
realizar a separacdo. Assim sendo, devido a caracteristica anteriormente comentada do problema,
também se fez a consideracdo de sempre trabalhar com componentes-chave adjacentes. Desse
modo, fazem-se presentes duas configuracfes distintas, contando cada qual com duas colunas,
capazes de realizar a separagao, quais sejam: uma que faga o primeiro “corte” entre o benzeno e
o tolueno, para que depois possa separar o xileno do tolueno, e outra que separe primeiramente o
tolueno e o xileno para depois separar o benzeno e o tolueno. Tais tipos de design foram
denominados, respectivamente, configuracdo 1 e 2, e apresentam-se representados graficamente

nas imagens que seguem:

BTX —/@'—-— j@'i

TX

Figura 11: Configuracéo 1.

41



BT

BTX %—-

— @ —__
=

u% B

Figura 12: Configuracao 2.

E importante ressaltar que, dado que a composicéo tipica de uma corrente contendo BTX
oriunda de um processo convencional de reforma catalitica da nafta é de aproximadamente Xbenzeno
= 0,21937, Xtolueno = 0,61848 e Xxieno = 0,16215 (fracGes molares) 3, a vazdo molar de entrada no
sistema de separacgdo (para a qual foi usada uma base de calculo de 1000 kmol/h de mistura) foi
ajustada para apresentar essa referida composicdo. Essa alimentacdo foi feita como liquido
saturado (dado que a macica maioria das colunas opera com entradas saturadas, conforme
comentado e justificado nos capitulos de revisdo), a pressao atmosférica (760 mmHg, a mesma
pressdo de operacdo da coluna — o que é igualmente recomendado, a fim de que a corrente, ao
sofrer variacdes de pressao, sofra um possivel processo flash assim que adentrar a coluna). As
recuperacdes de topo e de fundo dos componentes chave-leve e chave-pesado, respectivamente,

em cada uma das colunas, também foram fixadas em 99,9%.

Dessa maneira, ambas as configuracdes foram submetidas a testes de design a fim de que
fossem determinados o numero minimo de estagios (Nmin, correspondente a situacao refluxo total)
necessarios a cada separacdo e a razao minima de refluxo (Rmin, correspondente a infinitos
estagios teoricos/ideais) para tal; e, com isso, que fosse determinada uma combinacdo adequada

de R e N para as duas separa¢des em cada configuracao.

Tal etapa foi feita do seguinte modo: primeiramente, foi aplicado o método FUG (cuja

descricdo detalhada encontra-se na préxima sessao da Metodologia) a primeira coluna (tanto para
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a configuragdo 1 quanto para a 2) a fim de obter Nmin (com a equacédo de Fenske) e Rmin (COM a
equacao de Underwood). Na sequéncia, para um determinado valor de R (o qual, por sua vez, foi
fixado sendo tal que R/Rmin equivalha a 1,2 — razédo, segundo a literatura, conveniente e localizada
entre os limites tipicos para otimizagdo de 1,05 e 1,5), foi determinado o niumero N de estagios
ideais para a separacao (com a equacéo de Gilliland) e, por fim, a quantidade de pratos presentes

na retificacdo e no esgotamento (com a equacao de Kirkbride).

Na sequéncia da aplicacdo do método short-cut, foi feita a corroboracdo do mesmo através
de uma metodologia rigorosa, que utilizou como ferramenta de convergéncia o método 8 associado
a resolucdo de Thiele-Geddes (cujo passo-a-passo também se encontra detalhado na préxima
sessao da Metodologia). Para tanto, em posse dos resultados obtidos através do FUG (quais sejam:
o par R e N, a vazao de destilado D), a coluna foi resolvida com o método rigoroso, de modo que
as vazbes (de cada componente) que entram e saem de cada estagio, bem como as temperaturas
de cada uma delas, pudessem ser determinadas; com isso, “novas recuperagbes” dos
componentes-chave foram obtidas e, entdo, comparadas com as recuperacdes desejadas (de
99,9%, utilizadas no método FUG). Feitos esses testes, para 0s casos em que as recuperacdes
obtidas nado corresponderam aos valores estipulados (de 99,9%, que foi utilizado nos calculos do
FUG), foram feitas novas iteragdes com o mesmo método 6, aumentando, porém, o valor de R (e,
portanto, da razdo R/Rmin), mantendo constante o nimero de prato N obtido por FUG, até que as
recuperacdes atingissem os valores desejados. Apenas nesse momento é que comecaram a ser
trabalhadas as segundas colunas de cada configuracdo, dado que a entrada das mesmas
corresponderiam a uma das saidas das primeiras. Para elas, entdo, adotou-se o mesmo
procedimento relatado anteriormente: de resolugdo com o método short-cut para entdo refina-lo

(modificando R, se necesséario) com o método rigoroso (convergéncia 0).

3. 1. 1. Escolha da configuracéao

Essa etapa de teste da sensibilidade das recuperagdes com alteracdes na razéo de refluxo
R (sem que N fosse alterado) teve por intuito conferir para quais pares (N,R) seriam possiveis as
duas separacoes (segundo o método rigoroso) para ambas as configuracdes e, assim, compara-
las entre si. E, conforme poderd ser conferido na sessdo de Resultados e na Discussédo dos
mesmos, a escolha pela melhor configuragcdo (com a qual se prosseguiria 0 dimensionamento e a
precificacdo) deu-se de acordo com aquela que apresentou os mais adequados pares (R,N), que

configurariam, futuramente, em melhores relacdes de custos de instalacdo e operacionais.
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Em uma segunda etapa, devido ao fato de que maiores custos fixos (aquisicdo de
eqguipamentos, instalacdo, etc.) revelam-se mais vantajosos que maiores custos de operacao
(conforme sera explicitado na sessao de Resultados e Discussdao), foi feita a operacdo inversa:
mantendo a raz&o de refluxo R fixa em 1,2 (a fim de que este permanecesse dentro de limites
aceitaveis e nesse valor considerado conveniente) e utilizando o método rigoroso, foi-se ajustando,
para a primeira coluna e depois para a segunda da configuracdo escolhida, o nUmero de estagios
N, bem como o local da alimentacédo (e, por consequéncia, quantidade de pratos da retificacédo e
do esgotamento), a fim de que as recuperacdes de topo e fundo de 99,9% fossem alcancadas.

Com os novos resultados obtidos para esse “novo” numero de estagios (ajustado com o
método rigoroso) para as colunas da configuragdo escolhida, foi entdo feito o dimensionamento das
colunas e a analise dos custos para as mesmas (procedimentos esses cujas metodologias

encontram-se mais adiante).

Nos préximos itens, encontram-se as descricbes dos métodos utilizados até entdo, quais

sejam: FUG e 0 associado a Thiele-Geddes.

3. 2. Método FUG

Conforme abordado nas sessdes de revisdo, o método FUG consiste em uma metodologia
de desing de colunas de destilacdo do tipo short-cut. Métodos denominados short-cuts, como ja
comentado na revisdo, sdo aqueles que eliminam etapas menos desejaveis e providenciam um

chute inicial para os métodos mais rigorosos?’.

O FUG centraliza-se, basicamente, em trés equacdes, quais sejam: equacoes de Fenske,
de Underwood e de Gilliland. No entanto, outras iniumeras equacfes, muitas delas também

integrantes e gerais de outros métodos short-cuts, também estao presentes no método FUG.

Esta sessdo tem por intuito descrever o método FUG baseando-se em suas equacdes

centrais, bem como nas equacdes auxiliares, elementares para o correto mecanicismo do método.

O primeiro passo baseia-se na sele¢ao das substancias, estabelecimento das condi¢cfes de
projetos, isto €, as recuperacgdes desejadas dos componentes-chaves no topo e no fundo da coluna,;
averiguar quais serdo as substancias-chaves da separacdo (componente chave-leve e chave-

pesado) e o tipo de separacao (classe | ou classe II).
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Em configuracdo de projeto, tém-se conhecidos 0os componentes, as recuperacoes, a

finalidade da separacéo e as recuperacdes dos componentes-chaves. Desta maneira, pode-se

construir uma tabela da seguinte forma:

Tabela 10: Organizacéo dos dados para inicializacdo do método FUG.

Componente i fi d; b; Xpi Xpi
1 fi dy by Xp1 XB1
2 fa d, b, Xp2 XB2

>

3

>

] Z - 1,0 Z = 1,0
Julgando-se uma coluna com C componentes, tem-se que:
Cc
Z fi=F (37)

i=1

(38)

M-
S
I
S

~.
1l
=

(39)

M-
&
I
&

Il
[y

l

Sendo que f;, d; e b; sao as vazOes do componente i na alimentagdo, destilado e no fundo,
respectivamente; e F, D e B, as vazOes totais da alimentagdo, destilado e no fundo,

respectivamente. Também valem as seguintes equacoes:

d:
Xpi = BL (40)

b:
Xt = (41)

Em que xp; € a fracdo molar do componente i no destilado e xz; € a do mesmo componente

no fundo. Tais variaveis também respeitam as seguintes condicdes:

C

Z xp; = 1,0 (42)

i=1
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C

Z xg; = 1,0 (43)

i=1

Definida a finalidade da separacédo, estabelecem-se os componentes chaves, isto é, os
chaves leve e pesado, normalmente denominados pelas abreviacdes inglesas LK (light key) e HK

(heavy key). Isto permite calcular o parametro de separacéao, S, o qual é calculado por:

- (6

dHK bLK

Sendo que os indices LK e HK indicam que as vazdes devem ser dos componentes chaves
leve ou pesado, de acordo com a indicacdo. Deve-se apontar que o parametro de separacdo € um
valor que nao é alterado no design da coluna apoés fixados os componentes chaves leve e pesado,

por serem conhecidas as recuperacdes dos mesmos no topo e no fundo.
Para completar a Tabela 10, deve-se ter as seguintes nocoes:

e f; € pré-estabelecido como condicdo de projeto. Tal aspecto pode ser substituto pelo
conhecimento de F, vazao total da corrente de alimentacdo, e conhecimento dos z;, que
seriam as composi¢cdes de cada componente na composi¢cdo. Os valores de f; e z; sao
relacionados da seguinte forma:

7=l (45)

e O valor de d;g, isto é, a vazdo de destilado do componente chave leve e byg, a vazéo de

fundo do componente chave pesada também s&o variaveis pré-definidas pelo projeto,

consistentes com a pré-existéncia das recuperacgoes tanto do chave leve no topo, recf,o(”", e

do chave pesado no fundo, rec/**°. Tais relagdes séo estabelecidas a seguir:

dix =recy’ - fix (46)
buk = reC?f(ndo " fuk (47)

e Para completar os termos b;x e dyg, basta realizar um calculo simples de balanco da

seguinte forma:
bk = fik — dik (48)

dyg = f K — buk (49)
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e Os termos nado-chaves sdo completados de diferentes formas, a depender se os
componentes chaves sdo adjacentes ou ndo. Caso 0os componentes sejam adjacentes, 0s
termos ndo-chaves mais leves que o componente chave leve sédo estimados, inicialmente,
como saindo totalmente no topo, ao passo que os termos ndo-chaves mais pesados que 0
componentes chave pesado séo estimados, também inicialmente, como saindo totalmente

no fundo, assim, na estimativa preliminar:

d; = f; e b; = 0 (para componentes mais leves que LK) (50)
b; = f; e d; = 0 (para componentes mais pesados que HK) (51)

Por fim, calculam-se xp; e xp; pelas equacdes (40) e (41), completando-se, entéo, a Tabela
10.

O passo seguinte consiste na aplicacdo da equacéo de Fenske’, a qual fornece o niimero

minimo de estagios, N,,,:

_In(5)
Nmin - ln(&LH/HK) (52)

Sendo S o parametro de separacdo obtido pelo equacgao (44) e a,,,/ux a volatilidade relativa
meédia entre os chaves leve e pesado. A questdo central da equacgao de Fenske € obter @,y /. Tal

parametro é obtido por:

=~ _ N
XrLH/HK = \/ ArLx/HKAXLK/HK,2 - ALK /HK,N (53)

No entanto, a volatilidade média é normalmente obtida por aproximacdes, dentre as quais

normalmente utilizam-se:

1. Avaliar a,y/yx €m uma temperatura media, que seria dada pela média aritmética entre a

temperatura de topo e a temperatura de fundo'?;

2. O valor de'ay,/yx seria dado como a media aritmédia entre as volatilidades relativas entre

os chaves leve e pesado do topo e do fundo®?;

a + a
C_XLH/HK :( topo . fundo) (54)

3. O &,y uxpoderia ser calculado com a volatilidade relativa entre os chaves leve e pesado a

temperatura do prato de alimentacao!4;

4. a,y/mux € obtido pela média geométrica das volatilidades relativas entre os chaves leve e

pesado as temperaturas de topo e fundo??;
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6_(LH/HK = v Qtopo%fundo (55)

5. O a,u/ux € obtido pela média geomeétrica das volatilidades relativas entre os chaves leve e

pesado as temperaturas de topo, fundo e do meio da coluna®.

c_ILH/HK = 2{/OltopoameioOffundo (56)

O método mais utilizado, na pratica, € o de nUmero quatro, e sera utilizado no escopo deste
trabalho. Para a aplicacdo de tal método, deve-se encontrar os valores da constante de equilibrio
K para os calculos das volatilidades relativas. No entanto, certas condi¢cdes devem ser satisfeitas

para que estes K sejam utilizados.
Os valores de K séo obtidos pela expressao:

P, .
Kl — S;t,l (57)

P,,: pode ser determinado por correlagdes empiricas. Uma muito utilizada é a equacéo de

Antoine?* que pode assumir a forma:

B

IOg Psat [tOT‘T] =A- W

(58)

A equacéao de Antoine, por ser largamente utilizada, apresenta uma ampla tabulacéo
de valores de A, B e C, coeficientes da equacdo de Antoine; para inUmeros compostos. Todavia,
buscou-se uma equacao que obtivesse valores Pg,; mais precisos. A equacao de Antoine estendida

em mais termos?* mostrou-se uma saida adequada:

B
log Py lmmHg] = A + K] +Clog(T)+D -T+E-T? (59)
No topo, deve-se encontrar a temperatura, a qual € uma temperatura de orvalho e satifaz a

condigao:

XD,i
21 60
K (60)

c i

Cc
i=1

Ao passo que, no fundo, deve-se encontrar a temperatura, neste caso, de bolha, que

satisfaca:
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C

D g ki =1 (61)
i=1
Encontrar a temperatura que resulte as condi¢des verificadas pelas equacdes (60) e (61)
normalmente é um processo iterativo, buscando-se, assim, um valor cuja somatéria seja

aproximadamente o valor unitario.

Realizada a iteragao, pode-se supor a obtencédo dos valores das temperaturas do topo e do
fundo da coluna, bem como os valores dos K; para as respectivas temperaturas. Tal condicdo nos
permite calcular as volatilidades relativas, bem como volatilidades relativaS médias, as quais
envolvem as volatilidades relativas do topo e do fundo. Uma das mais ambicionadas, que ja se

verificou, € a volatilidade relativa média entre os chaves leve e pesado.

Possuindo os valores de K, pode-se obter a volatilidade relativa entre dois componentes da

seguinte forma:

K;

k;

ai; = (62)

Deve-se, entdo, construir a seguinte tabela para fins organizacionais:

Tabela 11: Calculo das volatilidades relativas médias entre o componente i e o chave pesada.

. topo topo fundo fundo =
Componente i K, ;g K; Q; gk XiHK
1
2

Construida a Tabela 11, tem-se todas as ferramentas necessarias para a aplicacdo da
equacao de Fenske (52), bastando utilizar a recém-obtida volatilidade relativa média entre os

componentes chaves leve e pesado, @y /ux-

O proximo passo € verificar a consisténcia do balango material adotado. Uma manipulacao
da equacao de Fenske permite calcular b; para os componentes ndo-chaves e, assim, verificar se

o balanco de massa esta consistente:

fi

d — Nmin 63
1+ () (@) (63)

bi=
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Caso os valores de b; estejam consistentes com o chute inicial, pode-se seguir com 0
método. No entanto, caso tal valor esteja discrepante do balan¢co material, deve-se adotar os
valores recém-calculados de b;, substituir no balanco de massa e refazer todos os passos do
método novamente até o ponto de verificacagdo, mais uma vez, dos valores de b;. Deseja-se a
convergéncia de tais valores. Quando tal convergéncia for obtidas é que se deve dar sequéncia ao

método short-cut.

Normalmente, quando se tem componentes chaves adjacentes, os valores de b; convergem
na primeira ou segunda iteragées. No entanto, quando tal caso ndo ocorre e tem-se a ocorréncia
dos chamados “componentes-sanduiche”, mais iteragdes podem ser necessarias, pois um chute

poderd ndo ser tao intuitivo nestas ocorréncias.

Em sequéncia, deve-se calcular o parametro 6, o qual é calculado pela seguinte equacéo:

c

1-g=Y (M) (64)
QigKk-6

i=1

Onde g é um parametro intrinseco da alimentacao, dado pela relacéo:
q=— (65)

Onde F é a corrente total de alimentacéo e Ly trata-se da parcela de F que é liquido saturado
(desse modo, V; é a porcédo de F que consiste em vapor saturado, resultando em F = Vi + Lp).
Portanto, g assume o valor 1 no caso de alimentagcédo ser toda composta por liquido saturado, o
valor 0 no caso desta ser constituida apenas por vapor saturado, ou um valor entre 0 e 1 no caso
de F ser um equilibrio liquido-vapor (ELV). De modo analogo, além do balan¢o de massa, q pode
ser determinado através do balanco de energia, 0 que é particularmente vantajoso para 0s casos
em que a alimentagéo € composta de liquido sub-resfriado (g > 1) ou de vapor super-aquecido (g <
0), conforme é mostrado abaixo:

Hp — Hp

F%FzLFhF+VFHF_’HquhF‘F(l—Q)HF‘_’q:ﬁ
F—hg

(66)

Para resolver a equacéo (64), deve-se utilizar os valores das volatilidades relativas obtidas
na dltima coluna da Tabela 11. Dela obtém-se solu¢cdes para a variavel 8. Deseja-se utilizar o valor

de 6 que satisfaca a condigao:

Augux < 0 < Argpk (67)
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O valor de 8 é empregado na equacdo de Underwood?3! a fim de se obter o valor do refluxo

minimo da coluna, R,,;,, de acordo com:
C
i HK " XDi
Ronin + 2( (68)
= i HK-6

O valor de R,,,;, € utilizado para o célculo da taxa de refluxo da coluna, R, o qual se relaciona

com o refluxo minimo por um valor multiplicativo, sempre maior que a unidade, da forma:

A equacao de Underwood nao se aplica as separacfes de classe |, em que se tem baixas
recuperacoes, isto €, menores que 97% e compostos com pontos de ebulicdo proximos. Para o
caso de separacoes de classe |, ndo se utiliza o valor de 6 encontrado pela equacéo (64) e (67) ou

a equacao de Underwood. Deve-se obter o refluxo minimo por:

Lo () [£% ~ (o), 1]

_ Lp 1k F Lpuk (70)
F (aLK,HK) i 1
O valor de R,,,;, pode ser obtido, entdo por:
Lo mi
Rpin = 1';"”’ (71)

Calculado o valor do refluxo da coluna, pode-se determinar o nimero de estagios ideais da

coluna utilizando a equagéo de Gilliland®:

R — Rmin N — Nmin

TRy YT N1

R+1 (72)

Para correlacionar x e y existem uma seérie de correlagbes, as quais, por fim, permitem o
calculo do nimero de estagios, N. Uma delas é a equacéo de Eduljee®:
y = 0,75(1 — x%5668) (73)
Uma segunda é a equacdo de Molokanov??:

(1+544%) (x—1)
(11 + 117,2x)  x

y=1-—exp (74)
O passo final do método FUG envolve a determinacgéo do local 6timo de alimentacao fazendo
uso da equacéo de Kirkbride'®. A equacdo de Kirkbride estabelece uma razdo entre o nimero de

pratos na retificacdo, N, e no esgotamento, N,:
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2 10,206
Ne _ (ZH_K> (XB'LK> B (75)
N, Zik/ \Xpux) D
Conjuntamente, relacionando a quantidade de pratos total da coluna, pode-se calcular tanto

0 numero de pratos na retificacdo como no esgotamento:
N=N,+N,+1 (76)

O valor de “um” adicionado a equacéao (76) é condicional ao FUG em contabilizacdo ao

refeverdor, seja este total ou parcial.

E importante salientar que, para o caso em que o nimero de pratos na retificacdo e no
esgotamento ndo resulte em ndmeros inteiros, estes devem ser, necessariamente, arredondados
para o primeiro inteiro maior que numero obtido, nunca para um inteiro inferior (arredondar a um

inteiro inferior consistiria em ndo condicionar a separagdo designada nas condi¢des de projeto).

Explicitado entdo o método na integra, foi desenvolvido um codigo em Matlab® de modo que
a rotina iterativa do FUG pudesse ser feita mais rapidamente e com confiabilidade. O cddigo

encontra-se, por sua vez, na sessao de anexos do presente trabalho.

3. 3. Método 0 associado a resolugao de Thiele-Geddes

Conforme ja comentado nos capitulos de revisao, a aplicacdo do referido método se iniciara
com a definicdo das seguintes grandezas, as quais, mais adiante, serdo tratadas, em termos de
programacdo, como dois vetores: um de temperaturas definidas prato a prato, T;; e outro com as
vazdes de vapor, também definidas prato a prato, V;; da qual se obtém as vazdes de liquido em

cada prato, L;.
Do mesmo modo, devem igualmente ser especificadas as seguintes grandezas:

e O numero de pratos em cada sec¢ao da coluna, isto é, retificacdo e esgotamento;

e A quantidade, composicao e condi¢des térmicas da alimentacdo que deve entrar a pressao
da coluna;

e Otipo de condensador e de refervedor, sejam eles parciais ou totais;

e A pressao da coluna (ou a pressdao de um dado ponto da coluna em que a variacao de

presséo ao longo da coluna seja negligenciavel);
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e A razao de refluxo ou vazbes das correntes (de gas ou liquido) que entram ou saem do
condensador);

e A temperatura do destilado ou a taxa destilado, D.

Enquanto as condi¢cfes da entrada (alimentacéo), bem como a pressao da mesma e da coluna
e o tipo de condensador devem ser conhecidas de anteméo desde a aplicacdo do método FUG,
especificacdes como o niumero de pratos da retificacdo e do esgotamento e a razéo de refluxo sédo
tidas como, em uma primeira estimativa, aquelas encontradas a partir da convergéncia do referido

método short-cut. O valor de D sera, por sua vez, fixado sobre o valor obtido por meio do FUG.

No desenvolvimento deste método, adotar-se-4o as nomenclaturas expostas na figura abaixo.
Tal figura também revela quais sdo os volumes de controle dos balancos, a serem equacionados

posteriormente.
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j=1 /7 Dxo
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/

(Destilado)
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(Refluxo)

\‘ Vj+1Vj+l,i ijp

\s,\{/_//.

alimentagdo l j=f (prato de feed)

- Vi1V, LiXi \

Reboiler

[

(Condensado)

v

Figura 13: Representacdo dos balancos materiais por componente realizados na coluna.

Deste ponto em diante, o subscrito j representa o numero do prato em que uma dada variavel

€ retirada. O subscrito i continua representando o componente representado.

Com base no sistema representado na Figura 13, devem ser escritas as equacgoes
constitutivas que forneceréo a solucéo do problema, quais sejam: equacdes de equilibrio, balancos

materiais e o balanco de energia.

As equacdes de equilibrio estdo representadas a seguir:
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yji = Kji*x;; para(j=1,..,N)

c
Zyﬁ =1 para(j=1,..,N)
i=1

C

ijl- =1 para(j=1,..,N)N=N,+ N, +1
i=1

Os balangcos materiais, estdo demonstrados nas equagdes a baixo:

Vit1Yj+1,i = Lixji + Dxp;  para G=1,..,f-2)
Veyri + Veyri = Lixji + Dxp;  para(j=f—1)
Vis1Yjs1,i + Veyr = Ljxji — Bxg; para(j=f,..,N—1)
Fz; = Dxp; + Bxg; (global)
Por fim, o balan¢o de energia € equacionado da seguinte forma:
VisiHjy1 = Lihj + Dhp + Q. para(j=1,..,f —2)
ViHy + VgHp = Lg_1hsf_1 + Dhp + Q. para(j=f—1)
ViyaHj11 = Lihj — Bhg + Q¢ para (j = f,..,N—1)

F(Hp+hp) =DhD+BhB+QC_QR (glObal)

O leitor deste trabalho verificard a grande quantidade de novas variaveis. Para ndo se

prosseguir com sua leitura a respeito deste método.

Sucintamente, V simboliza vazdes de vapor, L de liquido, x a fragdo de um dado componente

alimentacgéo, especialmente, é designado por f, enquanto subscrito.

Para os célculos das entalpias nos pratos, tem-se:

55

(77)
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(79)

(80)
(81)
(82)

(83)

(84)
(85)
(86)

(87)

confundir, recomenda-se a verificagdo atenta da nomenclatura utilizada neste trabalho, antes de

em fase liquida, y a fracdo de um dado componente em fase gasosa, Q. 0 calor trocado no
condensador, Q o calor trocado no refervedor, H as entalpias em fase gasosa, e h as entalpias em
fase liquida. Retomando o fator dos subscritos para designar pratos (j) e componentes (i) ou ainda

o tipo de corrente, seja ela do destilado (D), do fundo (B) ou da alimentacdo (F). O prato de



c
H; = Z Hj; - yj; (88)
=1

C
hj = Z hji " Xji (89)
i=1

Para as entalpias do destilado e do fundo, caso estes sejam totais, tém-se:

c c
hp = Z hii*xp; = 2 hii"x1; =hy (90)
i=1 i=1

C C
hg = Z hg; * xp; = Z hyi - xni = hy (91)
i=1 i=1

No entanto, as consideracfes feitas para a equacao (91) sao feitas para um refervedor

parcial. Para um refervedor total, deve-se utilizar:

C c
hg = Z hgi - xp; = Z hN—l,i XN-1,i T hy-1 (92)
i=1 i=1

O método 6 considera a opgao, em calculos, a ocorréncia de condensadores parciais. Neste
caso, a vazao de destilado, D, € recolhida pelo acumulador como um vapor a sua temperatura de

orvalho a presséo da coluna e y;; = xp;. Assim:

c C
hp = Z hqi - xp; = Z hii*yii=hy (93)
i=1 i=1

No entanto, o método vale-se da resolucdo das reacdes de equilibrio e dos balancos
materiais a partir da matriz tridiagonal. Uma série de definicbes séo realizadas para a construcao
desta matriz. As equacles e variaveis definidas para a construcdo da matriz tridiagonal sao
independentes de suas equivalentes. Tem-se assim as vazoes de vapor e liquido para cada um

dos componentes:
vji = Viyji (94)
Li = L, (95)
As vazoes de destilado e de fundo para cada componente séo representadas da seguintes

forma:
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di = DxDl- (96)
bi = BxBi (97)

Sendo que d; é apresentado em v;; para j =1 e b; € apresentado em [; para j = N. A

corrente de alimentacdo também tém definidas para as vazdes de vapor e de liquido:
Vri = VEYri (98)
lpi = LpXpi (99)

Para as relagdes de equilibrio, elas sdo reescritas em termos equivalentes de forma a

relacionar v;;e l;;. Parte-se de:

i _ g bt
7 = Kj; L (100)

E estabelecem-se as seguintes relagdes:

v = Siilyg (101)
Lii = Ajivj; (102)
Sendo, assim:
Aji =St = KL] v (103)
JL ]

Em que A;;€ denominado fator de absorcao e Sj;, fator de esgotamento. Realizam-se entao

os balancos materiais para cada um dos componentes. Tais balancos estdo explicitados a seguir.
Seus volumes de controle sdo estabelecidos como sendo por prato, no refervedor e no
condensador (caso ele seja total) ou no condensador e acumulador (caso ele seja parcial):

—Li—di+ vy =0
lij = Vo =l +v3;,=0
i1 —vji—lji+v41,=0 paraj=3,..,f -2
lr—gi—Vro1i— L1 + V5 = —Vp (104)
bovi=vpi = lpi ¥ Vpy1s = =l
i1 —vji—lji+v41,=0 paraj=f,..,N—1
In-1i—Vvni— D=0
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Para o caso de condensadores totais, o0 valor de [;; deve ser computado por:

b= () d, (105)

Neste caso a temperatura do destilado deixando um condensador total deve ser computado

tal que a condicao verificada pela equac¢éo abaixo seja obtida:

C C
Z)’n’ = Z Kiixpi=1 (106)
i=1 i=1

Ja para a ocorréncia de condensadores parciais, deve-se calcular, em caso de excec¢ao, 0s

casos de:
li; = Aqid; (107)
4, =1 108
W=D (108)

No fundo, por sua vez, tem-se que para um refervedor total:

B
i = bi = (i) o (109)

No entanto, a temperatura calculada para o fundo deve ser tal que:

=1 (110)

01
= Kwi

A temperatura obtida neste caso ser4 a de Vy. Para um refervedor parcial, valem as

seguintes relacdes:
Ini = by = Anivni (111)

_ B
KNi ’ VN

Ayi (112)

Com a eliminagédo dos componentes liquidos, [; e b;, das equagbes de balango, o seguinte
resultado é obtido:
_(Ali + 1)d1 + vy = 0

(113)
Ayd; — (A + Doy +v3, =0
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Aj_1,iVj_1i — ( i+ 1)vji + V41, =0 paraj=3,..,f—2
Ar 2V —gi— (Ap—1i + 1)vp_q; +v5 = 0 = —vp
Ap 1015 — (Api + D) vp + vy = 0 = =l
Aj_1iVj-1i— ( ; + 1)Uji +vj41,, =0 paraj=f,..,N—1
Ay_1,vn-1; — (Ayi + Doy =0

As equacgdes inclusas em (113) podem ser expressas matricialmente da seguinte forma:

A Xv;=—f; (114)
Para os quais:

—p1i 1 0 0 0

Ail —pP2i 1 0 0

0 0 Af—2,1 _Pf—l,i 1 0 0 0
4=l 9 o 0 Ay —pu 1 0 0 (115)

0 0  Ay_21 —Pn-1i 1

0 0 0 Ay_1i1  —pnid

vi=[di v Vs v Ve Vet Un-ni Vw7 (116)
fi=[0 0 0 - wvg Iy - 0 0]T (117)
pji = (1 +45) (118)

Deseja-se obter, a partir do sistema de equagdes (114), o vetor v;. Logicamente, haverao
tantos vetores v;, resolucdes do sistema de equacoes (114)e matrizes A;para tantos componentes
gue estiverem inseridos na coluna. Pode-se utilizar, para a resolugéo de tal sistema de equagdes,
o algoritmo de Thomas3:

B1ivii + Y1iV2i = Oy;
a2iV1; + BaiVai + VaiVsi = 82
a3iV2i + BaiVai + VaiVai = O3
(119)
aAN-1,iVN-2,i T Bn-1,iVN-1,i T YN-1,iVNi = On-1,i
aniVn-1,i T BniVni = Oni
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Tais equacfes podem ser resolvidas utilizando as seguintes férmulas de recorréncia, a

serem empregadas na seguinte ordem:

’]/ .
fii = ,B_z (120)
S
91i = '3_11 (121)
l
fri = — K parak =2,..,N—1 (122)
Bri — akifk—l,i
g = Oki — AkiJk-1,i parak =2, .,N (123)
u Bri — akifk—l,i Y

Apos obter os parametros f e g, pode-se calcular os valores v;; por retrossubstituicéo da

seguinte maneira:
Uni = Yni (124)
Vi = Gki — friVk+1,i (125)

No entanto, uma forma mais simples de se obter os parametros f e g foi desenvolvida por

Boston e Sullivan?. Primeiramente, calcula-se o parametro m:
my; =14 Ay; (126)
My = AyyMy—1;+1 parak =2,..,N (227)

Obtidos o m, pode-se calcular o valor de f por:

1
fii=— (mu) (128)
My—1,i
fki=—( ) parak =2,...,N—1 (129)
My

Obtem-se, consecutivamente, g:

9ki=0 parak=0,..,f—2 (130)
Gro1y = vp L2 131
-1, Fi M1 ( )
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My_q

i = (lp; + Ar_1i0F_1; 132

gfl (Fl f l,lgf 1,1) mf,i ( )
My_1,i

Gii = Ak-1,9k-1i—— (133)
My,

Calculados os parametros f e g, calcula-se vj;; pelas equagdes (124) e (125). A obtengéo
dos valores computados para v;; permite formular o processo de convergéncia do metodo 6, a ser

exibido a seguir.

Como ja relatado na introducdo deste método, o parametro promotor de convergéncia 6 é
definido de forma que forca-se um componente e o balangco material total a se ajustarem as
composicoes estagio a estagio. O 6 é utilizado para corrigir, entdo, as taxas finais terminais para
gue o balanco de massa por componente esteja de acordo com a vazdo de destilado, D,

especificada:

Fz; = (di)co + (bi)co (134)

(o
Z(di)co =D (135)

A definicdo do parametro 6, assim, € estabelecida entre razfes das vazdes terminais,

corrigidas (a apresentar subescrito co), e calculada (com subescrito ca):

(Z—) 9 (Z—) (136)

co ca
Combinando as equacdes (134) e (136) obtém-se uma expressao para (d;) -

FZi

146 (Z—i)ca (137)

(di)co =

Como definido pela equacao (135), a soma dos valores de (d;)., deve equivaler a vazao de
destilado especificada, D. Portanto, define-se uma funcéo g(6), que apresenta umaraiz 6 > 0 para

oqual g(8) =0:

C

9(0) = ) (dey — D (138)

i=1

A funcéo g(0) apresenta duas raizes: uma positiva e uma negativa. Deve-se sempre utilizar

a raiz positiva para a formulacdo do método 6. E de bom uso a utilizacdo do método de Newton
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para a determinagéo da raiz de g(6), utilizando um valor inicial de 8, = 0 para a determinacdo da

raiz positiva de g ().

Para o emprego do método de Newton, a primeira derivada de g(6) em relacédo a 6 é ser

utilizada:

P
gw)=—Zﬁl+9@9 r (139)

O método de Newton, entdo, pode ser formulado da seguinte forma:

g(6)

— _g’(H) (140)

On+1 = Oy
As iteracdes sao interrompidas quando a diferenca |0,,.; — 6,| < Tol, em que Tol, € uma

tolerancia estabelecida como critério de parada para o método.
O valor de (b;)., pode, entéo, ser determinado pela equacao (134) ou pela equacéao (136).

Obtidos os valores corrigidos (d;)., € (b;)s; pode-se computar os valores das fracdes

molares corrigidas tanto na fase liquida como na fase vapor:

L.
(%) (di)co
in = lca (141)

iC=1 <é_§)ca (di)co

v..
(dill) (di)co
_ ca
i=1 di ca i/co

Deve-se ressaltar, no entanto que, em uso de condensador e refervedor totais, as seguintes

consideracdes devem ser tomadas:
XN-1,i = XN,i (143)

Yii = Yai (144)

Em posse das composicdes corrigidas, pode-se determinar um novo vetor de temperaturas,
corretoras do chute inicial efetuado para cada um dos pratos. O método normalmente empregado

juntamente com método 6 é o método K,,.
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Lembra-se que para os casos de condensador e refervedor totais ndo se apresentam para
j =1 e paraj = N situagdes de equilibrio. Para essas situa¢cdes, o método K, deve ser apenas
empregado para j = 2, ..., N — 1. Para determinar as temperaturas do liquido que sai do destilado,

T;, e do vapor que deixa o refervedor, Ty, utilizam-se, respectivamente as equacdes (61) e (60).

Levados tais pontos em consideracdo, adota-se o0 método K, para obter um novo vetor de
temperaturas. Para os pratos considerados, determina-se:

1
K'bl i =
] Tjn+1 iC=1 a]l|T]nx]l (145)
Cc
Vji
jb|Tj n+l za_]l (146)

O componente definido como b é exposto como componente base e normalmente configura-

se como o chave pesado da separacdo. As volatilidades relativas, entdo, podem ser calculadas
pela equacao (62).

Os valores obtidos pelas equacgdes (145) e (146) podem ser ajustados numa curva da
seguinte forma:

a
InKj, = o b (147)
J

Assim, os valores de T; podem ser calculados. Na primeira iteragéo ja sdo calculados os
valores de a e b, sendo que, para as proximas iteragées, os valores de T; ja podem ser obtidos

diretamente pela correlacdo previamente obtida.
No entanto, preferiu-se, neste trabalho, o calculo de Kj, pela seguinte relagao:

_Yib
Kjp = X (148)

Utilizando as equagbes (57) e (59), pode-se determinar, também, um novo vetor de

temperaturas.

A ultima etapa do método 8 consiste na utilizacdo do balango de energia para a obtencéo de

novos valores para V; e L;. Utiliza-se, para este procedimento, o método da composicéo constante.
Neste método, uma das vazdes totais, V; ou L;, é eliminado do balanco de entalpia para cada

estagio, utilizando os balangos materiais por componente para o respectivo estagio.
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Primeiramente, deve-se observar, ap0s a resolucdo do sistema com a matriz tridiagonal,

que:
9 C
ViH; =V Z Hjiyji = Z Hjvjq (149)
i=1 i=1
C C
i=1 i=1

Deve-se, primeiramente, determinar os calores do condensador e do refervedor. O calor do

condensador total pode ser obtido da seguinte forma:
C
Qc=V; z xip(Hz; — hpy) (151)

=1

Para o condensador parcial, a vazdo de destilado torna-se de vapor saturado, portanto a

equacao (151) deixa de valer.
Apobs, obtém-se o calor do refervedor, o qual é calculado pelo balanco global de energia:
QR == Bh,B + Dh,D - F(Hp+hp) + QC (152)

Em posso dos valores de Q. e Qr podem-se obter os novo vetor V; e L; pelo seguinte

procedimento:

Lj = Qc c l_l( hal Dl) Dt paraj=1,..,f =2 (153)

21 (Hyers — hy)xi

Qc—D Zic=1(Hfi — hpi)xp; + Vi Zic=1(Hfi — Hri)Vri
Yo (Hpi — hpoyi)xp_q;

Le_y = paraj=f—1 (154)

Qr — B Xy (hwi — hyi)xs; ]
Vier = —¢ AL P L paraj=f,..,.N—1 (155)
Y (Hpyri — i) yjens

Deve-se, no entanto, faze um lembrete para a equacéo (155), que esta expressa para 0 caso
de um refervedor parcial. Para o caso de um refervedor total, as seguintes modificacdes e
consideragcdes devem ser tomadas:
Cc
Qr — BY1 (xn-1ihn-1; — Xjihj;)

Voo = paraj=f,..,N—1 (156)
s Zf:l(J’j+1,iHj+1,i - xjihji)
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XBi = XNi = XN-1,i (157)

Os valores de V; e L; ndo preenchidos pelas equagdes (153)-(156) devem ser encontrados

pelos balancos de massa complementares, descritos a seguir:

Vis;i=Li+D paraj=1,..,f -2 (158)
Ve+Vp=Ls_1+D paraj=f-1 (159)
Li= Vi +D paraj=f,..,.N—1 (160)

F=D+B (161)

No entanto, deve-se ter no¢cao que existe uma restricdo associada a equacao (158), que € a
razao de refluxo, restricdo esta que deve ser respeitada toda vez que utilizados os balancos de

massa das equacdes (158) a (161);
Ly=R-D (162)

Assim, obtém-se um conjunto de valores novos, L;, V; e T;; para os quais V; e T; podem ser

utilizados como um novo inicializar para a iteracao seguinte.

Sejam {63, {V;} e {T;} os valores para tais variaveis obtidos numa iteragéo « e {6},;1,
v}, e {T;}_,, os valores obtidos na iterag&o posterior, isto &, x + 1; deseja-se que os valores

convirjam tal que estejam de acordo com uma dada tolerancia:

|1 —{8}+1] < Tolg (163)
max [|(v} -} || < Toly (164)
max |[{1;} - (1}, || < Totr (165)

Atingidos todos os trés objetivos de iteracdo, pode-se interpretar que a convergéncia foi
obtida.

Abaixo encontra-se o algoritmo para aplicagao do método 6 em um coluna convencional:

1. Estima-se um vetor de temperaturas {T;} e de vazdes de vapor {V;} e encontra-se o vetor
de vazdes de liquido {Lj} utilizando as equacdes (158) a (162);
2. Utilizando-se as estimativas, resoluciona-se o balango de massa fazendo uso da matriz

tridiagonal;
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3. Encontra-se o valor de 6 > 0 para o qual g(8) = 0;
4. Calculam-se os valores corrigidos de xj; € yj;;
5. Utillizam-se as composi¢gdes do passo ‘4’ para calcular os valores de Kj, e, assim,

determinar o novo vetor temperatura {T]-}K+1 considerando a possibilidade de calculos

distindos para os extremos de tal vetor na preseca de condensador e refervedor totais;

6. Utiliza-se as novas temperaturas obtidas para se calcular novos valores de {Vj}K+1 e
{L;} ,, utilizando as equagdes (151) a (162);

7. Se 6, 0sT; e osV; estdo dentro das tolerancias especificadas, a convergéncia foi atingida,
caso contrério, utilizam-se os novos vetores obtidos na iteragdo {7;} e {V;} . erepete-

se o algoritmo a partir de ‘2’ até ‘6’ até que as tolerancias sejam atingidas.

Do mesmo modo com que foi tratado o método short-cut, foi desenvolvido um codigo,
também em Matlab®, de modo que a rotina iterativa do método 6 pudesse ser feita mais
rapidamente e com confiabilidade. O cddigo encontra-se, por sua vez, na sessdo de anexos do

presente trabalho.

3. 4. Dimensionamento

A seguir relatam-se as consideracdes realizadas para o célculo das dimensfes das colunas
de destilacbes modeladas neste trabalho. ApGs a deciséo entre a configuracdo 1 a configuracao
2, conforme corrobora-se na sesséo de ‘Resultados’ e ‘Discussdes’, obteve-se uma sequéncia de
colunas em que a primeira separava o benzeno do tolueno (coluna 1) e, a segunda, o tolueno do

p-xileno (coluna 2).

Para a coluna 1, adotou-se um espacamento entre pratos, g, de 18 polegadas, ao passo que
para a coluna 2, um espagcamento de 24 polegadas. Tal escolha baseou nos resultados verificados
em testes-piloto: a coluna 1 apresentava um nimero de pratos maior gue o da coluna 2 se mantida
uma gquestao de otimizacdo. Um espacamento entre pratos muito grande poderia resultar numa

coluna exacerbadamente alta, fato que a caracterizaria fora das dimensoes ideais.

Para ambas as colunas, utilizou-se uma eficiéncia de pratos E, = 0,5. Tal valor € corroborado
por (Douglas, 1988)%, julgando ser um valor bastante aceitdvel para colunas que operam em
pressao atmosfeérica, caso das colunas modeladas neste trabalho. O espagamento residual adotado
para ambas as colunas foi adotado como média entre o intevalo estipulado por (Douglas,1988),

incorporando-se H, = 12 ft.
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Para dimensionar o condensador, primeiramente, deve-se estipular as temperaturas de
entrada e saida do liquido refrigerante, que daqui em diante sera interpretado como agua. De
acordo com (Douglas, 1988)#, temperaturas tipicas utilizadas para a Agua como liquido refrigerante
é T, = 120°F e T, = 90°F.

O valor de Aﬁvm ., € calculado utilizando as correlagdes desenvolvidas neste trabalho para

as entalpias do benzeno, tolueno e p-xileno liquidos e gasosos para o fluido do destilado e o vapor
que entra no condensador. Os outros dados sdo prontamente retirados do método 6 tais como:

composic¢des, temperaturas, vazoes etc.

Utiliza-se o calor especifico para a agua a um valor aproximado de ¢, .., = 1 Btu/(lbmol -

°F) para se determinar a vazao molar de agua de resfriamento que deve ser inserida no sistema.

Dimensionar o refervedor, por sua vez, exige o valor de Aﬁvreﬁ 0 qual, também é obtido a

partir das correlacbes desenvolvidas neste trabalho para o fluido de separacdo que deixa o
refervedor e o vapor que deixa 0 mesmo. A, f0i tomado como sendo o calor latente para a

agua a presséao de 6,18 barg, condi¢bes arbitradas para nosso processo.

As tabelas abaixo sintetizam as variaveis selecionadas para a realizacdo dos célculos de
dimensionamento dos equipamentos componentes do processo de separacdo do BTX em foco

neste trabalho:

Tabela 12: Resumo das variaveis escolhidas para o dimensionamento das colunas.

Colunal Coluna 2
o (ft) E, H, (ft) o (ft) E, H, (ft)
1,5 0,5 12 2 0,5 12

Tabela 13: Resumo das variaveis escolhidas para o dimensionamento do condensador e do

refervedor.

Condensador Refervedor

Tq1 (°F) | T2 (°F) E'p,cool (Btu/(lbmol - °F) ) Aﬁsteam (Btu/mol)

90 120 1 47,03
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3. 5. Precificacéo

Para efetuar os calculos no modelo de precificagédo previstos por (Guthrie, 1969), uma série
de novas escolhas e hipéteses devem ser realizadas acerca dos equipamentos. Tais escolhas sédo
sobre o tipo de material, condi¢cdes de operacéo, e outros fatores que estédo diretamente integrados

tanto aos calculos de dimensionamento como aos de custo direta ou indiretamente.

As hipéteses e escolhas realizadas acerca do dimensionamento dos equipamentos foram
explicitadas na sessao anterior. Nesta sessdo, tem-se o intuito de expor as condi¢cOes integradas

ao custo por fatores que estdo agregados as correlacbes desenvolvidas por (Guthrie, 1969).

Para os cascos das colunas de destilacdo, determinou-se a utilizacdo do material aco
carbono para confecdo soélida destes componentes. Tal escolha ndo s6 esta atrelada ao menor
custo deste material, mas também porque o aco carbono € suficiente numa planta petroquimica,
visto que normalmente ndo ha manipulagdo de compostos altamente corrosivos. Outro fator é que
atualmente (ano de 2014), mostra-se uma tendéncia a interiorizacdo dos processos de tratamento
do petréleo, como pode se observar pela presenca de plantas da Petrobras em Paulinea, por
exemplo. A distancia das plantas ao fendbmeno de maritmidade também possibilita 0 emprego de
um material mais brando a acao corrosiva. Assim, F, = 1,00. Quanto a pressédo de operacao, a

coluna opera a pressao atmosférica, logo, F, = 1,00.

Para a questdo dos pratos das colunas, deve-se lembrar que a primeira coluna utiliza um
espacamento de 18 polegadas entre pratos e a segunda, de 24 polegadas. Assim para a primeira
coluna, tem-se F, = 1,4 e para a segunda F, = 1,0. Quanto ao tipo de prato utilizado, optou-se pelo
emprego de pratos do tipo peneira, por serem de uso mais abrangente e corriqueiro. Para este tipo
de prato F; = 0,0. Por fim, assim como utilizado no casco da coluna, o material escolhido para a
confeccdo dos pratos também é o ago carbono, que agrega o fator de material de valor E, = 0,0.
Tal escolha impede a formagéao de pares galvanicas e desencadeamentos de processos corrosivos

extremados.

Para os trocadores de calor, isto é, o refervedor e o condensador, adotou-se que ambos
seriam de placas de tubos fixos, uma vez que tanto o condensador como o refervedor séo totais e
também porque é um tipo comum de trocador na industria. Assim, ambos teriam F; = 0,80. Um
refervedor do tipo Kettle, por exemplo, que € comumente utilizado, néo foi escolhido, porque este
refervedor é do tipo parcial. Ambos os trocadores também operam a pressao atmosférica, fato que

estabelece o fator de pressao a F, = 0,0. Por fim, uniformizando o material de utilizagao na coluna,

ambos os trocadores também empregariam uso Unico de ago carbono, apresentando F,, = 1,00.
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Os quadros abaixo sintetizam os fatores de corre¢cdo de custo para cada um dos

equipamentos e partes de equipamentos discutidos acima:

Tabela 14: Resumo das variaveis escolhidas para a precificacdo das colunas.

Casco das colunas Pratos das colunas

Colunal Coluna 2 Colunal Coluna 2

Fp, Fp Fp, Fp Fs | Fp | Fpn | Fs | F¢ | Fy

1,00 1,00 1,00 1,00 (1,404 00 | O,0 |1,00| 0,0 | O,0

Tabela 15: Resumo das variaveis escolhidas para a precificacdo dos trocadores de calor

(condensador e refervedor).

Condensador e Refervedor

Fg4 Fy Fp,

0,80 0,0 1,00

Selecionadas todas as variaveis de dimensionamento e precificacdo, ambas estas etapas

podem ser realizadas, dadas suas hipéteses e justificativas, conforme se desenvolveu nesta etapa.

3. 6. Obtencéao das correlagcfes de entalpias molares em funcdo da temperatura

O método de convergéncia 0 necessita do calculo de entalpias molares especificas para que
se possa realizar o balanco de energia. Ndo se encontrou, de antem&o, uma correlagado para

determinacao destas entalpias.

Uma alternativa foi obter uma correlacdo aproximada propria para aplicar ao método de
convergéncia teta. Utilizou-se, assim, o software Aspen Plus, o qual possui uma vasta gama de
modelos termodinamicos e grande potencial de simulacdo. Selecionou-se o0 modelo termodinamico
Peng-Robinson para se adequar aos trés componentes do sistema deste trabalho, uma vez que tal
modelo se ajusta bem a hidrocarbonetos.

Em sequéncia, avaliou-se as entalpias especificas de cada um destes componentes para
uma grande faixa de temperaturas, temperaturas para as quais as substancias encontravam-se ora

em estado gasoso, ora em estado liquido.
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Por fim, obtidos tais resultados, realizaram-se ajustes de minimos quadrados para se obter

coeficientes para construcdo de uma correlacdo polinomial. Conforme indicacdo por (Holland,

1981), os polindmios de entalpia molar especifica em funcédo da temperatura para liquido apresenta

grau dois e para gas, grau quatro.

Os coeficientes obtidos para as correlagcbes de entalpia e as correlacbes em si estédo

descritas a seguir:

Tabela 16: Coeficientes da coerrelacédo para entalpia molar especifica do gas.

Componente a, By Yo Oy &

Benzeno -5,25125E+04 | 1,31657E+03 |-5,10302E+00 |9,24225E-03 |-6,13450E-06
Tolueno 1,35663E+04 |2,40599E+02 |-8,73424E-01 |2,07801E-03 |-1,59109E-06
p-Xileno -1,08734E+14 | 1,24965E+02 |-3,78560E-01 |1,26818E-03 |-1,05334E-06

Tabela 17: Coeficientes da coerrelacdo para entalpia molar especifica do liquido.

Componente “ g h

Benzeno 45872,82557 |-71,94774 |0,29228
Tolueno -6259,11766 -8,76901 0,24685
p-Xileno -50535,24640 |13,71522 |0,25570

Nas seguintes correlacdes, a entalpia resultante € dada em J/mol e as temperaturas a serem

utilizadas devem estar em Kelvin:
Hy(T) = ay + BT + 1 T? + 6,73 + ¢, T* (166)

H(T) =a,+ B,T +y,T? (167)
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4. Resultados

Nesta sessédo de resultados apresentam-se 0s dados obtidos a partir dos métodos
empregados no projeto e simulacdo das colunas de destilacéo. As respostas sé&o aqui tabeladas
e, por questdes espaciais, optou-se por esclarecer alguns aspectos das tabelas de solucédo nesta

porcao inicial.

Nas tabelas de respostas, as solu¢des ndo seguem com suas respectivas unidades, mas
elas estdo apresentadas abaixo para consulta. As variaveis que nao estiverem listadas aqui sdo

ditas adimensionais:

Tabela 18: Unidades para as variaveis a serem exibidas na parte de resultados.

f_benz, f_tol, f_xil, di, bi, Vj | kmol/h
P mmHg
T_orvalho, T_bubble, Tj, Lj K

N, Nmin, Nr, Ne pratos

4.1. Escolha entre as configuracdes de separacao

Um primeiro aspecto a ser avaliado para a separacao € a escolha entre as configuracdes de
separacao, isto €, entre as configuracdes 1 e 2. Portanto, realizaram-se os métodos FUG e de
convergéncia teta para obter as recuperacdes de projeto desejadas. A relacdo entre a razédo de
refluxo e a razdo de refluxo minimo nao foi fixada em 1,2, procurando-se observar qual das
configuracdes apresentavam maiores razdes de refluxo para obter as recuperacdes de projeto
desejadas.
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Tabela 19: Resultados para a configuracédo na escolha entre as configuracdes de separacao.

Coluna 1- Conf. 1

Coluna 2 - Conf.1

FUG Teta FUG Teta

Entradas Saidas Entradas Saidas Entradas Saidas Entradas Saidas
f_benz 219,37 | T_orvalho | 353,47 |f_benz | 219,37 | j Vj Tj Lj 0 1,00 |f benz | 0,21 | T orvalho | 383,79 | f benz | 0,21 j Vj Tj Lj 0 1,00
f_tol 618,48 | T_bubble | 388,07 f tol 161848 | 1 0,00 353,38 | 890,06 | rectopbenz | 99,9% f tol |617,87 | T bubble | 411,55 | f tol | 617,87 | 1 0,00 383,78 | 802,91 | rectopbenz | 100,0%
fxil 162,15 Nmin 15,41 f_xil 162,15 | 2 | 1109,83 | 353,47 | 889,29 rectoptol 0,1% f_xil 162,15 Nmin 18,03 f_xil 162,15 | 2 | 1420,54 | 383,79 | 802,87 rectoptol 99,9%
rec_benz | 0,999 Rmin 2,75 P 760,00 | 3 | 1109,06 | 353,65 | 887,71 rectopxil 0,0% |rec_tol 1,00 Rmin 1,09 P 760,00 | 3 | 1420,49 | 383,80 | 802,81 rectopxil 0,1%
rec_tol 0,999 N 32,93 D 219,77 | 4 | 1107,48 | 354,01 | 884,61 | rechotbenz 0,1% rec_xil 1,00 N 41,57 D 617,63 | 4 | 1420,43 | 383,81 | 802,73 |recbotbenz | 0,0%
P 760 R 3,30 N 32,93 | 5 |1104,38 | 354,73 | 878,85 | recbhottol 99,9% P 760,00 R 1,31 N 41,57 | 5 | 1420,36 | 383,83 | 802,63 recbottol 0,1%
mult 1,2 219,15 Nr 12,25 | 6 | 1098,62 | 356,07 | 869,22 recbotxil | 100,0% | mult 1,20 0,21 Nr 25,73 | 6 | 1420,26 | 383,84 | 802,51 recbotxil 99,9%

di 0,62 R 4,05 7 |1088,99 | 358,33 | 855,62 di 617,25 R 1,30 7 | 1420,14 | 383,86 | 802,36

0,00 mult 1,47 8 |1075,39 | 361,58 | 840,56 0,16 mult 1,19 8 | 1419,98 | 383,88 | 802,17

0,22 9 | 1060,33 | 365,39 | 828,07 0,00 9 | 1419,79 | 383,92 | 801,93

bi 617,86 10 | 1047,84 | 368,96 | 820,17 bi 0,62 10 | 1419,56 | 383,95 | 801,63

162,15 11 | 1039,94 | 371,71 | 815,85 161,99 11 | 1419,26 | 384,00 | 801,27

1,00 12 | 1035,62 | 373,58 | 812,99 0,00 12 | 1418,89 | 384,06 | 800,81

xdi 0,0028 13 | 1032,76 | 374,89 | 809,63 xdi 1,00 13 | 1418,44 | 384,13 | 800,26

0,00 14 | 1029,40 | 376,08 | 803,78 0,00 14 | 1417,88 | 384,22 | 799,58

0,00028 15 | 1023,55 | 377,67 | 1803,26 0,00 15 | 1417,21 | 384,33 | 798,76

xbi 0,79190 16 | 1023,03 | 378,81 | 1803,25 xbi 0,00 16 | 1416,39 | 384,47 | 797,78

0,20782 17 | 1023,02 | 380,00 | 1803,71 1,00 17 | 1415,40 | 384,62 | 796,62

Nr 12,24617 18 | 1023,48 | 381,16 | 1804,63 Nr 25,73 18 | 1414,24 | 384,81 | 795,26

Ne 19,68266 19 | 1024,40 | 382,23 | 1805,85 Ne 14,84 19 | 1412,89 | 385,04 | 793,70

20 | 1025,62 | 383,16 | 1807,19 20 | 1411,33 | 385,29 | 791,95

21 | 1026,96 | 383,92 | 1808,51 21 | 1409,57 | 385,58 | 790,00

22 | 1028,27 | 384,54 | 1809,67 22 | 1407,63 | 385,91 | 787,91

23 | 1029,44 | 385,01 | 1810,65 23 | 1405,54 | 386,26 | 785,70

24 | 1030,41 | 385,36 | 1811,42 24 | 1403,33 | 386,63 | 783,44

25| 1031,19 | 385,63 | 1812,01 25 | 1401,07 | 387,02 | 781,18

26 | 1031,78 | 385,82 | 1812,45 26 | 1398,80 | 387,41 | 778,98

27 | 1032,22 | 385,95 | 1812,78 27 | 1396,60 | 387,79 | 776,89

28 | 1032,54 | 386,05 | 1813,00 28 | 1394,51 | 388,16 | 1554,78

29 | 1032,77 | 386,13 | 1813,12 29 | 1392,18 | 388,58 | 1550,56

30 | 1032,89 | 386,19 | 1813,09 30 | 1387,96 | 389,35 | 1543,34

31 | 1032,86 | 386,26 | 1812,66 31 | 1380,74 | 390,67 | 1532,14

32 | 1032,43 | 386,40 | 1811,03 32 | 1369,53 | 392,81 | 1517,24

33 | 1030,80 | 386,81 | 1805,72 33 | 1354,64 | 395,84 | 1501,47

34 | 1025,49 | 388,07 | 1790,42 34 | 1338,86 | 399,50 | 1489,18

35 [ 1010,19 | 391,70 0,00 35 | 1326,58 | 403,17 | 1482,85

36 | 1320,25 | 406,23 | 1481,39

37 | 1318,79 | 408,42 | 1482,22

38 | 1319,61 | 409,82 | 1483,51

39 | 1320,90 | 410,65 | 1484,54

40 | 1321,94 | 411,13 | 1485,22

41 | 1322,62 | 411,40 | 1485,63

42 | 1323,02 | 411,55 | 1485,86

43 | 1323,26 | 411,63 0,00
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Tabela 20: Resultados para a configuracdo 2 na escolha entre as configuracdes de separacao.

Coluna 1 - Conf.2

Coluna 1 - Conf.2

Coluna 2 - Conf.2

Coluna 2 - Conf.2

FUG Teta FUG Teta
Entradas Saidas Entradas Saidas Entradas Saidas Entradas Saidas
f_benz | 219,37 | T_orvalho | 378,09 | f_benz | 219,37 | j Vj Tj Lj 0 1,00 | f_benz | 219,37 | T_orvalho | 353,47 | f_benz | 219,37 | j Vj Tj Lj 0 1,00
f_tol 618,48 | T bubble | 411,55 | f_tol |618,48| 1 0,00 | 372,99 | 1147,23 | rectopbenz | 100,0% | f_tol |617,87 | T _bubble | 383,78 | f_ tol |617,87| 1 0,00 | 353,38 | 1285,65 | rectopbenz | 99,9%
f_xil 162,15 Nmin 17,84 fxil 162,15 | 2 | 1984,62 | 378,08 | 1144,58 | rectoptol 99,9% | f_xil 0,16 Nmin 15,31 f_xil 0,16 2 | 1505,41 | 353,47 | 1284,51 | rectoptol 0,1%
rec_benz | 0,999 Rmin 0,84 P 760,00 | 3 |1981,97 | 379,86 | 1144,96 | rectopxil 0,1% | rec_tol | 1,00 Rmin 2,59 P 760,00 | 3 | 1504,28 | 353,66 | 1282,06 | rectopxil 0,0%
rec_tol 0,999 N 42,43 D 837,39 | 4 | 1982,35 | 380,41 | 1145,09 | recbotbenz 0,0% | rec_xil 1,00 N 32,84 D 219,77 | 4 |1501,82 | 354,08 | 1276,95 | rechotbenz 0,1%
P 760,00 R 1,01 N 42,43 | 5 |1982,48 | 380,58 | 1144,99 | recbottol 0,1% P 760,00 R 3,11 N 32,84 | 5 | 1496,72 | 354,96 | 1267,04 | recbottol 99,9%
mult 1,20 219,37 Nr 26,88 | 6 | 1982,38 | 380,65 | 1144,73 | recbotxil 99,9% | mult 1,20 219,15 Nr 12,58 | 6 | 1486,80 | 356,66 | 1250,14 | recbotxil 100,0%
di 617,86 R 1,03 7 11982,13 | 380,70 | 1144,35 di 0,62 R 5,85 7 | 1469,91 | 359,57 | 1227,00
0,16 mult 1,22 8 | 1981,74 | 380,75 | 1143,79 0,00 mult 2,26 8 | 1446,77 | 363,69 | 1203,75
0,00 9 |1981,19 | 380,82 | 1143,02 0,22 9 | 1423,52 | 368,21 | 1187,57
bi 0,62 10 | 1980,41 | 380,91 | 1141,93 bi 617,25 10 | 1407,34 | 372,04 | 1179,68
161,99 11 1979,33 | 381,04 | 1140,44 0,16 11 | 1399,45 | 374,66 | 1176,80
0,26 12 | 1977,84 | 381,21 | 1138,42 1,00 12 | 1396,57 | 376,20 | 1175,94
xdi 0,74 13 | 1975,81 | 381,45 | 1135,72 xdi 0,00 13 | 1395,71 | 377,03 | 1175,72
0,00 14 | 1973,12 | 381,77 | 1132,21 0,00 14 | 1395,49 | 377,46 | 1175,67
0,00 15| 1969,60 | 382,18 | 1127,78 0,00 15 | 1395,44 | 377,67 | 1175,66
xbi 0,00 16 | 1965,17 | 382,71 | 1122,41 xbi 1,00 16 | 1395,43 | 377,78 | 1175,66
1,00 17| 1959,80 | 383,36 | 2125,45 0,00 17 | 1395,43 | 377,83 | 1175,66
Nr 26,88 18 | 1962,85 | 385,12 | 2129,36 Nr 12,58 18 | 1395,43 | 377,86 | 1175,66
Ne 14,55 19 | 1966,75 | 385,94 | 2131,54 Ne 19,26 19 | 1395,43 | 377,87 | 1175,66
20 | 1968,93 | 386,31 | 2132,58 20 | 1395,43 | 377,88 | 1175,66
21 | 1969,97 | 386,47 | 2133,04 21 | 1395,43 | 377,88 | 1175,65
22 | 1970,44 | 386,54 | 2133,23 22 | 1395,42 | 377,88 | 2011,14
23 | 1970,62 | 386,57 | 2133,28 23 | 1393,52 | 379,66 | 2011,87
24 | 1970,67 | 386,59 | 2133,23 24 1 1394,24 | 381,01 | 2013,19
25 | 1970,62 | 386,61 | 2133,07 25 | 1395,57 | 381,98 | 2014,53
26 | 1970,47 | 386,63 | 2132,74 26 | 1396,91 | 382,64 | 2015,62
27 | 1970,13 | 386,67 | 2132,06 27 | 1398,00 | 383,07 | 2016,41
28 | 1969,46 | 386,76 | 2130,72 28 | 1398,78 | 383,34 | 2016,94
29 | 1968,11 | 386,92 | 2128,09 29 | 1399,32 | 383,52 | 2017,29
30 | 1965,49 | 387,25 | 2123,08 30 | 1399,67 | 383,62 | 2017,51
31 | 1960,47 | 387,87 | 2113,93 31 | 1399,89 | 383,69 | 2017,65
32 | 1951,32 | 389,01 | 2098,59 32 | 1400,03 | 383,73 | 2017,74
33 | 1935,98 | 390,98 | 2076,28 33 | 1400,11 | 383,76 | 2017,78
34 | 1913,68 | 393,99 | 2050,24 34 | 1400,15 | 383,78 | 2017,78
35 | 1887,64 | 397,88 | 2027,87 35 | 1400,15 | 383,79 0,00
36 | 1865,26 | 401,98 | 2015,03
37 | 1852,42 | 405,51 | 2011,16
38 | 1848,55 | 408,05 | 2011,88
39 | 1849,28 | 409,66 | 2013,72
40 | 1851,11 | 410,60 | 2015,26
41 | 1852,65 | 411,12 | 2016,25
42 | 1853,65 | 411,40 | 2016,84
43 | 1854,23 | 411,55 | 2017,16
44 | 1854,55 | 411,63 0,00
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Os resultados exibidos aqui sdo discutidos na sessao ‘Discussao dos resultados’, no entanto
deve-se adiantar que a configuracéo selecionada para futura avaliagdo consiste na configuracdo 1

e as raz0es para tal encontram-se devidamente justificadas em tal sesséo.

4.2. Otimizacao da configuracdo escolhida

Selecionada a configuracéo de projeto, deve-se agora estabelecer a condi¢do de otimizacéo
fixada, que preconiza a razédo entre a razéo de refluxo e a razdo de refluxo minimo como sendo de
1,2. Assim, fixou-se tal relacdo neste valor, e calcularam-se todas as variaveis de saida de cada
um dos métodos avaliados neste trabalho. Para ajustar as recuperacfes as de projeto, variaram-

se 0 numero de pratos ideais em cada uma das colunas:

74



Tabela 21: Resultados para a configuracéo 1 para a situacao de otimizacao.

Coluna 1 - Conf.2

Coluna 1 - Conf.2

Coluna 2 - Conf.2

Coluna 2 - Conf.2

FUG Teta FUG Teta
Entradas Saidas Entradas Saidas Entradas Saidas Entradas Saidas
f benz | 219,37 | T_orvalho | 353,47 | f_benz | 219,37 | j Vj Tj Lj 0 1,00 f_benz 0,22 | T_orvalho | 383,79 | f_benz | 0,22 j Vj Tj Lj 0 1,00
f_tol 618,48 | T_bubble | 388,07 | f tol | 618,48 | 1 | 0,00 |353,38 | 724,57 |rectopbenz | 99,9% f_tol 617,86 | T_bubble | 411,55 | f_tol |617,86 | 1 0,00 383,78 | 810,39 | rectopbenz | 100,0%
f_xil 162,15 Nmin 15,41 f xil | 162,15 | 2 | 944,34 | 353,47 | 723,93 | rectoptol 0,1% f xil 162,15 Nmin 18,03 f xil |162,15| 2 | 1428,01 | 383,79 | 810,34 | rectoptol 99,9%
rec_benz | 0,999 Rmin 2,75 P 760,00 | 3 | 943,70 | 353,64 | 722,69 rectopxil 0,0% |rec_benz | 0,999 Rmin 1,09 P 760,00 | 3 | 1427,97 | 383,80 | 810,28 rectopxil 0,1%
rec_tol 0,999 N 32,93 D 219,77 | 4 | 942,46 | 353,98 | 720,35 |recbotbenz | 0,1% rec_tol 0,999 N 41,57 D 617,62 | 4 | 1427,91 | 383,81 | 810,21 | recbotbenz | 0,0%
P 760,00 R 3,30 N 44,00 | 5 | 940,12 | 354,62 | 716,16 | recbottol 99,9% P 760,00 R 1,31 N 41,00 | 5 | 1427,83 | 383,82 | 810,11 recbottol 0,1%
mult 1,20 219,15 Nr 13,00 | 6 | 935,93 | 355,77 | 709,28 recbotxil | 100,0% mult 1,20 0,22 Nr 25,00 | 6 | 1427,74 | 383,84 | 809,99 recbotxil 99,9%
di 0,62 R 3,30 7 1929,05 | 357,66 | 699,52 di 617,25 R 1,31 7 | 1427,62 | 383,86 | 809,84
0,00 mult 1,20 8 | 919,29 | 360,39 | 688,22 0,16 mult 1,20 8 | 1427,46 | 383,88 | 809,65
0,22 9 | 907,99 | 363,70 | 677,98 0,00 9 | 1427,27 | 383,91 | 809,41
bi 617,86 10 | 897,75 | 366,96 | 670,67 bi 0,62 10 | 1427,03 | 383,95 | 809,11
162,15 11 | 890,44 | 369,65 | 666,13 161,99 11 | 1426,73 | 384,00 | 808,73
1,00 12 | 885,90 | 371,62 | 663,00 0,00 12 | 1426,36 | 384,06 | 808,27
xdi 0,00 13 | 882,77 | 373,06 | 659,61 xdi 1,00 13 | 1425,90 | 384,13 | 807,70
0,00 14 | 879,38 | 374,39 | 654,14 0,00 14 | 1425,33 | 384,23 | 807,00
0,00 15 | 873,91 | 376,13 | 1653,67 0,00 15 | 1424,63 | 384,34 | 806,16
xbi 0,79 16 | 873,44 | 376,31 | 1653,54 xbi 0,00 16 | 1423,78 | 384,47 | 805,14
0,21 17 | 873,31 | 376,54 | 1653,39 1,00 17 | 1422,77 | 384,64 | 803,94
Nr 12,25 18 | 873,15 | 376,83 | 1653,22 Nr 25,73 18 | 1421,56 | 384,83 | 802,53
Ne 19,68 19 | 872,99 | 377,19 | 1653,06 Ne 14,84 19 | 1420,15 | 385,06 | 800,90
20 | 872,83 | 377,63 | 1652,92 20 | 1418,53 | 385,33 | 799,07
21| 872,69 | 378,16 | 1652,84 21 | 1416,69 | 385,63 | 797,04
22 | 872,61 | 378,77 | 1652,87 22 | 1414,67 | 385,97 | 794,86
23 | 872,64 | 379,46 | 1653,04 23 |1412,48 | 386,33 | 792,56
24 872,81 | 380,20 | 1653,40 24 | 1410,18 | 386,72 | 790,21
25| 873,17 | 380,98 | 1653,95 25| 1407,83 | 387,12 | 787,86
26 | 873,72 | 381,76 | 1654,68 26 | 1405,49 | 387,52 | 785,59
27 | 874,45 | 382,51 | 1655,55 27 | 1403,21 | 387,92 | 1564,52
28 | 875,31 | 383,20 | 1656,49 28 | 1401,91 | 388,14 | 1562,15
29 | 876,26 | 383,81 | 1657,44 29 | 1399,54 | 388,57 | 1557,87
30 | 877,20 | 384,35 | 1658,34 30 | 1395,26 | 389,33 | 1550,57
31 |878,11 | 384,79 | 1659,15 31| 1387,96 | 390,67 | 1539,25
32 | 878,92 | 385,16 | 1659,86 32 | 1376,65 | 392,81 | 1524,23
33| 879,63 | 385,45 | 1660,45 33| 1361,63 | 395,85 | 1508,36
34 | 880,22 | 385,69 | 1660,94 34 | 1345,76 | 399,52 | 1496,04
35| 880,71 | 385,87 | 1661,33 35| 1333,43 | 403,20 | 1489,72
36 | 881,10 | 386,01 | 1661,64 36 | 1327,11 | 406,25 | 1488,28
37 | 881,41 | 386,12 | 1661,88 37 | 1325,68 | 408,43 | 1489,12
38 | 881,65 | 386,21 | 1662,06 38 | 1326,52 | 409,83 | 1490,42
39 | 881,83 | 386,27 | 1662,20 39 | 1327,81 | 410,66 | 1491,46
40 | 881,97 | 386,32 | 1662,28 40 | 1328,85 | 411,14 | 1492,14
41 | 882,05 | 386,36 | 1662,26 41| 1329,53 | 411,40 | 1492,54
42 | 882,03 | 386,42 | 1661,96 42 | 1329,94 | 411,55 | 1492,77
43| 881,73 | 386,54 | 1660,75 431 1330,17 | 411,63 0,00
44 | 880,52 | 386,90 | 1656,54
451 876,31 | 388,07 | 1643,49
46 | 863,26 | 391,70 0,00
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4.3. Precificacdo da coluna otimizada

Os célculos da precificacéo foram aplicados somente a condi¢do otimizada. Tanto os

custos operacionais como 0s custos de equipamentos foram calculados. Os resultados

obtidos na etapa de precificagdo estdo expostos a seguir.

O calculo das utilidades foi realizado utilizando o método de (Ulrich, Vaseduvan,

2006). Os resultados obtidos utilizando-se tal método encontra-se na tabela abaixo:

Tabela 22: Calculo dos custos das utilidades:

Steam

CEPCI

567,6

CS.f ($/GJ)

4,5

P (bar) ms (kg/s) Preco ($/kg)
6 20 0,016471587
a b
1,82153E-06 0,003430597
Cooling Water
q (m3/s) Prego ($/m3)

5

0,0736656

a

b

0,000106

0,003

A precificacdo dos equipamentos e do custo operacional foi realizada de acordo com

o método de (Guthrie, 1969), exposto em (Douglas, 1988). A aplicacdo de tal método resultou

em:
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Tabela 23: Precificagcéo da coluna 1.

Coluna 1
EO N N_act HO (ft) H (ft) H (m)
0,5 44 88 12 144 43,89
OK
. . Mm 3 3 3
vl1i (kmol/h) Mi (kg/kmol) y (kg/kmol) pv (kg/m?) pv (mol/m?3) pv (mol/ft3)
941,69 78,11 1,00
2,65 92,14 0,00 78,15 2,69 34,48 0,98
0,00 106,16 0,00
V (molh) V (ftshh) AT (f) AT&‘{S)W” DT () HID
944335,93 967267,41 49,48 56,11 8,45 17,04
OK (m) 2,58 OK
OK OK
. ) Mm 3 3 3
bni (kmol/h) y vni (kmol/h) (kg/kmol) pv (kg/m?) pv (mol/m?3) pv (Mol/ft3)
0,22 0,00 0,24
617,86 0,79 683,61 95,05 2,96 31,11 0,88
162,15 0,21 179,40
Uc AHvc R Agua cooling Custo cooling Custo
@TUh*er) | BTumoy | A () | we(lb/h) ($IL) ($/ano) cond. ()
$ $ $
100 29,14 3902,86 917329,26 0,0001 250.036,52 96.044,56
CEPCI M&S 2011 AHs Custo Casco Custo Pratos
4°Q (BTU/mol) Col ($) Col ($)
$ $
820 1536,5 47,03 1.018.537,23 | 200.585,85
UrATm AHvr > Custo steam Custo ref.
BTU/(h*?) | (BTU/mo) Ar (i) wr (kg/h) | Steam ($/kg) ($/ano) )
$ $ $
11250,00 31,70 2432,67 10474,28 0,02 1.406.103,18 70.636,24
T2 T1 TN TN
353,47 353,38 388,07 391,70
benzeno tolueno xileno benzeno tolueno xileno
HG1 (J/mol) 87681,69 56417,48 25563,61 HG1 (J/mol) 90914,37 | 60757,82 | 30837,47
HL1 (J/mol) 56947,01 21467,64 -13757,30 HL1 (J/mol) 62534,93 |28179,39 | -5931,17
AHvc (J/mol) 30746,47 AHvr (J/mol) 33448,09
Custos de equipamentos Custos de operagéo
Coluna + Refervedor | Condensador Vapor Resfriamento
Pratos
$ $ $ $ $
1.219.123,08 70.636,24 96.044,56 1.406.103,18 250.036,52
$ $
Total 1.385.803,87 Totalporano | 4 456 139 70
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Tabela 24: Precificagcéo da coluna 2.

Coluna 2
EO N N_act HO (ft) H (ft) H (m)
0,5 41 82 12 176 53,64
OK
v1i (kmol/h) Mi y Mm ov (kg/m?) ov (molim?) | pv (mol/ft)
(kg/kmol) (kg/kmol)
0,50 78,11 0,00
1427,15 92,14 1,00 92,14 2,93 31,75 0,90
0,36 106,16 0,00
V (molh) V (ftshh) AT (f) AT{SS)W” DT (f) HID
1428012,09 15885211’6 84,65 96,00 11,06 15,92
OK (m) 3,37 OK
OK OK
. . Mm 3 3 3
bni (kmol/h) y vni (kmol/h) (kg/kmol) pv (kg/m?) pv (mol/m?3) pv (mol/ft?)
0,00 0,00 0,00
0,61 0,00 3,25 106,11 3,14 29,61 0,84
161,99 1,00 860,00
o AHvc Agua cooling Custo cooling Custo
k2% 2’
Uc (BTU/(h*ft2*°F) (BTU/mol) Ac (ft?) we (Ib/h) /) ($/ano) cond. ()
1510170,9 $ $ $
100 3173 3608,31 8 0,0001 411.627,43 91.268,54
CEPCI M&S 2011 AHs Custo Col + Custo Pratos Col
4°Q (BTU/mol) Prato ($) $)
$ $
820 1536,50 47,03 1.480.894,63 |  100.922,36
AHvr Custo steam Custo ref.
* 12 -2
UrATm (BTU/(h*ft?) (BTU/mol) Ar (ft?) wr (kg/h) Steam ($/kg) ($/ano) )
$ $ $
11250,00 34,28 4053,21 17451,83 0,02 2.342.794,04 98.433,64
T2 T1 TN TN
383,79 383,78 411,55 411,63
benzeno tolueno xileno benzeno tolueno xileno
HG1 (J/mol) 9049959 | 6020546 | 30164,80 HG1 (Jimol) | 9325040 | 3841 | 346192
HL1 (J/mol) 61309,28 26732,34 -7610,74 HL1 (J/mol) 65780,01 319656'1 -1564,61
AHvc (J/mol) 33472,75 AHvr (J/mol) 36167,73
Custos de =
- Custos de operagdo
equipamentos
Coluna + Pratos Refervedor Condernsado Vapor Resfriamento
$ $ $ $ $
1.581.816,99 98.433,64 91.268,54 2.342.794,04 411.627,43
$ $
Total 1.771.519,18 Totalporano |, 754 451 47
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Tabela 25: Compilacdo dos custos totais para a separagao.

Custos para a separacio

Custos de equipamentos

Custos de operagao

Colunas + Pratos Refervedores Condensadores Vapor Resfriamento
$2.800.940,07 S 169.069,88 $ 187.313,10 $3.748.897,22 S 661.663,95
Total S 3.157.323,05 Total por ano S 4.410.561,17
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5. Discussao dos resultados

Esta parte tem por intuito avaliar os resultados obtidos na sesséo ‘Resultados’. As
subdivisbes aqui sdo paralelizadas aquelas de seus respectivos resultados. Tem-se por
objetivo discutir, justificar e analisar escolhas, discrepancias ou possiveis desvios

encontrados.

5. 1. Discussdao sobre a escolha da configuracdo de separacéo

Considerou-se para avaliar qual seria a melhor configuracdo de separacdo aquela
gue, para a dada recuperacao de projeto, resultasse num menor valor da razao de refluxo e
em menor numero de estagios. No caso, tem-se combinadas duas colunas, portanto, deve-

se avaliar ambas as colunas concomitantemente.

A tabela abaixo sintetiza esta comparacao entre as configuracdes 1 e 2. Deve-se
lembrar que, de acordo com nossa revisao bibliografica, adota-se como uma razédo 6tima

entre a razado de refluxo e a razao de refluxo minima como sendo proxima de 1,2:

Tabela 26: Tabela de comparacéo entre os valores de N, R e R/Rmin para cada uma das
colunas dispostas nas duas configuracdes estabelecidas neste trabalho.

Configuracéo 1 2
Coluna 1 2 1 2
R 4,05 1.30 1,03 5,85
R
/Ry 1,47 1,19 1,22 2,26
N 33 (66) 41 (82) 42 (84) 33 (66)

Pode-se observar que, embora ambas as configuragbes tenham um certo
distanciamento da razdo considerada 6tima, deve-se salientar que para a configuracdo 2, a
razdo de 2,26 é um distanciamento muito amplo de tal ponto 6timo. Tal distanciamento pode

acarretar em maiores custos associados ao processo.

80



Para a configuracéo 1, a razdo nas colunas estdo em uma faixa aceitavel. O valor de

1,19 esta muito proxima da razao considerada 6tima.

Observando o numero de estagios necessarios a cada separacao, é notorio que as
colunas requeridas as duas configuracdes possuem dimensdes similares (contam com uma
coluna de 33 pratos ideais e outra de 41-42 pratos ideais). Contudo, ao verificar a coluna 2
da configuracdo 2, devido ao grande distanciamento entre R/Rmin do valor de 1,2, pode-se
facilmente inferir que, a fim de reduzir a razéo de refluxo de modo a obter valores de R/Rmin
mais proximos de 1,2, aumentar-se-ia em demasia 0 nimero de estagios necessarios a

separacao.

Assim, pode-se fazer a consideragcdo que é mais rentavel prosseguir com o estudo da
configuracdo 1. A configuracao 2, conforme reflete tais resultados, seria uma separagao mais

dificil de ser realizada.

5. 2. Discussdao sobre a otimizacdo da configuracéo escolhida

Para otimizar a solucdo baseando-se naquela escolhida do tépico anterior, isto €, a
configuracéo 1, fixa-se R/Rmin em 1,2. As recuperagOes devem ser ajustadas até aquelas
especificadas de projeto, variando-se o numero de estagios na coluna ou ainda o local de

alimentagéo.

O numero de estagios era aumentado quando as recuperacdes estavam abaixo do
esperado, ao passo que tal variavel era diminuida quando as recuperacfes estavam acima
da recuperacao de projeto. O valor da recuperacgéo deve ser sempre 0 mais préximo do valor

designado de projeto para que nao haja desperdicios em termos de modelagem.

A variacao do local da alimentacdo, por sua vez, € empregada quando a diferenca
entre as recuperacdes dos compostos que se deseja separar € muito distinta da esperada.
Quando o composto chave leve encontra-se com uma recuperacdo muito menor
comparativamente a do chave pesada, o local de alimentacdo deve ser mais préximo do
fundo da coluna. A reciproca € verdadeira: quando a recuperacdo do composto chave
pesada é muito menor comparativamente a do chave leve, o local de alimentacao deve ser

mais proximo do topo da coluna.
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Tais modificacdes foram realizadas até o ponto em que se obtiveram as recuperacdes
estipuladas de projeto (99,9% tanto no topo, quanto no fundo). Deve-se observar que
basicamente nenhuma modificacéo foi realizada para a coluna 2, frente aquela utilizada no

topico anterior, uma vez que o valor de R/Rmin j& Se encontrava praticamente como 1,2.

Deve-se notar que ambas as colunas efetuam a separacéo proposta, com as elevadas
recuperacdes estabelecidas em projeto, de forma que apresentem um namero relativamente
pequeno de pratos ideais. Assim, conclui-se que as separacfes sao realizadas

eficientemente.

5. 3. Discusséo sobre a precificagcdo da coluna otimizada

Os custos para as duas utilidades avaliadas, que sao agua de resfriamento e vapor
para aquecimento, foram consideradas plausiveis. Para a agua de resfriamento, obteve-se

o valor de U$0,07/m3 e para o vapor de aquecimento, U$0,02/kg.

De acordo com o Yorkshite Water’s Cookie Usage®, o custo, em 2002, da agua de
resfriamento era de de £0,025/m3, o equivalente a cerca de U$0,06/m3. Para o Steam
Delivery?” americano, o custo do vapor pressurizado a 10 barg (ndo a 6 bar, como utilizado
no caso deste trabalho), é de £0,007/kg em 2002, o equivalente a U$0,02/kg em 2014.

Observando tal comparagéo, chega-se a conclusdo que os valores obtidos estdo
dentro do esperado, tanto para o custo da agua de resfriamento quanto para o custo do

vapor de aquecimento.

Quanto aos equipamentos, deve-se primeiro averiguar o custo da coluna em si. O
custo da coluna abrange o custo do casco e o custo dos pratos. A tabela abaixo sintetiza os

parametros relacionados aos custos da coluna:
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Tabela 27: Variaveis relacionadas ao custo do casco e dos pratos das colunas 1 e 2.

Coluna 1 Coluna 2
Custo do casco da coluna $ 1.018.537,23 $ 1.480.894,63
Custo dos pratos da coluna $ 200.585,85 $ 100.922,36
Numero de pratos da coluna 88 82
Altura da coluna (ft) 144 176
Diametro da coluna (ft) 8,45 11,06

De acordo com as correlacdes de (Guthrie, 1969)!°, colunas mas altas e largas
apresentardo cascos mais caros, desde que operem a mesma pressdo e sejam
confeccionados com 0 mesmo material. No caso das colunas 1 e 2, ambas operam a mesma
pressdo e sdo de aco carbono. No entanto, a coluna 1, por apresentar um espagcamento de
pratos menor que a coluna 2; acaba apresentando menor altura, fato que torna o casco da
coluna 1 mais barato que a da coluna 2. No entanto, o custo dos pratos depende do
espacamento de pratos empregado. Como o espacamento dos pratos da coluna 1 € menor

gue o da coluna 2, o custo dos pratos desta serd maior que o daquela.

Uma coluna operando a pressdo atmosférica e confeccionada em aco carbono
consiste numa combinacéo de fatores que torna uma coluna de destilacdo razoavelmente

barata perante estas duas variaveis.

Para os dois trocadores de calor das colunas: o condensador e o refervedor; deve-se
avaliar o custo de acordo com a area de trocar obtida — sera este fator que determinara o
custo do equipamento, de acordo com as correlacdes de (Guthrie, 1969)1°. A tabela abaixo

ilustra tais variaveis:

Tabela 28: Variaveis relacionadas ao custo dos condensadores e refervedores das colunas

le?2.
Coluna 1 Coluna 2
Custo do refervedor $70.636,24 $98.433,64
Custo do condensador $ 96.044,56 $91.268,54
Area de troca do refervedor (ft?) 2432,67 4053,21
Area de troca do condensador (ft?) 3902,86 3608,31
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O custo associado aos trocadores de calor esta ligado a area de troca térmica do
mesmo. Quanto maior for esta area de troca térmica, maior sera o custo do refervedor ou do
condensador. A area de troca térmica do trocador sera maior para um trocador por diversos
motivos das quais devem ser salientadas duas: as vazfes de fluidos de troca térmica e as
temperaturas dos fluidos de troca térmica. Tanto as vazdes quanto as temperaturas dos
fluidos no processo de separacdo encontram-se nos dados obtidos pela aplicacdo do método

de convergéncia teta.

Quanto maior for a vazdo dos fluidos de troca térmica e/ou maior as variagbes de
temperatura relacionadas a esses fluidos, maior tendera ser a area de troca térmica do
refervedor ou do condensador. O que se pode observar € que a area de troca térmica do
refervedor da coluna 2 e do condensador da coluna 1 foram maiores frente aos seus

similares.

Tais fatos acerca da area de troca térmica refletem no custo dos trocadores de calor,
uma vez que, segundo a correlacdo de (Guthrie, 1969) para o custo de trocadores, a area é
o principal fator dimensional para a precificagao de trocadores de calor.

Por fim, os dois custos operacionais considerados, custo com agua de resfriamento e
vapor de aquecimento anualmente, sdo diretamente calculados com o custo da utilidade
obtido pelo método de (Ulrich e Vasudevan, 2006). Quanto maior for a vazdo de agua de
resfriamento ou de vapor, maior sera o custo operacional da utilidade associada. A tabela

abaixo sintetiza os resultados obtidos:

Tabela 29: Variaveis relacionadas aos custos operacionais das colunas 1 e 2.

Coluna 1 Coluna 2
Vazao de agua de resfriamento (Ib/h) 917329,26 1510170,98
Vazéao de vapor (kg/h) 10474,28 17451,83

Custo com agua de resfriamento por ano $ 250.036,52 $411.627,43

Custo com vapor por ano $1.406.103,18 | $2.342.794,04

O gque se pode observar € que 0s custos operacionais sdo razoavelmente elevados
frente aos custos dos equipamentos, em especial o custo despendido com vapor. Isto é
l6gico, uma vez que gastos com vapor pressurizado e utilizados continuamente tendem a

ser elevados.
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Um aspecto importante de nossa metodologia é aqui corroborado. Observa-se que 0s
custos operacionais sdo elevados comparativamente aos custos com equipamentos.
Portanto fixar o parametro R/Rmin, cOntrariamente a variar a razao de refluxo, mantendo-se
um dado valor de estagios obtido pelo método FUG, foi uma metodologia sistematicamente
ideal. A razdo de refluxo esta associada a custos operacionais e otimiza-la permite também
otimizar os custos operacionais, parametro que se revelou critico na precificacdo do sistema

de separacao.

Ademais, 0s custos de operagdo Sao temporais ao passo que 0S custos com
equipamentos sao fixos. Isto quer dizer que os gastos com equipamentos podem ser
recuperados com lucros associados ao processo, ao passo que 0s custos de operacao sao

necessariamento gastos para manter o correto funcionamento do processo em si.

E possivel notar que os custos s&o elevados; contudo, ha de se ressaltar que a vazao
da mistura a ser processada € igualmente elevada; a vazao utilizada como base de célculo
para este trabalho (de 1000 kmol/h) equivale aproximadamente a 21 kg/s; em (Hou et al,
2006), foi utilizada uma vazao de 37,8 kg/s. Em suma, as vaz0Oes da mistura BTX oriundas
do processo da reforma catalitica da nafta sdo de fato elevadas, o que torna coerentes 0s

valores para os custos téo elevados.
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6. Conclusdes

A utilizacdo de colunas de destilagcdo como sistema para separacdo da mistura
benzeno-tolueno-xileno revelou-se extremamente promissora e eficiente; as configuragoes
estudadas e as colunas projetadas, a partir de um método de resolucao rigoroso, foram
capazes de realizar as separacfes desejadas (com as recuperacdes requeridas) com
relativa facilidade; para uma determinada razdo de refluxo R (a qual foi escolhida como
sendo tal que R/Rmin= 1,2) para cada coluna, o nimero de estagios obtido para realizar cada
separacdo foi razoavelmente baixo (de 82 a 88 pratos) foi considerado razoavel —
comparativamente a valores tipicos para tais separacOes apresentados pela literatura (de

em média 120)%4,

O método de convergéncia (8) utilizado para alcancar a solugao rigorosa mostrou-se
eficaz e robusto, embora a rotina de programacéo criada para tal conferisse alta flexibilidade
as resolucdes, podendo-se facilmente alterar parametros importantes, tais quais razdes de
refluxo e, especialmente, o niumero de estagios N e o local da alimentacdo, de modo que os
testes puderam ser feitos com rapidez. O método 6 em si, por sua vez, apresentou
convergéncia razoavelmente agil; para condicbes que propiciassem altas recuperacoes
(superiores a 99%), a convergéncia dava-se rapidamente (em torno de 10 iteragles),
enguanto que, para situacdes em que as recuperacdes mostraram-se inferiores (da ordem
de 80%), a convergéncia tornava-se dificultada (podendo ser atingida com um nimero de

iteracdes variando de 20 a até mesmo 40).

A configuragdo que contou com a separagao entre benzeno e tolueno (primeira
coluna) anterior a entre tolueno e xileno (segunda coluna) mostrou-se economicamente mais
vantajosa que sua reciproca (separar tolueno de xileno na primeira coluna); para esta ultima,
a segunda separacao com uma coluna com numero de estagios similar as demais mostrou-
se mais dificultada — o que foi confirmado através da verificacdo da razdo R/Rmin, @ qual se

apresentou consideravelmente maior que as demais.

Trabalhando o compromisso de obter-se uma coluna com bom de desempenho que
concilie custos fixos (aquisicdo de equipamentos, coluna e pratos, instalacdo) e custos
operacionais, conforme esperado, € economicamente mais vantajoso atingir custos fixos
mais elevados que os de operac¢éo, dado que 0s mesmos mantém sua respectiva cobranca
ao longo do tempo; dessa forma, manter a razdo R/Rmin fixa em determinado valor (no caso,

de 1,2, o qual figura como valor conveniente apontado pela literatura — e dentro da faixa
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considerada igualmente 6tima pela mesma — de 1,05 a 1,5, aproximadamente) mostrou-se
vantajoso, de modo que, a partir dela, o nimero de pratos de cada coluna pudesse ser
determinado. Os precos calculados a partir do método escolhido para tal revelaram-se
elevados; contudo, ha de se ressaltar que as vazdes de entrada das colunas sdo, do mesmo

modo, elevadas, o que justifica os resultados vindos da analise econdémica.
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7. Anexos

A presente sessao de Anexos tem por objetivo apresentar as rotinas em Matlab®

desenvolvidas e utilizadas para a resolu¢cdo dos métodos de convergéncia FUG e 6.

7. 1. Método FUG (para benzeno e tolueno como chaves leve e pesado)

function [T orvalho, T bubble, Nmin, Rmin, N, R, di, bi, xdi, xbi, Nr, Ne,
entradas, saidas]= FUGl(f benz, f tol, f xil, rec LK, rec HK, P, mult)
%$rec sdo em decimais

d benz = rec LK*f benz;
b tol = rec HK*f tol;

d tol = £ tol - b _tol;

b benz = f benz - d benz;
d xil = 0;

b xil = £ xil;

D d benz + d tol + d xil;
B = b benz + b _tol + b_xil;
F f benz + £ tol + £ xil;

xd benz = d benz/D;
xd _tol = d tol/D;
xd xil = d xil/D;

d LK = d benz;

d HK = d tol;

xb benz = b benz/B;
xb tol = b tol/B;
xb xil = b xil/B;

b LK = b_benz;

b HK = b _tol;
z benz = f benz/F;
z tol = £ tol/F;
z xil = £ xil/F;

%Yaws, C. L., "Chemical Properties Handbook: physical, thermodynamic,
$environmental, transport, safety and health related properties for

sorganic and inorganic chemicals", ed. McGraw-Hill, 1999.

Psat ¢ = [31.77180 -2725.4 -8.444 -5.3534e-9 2.7187e-6; 34.0775 -3037.9 -9.1635

1.0289%e-11 2.7035e-6; 60.0531 -4015.9 -19.441 0.0082881 -2.3647e-121];

function nulll = ki orv (T orv)
P benzl = 10" (Psat c(1,1) + Psat c(1,2)/T orv + Psat c(1,3)*1logl0(T orv)
+ Psat c(1,4)*T orv + Psat c(1,5)*T orv"2);
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P toll = 10~ (Psat c(2,1) + Psat c(2,2)/T orv + Psat c(2,3)*1logl0(T orv) +
Psat c(2,4)*T orv + Psat c(2,5)*T orv"2);

P xill = 10~ (Psat c(3,1) + Psat c(3,2)/T _orv + Psat c(3,3)*1logl0(T orv) +
Psat c(3,4)*T orv + Psat c(3,5)*T orv"2);

K1(1) = P _benzl/P ;
K1(2) = P_toll/P ;
K1(3) = P _xill/P ;
nulll = xd benz/K1(l) + xd tol/K1(2) + xd xil/K1(3) - 1;
end
options = optimset ('Display','iter');
T orvalho = fsolve(Q@ki orv,320);

disp (T _orvalho);

function null2 = ki bub (T bub)
P benz2 = 10" (Psat _c(1,1) + Psat c(1,2)/T bub + Psat c(1,3)*1ogl0 (T bub)
+ Psat c(1,4)*T bub + Psat c(1,5)*T bub”2);
P tol2 = 10~ (Psat c(2,1) + Psat c(2,2)/T bub + Psat c(2,3)*1logl0(T bub) +
Psat c(2,4)*T bub + Psat c(2,5)*T bub"2);
P xil2 = 10~ (Psat c(3,1) + Psat c(3,2)/T bub + Psat c(3,3)*1logl0(T bub) +
Psat c(3,4)*T bub + Psat c(3,5)*T bub"2);

K2 (1) = P benz2/P ;

K2 (2) = P tol2/P ;

K2(3) = P xil2/P ;

null2 = xb benz*K2(1l) + xb tol*K2(2) + xb xil*K2(3) - 1;
end

T bubble = fsolve(@ki bub, 340);
disp (T bubble) ;

Psat benz topo = 10" (Psat _c(1,1) + Psat_c(l,Z)/T_orvalho +

Psat c(1,3)*1oglO(T orvalho) + Psat c(1,4)*T orvalho + Psat c(1,5)*T orvalho”2);
Psat _tol topo = 10" (Psat c(2,1) + Psat c(2,2)/T orvalho +

Psat c(2,3)*1oglO(T _orvalho) + Psat c(2,4)*T orvalho + Psat c(2,5)*T orvalho”2);
Psat xil topo = 10" (Psat c(3,1) + Psat c(3,2)/T orvalho +

Psat c(3,3)*1ogl0(T_orvalho) + Psat c(3,4)*T orvalho + Psat c(3,5)*T orvalho"2);

Psat benz fundo = 10" (Psat c(1,1) + Psat_c(1,2)/T_bubble +
Psat c(1,3)*1oglO(T bubble) + Psat c(1,4)*T bubble + Psat c(1,5)*T bubble"2);
Psat _tol fundo = 10" (Psat c(2,1) + Psat c(2,2)/T bubble +
Psat c(2,3)*1ogl0 (T _bubble) + Psat c(2,4)*T bubble + Psat c(2,5)*T bubble”2);
Psat xil fundo = 10" (Psat c(3,1) + Psat c(3,2)/T bubble +
Psat c(3,3)*1ogl0 (T _bubble) + Psat c(3,4)*T bubble + Psat c(3,5)*T bubble"2);

K benz topo = Psat benz topo/P;
K tol topo = Psat tol topo/P;
K xil topo Psat xil topo/P;

K LK topo = K benz topo;
K HK topo = K tol topo;

K benz fundo = Psat benz fundo/P;
K tol fundo = Psat tol fundo/P;
K xil fundo = Psat xil fundo/P;

K LK fundo
K HK fundo

K benz fundo; %Alterar caso mude os chaves
K tol fundo;
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Alfa benz HK topo = K benz topo/K HK topo;
Alfa tol HK topo = K tol topo/K HK topo;
Alfa xil HK topo K xil topo/K _HK topo;

Alfa benz HK fundo = K benz fundo/K HK fundo;
Alfa tol HK fundo = K tol fundo/K HK fundo;
Alfa xil HK fundo = K xil fundo/K HK fundo;

Alfa benz HK med = sqgrt(Alfa benz HK topo*Alfa benz HK fundo);

Alfa tol HK med = sqrt(Alfa tol HK topo*Alfa tol HK fundo);
Alfa xil HK med = sqgrt(Alfa xil HK topo*Alfa xil HK fundo);

Alfa LK HK med = Alfa benz HK med;

S = (d_LK/d_HK)* (b_HK/b LK) ;

Nmin = log(S)/log(Alfa LK HK med);

b xil ver = £ xil/(1+(d _tol/b_tol)*(Alfa xil HK med”Nmin));
if (abs(b _xil ver-b xil)<0.001)

disp('Convergiu de primeira');
disp(b xil ver);

else
disp('N&o convergiu de primeira :(');
disp(b xil ver);

end
function null = que(teta)

null = Alfa_benz_HK_med*z_benz/(Alfa_benz_HK_med—teta) +

Alfa tol HK med*z tol/(Alfa tol HK med-teta) +
Alfa xil HK med*z xil/(Alfa xil HK med-teta);
end

teta = fsolve(Qque,1.5);

if teta < Alfa benz HK med && teta > Alfa xil HK med
disp ('O teta deu certo');
disp (teta)
else
disp ('O teta ndo deu certo :(');
disp (teta)
end

Rmin = Alfa_benz_HK_med*xd_benz/(Alfa_benz_HK_med—teta) +
Alfa tol HK med*xd tol/(Alfa tol HK med-teta) +

Alfa xil HK med*xd xil/(Alfa xil HK med-teta) - 1;

R = mult*Rmin;

x = (R-Rmin) / (R+1);

y = 0.75*(1-x70.5668) ;

N = (Nmin + y)/ (1 - y);

r = ((z_tol/z benz)* ((xb benz/xd tol)”"2)*B/D)"0.206;
Ne = (N-1)/(1l+r);
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Nr = N - Ne - 1;

di = [d benz; d tol; d xil];
bi = [b benz; b tol; b xil];
xdi = [xd benz; xd tol; xd xil];
xbi = [xb benz; xb tol; xb xil];
entradas = zeros(7,1);
entradas(l) = f benz;
entradas(2) = £ tol;
entradas(3) = £ xil;
entradas (4) = rec LK;
entradas(5) = rec HK;
entradas (6) = P;

entradas (7) = mult;

saidas = zeros (20,1);

saidas (1) = T orvalho;
saidas (2) = T bubble;

saidas (3) = Nmin;

saidas (4) = Rmin;

saidas (5) = N;

saidas (6) = R;

saldas (7:9) = di;

saidas (10:12) = bi;

salidas (13:15) xdi;
saidas(16:18) = xbi;

saidas (19) = Nr;

saidas (20) = Ne;

end

7. 2. Método FUG (para tolueno e xileno como chaves leve e pesado)

function [T orvalho, T bubble, Nmin, Rmin, N, R, di, bi, xdi, xbi, Nr, Ne,
entradas, saidas]= FUG2(f benz, f tol, f xil, rec LK, rec HK, P, mult)
$rec sdo em decimais

d tol = rec LK*f tol;
b xil = rec HK*f xil;
d xil = £ xil - b _xil;
b tol f tol - d tol;
d benz = f benz;

b benz = 0;

D = d benz + d tol + d xil;
B b benz + b tol + b xil;
F =f benz + £ tol + £ xil;

xd benz = d benz/D;
xd tol d tol/D;
xd xil = d xil/D;

d LK = d_tol;

d HK d xil;
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xb benz = b benz/B;
xb tol = b _tol/B;
xb xil = b xil/B;

b IK = b_tol;

b:HK = b xil;

z benz = f benz/F;
z tol = £ tol/F;

z xil = £ xil/F;

%$Yaws, C. L., "Chemical Properties Handbook: physical, thermodynamic,
senvironmental, transport, safety and health related properties for
%$organic and inorganic chemicals", ed. McGraw-Hill, 1999.

Psat ¢ = [31.77180 -2725.4 -8.444 -5.3534e-9 2.7187e-6; 34.0775 -3037.9 -9.1635
1.0289%e-11 2.7035e-6; 60.0531 -4015.9 -19.441 0.0082881 -2.3647e-12];

function nulll = ki orv (T _orv)
P benzl = 10" (Psat c(1,1) + Psat c(1,2)/T orv + Psat c(1,3)*1logl0(T _orv)
+ Psat c(1,4)*T orv + Psat c(1,5)*T orv"2);
P toll = 10~ (Psat c(2,1) + Psat c(2,2)/T orv + Psat c(2,3)*1logl0(T orv) +
Psat c(2,4)*T orv + Psat c(2,5)*T orv"2);
P xill = 10~ (Psat c(3,1) + Psat c(3,2)/T orv + Psat c(3,3)*1logl0(T orv) +
Psat c(3,4)*T orv + Psat c(3,5)*T orv"2);

K1(1) = P benzl/P ;
K1(2) = P toll/P ;
K1(3) = P xill/P ;
nulll = xd benz/K1(1l) + xd tol/K1(2) + xd xil/K1(3) - 1;
end
options = optimset ('Display','iter');

T orvalho = fsolve(Qki orv,320);
disp (T _orvalho);

function null2 = ki bub (T bub)
P benz2 = 10" (Psat c(1,1) + Psat c(1,2)/T bub + Psat c(1,3)*1logl0(T bub)
+ Psat c(1,4)*T bub + Psat c(1,5)*T bub”2);
P tol2 = 10" (Psat_c(2,1) + Psat_c(2,2)/T_bub + Psat c(2,3)*1ogl0 (T _bub) +
Psat c(2,4)*T bub + Psat c(2,5)*T _bub"2);
P xil2 = 10" (Psat c(3,1) + Psat c(3,2)/T bub + Psat c(3,3)*1logl0(T bub) +
Psat c(3,4)*T bub + Psat c(3,5)*T _bub"2);

K2 (1) = P benz2/P ;

K2(2) = P _tol2/P ;
K2(3) = P xil2/P ;
null2 = xb benz*K2 (1) + xb tol*K2(2) + xb xil*K2(3) - 1;

end

T bubble = fsolve(Qki bub, 340);
disp (T _bubble) ;

Psat benz topo = 10" (Psat c(1,1) + Psat c(1,2)/T orvalho +

Psat c(1,3)*1loglO(T_orvalho) + Psat c(1,4)*T orvalho + Psat c(1,5)*T orvalho"2);
Psat tol topo = 10" (Psat c(2,1) + Psat c(2,2)/T orvalho +
Psat c(2,3)*1oglO(T_orvalho) + Psat c(2,4)*T orvalho + Psat c(2,5)*T orvalho"2);
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Psat xil topo = 10" (Psat c(3,1) + Psat c(3,2)/T _orvalho +
Psat c(3,3)*1ogl0(T orvalho) + Psat c(3,4)*T orvalho + Psat c(3,5)*T orvalho”2);

Psat benz fundo = 10" (Psat c(1,1) + Psat c(1,2)/T bubble +
Psat c(1,3)*1logl0(T bubble) + Psat c(1,4)*T bubble + Psat c(1,5)*T bubble”"2);
Psat tol fundo = 10" (Psat c(2,1) + Psat c(2,2)/T bubble +
Psat c(2,3)*1logl0(T bubble) + Psat c(2,4)*T bubble + Psat c(2,5)*T bubble”"2);
Psat xil fundo = 10" (Psat c(3,1) + Psat _c(3,2)/T bubble +
Psat c(3,3)*1ogl0(T bubble) + Psat c(3,4)*T bubble + Psat c(3,5)*T bubble”2);

K benz topo =
K tol topo =

Psat benz topo/P;
Psat tol topo/P;

K xil topo = Psat xil topo/P;
K LK topo = K tol topo;
K HK topo = K xil topo;

K benz fundo = Psat benz fundo/P;
K tol fundo = Psat tol fundo/P;
K xil fundo = Psat xil fundo/P;

%$Alterar caso mude os chaves

K LK fundo
K HK fundo =

K tol fundo;
K xil fundo;

Alfa benz HK topo = K benz topo/K HK topo;

Alfa tol HK topo =
Alfa xil HK topo =

Alfa benz HK fundo
Alfa tol HK fundo =
Alfa xil HK fundo =

K_tol topo/K_HK topo;
K xil topo/K HK topo;

= K benz fundo/K HK fundo;
K tol fundo/K HK fundo;
K xil fundo/K _HK fundo;

Alfa benz HK med = sqgrt(Alfa benz HK topo*Alfa benz HK fundo);
Alfa tol HK med = sqgrt(Alfa tol HK topo*Alfa tol HK fundo);
Alfa xil HK med = sqrt(Alfa xil HK topo*Alfa xil HK fundo);

Alfa LK HK med = Alfa tol HK med;

S = (d_LK/d_HK)* (b _HK/b LK) ;

Nmin = log(S)/log(Alfa LK HK med);

b benz ver = f benz/(1+(d xil/b xil)* (Alfa benz HK med”Nmin));

if (abs(b_benz ver-b benz)<0.001)
disp('Convergiu de primeira');
disp(b_benz ver);
else
disp('N&do convergiu de primeira :(');
disp(b_benz ver);
end

function null = que (teta)
null = Alfa benz HK med*z benz/(Alfa benz HK med-teta) +
Alfa tol HK med*z tol/(Alfa tol HK med-teta) +
Alfa xil HK med*z xil/(Alfa xil HK med-teta);
end

teta = fsolve(@que,1.5);
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if teta < Alfa benz HK med && teta > Alfa xil HK med
disp ('O teta deu certo');
disp(teta)
else
disp ('O teta n&do deu certo :(');
disp(teta)
end

Rmin = Alfa benz HK med*xd benz/(Alfa benz HK med-teta) +
Alfa tol HK med*xd tol/(Alfa tol HK med-teta) +

Alfa xil HK med*xd xil/(Alfa xil HK med-teta) - 1;
R = mult*Rmin;

x = (R-Rmin)/ (R+1);

y = 0.75*(1-x70.5668) ;

N = (Nmin + y)/(1 - y);

r = ((z_xil/z tol)* ((xb_tol/xd xil)~2)*B/D)"0.206;
Ne = (N-1)/(l+r);

Nr = N - Ne - 1;

di = [d benz; d tol; d xil];
bi = [b benz; b tol; b xil];
xdi = [xd benz; xd tol; xd xil];
xbi = [xb benz; xb tol; xb xil];
entradas = zeros(7,1);
entradas (1) = f benz;
entradas(2) = £ tol;
entradas(3) = £ xil;
entradas (4) = rec LK;
entradas (5) = rec HK;
entradas (6) = P;

entradas (7) = mult;

saidas = zeros (20,1);

saidas (1) = T orvalho;
saidas (2) = T bubble;

saidas (3) = Nmin;

salidas (4) = Rmin;

saidas (5) = N;

salidas (6) = R;

salidas (7:9) = di;

saidas (10:12) = bi;

saldas (13:15) = xdi;

saidas (16:18) = xbi;

saidas (19) = Nr;

saidas (20) = Ne;

end
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7. 3. Método 6

As rotinas relativas ao método foram subdivididas em duas partes, quais sejam: uma
gue contivesse o método propriamente dito e que possibilitasse uma Unica iteracao
completa, e outra que, utilizando a rotina anterior, realizasse a quantidade de iteracfes

necesséria até a convergéncia.

7. 3. 1. Método 0 (uma iteragao)

function [VJ novo, Tj novo, teta, LJj novo,rec_ topo,rec fundo] = met teta fl(Vj,
Tj, f benz, £ tol, £ xil, N, Nr, D, P)

F = f benz + £ tol + £ xil;

f = zeros(1,3);

£f(1) = £ benz; £(2) = £ tol; £(3) = £ xil;
zf = zeros(1,3);

zf = £/F;

B =F - D;

Psat ¢ = [31.77180 -2725.4 -8.444 -5.3534e-9 2.7187e-6; 34.0775 -3037.9 -9.1635
1.0289e-11 2.7035e-6; 60.0531 -4015.9 -19.441 0.0082881 -2.3647e-12];

H G c = [-5.25125394435678E+04 1.31656932712040E+03 -5.10302255511579
.24225197817906E-03 -6.13449915312647E-06; 1.35663368028613E+04
.40598547306106E+02 -8.73423947049900E-01 2.07800750310309E-03 -
.59109137284896E-06; -1.08734024936264E+04 1.24964575455944E+02 -
.78559849815629E-01 1.26818363387606E-03 -1.05334254563161E-06];

L c = [45872.82556755160 -71.94774187532760 0.292279788681789; -
6259.11765693027 -8.76900630888005 0.246847128359924; -50535.24640331260
13.71521816446390 0.2557015781036771];

oW N0

$Célculo de T feed

function nulll = T £(T feed)
P benzl = 10" (Psat c(1,1) + Psat c(1,2)/T feed +
Psat c(1,3)*1loglO(T_feed) + Psat c(1,4)*T feed + Psat c(1,5)*T feed"2);
P toll = 10~ (Psat c(2,1) + Psat c(2,2)/T feed + Psat c(2,3)*1ogl0(T_ feed)
+ Psat c(2,4)*T _feed + Psat c(2,5)*T feed"2);
P xill = 10" (Psat c(3,1) + Psat c(3,2)/T feed + Psat c(3,3)*1logl0(T_ feed)
+ Psat c(3,4)*T_feed + Psat c(3,5)*T_feed"2);

K1(1l) = P benzl/P ;
K1(2) = P_toll/P ;
K1(3) = P xill/P ;
nulll = (fibenz/F)*Kl(l) + (fitol/F)*Kl(Z) + (fixil/F)*Kl(3) - 1;

end

T feed = fsolve(QT £, 320);
disp (T feed);

$Determinacdo de Lj;
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Lj = zeros(N,1);

for j = 1:Nr
Lj(3) = Vj(j+l) - D;
end
for 3 = (Nr+l):(N-1)
Lj(3) = Vvj(3+1) + B;
end

$Determinacdo das P _satsji e Kji
P sat ji = zeros (N,3);

for 3 = 1: N

P sat ji(j,1) = 10" (Psat_c(1,1) + Psat c(1,2)/Tj(3)
Psat c(1,3)*1oglO(Tj(j)) + Psat c(1,4)*Tj(j) + Psat c(1,5)*TJ(J)
P sat ji(j,2) = IOA(Psat_c(2,1) + Psat_c(2,2) /T3 (3)
Psat c(2,3)*1ogl0(Tj(j)) + Psat _c(2,4)*Tj(J) + Psat _c(2,5)*Tj(J)"2);
P sat ji(j,3) = 10" (Psat_c(3,1) + Psat _c(3,2)/Tj(3)
Psat c(3,3)*1loglO(Tj(j)) + Psat c(3,4)*Tj(J) + Psat c(3,5)*Tj(J)"2);
end
Kji = zeros (N,3);

for j = 1:N
Kji(j,1) = P_sat ji(j,1)/P;
Kji(j,2) = P_sat ji(j,2)/Pp;
Kji(j,3) P sat ji(3,3)/P;
end

$Célculo da matriz Aji

Aji = zeros (N,3);

1)/(D);
Aji(N,i) = B/ (VJ(N));
end
for j = 2:(N-1)
Aji(3,1) = LIi(3)/(KJi(3,1)*Vi(3));
Aji(3,2) = Li(3)/(KIJi(3,2)*VIi(3));
Aji(3,3) = LIi(3)/(KJi(3,3)*Vi(3));
end

%$Determinacdo de v e 1
mji = zeros (N,3);
for 1 = 1:3
mji(l,i) = 1 + Aji(1l,1);

end

for j = 2:N

mji(j,1) Aji(j,1)*mji(3-1,1) + 1;

mji(j,2) = Aji(j,2)*mji(j-1,2) + 1;

mjl(jr3) = Aji(jr3)*mjl(j 1,3) + 1;
end
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fji = zeros (N,3);

for 1 = 1:3
f3i(1,1)
end

-(1/mji(1,1));

for § = 2:N

£3i(3,1) = -(m3i(3-1,1)/mji(3,1));
£31i(3,2) = -(mji(3-1,2)/mji(3,2));
£31(3,3) = -(m3i(3-1,3)/mji(3,3));

end
gji = zeros (N,3);

for j = 1:Nr
for 1 = 1:3
gjl<jll) = 0;
end
end

gji(Nr+l,1) = (f benz + Aji(Nr,1)*gji(Nr,1))* (mji(Nr,1)/mji(Nr+l,1))
gji(Nr+1l,2) (f tol + Aji(Nr,2)*gji(Nr,2))*(mji(Nr,2)/mji(Nr+l,2));
gji(Nr+l,3) = (f xil + Aji(Nr,3)*gji(Nr,3))* (mji(Nr,3)/mji(Nr+l,3));

for j = (Nr+2):N
gji(3,1) = Aji(3-1,1)*g3i(3-1,1)*(mji(J-1,1)/mji(3,1));
gji(3,3) = Aji(3-1,3)*g3i(3-1,3)*(mji(J-1,3)/mji(3,3));
end

vji = zeros (N, 3);

for 1 = 1:3
vji(N,i) = gji(N,1i);
end

J = N-1;

while (3 > 0)
vii(3,1) = g3i(3,1) - £3i(3,1)*vii(3+1,1);
vii(3,2) = g3ji(3,2) - £3i(3,2)*vii(3+1,2);
le(jIB) = gjl(jIB) - fjl(j,3)*le(j+l,3);
J=3- L

end

1ji = zeros (N, 3);
for 1 = 1:3

131(1,1) = (L3 (1)/D)*vii(1l,1);
131 (N, 1) = (B/VJ(N))*vji(N,1i);

end

for 3 = 2:(N-1)
13i(3,1) = Aji(3,1)*vii(3,1);
13i(3,2) = AJ1(3,2)*vii(3,2);
131(3,3) = AJi(3,3)*vii(3,3);

end

%$Determinacdo do teta

di = zeros(1l, 3);
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di (i vii(l,1);
end
bi = zeros(l, 3);:
for 1 = 1:3
bi(i) = 1ji(N,1);
end
teta = 0;
tol = zeros(2,1); tol(l) = 0; tol(2) = 100;
TOL = abs(tol(l) - tol(2));
di co = zeros(l,3);
pdgi = zeros(1,3);
n iter = 1;

while n_iter < 1000
for 1 = 1:3

di co(i) = £(1)/(1 + teta*(b ) /di(i)));
end
disp('di co = ");
disp(di _co);
g teta = di co(l) + di co(2) + di_co(3) - D;
disp('g = ");

disp(g_teta);

for 1 = 1:3
pdgi(l) = (b ( ) *di (i) * f('))/((bi(')*teta+di(i))A2); spdgi (i) =
((b ) /di (1)) *f( )/ ((1 + teta* (bi y/di(1)))"2);
end
dg_teta = -(pdgi(l) + pdgi(2) + pdgi(3));
disp('dg = ");
disp(dg_teta);
tol (1) = teta;
teta = teta - (g _teta/dg teta);
tol (2) = teta;
TOL = b (tol(l) - tol(2));
disp('T ")
disp (TO )
disp('teta = ");
disp (teta);
n iter = n iter + 1;
disp(n_iter);
end

$SDETERMINACAO DAS COMPOSICOES x (LIQUIDO, DE 1 ATE N-1) E y (GASOSO, DE 2 ATE N)

xji = zeros (N, 3);
yji = zeros(N,3);

for j = 1:N-1
for 1 = 1:3
x3i(3,1) = ((13i(3,1)/di(i))*di_ CO('))/(((ljl(jll)/dl(l))*dl co(l)) +
((134(3,2)/di(2))*di co(2)) + ((13i(3,3)/di(3))*di co(3)));
end
end
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o°

xJi(N,i) = xji(N-1,1); %N é do B

o°

end

for j = 2:N
for 1 = 1:3

yii(3, 1) = ((vji(j,1)/di(di))*di co(i))/ (((vji(j,1)/di(1l))*di co(l)) +
((v3ii(3,2)/di(2))*di_co(2)) + ((vji(3,3)/di(3))*di _co(3)));
end
end
$for i = 1:3
5 yji(l,1) = yji(2,1);
send

Kijb = zeros(N-2,1);

for j = 2:(N-1) S$ERA PRA SER SO DE 2 ATE N-1 (PQ EM j=1 E j=N ISSO NAO VALE;
PARA ELES, DEVE VALER A CONDICAO DE LIQUIDO SATURADO) (PROXIMO CODIGO) - MAS
DEIXEI ASSIM PARA NAO FERRAR O CALCULO NO OUTRO LOOP ;D

Kib(j-1) = yji(3,2)/xji(3,2);
end

3Kib(l) e Kjb(N) ndo sdo valores representativos.
$Célculo de T1 (TOPO)

function ACHAT1 = T 1(T_TOPO)
P benzl = 10" (Psat c(1,1) + Psat c(1,2)/T _TOPO +
Psat c(1,3)*1logl0O(T _TOPO) + Psat c(1,4)*T TOPO + Psat c(1,5)*T TOPO"2);
P toll = 10~ (Psat c(2,1) + Psat c(2,2)/T_TOPO + Psat c(2,3)*1ogl0(T_TOPO)
+ Psat c(2,4)*T_TOPO + Psat c(2,5)*T_TOPO"2);
P xill = 10~ (Psat c(3,1) + Psat c(3,2)/T_TOPO + Psat c(3,3)*1ogl0(T_TOPO)
+ Psat c(3,4)*T _TOPO + Psat c(3,5)*T _TOPO"2);

K1(1) = P _benzl/P ;

K1(2) = P toll/P ;

K1(3) = P _xill/P ;

ACHAT1 = xji(1,1)*K1(1) + x3ji(1,3)*K1(2) + xji(1,3)*K1(3) - 1;
end

T TOPO = fsolve(QT_1, 380);
disp (T_TOPO) ;

$Célculo de TN (FUNDO)
$TN é a temperatura da corrente VN, que ndo sai de algum equilibrio com outra
corrente!!

function ACHATN = T_N(T_FUNDO)
P benzN = 10" (Psat c(1,1) + Psat c(1,2)/T FUNDO +
Psat c(1,3)*1oglO(T_FUNDO) + Psat c(1,4)*T FUNDO + Psat c(1,5)*T FUNDO"2);
P tolN = 10"~ (Psat c(2,1) + Psat _c(2,2)/T_FUNDO +
Psat c(2,3)*1logl0(T FUNDO) + Psat c(2,4)*T FUNDO + Psat c(2,5)*T FUNDO"2);
P xilN = 10"~ (Psat c(3,1) + Psat _c(3,2)/T_FUNDO +
Psat c(3,3)*1ogl0(T FUNDO) + Psat c(3,4)*T FUNDO + Psat c(3,5)*T FUNDO"2);

KN (1) = P _benzN/P ;
KN (2) = P _tolN/P ;
KN(3) = P_xilN/P ;
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ACHATN = yji(N,1)/KN(1l) + y3ji(N,2)/KN(2) + y3ji(N,3)/KN(3) - 1;
end

T FUNDO = fsolve(@T N, 400);
disp (T_FUNDO) ;

%POR ENQUANTO, VOU DEIXAR ASSIM E ARMAZENAR ESSES VALORES EM T TOPO E T FUNDO
(SEM USAR O VETOR Tj (j))

function null2 = acha T novo(Tj_ novo)
P tol2 = zeros(N-2,1);
for h = 1:(N-2)
P tol2(h) = 10" (Psat_c(2,1) + Psat c(2,2)/Tj novo(h) +
Psat c(2,3)*logl0(Tj novo(h)) + Psat c(2,4)*Tj novo(h) +
Psat c(2,5)*Tj novo(h)"2);
end
null2 = P tol2/P - Kjb;
end

Tj solve = Tj(2:N-1);
options = optimset ('Display’', 'iter');
Tj novo linha = fsolve(@acha T novo, Tj solve,options);

Tj_novo = zeros(N,1);

$AGORA VOU POR OS VALORES CERTOS DE T TOPO E T FUNDO QUE EU ACHEI NOS LUGARES DE
j=1 E j=N

Tj novo(l) = T TOPO;
Tj novo(2:N-1) = Tj novo_ linha;
Tj novo(N) = T FUNDO;

H Lji = zeros(N, 3); %Sdo as entalpias ESPECIFICAS (isto é, ENERGIA/MOL) dos i
componentes na forma LIQUIDA para as Tj temperaturas de 1 até N

for j = 1:N
for i = 1:3
H Lji(j,i) = H L c(i,1) + H L c(i,2)*TJ novo(]j) +
H L c(i,3)*Tj novo(3)"2;
end
end

H Gji = zeros(N, 3); %Sdo as entalpias ESPECIFICAS (isto é, ENERGIA/MOL) dos i
componentes na forma GASOSA para as TJ temperaturas de 1 até N

for 1:3
H Gji(j,i) = H G c(i,1) + H G c(i,2)*TJ novo(j) + H G c(i,3)*Tj novo(j)"2
+ H G c(i,4)*TJ novo(j)"3 + H G c(i,5)*Tj novo(j)"4;
end

H Lfi = zeros(1,3); %CASO PARTICULAR PARA NOSSA ALIMENTACAO, QUE POSSUI
TEMPERATURA T feed E E COMPOSTA SO POR FASE LIQUIDA (E SATURADO! ;D)

for 1 = 1:3

jusi
=
H
-
[
Il

HLc(i,1) + HL c(i,2)*T feed + H L c(i,3)*T feed"2;
end

$Conversdo de energia/MOL para energia/KMOL =)
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H Gji = H Gji*1000;
H Lji = H Lji*1000;
H Lfi = H L£fi*1000;

$Calculo de Qc

Oc = Vi (2)* (xji(1,1)* (H_GJi(2,1)-H Lii(1,1)) + xji(1,2)*(H_GIi(2,2)-H_Lji(1,2))

xji(1,3)*(H_Gji(2,3)-H_Lji(1,3)));
%$Vamos ver se converge

%$Calculo de Qr

Q = Qc + B*(H Lji(N-1,1)*xji(N-1,1) + H Lji(N-1,2)*xji(N-1,2) + H Lji(N-
3) *x3ji (N-1,3)) + D*(H Lii(1,1)*xji(1,1) + H Lii(1,2)*xji(1,2) +

H_le(1,3)*xji(1,3)) - F*(H Lfi(1)*z£f(1) + H Lfi(2)*z£f(2) + H Lfi(3)*z£(3));

Lj novo = zeros(N,1);
Vj novo = zeros(N,1);

for j = 1: Nr
Lj novo(j) =
H Lji(1,2))*xji(1,
H L3ji(3,1))*xji(3,
H Lji(3,3))*x3i(]
Vj novo (j+1)
end

(Qc - D*((H Gji(j+1,1)-H Lji(1,1))*xji(1,1) + (H Gji(j+1,2)-
2) + (H_GJji(3+1,3)-H_L3ji(1,3))*x3ji(1,3)))/((H_GIi(3+1,1)-
1) + (H_GJi(3+1,2)-H_Lii(3,2))*x3i(3,2) + (H_GIi(§+1,3)-
3)) 7

Lj novo(Jj) + D;

4

for j = (Nr+l):(N-1)
Vj novo (j+l) = (Qr - B*((H_le(N—l,l)*xji(N—l,l)—H_Lji(j,l)*xji(j,l)) +
(H Lji(N-1,2)*xji(N-1,2)-H Lji(j,2)*x3ji(j,2)) + (H Lji(N-1,3)*xji(N-1,3)-
H Lii(3,3)*x3i(3, 3>>>>/<<H_Gjl<j+1 1) *yji(§+1,1) -H_Lji (§,1) *xji(3,1)) +
(H G3i(3+1,2) *y3i(3+1,2)~H L3i(3,2)*x3i(3,2)) + (H GIi(3+1,3)*yIi(3+1,3)~-
H Lii(3,3)*x3i(3,3)));
Lj novo(j) = VJj _novo(j+l) + B;
end

rec_topo = zeros(1l,3); rec fundo = zeros(l,3);

disp(size (Vj_novo));
bi co = zeros(3,1);
bi co = f - di co;

disp
disp
disp
disp

)_l
Il
~

for 1 = 1:3

rec topo (i) = di co(i)/f(1);
rec_fundo (i) = bi co(i)/f(i);
end
end
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7. 3. 2. lterador

function [resultados] = iteradorl(Vj, Tj, f benz,
tol Vj, tol Tj, tol teta)

N =N+ 2;

Nr = Nr + 1;

Ver Vj = zeros(N,1);

Ver Tj = zeros(N,1);

Ver teta = 100;

max Vj = 100;

max Tj = 100;

i=1;

resultados = zeros (1+3*N+7,1);

while (Ver teta > tol teta) && (max Vj > tol Vj)

[VJ_novo, Tj novo,
f tol, £ xil, N, Nr,

teta, L7j,
D,P);

rec_topo, rec fundo]

Ver Vj = abs (V]
Ver Tj = abs (T]
Ver teta = abs(teta -

- VJj_novo);
- T3j novo);
1)

max_Vj
max Tj =

= max (Ver Vj);
max (Ver Tj);
resultados(l,1i) = 1i;
resultados(2 N+1,1i) = VJj novo;
resultados (N+2:2*N+1,1i) = TJj novo;
resultados (2*N+2:3*N+1,1i) = Lj;
resultados (3*N+2,1i) = teta;
resultados (3*N+3:3*N+5, 1)
resultados (3*N+6:3*N+8, 1)

= rec_topo'
rec fundo'

Vj = VJj_novo;

Tj = TJ _novo;
i= i +1;

end

end
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