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RESUMO

Neste trabalho foi realizado um estudo sobre colunas de destilacao
aplicadas a mistura bindria acetato de butila-etanol. Tendo sido realizadas
diversas simulacdes a fim de se obter uma coluna considerada 6tima para
a operagcdo em certas condigdes operacionais.

O trabalho foi dividido em etapas. A primeira etapa consistiu em uma
analise dos modelos termodinamicos. Posteriormente foi realizado um
estudo em torno da influéncia da pressao na curva de equilibrio liquido-
vapor para a mistura em questao. Ainda houve a definicao de condicdes
operacionais realisticas para processos industriais com os compostos
envolvidos, e entdo foram realizadas simulagdes utilizando hipdteses
simplificatérias plausiveis para o escopo do trabalho.

Com o resultado das simulacdes entdo foi realizada a analise dos dados
obtidos e a discussao destes, sendo possivel notar a influéncia de
propriedades como pureza e refluxo no nimero de estagios de uma
coluna.
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1. Objetivo

Este trabalho possui como objetivo o estudo de colunas de
destilacao aplicadas para a mistura bindria acetato de butila-etanal,
abrangendo a observagao da relagao entre as diversas propriedades
existentes em um processo de destilacao.

2. Introducao

Nesta se¢do serdo tratados os assuntos que sdo abrangidos pelo
escopo do trabalho, bem como uma introducao sobre a mistura estudada.
Alguns aspectos desta secdo serdo apresentados de modo mais resumido,
sendo estes detalhados na se¢ao de resultados.

2.1. Modelos termodinamicos

Nesta secdo serao apresentadas breves descri¢des sobre alguns
dos modelos estudados, o grande objetivo desta se¢do é apenas fazer
consideracdes que estdao na area de abrangéncia do trabalho, sem que
haja um maior detalhamento ndao necessario para o completo
entendimento do assunto nas se¢des posteriores.

2.1.1. Van Laar

As equacoOes desse modelo também contem apenas dois
parametros para um sistema binario (A’y, e A’,1) e sdo:

GE
m = Az1x1 + Agpx;
Iny; = x5[A15 + 2(A21 — A12)%4]
Iny, = x{[Az + 2(A15 — Az1)x;]

Quando x;=0, Iny;°=A1,; Quando x,=0, Iny;°=A,;.



Uma equagdo alternativa é obtida quando x;x,RT/GE é
expressado como uma funcao linear de x;:
X1X2
GE/RT

=A +B'(x; —x,)=A"+B'(2x; — 1)

Que pode ser escrito como:

X1X2
GE/RT

=A'"(x; +x3) + B'(x; —x) = (A" + B (x1) + (4" = B")(x3)

A substituicdo de A’+B’=1/A’,; e A’-B’=1/A’;, produz a equacgdo:

GE A'1,A 5
x1%,RT — A'1ox, + A5y %,

O coeficiente implicado por essa equacao é dado por:

A ox,\ 2
l _a (1 12%X2
ny; 12( +A’21x1

A\ 2
Iny, = A',, [ 14+22122
ny, 21 ( Ao

Quando x;=0, Iny;°=A’1,; Quando x,=0, Iny;°=A";;.

Essas equagdes sao casos especiais de um tratamento baseado no
fracionamento da equacao de energia de Gibbs excedente em um
polindbmio. Apresenta grande flexibilidade no ajuste do equilibrio liquido
vapor para sistemas binarios, mas nao tem base tedrica nem incorporar
um parametro de dependéncia explicita da temperatura.

2.1.2. Wilson

Introduzido por G. M. Wilson em 1964, o desenvolvimento tedrico
na solucao termodindmica molecular da solucao liqguida é baseada no
conceito da composicao local, representando ligagdes de curto alcance e
orientacdo molecular n3ao randbmica resultando em tamanhos
moleculares e forgas intermoleculares diferentes.
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Esse modelo para um sistema binario contem apenas dois
parametros (A, e A,;) e é escrito como:

GE
Y, RT = —x; In(x; + x,4,,) — x,In(x, + x,4,7)

A An
X1+ X415 Xy + x4,

Iny; = —In(x; + x413) + x5( )

Ay _ Azq
X+ x4, X, + x4,

Iny, = —In(x; + x1451) — x4(

)

Em dilui¢des finitas:
Iny> =—InA;, +1—-4,
ln]/ZOo - _1nA21 + 1 - A12

Ambos A;, e A,; devem ter valores positivos.

2.1.3. NRTL

As equacdes desse modelo contem trés parametros para um
sistema binario e s3o escritas como:

E
G Gy G12T12
xX1X,RT  xq +x,G51 x5 + x,Gq5

Iny, = x2[t ( Gy )2 G12712

! 258\, + 2, Gy (x2 + x1Gy,)?
Iny, = x2[c ( Gy )2 G21721

g Y2 \x, + x,Gy (x1 + x,Gp1)?

Gz = exp(—% 7y,)

Gp1 = exp(— 7p)

. b
_b21
T21 ﬁ
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Os valores de a, b;, e b,; sdo parametros especificos para um par
de espécies e sdao independentes de composicdo e temperatura. Para
diluicdes infinitas os valores dos coeficientes de atividade sao:

Iny® =15, + 1exp(—atyy)

Iny;® =11, + 11exp(—aty;)

2.2. Processo de destilagao

A separacdo é um processo no qual ha a coexisténcia de duas ou
mais zonas que se diferenciam em temperatura, pressao, composicao
e/ou estado fisico. O funcionamento da separacdo se baseia nas
diferentes afinidades que cada uma das espécies envolvidas apresenta
com cada zona. Deste modo, como hé diferentes afinidades, conforme o
sistema se move para o equilibrio ocorre o estabelecimento de diferentes
concentrac0es de cada espécie em cada zona, resultando entdao na
separacdo entre as espécies quimicas envolvidas [1].

O estudo de processos de separacao é extremamente importante
na industria quimica, uma vez que grande parte dos equipamentos
existentes em plantas quimicas possui como objetivo a purificacdo de
matérias-primas, intermedidrios e produtos por meio de operagdes de
transferéncia de massa multifasicas [2].

A destilacdo é um processo de separacao o qual se baseia na
existéncia de fases liquida e vapor na mesma temperatura e pressao para
as diferentes zonas coexistentes. O contato entre as duas fases é realizado
em cada estagio ou prato. Os estagios sao colocados um sobre os outros e
sdo contidos no que é chamado de coluna.

Uma coluna pode operar de modo continuo ou em batelada
dependendo de varios fatores do processo. Um exemplo tipico de coluna
de destilagdao é esquematizado na figura a seguir:
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Ly=H

Figura 1. Esquema de uma coluna de destilagdo tipica (Retirado de Perry).

A alimentagdo, que é a corrente que terd suas espécies separadas,
€ introduzida em um ou mais pontos ao longo da coluna de destilacao. Por
causa da diferenca de densidade, o liquido flui para os pratos localizados
abaixo do estagio de alimentacdo, enquanto o vapor ascende para os
pratos superiores.

No fundo da coluna ha a presenca de um elemento térmico
denominado reboiler que é responsavel por vaporizar parte do liquido que
chega até este estdgio, o liquido vaporizado é mandado de volta para a
coluna, enquanto que o restante do liquido é retirado como fundo. O
vapor que chega até o topo da coluna passa por um processo semelhante,
sendo resfriado e condensado em um condensador que pode ser total ou
parcial, ou seja, o vapor pode ser totalmente condensado ou apenas
parcialmente. Parte do liquido entdo retorna para a coluna como refluxo.
O restante é retirado como destilado ou produto de topo.

No processo de destilacdao, os componentes leves, que sdao aqueles
com menor ponto de ebulicdo, tendem a se concentrar na fase vapor,
enquanto os componentes pesados, que s3ao aqueles com maior
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temperatura de ebulicao, tendem a se concentrar na fase liquida, esta
configuracdo se deve exatamente as diferencas de temperatura de
ebulicdo. De modo simplificado, em decorréncia deste padrao existente
em colunas o resultado é que a fase de vapor torna-se cada vez mais rica
em componentes leves a medida que atinge estagios mais superiores, € a
fase liquida por sua vez torna-se mais rica em componentes pesados a
medida que atinge os pratos mais inferiores.

Surge neste contexto uma das propriedades mais importantes para
a eficiéncia de uma coluna de destilacao, a chamada volatilidade relativa
dos componentes, esta é essencial para a realizacao de estimativas do
numero de estagios e auxilia na simplificacdo da curva de equilibrio
liquido-vapor para analises de estagios.

Para colunas onde a alimentagcdo ocorre em um estdgio pode-se
dividir esta em duas secdOes: retificacdo e esgotamento. A secao de
retificagdo é localizada acima do estagio de alimentagdao, enquanto a
secdo de esgotamento é a que contém os pratos localizados abaixo do
estagio de alimentagao.

Esta breve introducdo sobre o processo permite um entendimento
geral dos componentes que serao utilizados posteriormente no trabalho.

2.2.1. McCabe-Thiele

McCabe-Thiele é um método formulado em 1925 por Warren
McCabe e Ernest Thiele, onde é possivel representar graficamente os
estagios de equilibrio em uma coluna de destilagdo. Esse método é
baseado na representacao das equacdes de balanco material como linhas
de operacdo em um diagrama y-x, onde y é a fracdao do componente na
fase vapor e x a fracao do mesmo componente na fase liquida.

Algumas premissas sao necessarias, como uma vazdao molar
constante que elimina a necessidade de um balanco energético, calor de
vaporizagdo igual para os dois componentes, a coluna operada é
adiabatica e nao existe calor de mistura. Essas premissas sao mais validas
para componentes com pontos de ebulicdo préximos.
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Esse método pode ser tanto para projetar uma coluna quanto para
analisar resultados que mudancas na operacdo de uma coluna ja existente
acarretaria.

2.2.2. Modelamento Analitico para obten¢ao do nimero

de estagios

Como é assumida uma vazao liquida constante de estdgio para
estdgio, se a vazao do liquido é constante a de vapor também ser3, na
retificacdo é possivel fazer um balango massico para ambos os
componentes e pode ser representado pela equagao a seguir:

L Dxd
Yn = (V) a1t

Onde y (fracdo molar do componente no vapor) e x (fracdo do
componente no liquido) nos estagios n e n+1, mas L (vazdo do liquido) e V
(vazdo do vapor) precisao ser referentes a secao da coluna que esta sendo
aplicado. Essa equac¢do tem como inclinacdo (L/V) e Dxp/V (onde D é a
vazdo do destilado e xp a fracdo do componente no destilado) é onde a
reta intercepta y quando x=0. Uma figura do topo da coluna que mostra
esse balango a seguir:
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Figura 2. Balango no topo da coluna. (Retirado de [1])

Uma equacao similar pode ser escrita para a parte inferior da
coluna:
L' Bxg
= —X —_—
ym VI m+1 VI
Onde o subscrito m é usado para identificar o estagio no
esgotamento, B é a vazao no fundo e x,, é a fracdo do componente no

fundo da coluna. A figura representando a parte do esgotamento da
coluna esta a seguir:



Figura 3. Balango no fundo da coluna. (Retirado de [1])

Quando as duas equacgdes que foram apresentadas anteriormente
forem plotadas no diagrama y-x, representam as linhas de operacao da
coluna. Mas essa curva de operagao varia dependendo com a alimentagao
recebida pela coluna, g € uma medida da condicao térmica da vazao de
entrada e representa a quantidade molar de liquido saturado por mol de
alimentacao e esse valor deriva uma “linha g” para a alimentacao. Essa
linha é onde as outras linhas de operacdo se encontram, nesse ponto de
encontro os mesmos pontos x e y devem satisfazer a linha de operacao. A
equacao usada para o calculo dessa “linha q” estao a seguir:

q Zf
g-1" -1

y:

Com a construcdo dessa linha de operacao e da curva de equilibrio
é possivel fazer a construcao dos estagios de equilibrio da coluna, onde é
possivel localizar pontos de equilibrio liquido e vapor em um determinado
estagio pela curva de equilibrio em um ponto x, e y, (em um estdgio n). A
linha de operacao é onde podemos observar todos as possibilidades de
pares de vazdes passando pela se¢ao, uma linha horizontal saindo de um
ponto (y»,Xn+1) Na linha de operacgdo até a curva de equilibrio representa a
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passagem das vazOes e uma linha vertical saindo de um ponto x, deve
interceptar a linha de operagao no ponto (y,.1,X,). Processo de tragar
linhas verticais e horizontais é repetido alternadamente para encontrar o
numero total de estagios de equilibrio.

O local 6timo de localizagcao do estagio de alimentacdo é onde para
uma certa configuracao requerida encontrasse a melhor separacao entre a
fracao do destilado e a fragcdo do fundo para um dado numero de estagios,
mas se o numero de estagios ndo é dado esse ponto 6timo é aquele onde
um menor numero de estagios alcanca o nivel de separacao necessario.

Uma coluna com o menor numero de estagios é aquela onde o
refluxo no condensar é maximo, ou seja, nao existe retirada de destilado
nem alimentacdo apresentando o menor numero de estagios para
alcancar uma fragcao no topo e no fundo desejada.

O refluxo minimo é definido por uma fracao onde uma diminuicao
infinitesimal faz com que a coluna demande um numero infinito de
estagios para operacgao. Esse é um dado importante para separacdes onde
nao é determinado um numero de estagios, tornando em um parametro
para analise do refluxo 6timo de operac¢ao da coluna, onde ocorre entre
valores de 1.1 e 2 vezes o refluxo minimo. Existe ainda uma relagao que
relaciona a inclinagao da linha de opera¢ao com a fragcao de refluxo, como
a seguir:

L Lyys  RD R
V V, (@@+RD 1+R

Essa equagao é plausivel quando a vazao L,,; é de liquido saturado.

3. Resultados e Discussao

Nesta secdo do relatdrio serdo apresentados os resultados obtidos
e também serd dado um tratamento com maior detalhe para algumas
propriedades introduzidas na secao anterior.
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3.1. Escolha do modelo termodinamico

O estudo dos modelos termodinamicos foi realizado com auxilio do
software Aspen Plus®, foram testados alguns modelos e verificadas as
curvas de equilibrio liquido-vapor para a mistura bindria acetato de butila-
etanol. Para efeito do relatério serdo explicitados os resultados obtidos
para os modelos van Laar, NRTL e Wilson, o objetivo é demonstrar a
importancia da escolha de um modelo termodinamico adequado e o
efeito que uma escolha errada poderia ocasionar no resultado final.

Curvas de equilibrio liquido-vapor para
acetato de butila-etanol em P=1 atm

0,8 e 4’
/ / s \WilSON
N / / e NRTL

van Laar

Fragao de etanol no vapor
o
[e)]

o

0,2 0,4 0,6 0,8 1 1,2

Fragao de etanol no liquido

Figura 4. Curvas de equilibrio liquido-vapor de diferentes modelos termodinamicos para a pressdo de 1 atm.

Por meio das curvas explicitadas se pode verificar que o efeito da
adoc¢do de um modelo termodinamico inadequado como, por exemplo, o
modelo de van Laar ocasionaria erros graves nas etapas posteriores com
grande efeito no numero de estagios obtidos para a coluna que se
pretende dimensionar. Os modelos de Wilson e NRTL estdao praticamente
sobrepostos para esta pressao, isto se deve a polaridade dos compostos
da mistura e as caracteristicas da mistura. Para a consolidacdao desta
configuragao relativa entre os modelos foi realizado mais uma andlise das
curvas de equilibrio liquido-vapor para a mistura em uma pressao
diferente, a seguir esta o grafico obtido:
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Curvas de equilibrio liquido-vapor para acetato de
butila-etanol em P=5 atm

1,2
<]
=%
®
>
]
=
g = Wilson
s ——NRTL
<
o van Laar
T
o
e y=X
TS

0 0,2 0,4 0,6 0,8 i | 1,2
Fracao de etanol no liquido

Figura 5. Curvas de equilibrio liquido-vapor de diferentes modelos termodinamicos para a pressdo de 5 atm.

Mais uma vez foram obtidas curvas que demonstram o
comportamento ja explicado anteriormente, a ndo adequagdao do modelo
de van Laar se deve principalmente as limitagdes do mesmo, sendo este
muito mais simples do que o NRTL e o Wilson. Para estudos posteriores foi
utilizado o modelo de Wilson em razao de ser verificada uma maior
adequacao deste para misturas semelhantes [3].

Convém citar que foram realizadas analises para outros modelos
bem como para outras pressdes sendo selecionadas algumas imagens que
melhor ilustrassem o comportamento observado na maioria das andlises
realizadas.

3.2. Verificacao da influéncia da pressao na curva

de equilibrio

Apds a escolha do modelo termodinamico entdo foi realizado um
estudo em torno do efeito da pressao, a qual esta inserida a mistura, na
curva de equilibrio obtida. Esta andlise é importante, pois por meio dela é
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possivel avaliar a necessidade ou nao de se operar a coluna em alta
pressao.

Para tal analise, foram realizadas variacdes na pressao de 0,2 atm
em 0,2 atm na faixa de 0,2 atm até 20 atm, além disto estas variacdes
foram realizadas utilizando-se o modelo de Wilson anteriormente
escolhido como o ideal para a analise do comportamento termodinamico
da mistura.

Equilibrio Liquido-Vapor da mistura para diferentes pressdes com o modelo Wilson

emm() Jatm  =—04atm =0 6atm

m—latm  e—123tm  e—1datm

09 e—]8atm e=——(3tm =2 2a3tm
—)fatm =3 83tm =—3atm

—3datm =——36atm =3 8atm

08 =4 3tm =——443tm ——4,6atm

m——(atm  e=—523tm  ==54atm

07 - w82t =———(atm  =—0,2atm
e §,6atM (83t =—7atm

] datm T 63tm =7 8atm

06 —82tm —8datm ——8,6atm

9atm  =—9,23tm ——9,4atm

=—08atm ===10atm 10,2atm

==10,6atm 10,8atm ===11atm
11,4atm ==11,6atm 11,8atm

Fragio de etaol no vapor
=
&

04 —1223tm =—124atm ——12,6atm
13atm 13,2atm 13 datm
03 13 8atm 14atm 14,2atm

14,6atm 14,8atm 15atm
15,4atm 15,6atm 15,83tm
16,2atm 16,4atm 16,6atm
17atm 17,2atm 17,4atm
17,8atm 18atm 18,2atm
18,6atm 18 8atm 19atm

19,4atm 19,6atm 19,8atm

0,2

01 1

0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 g T

Fragdo de etanol no liquido

—(,8atm
=1 6atm
) datm
—3 Jatm
—datm
=4 83tm
w=5,6atm
) datm
] 2atm
—gatm
—8 8atm
9,6atm
=—10,4atm
—11,23atm
12atm
w12, 83tM
13,6atm
14,4atm
15,2atm
16atm
16,8atm
17,6atm
184atm
19,2atm
-20atm

Figura 6. Curvas de equilibrio liquido-vapor para pressdes variando de 0,2 atm até 20 atm com o modelo de
Wilson.

Por meio do grafico acima, é possivel observar que a pressao tem
um efeito bastante baixo na curva de equilibrio liquido-vapor da mistura
binaria acetato de butila-etanol, para uma melhor visualizacdao deste baixo
efeito serd explicitado abaixo as curvas referentes as pressdes de 0,2 atm,
1 atm, 10 atm e 20 atm. A curva acima possuia como intuito uma
demonstragdo qualitativa deste baixo efeito se estendendo para todas as
pressoes localizadas na faixa analisada.

COLAR IMAGEM DA ANALISE

21




Este grafico permite verificar de modo mais detalhado o que
ocorre com a curva para estas variagdes na pressao. A analise de ambos
graficos permite a conclusao de que a coluna deve operar em pressao
atmosférica, pois a baixa influéncia da pressao na curva da mesma nao
justificaria os custos maiores resultantes da operacao em alta pressao,
mesmo que 0s custos nao estejam inseridos diretamente no escopo deste
trabalho ndo se pode negligenciar a importancia destes para a tomada de
decisdo. Para a sequéncia do relatério tem-se entdao a adog¢ao da pressao
de 1 atm como pressao de operac¢ao da coluna. Verificando o formato da
curva, também é esperado que a destilacdo possa alcancar um alto grau
de pureza tanto no topo quanto no fundo, isto se deve a alta volatilidade
relativa entre os componentes da mistura, além da ndo presenga de
comportamento azedtropo o que poderia ocasionar maiores dificuldades
na purificacao da alimentacao.

3.3. Calculo do numero de estagios

Apos a definicdo do modelo termodinamico a ser adotado, entao
foi realizado um estado sobre o nimero de estagios que seria necessario
para os processos de destilacdo com diferentes estados de alimentacao,
refluxos e purezas no topo e fundo. Todos os estudos foram realizados em
pressao de 1 atm, visto que conforme a secdo anterior detalha a pressao
nao exerce grande efeito na curva de equilibrio liquido-vapor, logo nao ha
necessidade de se operar a coluna em alta pressao pois haveria aumento
nos custos sem que o retorno na facilidade do processo justificasse tal
condigao de operagao.

3.3.1. Determinacao da volatilidade relativa

Como o escopo deste trabalho é um estudo inicial sobre colunas
de destilacdo para a mistura, para efeito de simplificacao foi adotado que
a mistura apresenta volatilidade relativa constante. Este tipo de
simplificacdo é bastante usual em um estudo preliminar sobre a
viabilidade do processo, uma vez adotada esta hipdtese, foram entao
realizados os cdlculos visando obter-se a volatilidade relativa a que
melhor aproxima a curva de equilibrio liquido-vapor da curva gerada pela
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equacao que relaciona a volatilidade relativa e o equilibrio liquido-vapor,

sendo a equacao explicitada abaixo:

3 ax
ycalc_1+(a—1)*x

Utilizou-se entdao o Excel® e a ferramenta solver deste para se

obter o o que minimiza (y-Y.i)?, sendo y o valor da fragcdo de etanol no

vapor para o método de Wilson conforme obtido anteriormente no

Aspen®. A tabela que ilustra os cdlculos efetuados segue abaixo:

Tabela 1. Comparativo entre os valores da fragdo de vapor para o modelo de Wilson e para a hipétese de

volatilidade relativa constante.

X y ycalc (y'ycalc)Z
1 1 1 0

0,98 0,990174 0,997033 4,71E-05
0,96 0,98146 0,993962 0,000156
0,94 0,973616 0,990779 0,000295
0,92 0,966457 0,98748 0,000442
0,9 0,959838 0,984058 0,000587
0,88 0,953647 0,980506 0,000721
0,86 0,947789 0,976815 0,000843
0,84 0,942191 0,972979 0,000948
0,82 0,93679 0,968987 0,001037
0,8 0,931532 0,964832 0,001109
0,78 0,926373 0,960501 0,001165
0,76 0,921271 0,955984 0,001205
0,74 0,916191 0,951269 0,00123
0,72 0,911101 0,946342 0,001242
0,7 0,90597 0,941189 0,00124
0,68 0,90077 0,935793 0,001227
0,66 0,895472 0,930137 0,001202
0,64 0,890049 0,924203 0,001166
0,62 0,884474 0,917968 0,001122
0,6 0,878718 0,91141 0,001069
0,58 0,872751 0,904502 0,001008
0,56 0,866544 0,897216 0,000941
0,54 0,860062 0,88952 0,000868
0,52 0,85327 0,881379 0,00079
0,5 0,846129 0,872752 0,000709
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0,48 0,838596 0,863594 0,000625
0,46 0,830622 0,853856 0,00054
0,44 0,822153 0,843479 0,000455
0,42 0,813129 0,8324 0,000371
0,4 0,803479 0,820545 0,000291
0,38 0,793124 0,807828 0,000216
0,36 0,781971 0,794153 0,000148
0,34 0,769912 0,779407 9,02E-05
0,32 0,75682 0,763459 4,41E-05
0,3 0,742546 0,746155 1,3E-05
0,28 0,726909 0,727316 1,65E-07
0,26 0,709696 0,706727 8,81E-06
0,24 0,690643 0,684133 4,24E-05
0,22 0,669428 0,659225 0,000104
0,2 0,64565 0,63163 0,000197
0,18 0,618806 0,600887 0,000321
0,16 0,588249 0,566425 0,000476
0,14 0,553142 0,527527 0,000656
0,12 0,51238 0,483276 0,000847
0,1 0,464465 0,432486 0,001023
0,08 0,407328 0,373592 0,001138
0,06 0,338018 0,304486 0,001124
0,04 0,252182 0,22226 0,000895
0,02 0,143126 0,122786 0,000414
0 0 0 0
Total 0,032408197
o 6,858639909

No grafico abaixo sdo explicitadas as curvas para o modelo de

Wilson e a obtida com a volatilidade relativa 6,8586 para efeito de

comparacgao qualitativa:
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Comparacao entre as curvas de equilibrio liquido-vapor
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Figura 7. Comparativo entre a curva de equilibrio liquido-vapor do modelo de Wilson e a obtida com a hipétese de volatilidade relativa

constante.

Observando os dois graficos, pode-se concluir que a curva

considerando a volatilidade relativa como constante se ajusta de modo
satisfatério a curva do modelo de Wilson, desta forma nas etapas

seguintes do relatdrio os estudos serao realizados utilizando-se a hipdtese
de volatilidade relativa constante com objetivo de simplificacao.

3.3.2. Estudo para alimentag¢ao com liquido saturado

De inicio adotou-se a alimentacao como sendo liquido saturado

com 30% de etanol e 70% de acetato de butila. Tendo sido realizados
calculos com refluxos: 1,05, 1,10, 1,15, 1,20, 1,25, 1,30, 1,35, 1,40, 1,45 e
1,50. O estudo também se estendeu para as seguintes purezas no topo e
fundo: 97%, 98%, 99%, 99,9%, 99,99% e 99,999%.

Para esta etapa foi utilizada o programa Excel® e desenvolvido um

cddigo em VBA para a obtencdo do numero de estagios, sendo este

explicitado em anexo.
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analise

Os resultados obtidos sdo explicitados abaixo, seguidos de uma

destes.

operacionais

Tabela 2. Valores de estagios de retificagcdo, esgotamento, alimentacgdo e total de estagios para as diferentes condi¢oes
para alimentagao com liquido saturado.

Refluxo 1,05Rnin 1,10Rnin 1,15Rin 1,20Rin
xtopo 0,97 0,97 0,97 0,97
xfundo 0,03 0,03 0,03 0,03
n? de estagios
de retificagao 5 5 4 4
n? de estagios
de
esgotamento 6 6 6 5
estagio de Entreo52eo0 | Entreo52eo0 | Entreo4%2eo0 | Entreo42eo
alimentacao 62 62 59 5¢
n? total de
estagios 11 11 10 9
Refluxo 1,25Rmin 1,30Rmin 1,35Rmin 1,40Rmin
xtopo 0,97 0,97 0,97 0,97
xfundo 0,03 0,03 0,03 0,03
n? de estagios
de retificagao 4 4 3 3
n? de estagios
de
esgotamento 5 5 5 5
estagio de Entreo42eo0 | Entreo4%2eo0 | Entreo3%2eo0 | Entreo3%2eo0
alimentacao 59 59 49 49
n? total de
estagios 9 9 8 8
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Refluxo 1,45Rnin 1,50Rnin
xtopo 0,97 0,97
xfundo 0,03 0,03
n? de estagios
de retificagao 3 3
n? de estagios
de
esgotamento 5 4
estagio de Entreo32eo0 | Entreo3%eo0
alimentacao 49 40
n? total de
estagios 8 7
I
Refluxo 1,05Rmin 1,10Rnin 1,15Rmin 1,20Rnin
xtopo 0,98 0,98 0,98 0,98
xfundo 0,02 0,02 0,02 0,02
n? de estagios
de retificagcao 8 6 5 5
n? de estagios
de
esgotamento 9 7 6 6
estagio de Entreo8%2eo0 | Entreo62eo0 | Entreo5%eo0 | Entreo5%2eo
alimentacao 99 79 62 62
n? total de
estagios 17 13 11 11
Refluxo 1,25Rmin 1,30Rmin 1,35Rmin 1,40Rin
xtopo 0,98 0,98 0,98 0,98
xfundo 0,02 0,02 0,02 0,02
n? de estagios
de retificacao 4 4 4 4
n? de estagios
de
esgotamento 6 6 5 5
estagio de Entreo42eo0 | Entreo4%2eo0 | Entreo42eo0 | Entreo42eo
alimentacao 5¢ 5¢ 5¢ 5¢
n? total de
estagios 10 10 9 9
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Refluxo 1,45Rnin 1,50Rnin
xtopo 0,98 0,98
xfundo 0,02 0,02
n? de estagios
de retificagao 4 4
n? de estagios
de
esgotamento 5 5
estagio de Entreo42eo0 | Entreo4%eo0
alimentacao 59 59
n? total de
estagios 9 9
I
Refluxo 1,05Rmin 1,10Rmin 1,15Rin 1,20Rmin
xtopo 0,99 0,99 0,99 0,99
xfundo 0,01 0,01 0,01 0,01
n? de estagios | Nao é possivel
de retificagcao chegar ao 8 7 6
n? de estagios resultado
de desejado com
esgotamento um nuamero 10 7 7
estagio de viavel de Entreo82eo0 | Entreo7%2eo0 | Entreo62eo0
alimentagdo estagios. 90 80 79
n? total de
estagios 18 14 13
Refluxo 1,25Rmin 1,30Rmin 1,35Rnmin 1,40Rin
xtopo 0,99 0,99 0,99 0,99
xfundo 0,01 0,01 0,01 0,01
n? de estagios
de retificacao 5 5 5 5
n? de estagios
de
esgotamento 7 6 6 6
estagio de Entreo5%2eo0 | Entreo52eo0 | Entreo5%2eo0 | Entreo5%eo0
alimentacao 62 62 62 62
n? total de
estagios 12 11 11 11
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Refluxo 1,45Rnin 1,50Rnin
xtopo 0,99 0,99
xfundo 0,01 0,01
n? de estagios
de retificagao 5 4
n? de estagios
de
esgotamento 6 6
estagio de Entreo52eo0 | Entreo4%eo0
alimentacao 62 59
n? total de
estagios 11 10
I
Refluxo 1,05Rmin 1,10Rmin 1,15Rin 1,20Rmin
xtopo 0,999 0,999 0,999 0,999
xfundo 0,001 0,001 0,001 0,001
n? de estagios | Nao é possivel | Nao é possivel
de retificagcao chegar ao chegar ao 10 9
n? de estagios resultado resultado
de desejado com | desejado com
esgotamento um nuamero um numero 12 10
estagio de viavel de viavel de Entreo102eo0 | Entreo9%2eo0
alimentacao estagios. estagios. 110 102
n? total de
estagios 22 19
Refluxo 1,25Rmin 1,30Rmin 1,35Rnmin 1,40Rin
xtopo 0,999 0,999 0,999 0,999
xfundo 0,001 0,001 0,001 0,001
n? de estagios
de retificacao 8 8 7 7
n? de estagios
de
esgotamento 9 9 9 8
estagio de Entreo82eo0 | Entreo82eo0 | Entreo72eo0 | Entreo72eo0
alimentacao 99 99 82 82
n? total de
estagios 17 17 16 15
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Refluxo 1,45Rnin 1,50Rnin
xtopo 0,999 0,999
xfundo 0,001 0,001
n? de estagios
de retificagao 7 7
n? de estagios
de
esgotamento 8 8
estagio de Entreo72eo0 | Entreo7%eo0
alimentacao 82 82
n? total de
estagios 15 15
I
Refluxo 1,05Rmin 1,10Rmin 1,15Rin 1,20Rmin
xtopo 0,9999 0,9999 0,9999 0,9999
xfundo 0,0001 0,0001 0,0001 0,0001
n? de estagios | Nao é possivel | Nao é possivel
de retificagcao chegar ao chegar ao 13 11
n? de estagios resultado resultado
de desejado com | desejado com
esgotamento um nuamero um numero 14 13
estagio de viavel de viavel de Entre 0 132e 0 | Entreo 11%e 0
alimentacao estagios. estagios. 140 120
n? total de
estagios 27 24
Refluxo 1,25Rmin 1,30Rmin 1,35Rnmin 1,40Rin
xtopo 0,9999 0,9999 0,9999 0,9999
xfundo 0,0001 0,0001 0,0001 0,0001
n? de estagios
de retificacao 11 10 10 9
n? de estagios
de
esgotamento 11 11 11 11
estagio de Entreo112eo0 | Entreo102eo0 | Entre0102e0 | Entreo9%e
alimentagao 129 119 119 109
n? total de
estagios 22 21 21 20
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Refluxo 1,45Rnin 1,50Rnin 1,50Rin
xtopo 0,9999 0,9999 0,99999
xfundo 0,0001 0,0001 0,00001
n2 de estagios Nao é possivel
de retificagao 9 9 chegar ao
n? de estagios resultado
de desejado com
esgotamento 10 10 um numero
estagio de Entreo9%e Entreo92e |viavelde
alimentacao 109 109 estagios
n? total de
estagios 19 19

A partir da analise da tabela 2, observa-se uma grande viabilidade
na construcao de colunas que obtenham o produto no topo com 99,99%
de etanol e o produto de fundo com 99,99% de acetato de butila. Convém
ressaltar novamente que foi adotada a hipdtese de volatilidade relativa
constante, sendo o escopo deste trabalho a discussao em torno da
viabilidade de se construir colunas de destilacao para esta mistura bindria
entao a partir dos resultados é possivel alcancar o objetivo do trabalho, ou
seja, afirmar que é possivel a construcdo de colunas que obtenham
produto de alta pureza com um nimero aceitavel de estagios.

E interessante notar para a solu¢io em torno da pureza mdaxima
gue o numero de estagios para o refluxo 1,45 e 1,50 é o mesmo, sabendo-
se que o aumento do refluxo gera aumento nos custos, conclui-se que
uma coluna com refluxo 1,45 seria economicamente mais recomendada
do que uma com refluxo 1,50, pois o aumento do refluxo ndo implica em
aumento na eficiéncia do processo.
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Abaixo serd ilustrada de modo detalhado uma das solucdes de
modo detalhado,

graficamente:

sendo demonstrado o método McCabe-Thiele

Grafico do método McCabe-Thiele para Xior=0,9999, Xfunio=0,0001 e R=1,45
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Figura 8. Grafico com zoom na parte superior detalhando McCabe-Thiele na solugdo escolhida.
Grafico do método McCabe-Thiele para Xiop.=0,9999, Xiundo=0,0001 e R=1,45
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Figura 9. Grafico detalhando McCabe-Thiele na solugao escolhida.




Fragio de etanol no vapor

Grafico do método McCabe-Thiele para Xto:.=0,9999, Xfuni.=0,0001 e R=1,45
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Figura 10. Grafico com zoom na parte inferior detalhando McCabe-Thiele na solugdo escolhida.

O objetivo da explicitacdo deste grafico é verificar que a solucao
obtida analiticamente é similar a obtida graficamente, o que demonstra o
bom funcionamento do cédigo desenvolvido para a execucdo da etapa.

Os resultados obtidos analiticamente para este exemplo verificado
de modo grafico foram:

Tabela 3. Valores da fragdo de etanol no liquido em cada estagio obtidos analiticamente para a solugdo escolhida.
Pressdo 1 atm
Refluxo 1,45

Xtopo 0,9999
Xfundo 0,0001
0,999314545 Retificacdo
0,997636603 Retificagdo
0,992820345 Retificacdo
0,979238605 Retificacao
0,942591526 Retificacao
0,854439911 Retificacao
0,690426974 Retificacao
0,492892986 Retificacao
0,349246999 Retificacao
0,278532169 Esgotamento
0,2165423 Esgotamento
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0,13126798 Esgotamento
0,06106297 Esgotamento
0,023829534 Esgotamento
0,008556593 Esgotamento
0,002963749 Esgotamento
0,001002008 Esgotamento
0,000324368 Esgotamento
9,15337E-05 Esgotamento
Total de estagios 19

Esta solucdo estd sendo mais detalhada, pois foi considerada a

melhor para a condicdao de alimentacdo inicialmente proposta, uma vez

que é obtido um produto de alta pureza com um numero de estdagios

bastante viavel para uma coluna, o que indica que o dimensionamento da

mesma é possivel sem grandes complicacgdes.

3.3.3. Estudo para alimentacao com vapor saturado

O estudo também se estendeu para a alimentacdo com vapor

saturado, esta analise é interessante, pois a alimentacdo ja no estado de

vapor retira a necessidade de um trocador para a obtencao do vapor.

As analises realizadas nesta se¢do sao similares as realizadas na

secdo anterior, se diferindo apenas nas purezas minimas analisadas. Na

secdo anterior foi possivel observar a grande facilidade em se realizar o

processo de destilacao para a mistura estudada, desta forma para a

alimentagao com vapor saturado as purezas utilizadas no topo e fundo
foram: 99%, 99,9%, 99,99% e 99,999%. As condi¢des de refluxo foram
variadas de modo similar a da secao anterior sem que houvesse alteracao

alguma.

Os resultados obtidos estdo apresentados em forma de tabela

abaixo:
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Tabela 4. Valores de estagios de retificagdo, esgotamento, alimentagdo e total de estagios para as diferentes condigées
operacionais para alimentagdao com va

por saturado.
Refluxo 1,05Rnmin 1,10Rmin 1,15Rnmin 1,20Rnmin
xtopo 0,99 0,99 0,99 0,99
xfundo 0,01 0,01 0,01 0,01
n? de estagios
de retificagao 5 5 4 4
n? de estagios
de 5
esgotamento 5 5 4
estagio de
alimentagao | Entreo52eo0 | Entreo52eo0 | Entreo42eo | Entreo4%eo0
62 62 5¢ 5¢
n? total de
estagios 10 10 9 8
Refluxo 1,25Rmin 1,30Rmin 1,35Rmin 1,40Rin
xtopo 0,99 0,99 0,99 0,99
xfundo 0,01 0,01 0,01 0,01
n? de estagios
de retificacao 4 3 3 3
n? de estagios
de
esgotamento 4 4 4 4
estagio de

alimentacao

Entreo4%eo
5o

40

Entreo3%eo0

Entreo3%eo0
49

Entreo3%eo
49

n? total de
estagios
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Refluxo 1,45Rnin 1,50Rnin
xtopo 0,99 0,99
xfundo 0,01 0,01
n? de estagios
de retificagao 3 3
n? de estagios
de
esgotamento 4 4
estagio de Entreo32eo0 | Entreo3%eo0
alimentacao 49 40
n? total de
estagios 7 7
I
Refluxo 1,05Rmin 1,10Rmin 1,15Rin 1,20Rmin
xtopo 0,999 0,999 0,999 0,999
xfundo 0,001 0,001 0,001 0,001
n? de estagios
de retificagcao 6 5 5 5
n? de estagios
de 8
esgotamento 8 8 7
estagio de

alimentacao

Entreo62eo0

Entreo5%eo0

Entreo5%eo0

Entreo5%2e o

79 62 62 62
n? total de
estagios 14 13 13 12
Refluxo 1,25Rmin 1,30Rin 1,35Rin 1,40Rin
xtopo 0,999 0,999 0,999 0,999
xfundo 0,001 0,001 0,001 0,001
n? de estagios
de retificacao 5 5 5 5
n? de estagios
de
esgotamento 7 6 6 6
estagio de Entreo5%2eo0 | Entreo52eo0 | Entreo5%2eo0 | Entreo52eo0
alimentacao 62 62 62 62
n? total de
estagios 12 11 11 11
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Refluxo 1,45Rnin 1,50Rnin
xtopo 0,999 0,999
xfundo 0,001 0,001
n? de estagios
de retificagao 5 5
n? de estagios
de
esgotamento 5 5
estagio de Entreo52eo0 | Entreo5%eo0
alimentacao 62 62
n? total de
estagios 10 10
I
Refluxo 1,05Rmin 1,10Rmin 1,15Rin 1,20Rmin
xtopo 0,9999 0,9999 0,9999 0,9999
xfundo 0,0001 0,0001 0,0001 0,0001
n? de estagios | Nao é possivel | Nao é possivel
de retificagcao chegar ao chegar ao 7 7
n? de estagios resultado resultado
de desejado com | desejado com
esgotamento um nuamero um numero 13 11
estagio de viavel de viavel de Entreo7%2eo0 | Entreo7%2eo0
alimentagdo estagios. estagios. 8¢ 89
n? total de
estagios 20 18
Refluxo 1,25Rmin 1,30Rmin 1,35Rnmin 1,40Rin
xtopo 0,9999 0,9999 0,9999 0,9999
xfundo 0,0001 0,0001 0,0001 0,0001
n? de estagios
de retificacao 7 6 6 6
n? de estagios
de
esgotamento 9 9 9 8
estagio de Entreo72eo0 | Entreo62eo0 | Entreo6%2eo0 | Entreo62eo
alimentacao 82 79 79 79
n? total de
estagios 16 15 15 14
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Refluxo 1,45Rnin 1,50Rnin 1,50Rin
xtopo 0,9999 0,9999 0,99999
xfundo 0,0001 0,0001 0,00001
n2 de estagios Nao é possivel
de retificagao 6 6 chegar ao
n? de estagios resultado
de desejado com
esgotamento 8 7 um numero
estagio de Entreo62eo0 | Entreo62e o |vidvelde
alimentagao 79 79 estagios
n? total de
estagios 14 13

Na tabela 4 é obtido um resultado semelhante ao explicitado para
o liquido saturado, com o maximo grau de pureza possivel de ser obtido
para refluxo até 1,50R,,;, sendo 99,99%, entretanto conforme esperado
sdo necessarios menos estdgios para atingir a pureza desejada, isto se

deve ao fato de a alimentacao ja ser feita em estado vapor.

Assim como na secao anterior para esta sera explicitado o
McCabe-Thielle grafico para aquela que foi considerada a melhor solucao,
assim como a solucdo encontrada analiticamente. E importante ressaltar
que aqui neste trabalho esta sendo considerada a obten¢dao de maior
pureza como sendo um diferencial relevante, entretanto em um processo
industrial muitas vezes uma maior pureza nao justifica os gastos adicionais

para se obter a mesma.
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Grafico do método McCabe-Thiele para Xi0.=0,9999, Xu.¢.=0,0001 e R=1,50
1 --=_._._._._._.——-——'_'_71
0,995 / 2
099 1
0,985 |
H Curva com alfa
E | constante
8 pos -
] [ ]
F .
z 0,975 e ittt che retfic g B
4
} 097 = linha de alimentagio
0,965 1 [ linha de esgotamento
096
0,955
095 + . E ;
0,95 0,555 0,96 0,965 0,87 8875 0,58 0,385 059 0,995 1
Fragho de etanol no liquida

Figura 11. Grafico detalhando McCabe-Thiele com zoom na parte superior para a solugdao com alimentagdo de vapor saturado.
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Figura 13. Grafico detalhando McCabe-Thiele para a solugao com alimentagao de vapor saturado.
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Figura 12. Grafico detalhando McCabe-Thiele com zoom na parte inferior para a solugdo com alimentagdo de vapor saturado.

Novamente, observa-se que o numero de estagios previsto

analiticamente condiz com o calculado analiticamente, demonstrando o

bom funcionamento do cddigo para a condi¢do de vapor saturado.
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Tabela 4. Valores da fragdao de etanol no liquido em cada estagio obtidos analiticamente para a solugdo escolhida
com alimentagdo de vapor saturado.
Pressao 1atm
Refluxo 1,50
Xtopo 0,9999
Xfundo 0,0001
0,999315 Retificacao
0,996071 Retificacao
0,97842 Retificacao
0,89102 Retificacao
0,600557 Retificacao
0,233273 Retificacao
0,081444 Esgotamento
0,030507 Esgotamento
0,010266 Esgotamento
0,00331 Esgotamento
0,001042 Esgotamento
0,000315 Esgotamento
8,29E-05 Esgotamento
Total de estagios 13
4.Conclusoes

Por meio dos resultados obtidos, pode-se afirmar que o trabalho
atingiu seu objetivo de desenvolver um método analitico para o cdlculo de
nimero de estagios de uma coluna de destilacdo, bem como observar as
relacdes entre as propriedades que circundam esta.

Foi possivel verificar que um maior refluxo implica em um menor
nimero de estagios, caracteristica esta ja bem conhecida e esperada.
Além disto foi possivel observar que para condi¢cdes de alta pureza ha
situacdes em que nao ha convergéncia do método McCabe-Thiele como
consequéncia do formato da curva de equilibrio liquido-vapor da mistura.

Sobre a mistura foi possivel observar por meio da hipdtese de
simplificagdo por meio da utilizagao da volatilidade relativa para tragar a
curva de equilibrio liquido-vapor que o acetato de butila e o etanol
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apresentam uma grande facilidade em serem separados, sendo isto
consequéncia da elevada volatilidade relativa entre estes.
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