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Resumo

A destilagdo €, certamente, o processo mais aplicado na separagdo de misturas liquidas.
Embora esta seja uma operagdo unitaria conhecida de longa data, ainda, nos dias de hoje
persistem algumas dificuldades na proposicdo de esquemas de destilacdo apropriados.
Sendo assim, o objetivo deste trabalho de tese foi aplicar modelos mais realistas na
caracterizagdo de misturas e na simulacdo de processos de destilagdo, em regimes
estacionarios ¢ dinamicos. Para tanto, foram avaliados dois softawes, desenvolvidos no
Laboratorio de Desenvolvimentos de Processos de Separagdo, para simulagdes de colunas
de destilagdo considerando os modelos de estagios de equilibrio e de nao equilibrio. Os
resultados obtidos mostraram que, geralmente, os perfis obtidos com as duas modelagens
sdo diferentes, em ambos os regimes. A modelagem de estidgios de ndo equilibrio foi
aplicada também para a caracterizacdo de sistemas, utilizando mapas de curvas residuais.
Avaliou-se, ainda, a influéncia das correlagdes de eficiéncia de Barros & Wolf em mapas
de curvas residuais. Os perfis obtidos com as correlagdes de eficiéncia de Barros & Wolf
mostram grande concordancia com os calculados pelo modelo de estagios de ndo equilibrio.
Com os mapas de curvas residuais calculados concluiu-se que as trajetorias liquidas de
composi¢ao ndo cruzam as fronteiras de destilacdo, sendo esta um questdo de polémica na
atualidade, no entanto, nossos resultados mostram os perfis corretos. Além disso,
desenvolveu-se, neste trabalho de tese, um programa computacional para a caracterizacao
de sistemas reativos. A vantagem do novo algoritmo proposto estd, principalmente, no fato
do programa nao depender de estimativas inicias e ser de facil convergéncia. O programa €,
também, capaz de predizer todos os azeodtropos presentes na mistura, quando existam um
ou mais de um, ou ainda de afirmar que a mistura € zeotropica. Os resultados obtidos sdo
concordantes com valores experimentais ou calculados por outros métodos. Na linha do
processo de destilagdo reativa, sendo este um processo inovador, foi proposta a separagdo
da mistura fenol + 4dgua. A separacdo desta mistura ¢ de grande interesse, por questdes
econdmicas ¢ ambientais. Preliminarmente, fez-se um estudo na busca de uma reagdo
apropriada para o consumo de fenol. O processo proposto atende completamente as
questdes ambientais, visto que gera somente correntes limpas e ¢é, portanto, uma nova
alternativa para o tratamento de correntes fendlicas. Por fim, desenvolveu-se neste trabalho
um conjunto completo para caracterizagdo de sistemas e simulagdo de processos,
envolvendo desde o modelo de estagios de equilibrio at¢ o modelo de estagios de nao
equilibrio. Propds-se, ainda, um eficiente processo para o tratamento de aguas fenolicas.
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Abstract

Title: Development of Nonequilibrium Models for Characterization and Application in
Simulation of Complex Distillation Columns

Distillation is, certainly, the most applied process in the separation of liquid mixtures.
Although this is a very known unit operation, still nowadays some difficulties persist in the
proposal of appropriate distillation schemes. Thus, the objective of this work was to apply
more realistic models in the characterization of mixtures and in the simulation of
distillation process in, both, steady state and dynamic regime. In this way, two softwares
developed in the Laboratory of Separation Processes Development were evaluated. These
softwares consider the equilibrium and the nonequilibrium stage models in steady state and
dynamic regime. The results show that, generally, the profiles obtained with the two models
are different, in both regimes. The nonequilibrium stage model was also applied for the
systems characterization, in residue curve maps. It was evaluated, still, the influence of
Barros & Wolf correlations for efficiencies on residue curve maps. The profiles obtained
with the Barros & Wolf correlations show good agreement with the calculated with the
nonequilibrium stage model. The calculated residue curve maps showed that residue curves
do not cross distillation boundaries. Nowadays, this is a question of controversy, however
our results show the correct behavior. Moreover, it was developed in this work a
computational program for the characterization of reactive systems. The advantage of the
new proposed algorithm is mainly because the program does not depend on initial estimates
and it is of easy convergence. The program is, also, able to predict all the azeotropes
present in the mixture, when one or more than one exist, or still to affirm that the mixture is
zeotropic. The obtained results are in agreement with experimental values or values
calculated by other methods. Regarding to reactive distillation, being an innovative process,
it was proposed the separation of the mixture phenol + water. The separation of this
mixture is of great interest, for economic and environmental issues. Preliminarily, it was
carried out a study of an appropriate reaction for the phenol consumption. The considered
process takes care of environmental questions, since it only generates current clean and it
is, therefore, an alternative process for the phenolic wastewater treatment. Finally, in this
work, it was developed a complete set for characterization of systems and simulation of
processes, involving the equilibrium and the nonequilibrium stage modes, in steady state
and dynamic regime. It was considered, still, an efficient process for the phenolic
wastewater treatment.
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CAPITULO |

INTRODUGAO, OBJETIVOS E ORGANIZAGAO DESTE
TRABALHO

Uma das tarefas mais importantes na induastria quimica ¢ a separacdo de misturas
liquidas em produtos puros. Para tanto, existem muitas tecnologias disponiveis, como por
exemplo, a destilagdo, a extragdo e a cristalizagdo. Dentre os processos de separacdo, “a
destilagdo ¢é, sem sombra de duvidas, o método predominante para separacdo de misturas
liquidas, e esta situagdo parece certamente continuar’ (Fair, 2002). A destilagdo ¢
certamente a tecnologia mais difundida, até mesmo pela sua longa histéria. Processos de
separagdo por destilacdo ja eram praticados pelas civilizagdes desde os anos a.C.,
principalmente para concentragdo de bebidas alcodlicas. A primeira divulgagdo cientifica

sobre o processo de destilagdo foi publicada por Brunswig em 1500 (McKetta, 1993).

Segundo Biddulph (2002) “... a opera¢do de colunas de destilagdo, que realiza
quase 95% de todas as separagdes nas industrias quimicas, consome em torno de 3% do
total de consumo enérgico mundial”. Assim, tem-se o seguinte paradigma: embora a
destilagdo seja o processo de separacao mais aplicado nas industrias quimicas, € este o
processo de maior consumo energético. Isso se deve ao fato principalmente de que mesmo
nos dias de hoje, ainda ndo existe uma técnica sistematica para compreender e separar
misturas complexas, principalmente quando tem-se a ocorréncia de azedtropos, multiplas

fases liquidas e reagdes quimica simultaneas (Doherty e Malone, 2001).

Uma das ferramentas mais utilizadas para a andlise de novos esquemas de
separagdo sdo os simuladores de processos. Contudo, as ferramentas computacionais mais
usuais para a simulac¢do de colunas de destilagdo multicomponente sdo geralmente baseadas
no conceito de estagios de equilibrio. Este modelo supde que as correntes que deixam um

estagio estdo em equilibrio, sendo necessario que o tempo de contato entre as fases seja



suficiente para que se estabeleca o equilibrio termodinamico (térmico, mecanico e quimico)

entre as correntes de saida de cada estagio.

Entretanto, em operagdo real isto dificilmente ocorre, pois existe um fluxo finito
de massa da fase liquida para a fase vapor. Para superar esta dificuldade, criou-se o
conceito de eficiéncia (Lewis, 1922, Murphree, 1925). Na pratica usual, a eficiéncia ¢
fixada arbitrariamente como um unico valor para todos os componentes em todos os
estagios. Entretanto, diferentes espécies apresentam diferentes facilidades para
transferéncias de massa e de energia, ocasionando diferentes valores de eficiéncia. Além

disso, sabe-se que os valores de eficiéncia de estagios variam ao longo da coluna.

Os modelos de estdgios de ndo equilibrio (Krishnamurthy e Taylor, 1985a;
Kooijman e Taylor, 1995; Pescarini, et al. 1996) eliminam complemente a necessidade do
conceito de eficiéncia. A base da modelagem de estigios de ndo-equilibrio ¢ que as
equacdes de conservacdao de massa e energia sdo escritas para cada fase e s3o conectadas

pelas equacdes de balangos de massa, energia e equilibrio termodinamico na interface.

Portanto, para uma simulacdo mais realista de colunas de destilacao, deve-se
dispor de simuladores que incluam em seus célculos valores de eficiéncias ou o modelo de
estagios de ndo equilibrio. Para calcular as eficiéncias de cada estigio e de cada
componente, sdo necessdrias correlacdes apropriadas. Sdo constantes as pesquisas que
buscam novas correlagdes de eficiéncia. Vale ressaltar que o modelo de estagios de nao
equilibrio, embora seja o mais preciso até o presente momento para representar dados reais
de colunas de destilacdo, tem um elevado custo computacional, quando comparado ao
modelo de estagios de equilibrio, mesmo quando consideram-se as eficiéncias. Além disso,
o modelo de estagios de ndo equilibrio requer, como dados de entrada, pardmetros de

projeto da coluna, como, por exemplo, o diametro do prato.

Além de levar em conta modelos mais realistas para a simula¢do do processo de
destilagdo, uma etapa primordial que deve ser realizada antes da proposi¢ao de um esquema
de separacgdo ¢ a caracterizacdo da mistura que se deseja tratar. Para misturas ternarias, e até
mesmo quaterndrias, este comportamento pode ser representado em diagramas especificos,

como por exemplo, em mapas de curvas residuais.



O conceito de mapas de curvas residuais foi introduzido por Schreinemakers em
1901. No fim da década de 70, Doherty e Perkins (1978) desenvolveram um conjunto de

equacdes diferenciais ordinarias ndo-lineares para o calculo de mapas de curvas residuais.

Até entdo, as curvas residuais eram construidas aplicando o modelo de estagios de
equilibrio para relacionar as fases liquida e vapor. Na década atual, passou-se a aplicar
conceitos de eficiéncia e o modelo de estdgios de nao equilibrio na construcao de mapas de
curvas residuais. Mostrou-se que as trajetdrias liquidas de composi¢do seguem caminhos
diferentes assumindo-se diferentes modelos. Além disso, um determinado grupo de
pesquisadores (Springer et al., 2003) sugere que curvas residuais podem atravessar
fronteiras de destilagdo. Esta conclusdao contradiz todas as outras anteriores a respeito da
topologia de mapas de curvas residuais, visto que, até entdo, curvas residuais eram

proibidas de atravessar fronteiras de destilagao.

Afirmar que curvas residuais podem atravessar fronteiras de destilagdo seria
equivalente a dizer que a acetona pode ser um solvente na produgdo de alcool anidro. Uma
das principais conclusdes que se obtém de um mapa de curvas residuais ¢ justamente a
escolha de solventes apropriados para o processo de destilagdo extrativa. O etilenoglicol
sim ¢ um solvente aplicavel na separagdo completa da mistura etanol + 4gua, visto que o
mapa de curvas residuais da mistura ternaria etanol/dgua/etilenoglicol ndo apresenta
nenhuma fronteira de destilacdo. Se o mapa de curvas residuais ndo tem nenhuma fronteira
de destilagdo, ¢ possivel obter todos os produtos em composi¢do pura. Entretanto, se o
mapa de curvas residuais exibe pelo menos uma fronteira de destilagdo, e assumindo que
uma curva residual ndo pode cruza-la, entdo, é impossivel obter todos os componentes
puros. Assim, a acetona nao deve ser aplicada no processo de producao de alcool anidro por
destilacdo extrativa, visto que a mistura ternaria etanol/dgua/acetona tem uma fronteira de
destilacdo que divide o diagrama em duas regides distintas. Entretanto, se for considerada a
hipotese das trajetorias liquidas cruzarem fronteiras de destilacdo e, assim, percorrer as
diferentes regides de destilacdo, entdo seria possivel obter os trés componentes puros

aplicando acetona como solvente na separacao da mistura etanol + 4gua.

A afirmag¢do de que curvas residuais atravessam fronteiras de destilagdo ¢

realmente intrigante e merece uma profunda investigacao.



Mapas de curvas residuais podem ser construidos para sistemas homogéneos,
heterogéneos e até mesmo reativos. Neste ponto, torna-se interessante uma analise de um
processo que vem atraido diversas investigagdes: o processo de destilacdo reativa. O

processo de destilagdo reativa enquadra-se nos chamados “processos intensificados”.

A expressdo “intensificacdo de processos” se refere as tecnologias que substituem
equipamentos grandes, onerosos € com alto consumo de energia por outros menores, mais
baratos e mais eficientes, ou por processos que combinem multiplas operagdes em um
menor numero de unidades ou, ainda, em uma unica unidade. Assim, este conceito emerge
como uma nova filosofia de projeto, a qual aplica-se tanto a novos tipos de equipamentos
(hardware), quanto a novas técnicas de processamento ¢ a métodos de desenvolvimento de

processos e/ou unidades industriais (software).

Existem inumeras implicacdes que demonstram a relevancia do tema. A
intensificagdo de processos implica em processos mais baratos, particularmente em termos
dos custos devidos a aquisi¢do de areas industriais (uma capacidade maior de produgdo e
um maior numero de produtos fabricados por unidade de area); custos de investimento mais
baixos (equipamentos menores, menor quantidade de tubulagdes, etc.) e custos menores
com matérias-primas (maior rendimento e/ou seletividade), com utilidades (em particular

com energia), com o tratamento de correntes residudrias e com a disposi¢do de residuos.

Além disso, a intensificacdo de processos pode aumentar a seguranca dos mesmos,
uma vez que “menor pode ser mais seguro”. Vale lembrar a ocorréncia de grandes
acidentes, tais como o de Bhopal, e as dimensdes de suas conseqiiéncias desastrosas em
funcao dos grandes volumes dos vasos de processo utilizados. Um estudo feito pela AIChE
(American Institute of Chemical Engineers) mostrou que o vazamento do intermediario
metil-isocianato ocorrido em Bhopal poderia ter sido evitado se tal produto fosse gerado e
imediatamente consumido no processo de obtencdo dos produtos finais desejados em

pequenos reatores continuos.

A intensificagdo de processos, também oferece melhores possibilidades de manter
0s processos sob controle, por exemplo, pela remo¢ao muito mais eficiente do calor
oriundo de reacdes quimicas muito rdpidas e fortemente exotérmicas. Assim, hd a

possibilidade de obtencdo de novos produtos por meios mais seguros, fator de grande
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importancia no caso de unidades industriais localizadas proximas a areas residenciais. Além
disso, tais processos mostram-se economicamente mais viaveis, através da melhor
controlabilidade dos mesmos, o que implica em maiores rendimentos, conversdes € purezas

dos produtos finais desejados.

Nas areas de quimica fina e farmacéutica, a intensificacdo de processos pode
oferecer uma diminui¢ao substancial no tempo gasto entre a pesquisa € o desenvolvimento

de novos produtos e sua efetiva colocacdo no mercado.

Por ultimo, porém n3o menos importante, a intensificacdo de processos,
fortemente ancorada no conceito de desenvolvimento sustentavel e de carater inovador,
apresenta um dos mais simples e Obvios caminhos para a melhoria da imagem das
empresas, fator que, atualmente, ¢ de grande importancia na garantia da aprovacao de suas

atividades por parte da opinido ptblica em geral.

Sendo assim, as vantagens que a intensificacdo de processos oferece para as
empresas que a adotam como filosofia estdo distribuidas em seis areas distintas: custos,

compactacdo de unidades, seguranca, controlabilidade, competitividade e boa imagem.

As vantagens particulares do processo de destilagdo reativa sdo: superacdo das
limitagdes devidas ao equilibrio termodindmico das reagdes quimicas, isto €, ao equilibrio
quimico; alta seletividade e alta pureza dos produtos podem ser atingidas; o calor das
reagoes quimicas pode ser utilizado in situ para a destilacdo; a introdugdo de solventes
auxiliares ¢ evitada; uma mistura azeotropica ou composta por componentes com pontos de
ebulicdo proximos pode ser facilmente separada; entre outras vantagens. O aumento da
eficiéncia do processo, bem como a redugcdo dos custos de instalagdo, operacdo e
manuteng¢ado sao resultados diretos da aplicacao do conceito acima descrito. Algumas destas
vantagens sdo consolidadas através da implementagdo de reagdes quimicas com o objetivo
de melhorar os aspectos relacionados ao processo de separacao; outras, pela implementacao
do processo de separacdo com o objetivo de melhorar os aspectos relacionados as reagdes

quimicas.

Apesar do fato de que a idéia de combinar reagdes quimicas com o processo de

destilagdo ¢ bastante antiga, h4 um crescente interesse no projeto (modelagem) e na



operacdo (simulacdo) de colunas de destilagdo reativa nos ultimos anos. O interesse que
este tipo de processo tem despertado recentemente pode ser atribuido, em parte, a crescente
importancia comercial do mesmo e, em parte, a publicacdo do artigo de Doherty e Buzad
(1992), uma revisdo a partir da qual comecou a surgir a maior parte dos trabalhos nesta

area.

O conceito de combinagdo das etapas de reacdo quimica e separagdo em um Unico
equipamento ndo ¢é, pois, novidade. A recuperagdao de amonia no classico processo Solvay
da década de 1860 pode ser citada como, provavelmente, a primeira aplicagdo comercial do
processo de destilacdo reativa. Muitos processos antigos fizeram uso deste conceito. A
producdo de oxido de propileno, dicloreto de etileno, metoxido de sodio e varios outros
¢ésteres de acidos carboxilicos sdo alguns exemplos de processos nos quais a destilacao
reativa foi aplicada, sem atrair, entretanto, atencdo como uma classe de operagdo unitaria

distinta.

Atualmente, a maior parte das aplicagdes industriais de importancia em destilagao
reativa encontra-se no campo das esterificagdes, tais como o famoso processo para a sintese
de acetato de metila da Eastman Chemical Co. (Agreda et al., 1990). Este processo combina
se¢Oes reativas e nao reativas em uma unica coluna de destilagdo reativa hibrida e, assim,
substitui uma unidade convencional bastante complexa para a obten¢ao do produto, a qual é
composta por onze equipamentos distintos. Através da implementacdo do processo de
destilacao reativa, os custos de instalagdo e de operagdo para este sistema foram reduzidos

em cinco vezes (Siirola, 1995).

Outra historia de sucesso desta tecnologia iniciou-se na década de 80, quando da
utilizagio da mesma para a preparagdo de éteres tais como MTBE (Eter Metil-terc-
Butilico), TAME (Eter Metil-terc-Amilico) e ETBE (Eter Etil-terc-Butilico), os quais sio
produzidos em grandes quantidades para servirem como componentes de gasolinas
automotivas, devido a sua excelente propriedade antidetonante (Cunill et al., 1993). Foi
somente nesta época que o processo de destilacdo reativa ganhou o status de operacao

unitaria multifuncional, promissora e independente.

Uma faceta de grande importancia do processo de destilacdo reativa que vem

sendo abordada em trabalhos recentes diz respeito a sua sinergia com os principios da
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chamada “engenharia verde” (Malone et al., 2003), uma vez que muitas das vantagens do
mesmo estdo intimamente relacionadas aos desafios a serem enfrentados por esta area do
conhecimento. Tais principios foram recentemente descritos no contexto do projeto de
processos, tanto no desenvolvimento de novas moléculas como, mais genericamente
falando, no desenvolvimento de novos produtos e processos. No projeto de rotas quimicas
para a obtencao de novas moléculas, por exemplo, esquemas de reagdo alternativos sao

freqlientemente estudados.

Portanto, o processo de destilagdo reativa mostra-se como uma potencial
alternativa para solucionar os casos de “separacdes dificeis”, como, por exemplo, a

purificacao de aguas fenolicas, buscando atender as questdes econdmicas e ambientais.

Assim como nos demais processo, uma etapa fundamental antes da proposicao de
um esquema de separagdo por destilacdo reativa ¢ a caracterizagdo do sistema. Neste caso,
tem-se que considerar a existéncia das multiplas fases e reagdes. A maneira mais usual de
tratar tal problema € supor o equilibrio quimico e de fases. A inclusdao do equilibrio quimico
ao equilibrio de fases diminui um grau de liberdade do sistema, mas aumenta a

complexidade das equagdes a serem resolvidas.

De particular interesse ¢ a predi¢do de azeodtropos reativos. Azedtropos reativos
seguem a mesma definicdo cldssica, ou seja, uma mistura que ebuli a temperatura
constante, estando as fases liquida e vapor na mesma composi¢cdo. Contudo, azedtropos

reativos tém a peculiaridade de, algumas vezes, favorecer a separagdo da mistura.

O calculo de azedtropos reativos ndo ¢ uma tarefa trivial. O programa
desenvolvido deve ser capaz de verificar a ocorréncia ou ndo de azedtropos e predizer todas
as composicoes azeotrdpicas. Essa solugdo pode esbarrar-se no problema da necessidade de

estimativa inicial dos métodos matematicos de solucao.

Além de predizer o comportamento da mistura reativa em termos dos seus
diagramas de equilibrio, deve-se também dispor, de antemao, de dados de equilibrio ou da
cinética da reagdo. Para algumas reacdes, pode ocorrer a inexisténcia ou dificuldade da
determinagdo de tais pardmetros experimentalmente. Neste caso, recorre-se a algum método

de predigao.



O método de Benson é um método de contribuicdo que permite o calculo de
propriedades termodinamicas da mistura. Este método ¢ largamente aplicado na éarea da
quimica e apresenta erros da ordem de 3% na predi¢ao do equilibrio quimico de reagdes na

fase gasosa.

Atualmente, vem-se aplicando vastamente os conceitos de modelagem molecular
na engenharia quimica. A modelagem molecular permite predizer o comportamento da
molécula, usando como base os fundamentos da termodinamica estatistica ou da quimica
quantica. E um método bastante inovador que carece de pesquisas que comprobatérias de

sua aplicabilidade na predicao do equilibrio e da cinética de reagdes quimica.

Sendo assim, o objetivo geral desta tese ¢ avaliar processos de separacao

complexos, desenvolvendo novas ferramentas de caracterizagao e simulagao.
Como objetivos especificos, tem-se:

1- Avaliagcdo dos programas computacionais desenvolvidos por Pescarini (1996,
1999) para a simulacao de colunas de destilagdo em estado estacionario e ndo estacionario,
utilizando as modelagens de estdgios de equilibrio e de ndo equilibrio. Assim, serdo

verificadas as diferengas de predi¢dao das duas modelagens.

2- Avaliagdo das correlagdes para eficiéncia desenvolvidas por Barros (1997),

denominadas de correlagdes de “Barros & Wolf” para pratos e para componentes.

3- Aplicacao da correlacdo de Barros & Wolf para componentes na construgcdo de
mapas de curvas residuais. Com isso, serd desenvolvida uma ferramenta mais realista para a
caracterizagdo de sistemas. O objetivo de tal aplicacdo €, também, verificar a possibilidade
de cruzamento de fronteiras de destilagdo, aplicando um modelo diferente do modelo de

estagios de equilibrio.

4- Aplicacdo do modelo de estadgios de ndo equilibrio na constru¢do mapas de curvas
residuais. Assim, além de dispor de um programa computacional altamente realista na
predi¢do do comportamento de misturas ideais e nao ideais, sera, também, verificada a

questao do cruzamento de fronteiras de destilagdo com a aplicagcao deste modelo.



5- Desenvolvimento de um programa computacional robusto para caracterizacdo de
sistemas reativos. Este programa devera construir diagramas de equilibrio e mapas de
curvas residuais reativos, bem como determinar a existéncia e composi¢cdo de azedtropos

reativos.

6- Estudo de uma reagdo apropriada para o tratamento de dguas fendlicas. Este estudo

serd realizado com o método de Benson e com modelagem molecular.

7- Proposicdo de um esquema efetivo para a purificacio de aguas fenolicas,

baseando-se nos conceitos de destilagao reativa.

Para cobrir tais assuntos e objetivos, este trabalho de tese estd dividido em sete

capitulos. O primeiro capitulo refere-se a introdugao e aos objetivos aqui apresentados.

No Capitulo II, fez-se uma revisdo bibliografica dos assuntos abordados,

elucidando desde os conceitos mais antigos até o estado da arte.

O Capitulo III traz todo o equacionamento dos modelos de estagios de equilibrio e
de nao equilibrio, bem como as solu¢des obtidas do programas desenvolvidos. Analisou-se
dois casos de estudo base: a separagdao da mistura ternaria ideal n-pentano/n-hexano/n-
heptano e a mistura ndo ideal etanol/dgua/tetraetilenoglicol. No primeiro caso pode-se
aplicar a destilagdo convencional para a separagdo da mistura e, no segundo, destilaciao
azeotropica homogénea (extrativa). Neste capitulo, fez-se uma comparagdo dos perfis
obtidos com os modelos de estidgios de equilibrio e de ndo equilibrio, em estado
estacionario e ndo estaciondrio. O resgate dos programas elaborados por Pescarini (1996)
sera fundamental para os posteriores desenvolvimentos em modelagem de estagios de ndo

esquilibrio, conforme apresentado nos capitulos seguintes deste trabalho de tese.

O Capitulo IV contempla o desenvolvimento de programas computacionais para o
calculo de mapas de curvas residuais com modelos de eficiéncia e de nao equilibrio. Neste
capitulo, as correlagdes de Barros & Wolf para o calculo de eficiéncias foram validadas e
aplicadas na construcdo de mapas de curvas residuais. Aplicou-se, também, o modelo de

estagios de ndo equilibrio de Krishnamurthy e Taylor (1985a). Com os resultados obtidos,



verificou-se as diferengas entre os caminhos de composi¢ao percorridos e, principalmente,

analisou-se a questao da possibilidade de cruzamento de fronteiras de destilagao.

No Capitulo V ¢ apresentado um programa computacional que caracteriza sistemas
reativos. O programa calcula diagramas de equilibrio e mapas de curvas residuais reativos e
verifica a condi¢do de azeo6tropo reativo, calculando todas as composi¢des de azedtropos
reativos, caso existam. Este programa apresenta diversas vantagens em relagdo aos
desenvolvidos até o presente momento, principalmente porque ¢ robusto no que diz respeito
ao calculo de todas as composi¢des azeotropicas reativas, ndo depende de estimativas
iniciais e aplica um método de minimizacdo de uma nova funcdo objetivo de mais facil

convergéncia.

No Capitulo VI propde-se um esquema completamente inovador para o tratamento
de 4guas fendlicas. Para tanto, fez-se primeiramente o estudo de duas rea¢des quimicas para
o consumo de fenol, as reacdes de acilagdo e de esterificagdo. Tal estudo foi realizado com
o método de Benson e com modelagem molecular. Escolhida a reagdo e determinada sua
constante de equilibrio, fez-se a simula¢do do processo proposto, objetivando atender as

questdes ambientais de descarte de efluentes.

O Capitulo VII apresenta as consideracdes finais verificadas a partir das analises
levantadas. Neste ultimo capitulo também s3o apresentadas as sugestdes para trabalhos

futuros.
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CAPITULO I

REVISAO BIBLIOGRAFICA

Il.1 Modelagem de Estagios de Equilibrio

O conceito de estagios de equilibrio ¢ certamente o mais utilizado na modelagem
de colunas de destilacdo, principalmente devido a sua simplicidade conceitual. Engenheiros
quimicos vém utilizando o modelo de estagios de equilibrio desde que Sorel utilizou-o pela
primeira vez para uma coluna de alcool, a mais de 100 anos atrds. Em um estagio de
equilibrio, supde-se que as correntes de liquido e de vapor que deixam este estdgio estdo em
equilibrio termodinamico. Entretanto, esta condigdo sé poderia ser alcangada apds um

tempo infinito de contato entre as fases.

Termodinamicamente, o sistema estd em equilibrio quando a energia livre de
Gibbs (G) ¢ minima, em determinada pressdo e temperatura. Outra maneira de expressar o
equilibrio termodindmico ¢ através da igualdade dos potenciais quimicos ou das
fugacidades. Fugacidade significa, literalmente, a tendéncia a “fugir”’, uma medida exata da

volatilidade de um componente em solucdo (Winnick, 1997).

As equacdes que modelam um estagio de equilibrio sdo conhecidas como
“equacdes MESH”: M — balangos materiais, E — relacdes de equilibrio, S — equagdes
restritivas de somatorio, H — balango de energia. A maior dificuldade na resolucdo deste
sistema de equac¢des ndo lineares ¢ a determinagcdo da entalpia do vapor, além da

complexidade adicional quando trabalha-se com sistemas multicomponentes.

Lewis (1922) introduziu algumas simplificagdes nas equagdes MESH: desprezou
as entalpias de mistura e as perdas de calor na coluna. Em 1921, as equacdes MESH foram
adaptadas a uma solu¢do grafica para sistemas binarios, primeiramente por Ponchon e,
entdo, por Savarit, empregando um diagrama entalpia/concentragdo. Em 1925, uma técnica

simples, mas restrita ao método grafico para sistemas bindrios, foi desenvolvida por
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McCabe e Thiele. O método McCabe-Thiele baseia-se nas simplificagdes de Lewis,
enquanto Ponchon-Savarit ¢ uma solugdo grafica das equacoes MESH. O método McCabe-

Thiele ¢ tao simples e ilustrativo que continua sendo largamente utilizado nos dias de hoje.

Ap6s o advento computacional, o modelo de estagio de equilibrio tornou-se mais
difundido, ainda mais com o desenvolvimento de simuladores comerciais. Seader (1985)
apresenta uma revisao sobre o desenvolvimento histoérico da modelagem de equilibrio. A
partir de 1994, Ray (1994, 2005) vem publicando, quase que anualmente, uma revisao

bibliografica sobre a modelagem de estagios de equilibrio.

Entretanto, sabe-se que as correntes que deixam um estidgio ndo estdo em
equilibrio entre si. O nimero de estdgios determinado pela modelagem de equilibrio ¢
quase sempre inferior ao necessario. Na verdade, a separa¢do das duas fases depende das
taxas de transferéncia de massa entre as fases liquida e vapor, e estas taxas dependem da

extensao na qual as fases liquida e vapor ndo estdo em equilibrio.

Resta a questdo de como entdo corrigir o modelo de estagios de equilibrio. Uma
maneira usual ¢ através da introducao do conceito de eficiéncia. Muitos conceitos de
eficiéncia foram desenvolvidos para colunas de destilagdo, incluindo eficiéncias globais, de

Murphree, de Hausen e de vaporizagao.

A eficiéncia global de colunas de destilagao foi definida por Lewis (1922) como a
relagdo entre o numero de estagios teoricos € o numero de estagios reais necessarios para
uma dada separagdo. Entretanto, a aplicagdo desta relagdo necessita de dados
experimentais, caso contrario deve-se utilizar métodos de predicdo. Na verdade, a relacao
de Lewis (1922) n3ao tem muita aplicacdo pratica. Além disso, eficiéncias globais
pressupdoem a uniformidade da eficiéncia em todos os pratos e para todos os componentes,

no caso de misturas multicomponentes.

Em 1925, Murphree definiu a eficiéncia de estagio, relacionando o comportamento
de um estagio real com o de um estagio ideal mediante o grau de contato entre as fases
liquida e vapor, admitindo-se que o liquido esta completamente misturado no prato. West et

al. (1952) desenvolveram a definicdo da eficiéncia de Murphree no ponto, utilizando a
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concentragdo do componente na fase vapor em equilibrio com o liquido no ponto

considerado.

Hausen (1953) propde uma modificacdo da definicdo de Murphree, sem supor que
o liquido que deixa o prato estd no seu ponto de bolha. Entretanto, esta modificacdo nao
tem muita aceitagdo, pois, apesar de sua superioridade, resulta em calculos mais complexos
e de dificil implementagao nos algoritmos para o projeto de colunas de destilagdo. Na
verdade, muitos autores desenvolveram equag¢des de Murphree modificas, como Colburn

(1936), de Nord (1946), Standart (1965) e Holland (1980).

Em 1970, Holland ¢ McMahon (1970) definiram a eficiéncia de vaporizagao,
como uma extensdao da defini¢do do valor da constante de equilibrio. Standart (1971)
mostrou que a eficiéncia de vaporizagdo ndo relaciona o fendmeno de difusdo para misturas
multicomponentes. A eficiéncia de vaporizagdo foi muito utilizada no passado, dada a
facilidade de inclusdo da mesma nos algoritmos computacionais, entretanto, atualmente,

ndo ¢ mais tdo utilizada.

Dentre as defini¢gdes existentes para eficiéncia ndo existe ainda um consenso de

qual seja a melhor; contudo, as eficiéncias de Murphree sdo as mais utilizadas.

Na pratica, utilizam-se correlagdes empiricas na predicao da eficiéncia. A primeira
correlacdo usada para o calculo da eficiéncia foi proposta por Drickamer e Bradford (1943),
modificada por O’Connell (1946) que estendeu a sua faixa de operagdo para colunas
fracionadas. A correlagdo apresentada por O’Connell foi melhorada por Chu (1951), que
incluiu outros fatores na correlacdo, tais como a relacdo entre as vazdes de liquido e de

vapor dentro da coluna e relagdes geométricas do borbulhador e do prato.

Em 1958, um estudo publicado pela AIChE (1958), Bubble Tray Design Manual:
Prediction of Fractionation Efficiency, langou as bases para um entendimento mais
profundo do problema. Foi o estudo mais detalhado do efeito das propriedades fisicas,
geométricas e operacionais sobre a eficiéncia de pratos perfurados, valvulados e de
campanula. Partindo da teoria de duas resisténcias em série no transporte de massa € com
muitas determinagdes experimentais, chegou-se as correlacdes empiricas para o numero de

unidades de transferéncia em ambas as fases € com base nesses valores obtém-se a
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eficiéncia no ponto. O método propde, ainda, um modelo empirico para se obter a
eficiéncia do prato a partir da integracao dos valores da eficiéncia do ponto sobre todo o

prato.

Em 1997, Barros (1997) desenvolveu novas correlagdes para o calculo de
eficiéncias de prato e de componentes. O autor verificou a forte dependéncia da eficiéncia
da coluna em relagdo ao tipo de sistema estudado. A correlagdo de “Barros & Wolf” foi
obtida através de um ajuste de pardmetros da mistura (condutividade térmica, densidade,
capacidade calorifica e viscosidade). Esta correlacdo foi validada com dados experimentais
e com resultados obtidos a partir do modelo de estagios de ndo equilibrio de Krishnamurthy
e Taylor (1985a) (Barros e Wolf-Maciel, 1999, Wolf-Maciel et al., 2001, Reis et al.,
2005a).

Atualmente, varios trabalhos tém sido publicados com o intuito de analisar a
eficiéncia de pratos de destilagdo. Liu et al. (2005), utilizando de técnicas de CFD
(Computer Fluid Dynamics), mostram como mas distribuicdes da fase liquida podem

diminuir a eficiéncia dos estagios de destilagao.

Além disso, novas correlagdes de eficiéncia vém sendo constantemente
desenvolvidas. Garcia e Fair (2000) desenvolveram um modelo mecanistico para a predi¢ao
de eficiéncias de pratos, baseando-se em correlagdes apresentadas em trabalhos prévios.
You e Yang (2003) e Olivier e Eldridge (2002) aplicaram redes neurais no
desenvolvimento de uma técnica, ainda ndo tdo bem estabelecida, para predicdo de

eficiéncia de pratos.

1.2 Modelagem de Estagios de Nao Equilibrio

Dadas as imprecisdes do modelo de estdgios de equilibrio, mesmo quando
corrigido pela eficiéncia, desenvolveu-se, nos ultimos anos, uma nova modelagem para
processos de destilacdo e de absorcdo. Estes modelos sdo denominados de modelos de
estagios de ndo equilibrio ou modelos baseados em taxas. O modelo de estagios de ndo

equilibrio trata os processos de separagao como sendo processos governados por equagdes
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de taxa. O livro de Taylor e Krishna (1993) ¢ uma referéncia importante para o

entendimento do modelo de estagios de nao equilibrio.

Taylor et al. (2003), em um artigo publicado recentemente sobre as vantagens do
modelo de estagios de ndo equilibrio, refere-se a modelagem de ndo equilibrio como sendo

baseada nas equacdes MERSHQ:

M- balango de massa

E- balang¢o de energia

R- equagdes de taxa de transferéncia de massa e de calor

S- equacdes de soma

H- equagdes de hidraulida para calculo da queda de pressao

Q- equagdes de equilibrio

Algumas destas equagdes também sdo utilizadas no modelo de estidgios de
equilibrio, porém, existem diferengas cruciais na maneira pela qual as equagdes de
conservagao e de equilibrio sdao aplicadas nos dois modelos. No modelo de estagios de nao
equilibrio, as equagdes de balanco sdo escritas separadamente para cada fase. Assume-se

que na interface as fases liquida e vapor estdo em equilibrio.

O modelo de estagios de ndo equilibrio ¢ apresentado por Krishnamurthy e Taylor
(1985a,b,c). Em 1986, o modelo de estagios de nao equilibrio é estendido para colunas de
absor¢ao (Krishnamurthy e Taylor, 1986). A partir de entdo, varios autores passam a
utilizd-lo em suas modelagens (Pescarini et al., 1996, Almeida-Rivera et al., 2004). Taylor
et al. (1994) incluem no modelo original os fendmenos de “entrainment and weeping”, bem

como calculos de queda de pressao ao longo da coluna.

O estudo da dinamica de colunas de destilagdo ¢ de suma importancia, visando
questdes de produtividade e, principalmente, de seguranca operacional. Embora este seja
um assunto conhecido desde os anos 40, ainda hoje persistem algumas dificuldades na

obtencdo de uma solug¢do suficientemente realista para o sistema de equagdes que
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representa o regime transiente de uma coluna de destilacdo. Gani et al. (1986) e Cameron et
al. (1986) discutem sobre alguns métodos matematicos na resolucdo deste sistema de
equacdes algébricas e diferenciais. Can et al. (2002) desenvolveu um modelo rigoroso para
simular o comportamento dinamico de colunas de destilagdo. Os autores analisaram a
influéncia de alguns efeitos, como hidrodinamica e transferéncia de massa, estabilidade do
lago de controle durante operacdes fora do padrao e condi¢des operacionais de seguranca e
produtividade. Os resultados de simulagdo foram validados com dados experimentais, mas
ainda precisam de corrobora¢do em escala piloto. Jiménez et al. (2002a) analisa uma série
de simuladores comerciais que possuem a opc¢io dindmica: BATCHFRAC™,
CHEMCAD™, BATCH™ ¢ HYSYS.Plant'™, concluindo que os que apresentaram
melhores performances, quando comparados a resultados experimentais, foram os

simuladores HYSYS.Plant™ ¢ BATCHFRAC™,

O modelo de ndo equilibrio aplicado a dindmica de colunas de destilacdo foi
apresentado por Kooijman e Taylor (1995). A utilizagdo do modelo de estagios de ndo
equilibrio na dindmica de colunas de destilagdo torna ainda mais dispendiosa a solugdo do
conjunto de equagdes gerado. Pescarini (1999) desenvolveu, em linguagem Fortran, um
programa computacional para este fim. Reis et al. (2005b) apresentou uma analise de
diferentes modelos matematicos na resolugdo do sistema de equacdes algébricas e
diferenciais que descrevem a dindmica de colunas de destilagdo, utilizando o modelo de
estagios de ndo equilibrio. Os autores concluiram que, tanto em relacdo ao tempo
computacional quanto em rela¢do 4 convergéncia, um modelo simultdneo ¢ mais vantajoso.
No modelo simultineo, as equagdes algébricas e diferenciais s3o resolvidas
simultaneamente, ao contrario do modelo seqiiencial que resolve primeiramente as
equacdes algébricas e, na seqiiéncia, as equagdes diferenciais. Reis e Wolf-Maciel (2005a)
apresentaram a aplicagdo desta programacdo na andlise do perfil dindmico de colunas de
destilagdo convencionais e extrativas, mostrando, principalmente, as diferengas de

resultados entre os modelos de estagios de equilibrio e de ndo equilibrio.

Atualmente o modelo de estagios de ndo equilibrio vem sendo aplicado aos
processos de destilacdo reativa. Higler et al. (1998) aplicaram a modelagem de estagios de
ndo equilibrio para colunas de destilagdo reativas. Baur et al. (2000) compararam as

modelagens de equilibrio e de ndo equilibrio para colunas de destilagdo, focando no
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fenomeno de multiplos estados estacionarios. Os autores concluiram que o modelo de
estagios de nao equilibrio deve ser adotado para o projeto de colunas reativas. Baur et al.
(2001) desenvolveram um modelo dindmico de estdgios de ndo equilibrio para colunas de

destilacdo reativas.

Li et al. (2005) publicaram uma revisdo sobre os modelos matematicos que sdo
aplicados a destilacdo azeotrdpica, destacando o papel da modelagem de estagios de nao

equilibrio.

1.3 Mapas de Curvas Residuais

A primeira etapa na proposicdo de um esquema de separacdo ¢, certamente, a
caracterizagdo da mistura considerada. Uma das ferramentas graficas disponiveis para
visualizagcdo do comportamento de misturas com trés ou mais componentes ¢ o mapa de
curvas residuais (Reis e Wolf-Maciel, 2002). Fien e Liu (1994), Widagdo e Seider (1996) e
Kiva et al. (2003) publicaram completas revisdes sobre mapas de curvas residuais. Manan e
Alcéntara-Bafiares (2001) publicaram, a partir da andlise de mapas de curvas residuais, um
catdlogo com potenciais solventes para determinadas separagdes de misturas ndo ideais.
Reis et al. (2003a) aplicaram mapas de curvas residuais na busca de alternativos solventes
para os processos de destilagdo homogénea e heterogénea, elucidando a utilizagdo do
tetraetilenoglicol para a produ¢do de alcool anidro por destilagdo extrativa (homogénea), e
a utilizacao de tolueno como entrainer para promover a separacao da mistura fenol + agua,

por destilacdo azeotropica (heterogénea).

Mapas de curvas residuais s3o tdo ilustrativos para a interpretagdo do
comportamento de misturas € no projeto de sequenciamento de colunas de destilagdo, que
este assunto passou a ser tratado nos livros didaticos mais recentes (Seader e Henley, 1998,
Doherty e Malone, 2001). Reis e Wolf-Maciel (2004) apresentaram a aplicacdo de um
software livre e aberto para constru¢cdo de mapas de curvas residuais como uma ferramenta
de ensino. O objetivo principal deste trabalho ¢ caracterizar o sistema para uma futura
simulagdo do processo, evitando, assim, a utilizacdo dos simuladores comerciais como

“caixas-pretas”.
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O conceito de curvas residuais foi introduzido em 1901 por Schreinemakers, como
o “local de composicao liquida remanescente de um processo de destilacdo simples”
(Doherty e Perkins, 1978). O processo de destilagdo simples consiste na vaporizacdo de
uma determinada mistura liquida em uma espécie de pote ou tanque, sem que haja
alimentagdo continua, reciclos, pratos ou recheio. Assim, com o decorrer do tempo ha
retirada de vapor e o liquido que permanece no pote torna-se rico, em composi¢ao, no

componente menos volatil.

Embora o conceito de curvas residuais tenha sido genuinamente desenvolvido para
o processo de destilagdo simples, este conceito pode ser estendido para colunas
empacotadas a refluxo total (Van Dongen e Doherty, 1985). Curvas residuais também
representam qualitativamente o comportamento de colunas multiestagios a refluxos finitos

(Doherty e Malone, 2001).

Curvas residuais podem ser construidas para misturas com qualquer numero de
componentes, entretanto, s6 podem ser facilmente desenhadas em graficos para misturas
com trés componentes. As curvas residuais de misturas ternarias sdo apresentadas em
diagramas triangulares, onde os vértices representam os componentes puros. As trajetorias
das curvas residuais tém a direcdo do aumento de temperatura e de tempo, durante o

processo de destilacdo simples.

Perry et al. (1997) apresentam algumas aplicagdes de mapas de curvas residuais:

1. Visualizagdo do sistema: localizacdo de fronteiras de destilacdo, azedtropos, regides

de destilagdo, provaveis produtos e regides contendo equilibrio liquido- liquido;

2. Avaliacao de dados laboratoriais: localizagdo e confirmacao de azedtropos ternarios

e conferéncia da consisténcia de dados termodinamicos;

3. Sintese de Processos: desenvolvimento conceitual, construgdo de fluxogramas para

novos processos € modificacdo de um processo ja existente;

4. Modelagem de Processos: identificacdo de ndo convergéncia pelas especificagdes

da coluna e determinacdo de estimativas iniciais de parametros da coluna, incluindo
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localizac¢do da posicao de alimentacdo, nimero de estagios, razdo de refluxo e composicao

dos produtos;

5. Controle: analise de balango e perfis da coluna para auxiliar no sistema de controle.

Para compreender algumas interpretacdes possiveis a partir das curvas residuais,

dois mapas sdo apresentados na Figura II.1.

=]
>

=

E 1*:
DQ—E Dg—f
D'E_i u.a—%
0.7—2 0_7—5
E ~4
08 06—
05} D.Sé
04—3 D4—§
D.S—i 0_3—5
D.Q—i U_Q—;
iE 01—3/J—»\<\
DDE IIII|I\IIIIH|HIIIll\ﬁ‘lllIIH‘I""""""J D_:||\|||||||H|‘|||HHIWHIIII?I
C | 0.1 | 0.3 | 0.8 | 0.7 | 0.4 | B C | u!w | n‘a ‘ 0!5 | 0!7 | 0!9 | B
0.0 0.2 04 06 08 1 00 0.2 04 0.6 0.8
(a) (b)

Figura II.1 Mapas de curvas residuais para um sistema ideal (a) e para um sistema

apresentando dois azeétropos (b).

O sistema apresentado na Figura II.1 (a) ndo forma nenhum azedtropo, ou seja, €
um sistema zeotropico. Como o diagrama ndo estd dividido em regides distintas, na
destilagcdo desta mistura o produto de fundo sera sempre o componente C (menos volatil),

independente da composicdo de alimentacdo da coluna.

Na Figura II.1 (b) as curvas residuais estdo separadas em dois grupos. Se um
liquido com composi¢do inicial situada na regido inferior, entre aproximadamente 30% de

A e 65% de B, for destilado, a composi¢ao do residuo estard sempre dentro dessa regido. A
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curva que divide as duas regides funciona como uma barreira e ¢ chamada de “separatriz”.
Doherty e Perkins (1978) definem separatriz como “uma trajetdria que termina ou comeca
em um ponto singular”. Uma caracteristica importante da separatriz ¢, portanto, que esta

ndo pode ser cruzada, em nenhum dos seus lados, por uma curva residual.

Os pontos singulares de curvas residuais sdo aqueles em que a forga de
direcionamento para mudar a composicao liquida € zero, ou seja, dx;/dt=0. Esta condicao ¢
trivialmente satisfeita por azeotropos e pelos vértices do tridngulo, onde situam-se os
componentes puros. Por exemplo, para uma mistura com trés componentes € um azeotropo

bindrio, existem quatro pontos singulares: o azedtropo bindrio e os trés vértices.

Como as curvas residuais seguem em dire¢ao do aumento de temperatura, elas irdo
divergir daqueles vértices onde os componentes t€m o mais baixo ponto de ebulicdo e irdo
convergir em dire¢cdo ao de mais alto ponto de ebuli¢do. Contudo, existem os vértices com
os componentes de ponto de ebuli¢do intermediarios, onde as curvas residuais nunca irdo
comegar ou terminar. O ponto onde as curvas residuais comecam ou terminam sao
chamados de nos e todos os outros sdo selas. Os ndés podem ser estaveis ou instaveis. As
curvas residuais comegam em um no instavel e terminam em um estdvel. Em qualquer
regido de destilacdo, o vértice com o componente de ponto de ebuli¢do mais alto ¢ um n6
estavel, e o de mais baixo ¢ um né instavel. Um ponto em sela ndo tem curvas residuais
comegando ou terminando. As caracteristicas dos pontos singulares de mapas de curvas

residuais podem ser visualizadas na Figura I1.2.

NO NO INSTAVEL SELA
ESTAVEL
(C)

Figura II.2 Caracteristicas das curvas residuais nas proximidades de pontos azeotropicos

(Widagdo e Seider, 1996).
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Resultados experimentais mostram que, com poucas excegdes, uma mistura
terndria pode apresentar no maximo um azeotropo ternario e trés bindrios. Se um azeotropo
ternario existe, ¢ necessario decidir se este serd um nd ou uma sela. Neste caso, pode ser

aplicada a seguinte regra basica:

“um azeotropo ternario ¢ um nod (1) se for uma das espécies com maior ou menor ponto de
ebulicdo ou (2) quando a soma do nimero dos nés de componentes puros € o nimero de
binarios azeotropicos ¢ menor que quatro. De outra forma, o azedtropo ternario ¢ uma sela”

(Fien e Liu, 1994).

Uma das peculiaridades mais importante de um mapa de curvas residuais ¢ a
presenga e as caracteristicas das fronteiras de separagdo. Doherty e Caldarola (1985),
analisando o sequenciamento de colunas de destilacdo, mostram que ¢ impossivel que uma
curva residual atravesse uma fronteira de destilagdo. Ou seja, se um mapa de curvas
residuais apresenta uma fronteira de destilagdo que divide o diagrama em regides distintas
nao ¢ possivel obter os trés produtos puros. Portanto, um potencial solvente para a
destilagdo extrativa ¢ aquele que, ao ser introduzido na mistura binaria azeotropica, nao
forma separatriz no mapa de curvas residuais. Exemplificando, o etilenoglicol ¢ um
reconhecido solvente para a producao de alcool anidro e o mapa de curvas residuais da
mistura terndria (etanol/agua/etilenoglicol) ndo tem nenhuma fronteira de destilagdo. Ja a
acetona ndo consegue separar completamente a dgua e o etanol, visto que o mapa de curva
residuais desta mistura terndria (etanol/agua/acetona) tem uma fronteira de destilagao.
Bossen et al. (1993) refinaram as conclusdes de Doherty e Caldarola (1985), mostrando que
¢ possivel atravessar uma curva residual pelo seu lado concavo quando esta apresentar uma

pronunciada curvatura.
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Para compreender matematicamente como curvas residuais sdo calculadas ¢
preciso apresentar o conjunto de equagdes diferenciais desenvolvido por Doherty e Perkins

(1978):

dx; )
d—§=(xj—yj) =12, .., ¢l (IL1)

onde, x; e y; sdo as fragdes molares do componente j na fase liquida e vapor,

respectivamente, e ¢ ¢ o nimero de componentes presentes na mistura.

Fidkowski (1993) designa dois significados para &:

e comprimento adimensional de uma coluna empacotada. Neste caso, a solucdo da

equagao (II.1) € o perfil de composi¢des em uma coluna empacotada a refluxo total.

e tempo adimensional para um processo de evaporagdo em um tanque aberto. Neste caso,

as solugdes da equagdo (II.1) sdo as curvas residuais do processo de destilagao simples.

A equacdo (II.1) é um conjunto de (c-1) equacdes diferenciais ordindrias
auténomas, linearmente independentes, que modelam o perfil de composic¢ao liquida como
fun¢do do tempo. Para um sistema com trés componentes, sdo necessarias apenas duas

equagdes diferenciais nao-lineares para descrevé-lo, pois:

yx, =1 Yy, =1 (11.2)

Para resolver as equagdes (II.1) e (I1.2) € necessario indicar as condi¢des iniciais,

ou seja, as composi¢des de alimentacdo da fase liquida. Além disso, deve-se dispor de um
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modelo que relacione as composi¢des da fase liquida e vapor. Para tanto, geralmente,

supde-se que as fases liquida e vapor estdo em equilibrio.

A modelagem torna-se ainda mais complicada quando tem-se a presenga de
multiplas fases liquidas. Matsuyama (1978) apresentou o primeiro trabalho sobre mapas de
curvas residuais para sistemas heterogéneos, descrevendo as caracteristicas topoldgicas e

relagdes de equilibrio liquido- liquido - vapor.

Pham e Doherty (1990 a,b,c) trabalharam no calculo de equilibrio de fase e na

construcao de mapas de curvas residuais para sistemas ternarios heterogéneos.

A maior dificuldade na modelagem da destilagdo azeotropica heterogénea ¢
encontrar as composicoes individuais das fases liquidas. Na constru¢do de mapas de curvas
residuais tem-se, entdo, uma mesma equacdo que governa a mudanga da fase liquida na
regido homogénea e heterogénea. Portanto, ndo ¢ preciso mudar o conjunto de equagdes
diferenciais quando a curva residual atravessa o envelope de fases. Entretanto, a
modelagem de equilibrio muda, isto ¢, na regido homogénea do diagrama de composigoes,
devem ser utilizadas as equagdes de equilibrio liquido- vapor (ELV) e na regido de
heterogeneidade a modelagem aplicada ¢ a de equilibrio liquido- liquido- vapor (ELLV).
Aparentemente, isto ndo apresentaria grandes problemas adicionais na constru¢do do mapa

de curvas residuais.

Contudo, dada uma pressao e composi¢ao global, deve-se decidir se o liquido ¢
homogéneo ou heterogéneo, executando um teste de estabilidade da fase liquida. Se a
composicao liquida permanecer em uma regido instavel, entdo a mistura serd separada em
duas ou mais fases, caso contrario, a mistura sera homogénea. A maior dificuldade esta em
distinguir entre uma regido absolutamente estavel e outra metaestavel. A fronteira entre as
regides estdvel e metaestavel ¢ o envelope de equilibrio liquido- liquido, isto €, a curva
binodal. Portanto, o problema reduz-se a encontrar técnicas para responder se a composicao

liquida permanece dentro ou fora da curva binodal.

Associado ao calculo de ELLV, tem-se o “problema de solucgdo trivial”, onde a
composicdo de cada fase coexistindo ¢ idéntica. A solugdo trivial sempre satisfaz as

equagdes do ELLV.
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Pham e Doherty (1990a) apresentam uma metodologia para a construcdo de
diagramas de fase heterogéneos. Os autores utilizaram um teste de estabilidade de fase

baseado nas propriedades da funcdo de Gibbs, de acordo com o método de Michelsen

(1982a,b).

Os pontos singulares encontrados nos mapas de curvas residuais de sistemas que
apresentam heterogeneidade sdo também, como no caso de misturas homogéneas, os
vértices do tridngulo e os azedtropos homogéneos e heterogéneos, se existirem. Em
sistemas homogéneos estes pontos singulares sdo classificados em nds instdveis, nos
estaveis e selas. Como os azeo6tropos heterogéneos ndo podem ser de maximo ponto de

ebulicdo, esses pontos sao classificados apenas como nos instaveis ou selas.

Pham e Doherty (1990b) construiram curvas residuais para o sistema metanol-
benzeno— heptano, que apresenta dois azeodtropos bindrios homogéneos, um azedtropo
binario e outro ternario, ambos heterogéneos. A curva residual obtida mostra que podem ser
alcancados heptano ou metanol puro, dependendo da composicao da alimentagdo. Os
autores analisaram também outros dois sistemas com um azedtropo ternario heterogéneo:
isopropanol- 4gua- benzeno e etanol- dgua- benzeno. Para ambos os sistemas, as curvas

residuais apresentam trés regides de destilacao.

Assim como nos sistemas homogéneos, em sistemas heterogéneos as curvas
residuais nao podem atravessar as fronteiras de destilacdo, entretanto, atravessam

continuamente o envelope de fases. As duas fases liquidas em equilibrio, resultantes de
uma composi¢ao liquida total x?, sao ligadas pela linha de amarragdo. A separagdo da fase

liquida pode acarretar que as composicdes individuais de cada uma das fases estejam em
duas regides distintas do mapa de curvas residuais. Assim, pode-se explorar a separagdo de
fases liquido- liquido para “pular” as fronteiras de destilacdo heterogénea, de uma maneira

que nao seria possivel para sistemas homogéneos.

Reis (2002) desenvolveu, em seu trabalho de mestrado, um programa
computacional, livre e aberto, para a constru¢cdo de mapas de curvas residuais de sistemas
homogéneos e heterogéneos. Os mapas de curvas residuais calculados para alguns casos de

estudo serviram de alicerce para a simulacdo dos processos.
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Recentemente, mapas de curva residuais vém sendo aplicados a sistemas reativos
(Almeida-Rivera et al., 2004). Barbosa e Doherty (1988a) desenvolveram um conjunto de
equacdes diferenciais ordindrias para calcular mapas de curvas residuais para misturas com
rea¢do quimica. Este conjunto de equagdes descreve a dindmica de uma destilagdo reativa
simples homogénea. Ung e Doherty (1995a) analisaram mapas de curvas residuais para os
processos de destilagdo reativa para obtencao de metil terc-butil éter e para separagdo de

para e meta xileno.

Os mapas de curvas residuais para processos com reacdo quimica sdo utilizados
como uma ferramenta para compreender e projetar este processo. O calculo de curvas
residuais para misturas reativas fornece informagdes sobre a possibilidade e o
sequenciamento de colunas de um determinado processo. Segundo Jiménez e Costa-Lopez
(2002) o mapeamento de curvas residuais para uma mistura reativa mostra que ¢ possivel
criar ou eliminar fronteiras de destilacdo, modificando assim a topologia do mapa de curva

residual.

Reis et al. (2004a) desenvolveram um programa computacional para a
caracterizagdo de sistemas reativos, incluindo a constru¢do de mapas de curvas residuais.
Assim, o Laboratorio de Desenvolvimento de Processos de Separacdo conta com o auxilio
de ferramentas completas para a caracterizagdo de sistemas, incluindo misturas

homogéneas, heterogéneas e at¢ mesmo reativas.

Até entdo, mapas de curvas residuais eram construidos a partir do modelo de
estagios de equilibrio. Primeiramente, Castillo e Towler (1998) comparam curvas residuais
calculadas supondo eficiéncia global de 100% e com diferentes valores de eficiéncia,
calculadas pelo método AIChE. Os autores observaram que a trajetoria liquida percorrida ¢
modificada e que as fronteiras de destilagio podem aumentar sua curvatura, levando em
consideracdo as corre¢des de eficiéncia. Reis et al. (2005¢c) aplicaram as correlagdes de
Barros & Wolf para o calculo de eficiéncias de componentes na constru¢do de mapas de
curvas residuais. Os autores mostram que as curvas residuais, incluindo fronteiras de
destilacdo, sofrem modificacdes quando inclui-se as correcdes de eficiéncia. Sridhar et al.
(2002) utilizaram o modelo de estdgios de ndo equilibrio de Krishnamurthy e Taylor
(1985a), observando também a sensibilidade das trajetérias liquidas de composicdo ao
modelo aplicado.
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A partir de entdo, um grupo de pesquisa publica uma série de artigos a respeito da
caracterizagao de sistemas, via mapas de curvas residuais, com o modelo de estagios de nao
equilibrio (Taylor et al., 2004; Nava e Krishna, 2004; Springer et al., 2002a,b,c,d,e;
Springer et al., 2003; e Springer e Krishna, 2001). Todos os trabalhos publicados por
Springer e co-autores afirmam uma conclusdo perturbadora: de que quando o modelo de
estagios de ndo equilibrio ¢ levado em consideragao no calculo de trajetorias liquidas de
composicao as fronteiras de destilagdo podem ser cruzadas. Isso contradiz completamente a
teoria existente de que fronteiras de destilagdo ndo podem ser atravessadas, a menos que
sua curvatura seja suficiente para tanto. No caso de fronteiras de destilagdo com curvatura
pronunciada, esta pode ser atravessada somente pelo seu lado concavo. Os trabalhos de
Springer e co-autores colocam que ¢ possivel atravessar fronteiras de destilagdo curvadas

mesmo pelo seu lado convexo, aplicando o modelo de estagios de ndo equilibrio.

Estas conclusdes de Springer foram apresentadas no congresso “Distillation and
Absorption) em Baden-Baden (Alemanha) (Springer et al., 2002c), levantando uma série de
questionamentos. Reis et al. (2003b) e Reis et al. (2004b) mostraram que as verificagdes de
Springer e co-autores com relacdo ao cruzamento de fronteiras de destilagdo ndo eram
verdadeiras. Os autores utilizaram um modelo de transferéncia de massa baseado na teoria
dos dois filmes e concluiram que ¢é preciso calcular curvas residuais e fronteiras de
destilagdio com o mesmo modelo considerado. Ou seja, uma vez que as trajetérias de
composicao sdo calculadas com o modelo de estagios de ndo equilibrio, as fronteiras de
destilagdo devem ser calculadas também com o modelo de estagios de ndo equilibrio. Na
verdade, os trabalhos de Springer e co-autores compararam as trajetdrias de composicao
calculadas com o modelo de estdgios de ndo equilibrio com as fronteiras de destilagao

calculadas com o modelo de estagios de equilibrio. Dai as conclusdes equivocadas.

Taylor et al. (2004) observaram conclusdes equivalentes as apresentadas por Reis
et al. (2003b, 2004b), utilizando o modelo de estagios de ndo equilibrio de Krishnamurthy e
Taylor (1985a). Embora no trabalho de Taylor et al. (2004) ndo haja referéncia a respeito
dos equivocos apresentados nos trabalhos de Springer e co-autores, neste trabalho obtém-se
um esclarecimento satisfatorio a respeito da aplicagdo do modelo de estagios de nao
equilibrio em mapas de curvas residuais. Neste ultimo trabalho, Taylor et al. (2004)

colocam que “... embora a transferéncia de massa nao mude a estrutura de mapas de curvas
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residuais convencionais, a transferéncia de massa deve alterar a localizacao de fronteiras de
destilacao”. Mais adiante os autores reiteram que “as fronteiras de destilagdo dos modelos
de equilibrio e de ndo equilibrio ndo sdo sempre as mesmas.” Assim, com uma analise

consistente, os autores concluem que fronteiras de destilagdo ndo podem ser atravessadas.

Reis e Wolf-Maciel (2005b) aplicaram o modelo de estagios de ndo equilibrio de
Krishnamurthy e Taylor (1985a), evidenciando o ndo cruzamento de fronteiras de

destilacao.

Baur et al. (2005) analisaram o efeito de considerar-se as equagdes de taxa no
projeto de colunas de destilagdo. Neste trabalho, encontram-se conclusdes consistentes
quanto a utilizacdo do modelo de nao equilibrio, observando o fato de que regides de
destila¢do sdo modificadas quando um modelo mais realista ¢ aplicado no célculo de mapas

de curvas residuais.

1.4 Processos de Destilacao Reativa

A destilagdo reativa ¢ o processo de separagdo onde a destilacdo fracionada ¢
acompanhada por reagdes quimicas, em alguns ou em todos os estagios, de uma coluna de
destilacdo. Estas reacdes sdo, freqiientemente, provocadas pela introdugao deliberada de um
solvente reativo, o qual reage seletivamente com um dos componentes da mistura presente
no interior da coluna, para formar produtos que serdo removidos da mesma com relativa

facilidade (Perry et al., 1997).

Nos ultimos anos, a destilagao reativa tem sido objeto de crescente atencado, devido
ao seu potencial em efetuar separagdes que, até entdo, eram consideradas muito dificeis
e/ou com alto consumo de energia, como misturas envolvendo azedtropos e isomeros. Além
disso, este processo tem se mostrado altamente atrativo, devido ao seu potencial de
aumento de produtividade com reducao de custos, fatores estes advindos do aumento da
seletividade da reacdo no sentido de formagdo dos produtos desejados, da racionalizaciao do

uso de energia e da eliminagdo da necessidade de introducdo de solventes que ndo sdo
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consumidos no processo e, portanto, necessitam ser recuperados e reciclados ao mesmo

(Sundmacher e Kienle, 2003).

Para que se possa aplicar as reagdes quimicas a favor de uma dada separagdo,
alguns principios devem ser respeitados. Os seguintes tipos de reagdes quimicas sio

altamente beneficiados pela destilagdo reativa (DeGarmo et al., 1992):

- as reagdes reversiveis, para que a continua remog¢dao de um ou mais reagentes
presentes na mistura reativa aumente a conversdo da reacdo no sentido da formagdo dos

produtos;

- as que apresentam taxa de reacdo significativa nas condigdes da destilagdo, ou seja,
reagoes suficientemente rapidas para que os reagentes estejam presentes apenas no interior

da coluna, ndo devendo contaminar as correntes de saida;

- as com entalpia de reacdo significativa, que auxiliam na etapa de vaporizacdo

(reagdes exotérmicas) ou condensagdo (reagdes endotérmicas) da destilagao;

- no caso de misturas formadas por isdmeros, o solvente deve reagir seletivamente

com apenas um dos isdmeros;

- o ponto de ebulicdo do solvente liquido deve ser maior do que o do componente
menos volatil ou menor que do componente mais volatil, de acordo com a seletividade da

reacao.

Embora as pesquisas atuais tenham colocado o processo de destilagdo reativa em
evidéncia, este ¢ um processo conhecido de longa data. As primeiras patentes relativas a
este tipo de processo datam da década de 20 (Backhaus, 1922, 1923a e 1923b). Um pouco
mais tarde, surgiram os primeiros artigos técnicos (Keyes, 1932; Leyes e Othmer, 1945a ¢
1945b; Schniep et al., 1945; Berman et al., 1948a ¢ 1948b). As primeiras publicagdes
referiam-se, em sua maioria, a reagdes homogéneas auto-catalisadas, tais como
esterificacdes, transesterificagdes e hidrolises. A partir dai, as reagcdes quimicas comegaram
a ser introduzidas deliberadamente, com o objetivo de tornar possivel uma dada separacao.
A catalise heterogénea aplicada a destilagao reativa, por outro lado, ¢ um desenvolvimento

mais recente (Fair, 1998) e foi, primeiramente, abordada por Spes (1966).
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A Figura IL.3 ilustra como um processo de destilagdo reativa ¢ concebido. Neste
caso, tem-se uma reacao reversivel do tipo A + B < C + D, na qual as temperaturas de
ebulicdo dos componentes aumentam na seguinte ordem: A, C, D e B. O processo de
obtengdo dos produtos desejados, C e D, através de uma configuracdo convencional,
consiste de uma etapa de reagdo seguida por uma seqiiéncia de colunas de destilacao,
conforme pode ser visto na Figura I1.3 (a). A mistura dos componentes A e B ¢ inserida no
reator, no interior do qual a reagdo ocorre na presenca de um catalisador, até que o
equilibrio termoquimico seja atingido. ApoOs esta etapa, uma seqiiéncia de colunas de
destilag@o se faz necessaria para a obtengao dos componentes C e D puros. Os componentes
A e B ndo reagidos sdo, entdo, reciclados de volta para o reator. Na pratica, tal seqiiéncia de
colunas poderia ser muito mais complexa do que a mostrada na Figura I1.3 (a) se um ou
mais azedtropos se formassem a partir dos componentes presentes na mistura efluente do

reator.

Separagio
B deBeC

Reativa

Reatar Separagio

deAeD

Figura I1.3 Esquemas de processamento para a reagdo A + B<> C+ D, em que C e D sdo
os produtos desejados, (a) Configuragdo tipica de um processo convencional; (b)

configuracdo da destilagdo reativa (Taylor e Krishna, 2000).

A configuracdo alternativa proposta, utilizando-se o processo de destilagao reativa
para tal sistema, ¢ mostrada na Figura I1.3 (b). A coluna de destilacdo reativa consiste de
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uma secdo reativa, localizada na por¢do intermedidria da mesma, e duas sec¢des de
separacao nao reativas, sendo uma de retificacdo e outra de esgotamento, localizadas no
topo e no fundo da coluna, respectivamente. O papel da secdo de retificacdo ¢ a
recuperacao do reagente B da corrente de produto C. Na secdo de esgotamento, A ¢ retirado
da corrente de produto D. Na sec¢do reativa, os produtos sdo separados in situ, deslocando o
equilibrio quimico no sentido de formacao de produtos e evitando o aparecimento de
reagOes paralelas indesejaveis entre os reagentes A (ou B) e os produtos C (ou D). Para uma
coluna de destilagdo reativa projetada de forma apropriada, uma conversao de 100% pode,

praticamente, ser atingida.

O melhor exemplo dos beneficios do processo de destilagdo reativa € a sua
aplicacdo para a producdo de acetato de metila, reacdo que, tradicionalmente, utiliza-se do
esquema de processamento mostrado na Figura I1.4 (a), o qual consiste de um reator e de
uma seqiiéncia de nove colunas de destilagdo. Na implementacdo do processo de destilacao
reativa (Figura I1.4 (b)), apenas uma coluna se faz necessaria e a conversao dos reagentes

atinge valores proximos a 100%.

Os beneficios do processo de destilagdo reativa podem ser resumidos conforme

segue (Tuchlenski et al., 2001):

- a simplificacdo ou a eliminagdo do sistema de separagdo pode acarretar em uma
economia significativa no investimento fixo e nos custos de operacao e de manutencao da

unidade;

- ha aumento considerdvel na conversdo dos reagentes, a qual passa a valores
proximos de 100%, reduzindo, assim, os custos relativos a reciclo de correntes de ndo

reagidos;

- a remog¢do dos produtos da mistura reativa ou a manutencdo de baixas
concentragdes dos reagentes na mesma, pode levar a redugdes nas taxas de eventuais
reacOes paralelas indesejadas, aumentando a seletividade no sentido dos produtos

desejados, com conseqiiente reducdo da formagdo de produtos secundarios;
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- ha reducgao significativa na quantidade de catalisador utilizada para um mesmo grau

de conversao;

- 0 processo ¢, particularmente, vantajoso quando o efluente do reator ¢ composto por
uma mistura de espécies que formam diversos azedtropos entre si, uma vez que ha a quebra

dos mesmos devida a reagdo quimica;

- se a reagdo ¢ exotérmica, o calor de reacdo pode ser utilizado como fonte de energia
adicional para a vaporiza¢do da mistura reativa, reduzindo, assim, a quantidade de calor que

deve ser fornecida ao refervedor da coluna;

- a constante movimentagdo de correntes internas devido a vaporizagdo do liquido

impede a formagao de pontos quentes localizados, como pode ocorrer no caso de reatores.

Acetatnade hetila
MeOH _HOAC =
Catalisador "u Acido Acético
Reataor
Catalisador
Metanal
.} =
Ag'ua
(a) (b}

Figura I1.4 Esquemas de processamento para a produg¢do de acetato de metila. (a)
Configuracdo convencional; (b) configuragdo da destilagdo reativa (Taylor e Krishna,

2000).
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Apesar das inimeras vantagens apresentadas pelo processo de destilacdo reativa,

ha algumas limitacdes e dificuldades previsiveis (Towler e Frey, 2000):

- os reagentes e produtos devem apresentar volatilidades apropriadas, de modo que
altas concentracdes de reagentes e baixas concentragcdes de produtos sejam mantidas na

zona de reacao;

- se o tempo de residéncia necessario para que a reagao atinja o equilibrio
termoquimico for muito longo, sdo necessarios uma coluna de grandes dimensdes e um
acumulo de liquido consideravel no estagio de equilibrio, de modo que a utilizacdo de um

arranjo de reacgdo e separagdo subseqiientes se mostra mais econdmica;

- ha dificuldade no projeto de processos que envolvem altas vazdes devido aos

problemas relativos a ma distribui¢do de liquido no caso de colunas recheadas;

- para alguns sistemas, as condi¢des de temperatura e pressao 6timas para a destilacao

podem estar longe daquelas consideradas 6timas para a reagdo desejada e vice-versa.

A comercializagdo bem sucedida da tecnologia de destilagdo reativa requer uma
atengdo especial com relagdo aos aspectos de modelagem, incluindo-se a dindmica da
coluna de destilagdo, mesmo no estagio de projeto conceitual (Doherty e Buzad, 1992; Roat
et al., 1996). Muitos dos paradigmas advindos dos processos de reagdo e¢ de destilacio
convencional ndo s3o facilmente traduzidos para a destilagdo reativa. As potenciais
vantagens deste processo poderiam ser anuladas pela escolha inadequada do estagio de
alimentagao, refluxo, quantidade de catalisador empregado, etc.. Assim, ¢ possivel diminuir
a conversdo atingida através do aumento da quantidade de catalisador empregada sob certas
circunstancias (Higler et al., 1999a) e uma capacidade de separagdo maior poderia diminuir

o desempenho do processo (Sneesby et al., 1998a).

1.4.1 Aplicagdes industriais do processo de destilagao reativa

Apesar de este ser um conceito bastante antigo, conforme visto anteriormente, e

utilizado com bastante sucesso em muitos processos tradicionais, a area de aplicagdo da
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destilag@o reativa vem aumentando significativamente nos tltimos anos, conforme pode ser
visto na Figura I1.5. Muitas pesquisas e atividades de desenvolvimento em andamento
objetivam aplicar o processo de destilagdo reativa aos mais diversos sistemas quimicos.
Além disso, o desenvolvimento de ferramentas confidveis para o projeto de processos de

destilagdo reativa ¢ uma das mais importantes areas de pesquisa na atualidade (Krishna,
2002).
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Figura I1.5 Publicagdes americanas que incluem os termos reactive distillation e catalytic

distillation no periodo compreendido entre 1970 e 1999 (Doherty e Malone, 2001).

Um nimero muito maior de processos envolvendo reacdes e separacdes ja esta,
atualmente, em vias de ser conduzido por destilagdo reativa. Na literatura existem varios
processos, contendo reagdes, que hoje ja sdo realizadas através do processo de destilacao
reativa, isto €, em escala comercial, ou investigadas em escala laboratorial. Uma revisao
destes processos pode ser encontrada em Doherty ¢ Malone (2001) ¢ em Sharma e

Mahajani (2003).
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Alguns destes processos sdo apresentados abaixo ¢ comprovarao a aplicabilidade

do processo de destilagao reativa.

a) Esterificacio: MTBE, ETBE e TAME

A formulagdo de gasolinas automotivas através da utilizacdo de éteres, tais como
MTBE (Jacobs e Krishna, 1993; Nijhuis et al., 1993; Hauan et al., 1995a ¢ 1995b; Hauan et
al., 1997; Sundmacher e Hoffmann, 1994a, 1994b, 1995; Beckmann et al., 2002), ETBE
(Sneesby et al., 1998a e 1998b; Tad¢é e Tian, 2000; Yang et al., 2001; Davila e Ortiz, 2004)
e TAME (Bravo et al., 1993; Rihko ¢ Krause, 1995; Rihko et al., 1997; Sundmacher e
Hoffmann, 1999; Baur et al., 2003), foi imposta pelo Clean Air Act americano durante o
final da década de 70, o que fez com que a producdo de MTBE sofresse um aumento

consideravel logo no inicio dos anos 80.

O processo de destilagdo reativa na produ¢do de MTBE oferece mais de 99% de
conversao dos reagentes, além de promover a recuperacdo mais eficiente das iso-olefinas
presentes nas correntes de refinaria, que de outra forma seriam muito dificeis de separar.
Tal separacgdo se faz necessaria uma vez que n-butenos sdo requeridos para a obtengdo de 1-
buteno puro, o qual tem aplicagdo como um co-mondmero na polimeriza¢do do etileno e
como carga para a producdao de acrilatos e de butadieno via oxidagdo. A coluna reativa
apresenta a capacidade de lidar de forma bastante efetiva com a mistura de olefinas, de
modo a explorar a presen¢a de inertes no sentido de melhorar a separagdo desejada

(Espinosa et al., 1995a).

Mascolo (2005) apresenta a caracterizagdo e a simulacdo dos processos de
destilagdo reativa do ETBE e do acetato de metila, mostrando a potencialidade do processo

para estas misturas.

b) Dimerizacao, oligomerizacao, condensacao e alquilacao

A decisdo de banir o MTBE do Estado da Califérnia, em meados de 2003, fez com
que as refinarias passassem a procurar novas alternativas para a formulacdo de gasolinas

automotivas. Entretanto, ¢ preciso destacar que o MTBE foi o principal responsavel pela
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pesquisa e desenvolvimento nesta area, assim como pelo atual estado da arte do processo de

destilagdo reativa.

Assim, durante algum tempo, tendo em vista a instabilidade do mercado do
MTBE, muitos projetos de unidades de destilagdo reativa foram deixados em estado de
espera. Além disso, algumas das unidades hoje existentes estdo sendo modificadas para a
obten¢do de produtos alternativos como, por exemplo, o iso-octano, um alquilado de alta
octanagem que também serve como matéria-prima na formulagao de gasolinas automotivas

(Girolamo e Tagliabue, 1999; Marchionna et al., 2000).

Outra aplicagdo nesta area sdo as reagdes de condensacdo de aldeidos, por
exemplo, para a obtengdo de paracetaldeido a partir de acetaldeido e para a produgdo de
trioxano a partir de formaldeido. Ambas as reagdes citadas sdo fortes candidatas ao
processo de destilagdo reativa. Pode-se citar também a reacdo de condensagdo de

butaraldeido para a obtencao de 2-etil-hexanal.

Mais recentemente, pode-se citar, também, a aplicagdo da destilagao reativa para a

producdo de alquil-benzenos lineares (Knifton et al., 2003).

¢) Esterificacao

Além do conhecido processo Eastman Kodak (Agreda e Partin, 1984; Sawistowski
e Pilavakis, 1988) para a produgdo de acetato de metila, a destilagdo reativa pode ser
utilizada na obtencao de outros é€steres, tais como acetato de etila (Kenig et al., 2001; Okur
e Bayramoglu, 2001; Kldker et al., 2004), acetato de isopropila e acetato de butila (Zhicai
et al., 1998; Jiménez et al., 2002b; Jiménez e Costa-Lopez, 2002; Gangadwala et al., 2004),
normalmente com o objetivo de recuperacdo de acido acético e de outros acidos

carboxilicos a partir de solugdes altamente diluidas (Saha et al., 2000).

d) Hidrdlise de ésteres e hidratacao

O melhor exemplo ¢ o da hidrélise de acetato de metila, o qual ¢ obtido em grande
quantidade como subproduto da purificacdo de acido tereftalico, bem como da sintese de

poli-vinil &lcool. Entretanto, comparativamente, o acetato de metila apresenta-se como um
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solvente de baixo valor agregado, de modo que ¢ comercialmente interessante a proposi¢ao

de uma transformacao deste subproduto em outros que possam ser reciclados ao processo.

Na area das hidratagdes, o exemplo mais significativo ¢ a hidratagdo de 6xido de
etileno para a produg¢do de etileno glicol (Ciric e Miao, 1994; Monroy-Loperena e Alvarez-
Ramirez, 1999) e de 6xido de propileno para a producao de propileno glicol (Bezzo et al.,

1999).

A possibilidade de hidratagao de diversas olefinas, tais como isobuteno, propileno,
isoamileno e ciclohexeno, também tem sido explorada com sucesso. Este ultimo caso
representa um exemplo bastante peculiar de equilibrio liquido-liquido-vapor em uma

coluna de destilagdo reativa, um fendmeno ainda nao estudado em profundidade.

e) Hidrogenacio, hidrodessulfuriza¢iao e hidrocraqueamento

A hidrogenacdo ¢ uma classe tipica de sistemas reativos nos quais um dos

componentes ¢ ndo-condensavel sob certas condigdes de operacao.

A destilagdo reativa para a conversao de isoforona em trimetil-hexanona tem sido
realizada desde a década de 60. Recentemente, muitas reacdes de hidrogenacdo e de
hidrodessulfurizacdo tém sido investigadas e comercializadas com sucesso através do

processo de destilacao reativa.

Entre os exemplos mais importantes também podem ser citadas a conversdo de
benzeno em ciclohexano, a hidrogenagao seletiva de butadieno presente na corrente C4 de
refinaria (butanos e butenos) e a hidrogenagdo de pentadieno presente na corrente C5 de

refinaria (pentanos e pentenos).

Assim como a hidrogenagao, a hidrodessulfurizagdo (HDS) de diversas fragdes de
petroleo oriundas da destilagdo atmosférica, da destilacdo a vacuo e do processo de
craqueamento catalitico fluidizado (FCC) pode ser conduzida em uma coluna de destilagao

reativa. Paralelamente, hd a ocorréncia de hidrodenitrogenacao (HDN) nestas unidades.

Além das aplicacdes na area de refino, a hidrogenacao através da destilacdo reativa

pode também ser aplicada na sintese de diversos petroquimicos basicos. Um exemplo

36



recente ¢ a producdo de metil-isobutil-cetona através da hidrogenacao de 6xido de mesitila

(Lowson e Nkosi, 1999).
f) Cloracao

Muitas reagdes de cloragdo que seguem o mecanismo de radicais livres estdo
associadas a problemas de baixa seletividade e de formacdo de produtos intermediarios.
Uma vez que, na maior parte do tempo, a volatilidade relativa entre os diversos produtos
clorados obtidos ¢ bastante significativa, o processo de destila¢do reativa apresenta-se como
uma alternativa vidvel para a separacdo destes compostos. Um exemplo de importante

aplicacdo comercial ¢ a fotocloragdo de aromaticos, tais como benzeno e tolueno.
g) Acetalizacio e cetalizacao

A acetalizagdo e a cetalizacdo sdo reagdes que apresentam potencial para serem
conduzidas em colunas de destilacdo reativa. Sdo reagdes reversiveis entre um aldeido e um
alcool ou entre uma cetona e um alcool, as quais geram uma molécula de agua e uma

molécula de acetal/cetal, geralmente solventes largamente utilizados na industria quimica.
h) Recuperacio e purificacio de compostos quimicos

Além de sua importancia na sintese de alguns acetais/cetais com vasta aplicagao,
as reagOes de acetalizacdo e cetalizagdo sdo uma ferramenta potencialmente importante na
recuperagao de certos aldeidos, cetonas e alcoois de alto valor agregado, assim como as
reagoes de esterificacdo. O componente a ser removido reage no interior da coluna de
destilagdo reativa, enquanto os produtos formados (acetais/cetais ou ésteres) sao separados
simultaneamente. Tais compostos podem ser, entdo, convenientemente hidrolisados para
dar lugar ao aldeido/cetona ou ao acido carboxilico original sob condi¢des operacionais

diversas.

Acido acético diluido é produzido em grandes quantidades a partir de diversos
processos, tais como a manufatura de ésteres de celulose, acido tereftalico e dimetil-
tereftalato, bem como por reagdes de acetilagdo e nitragdo. Os métodos convencionais de
recuperagao do acido acético diluido, por sua vez, sao basicamente a destilagao azeotropica,

a destilacdo convencional e a extracdo liquido-liquido. Com o advento da destilagdo reativa,
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entretanto, a recuperacdo do acido acético diluido através da sua esterificagdo na presenga

de metanol mostrou-se uma alternativa bastante atraente.

Além da esterificagdo com metanol, outros alcoois foram estudados para a
recupera¢ao do acido acético como, por exemplo, o n-butanol. Os acidos que apresentam
alto peso molecular, tais como acido latico e mistirico podem ser recuperados através da
esterificacdo com metanol e isopropanol, respectivamente. A mesma logica deve ser
utilizada na avalia¢do de sistemas reativos para a recuperagao dos seguintes acidos: adipico,

succinico, cloroacético, tri-fluoroacético e glicolico.

O processo de destilagdo reativa pode ser aplicado na recuperacdo de muitos
outros quimicos a partir de correntes diluidas. A industria de polimeros frequentemente se
defronta com o problema de tratar correntes diluidas de formaldeido, altamente prejudiciais
ao meio ambiente. A utilizagdo de metanol, etanol ou etileno glicol para a recuperagdo do
formaldeido ai presente ndo somente faz com que a concentragdo do mesmo caia a niveis
muito baixos, mas também promove a formagdo de acetais de alto valor agregado. Por
outro lado, alcoois com pontos de ebulicdo altos presentes em correntes diluidas, tais como
etileno glicol e propileno glicol, as quais sdo oriundas de processos de fermentagdo, podem
ser recuperados através de reagdes de acetalizagdo na presenga de formaldeido ou

acetaldeido (Broekhuis et al., 1994).

r

Além disso, o processo ¢ aplicavel a purificacdo do fenol para a produgao de
bisfenol A grau polimero, de modo que as impurezas presentes podem atingir valores

infimos (< 10 ppm).

A destilagdo reativa, quando aplicada a hidrogenagdo, pode ser util na remogao de
impurezas, tais como o benzeno ¢ o a-metil-estireno, de correntes formadas por misturas,

como reformados leves, e de produtos puros, como cumeno, respectivamente.

Correntes de acrilonitrila podem ser purificadas pela reacdo entre os aldeidos
(impurezas) e as aminas mais indicadas para cada caso. Similarmente, acetona pode ser

purificada pela reacdo entre aldeidos e diaminas.

i) Separacoes dificeis
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O processo de destilagdo reativa ¢ uma excelente ferramenta para aplicagdes a
sistemas cuja separagdo ¢ considerada dificil, porém que apresentam diferenga de
reatividade entre seus componentes. Um retrospecto bastante abrangente a respeito de
separagdes através de reacgdes seletivas foi publicado no final da década de 80 (Gaikar e

Sharma, 1989), tendo coberto intimeros sistemas que se enquadram nesta categoria.

Destaca-se o uso de reagdes quimicas reversiveis na separagao de isomeros (Terril
et al.,, 1985; Cleary e Doherty, 1985), reporta na década de 70 e que ainda estd sob

investigagao.
j) Destilacdo Reativa Envolvendo Fluidos Supercriticos

Os fluidos supercriticos sdo conhecidos por possuirem diversas caracteristicas
uteis requeridas para a conducdo de separagdes eficientes e taxas de reagdo significativas.
E, pois, quase 6bvio que a introdu¢do de uma fase supercritica adicional possa ser benéfica

para o processo de destilacao reativa em certos casos.

Entre as reagdes que se apresentam como candidatas em potencial para esta classe,
encontram-se aquelas que envolvem componentes cujas propriedades criticas sdo proximas
as condigodes reativas. Alguns exemplos sdo a hidratagdo de etileno, propileno, n-butenos e
isobuteno, esterificacdo de acidos carboxilicos com estas olefinas ¢ até mesmo algumas
alquilagoes, tais como a producdo de cumeno e a produgdo de alquilados C8 a partir de

correntes C4 (butanos e butenos).

1.4.2 Caracterizagao de sistemas reativos

Devido ao grande potencial do processo de destilagao reativa como uma aplicagao
efetiva do conceito de intensificagdo de processos, ¢ de suma importincia a avaliagdo de
tais sistemas integrados desde o estagio mais incipiente do desenvolvimento do projeto de
processo. Infelizmente, uma avaliacdo sistematica do processo de destilagdo reativa durante
a etapa de sintese ainda ndo foi estabelecida com sucesso, apesar do conhecimento a
respeito do assunto ter sido gerado e publicado ao longo de muitos anos de pesquisa nesta

area (Schembecker e Tlatlik, 2003).
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A termodinamica ¢ de grande importincia no entendimento ¢ no projeto de
processos de separacdes reativas em geral (incluindo-se ai a destilacdao reativa). Ela ¢ a
responsavel pelo fornecimento das relagdes basicas referentes ao processo em estudo, tais
como os balancos de energia e as condigdes de equilibrio, informagdes estas que sdo a
chave para o projeto de sistemas de destilagdo reativa. Além disso, ¢ através da
termodindmica que modelos e métodos experimentais sdo desenvolvidos com o objetivo de
investiga¢do das propriedades da mistura reativa, as quais devem ser conhecidas para que

qualquer projeto de processo tenha sucesso.

O problema termodinamico classico da determinagdo das condi¢des de equilibrio
de multiplas fases em equilibrio entre si ¢ amplamente explorado na literatura classica
(Walas, 1985 e Sandler, 1989). O igualmente importante, e computacionalmente mais
dificil, problema da determinagdo da composi¢cdo de uma mistura em equilibrio quimico
também ja foi exaustivamente estudado (Smith e Missen, 1982). O problema combinado da
determinagdo dos pontos de equilibrio de misturas multifasicas na presenca de reacdes

quimicas em equilibrio ja ¢ um tema mais atual.

Perez-Cisneros et al. (1996 e 1997) dissertaram sobre um importante modelo para
o problema dos equilibrios quimico e de fases simultdneos. Seu método utiliza-se de
elementos quimicos ao invés de compostos quimicos reais. Tais elementos quimicos sio
partes das moléculas que permanecem invariaveis durante a reagdo quimica. As moléculas
sdo, por sua vez, formadas por combinagdes destes elementos. Um beneficio deste modelo
¢ que o problema da sobreposi¢ao dos equilibrios quimico e de fases para a mistura reativa

desaparece, dando lugar a um problema estrito de equilibrio de fases.

McDonald e Floudas (1997) apresentaram um algoritmo que garante,
teoricamente, que todas as solugdes globais do sistema de equagdes formado sdo
encontradas e ilustraram o GLOPEQ, cddigo computacional que implementa o algoritmo
por eles desenvolvido, para casos em que a fase liquida pode ser descrita por um modelo de

Energia Livre de Gibbs.

Uma revisdo da termodinamica de processos de destilagdo reativa foi realizada por
Frey e Stichlmair (1999a,b,c), utilizando-se as linhas de destilagdo reativas e ndo reativas,

bem como as linhas estequiométricas, para diversos sistemas hipotéticos. Azeodtropos
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reativos foram também abordados neste trabalho. No mesmo ano, os autores (Stichlmair e
Frey, 1999) publicaram um artigo no qual implementaram sua analise termodinamica aos

sistemas de producdo de MTBE, etilenoglicol, TAME e acetato de metila.

Antes de qualquer analise maior, ¢ preciso entender que devido & combinagdo de
dois ou mais fenomenos fisicos e quimicos, o nimero de graus de liberdade para a obtencao
de um ponto de operacao econdmica e fisicamente viavel ¢ reduzido. Era de se esperar que
a sobreposi¢do de duas ou mais fungdes em uma unica unidade de processo aumentasse o
nimero de graus de liberdade com relacdo aos processos em que existe a etapa de reacao
convencional, seguida pelas etapas de separacdo necessarias. Entretanto, defronta-se
justamente com a situagdo oposta, uma vez que o numero de graus de liberdade, conforme
dito acima, diminui quando se passa de um arranjo seqiiencial para um processo integrado.
Isto ocorre porque tal passagem ¢ equivalente a adi¢@o de, pelo menos, uma fase ao sistema
reativo. Em geral, a fase reativa propicia o tempo de residéncia necessario para a reacao
quimica, enquanto que as fases adicionais servem como meio de transporte de material

(reagentes, produtos, inertes) ou de energia.

De acordo com a regra das fases de Gibbs (Bessling et al., 1997), o niimero de

graus de liberdade do sistema diminui a medida que fases sdo adicionadas ao mesmo.

F=2+c-0p-r1 (I1.3)

em que F' ¢ o numero de graus de liberdade, ¢ ¢ o numero total de componentes na mistura
reativa, ¢ ¢ o nimero de fases presentes e » ¢ o nimero de reagdes independentes em

equilibrio.

O efeito que as reagdes quimicas em equilibrio apresentam sobre os sistemas
bifasicos foi considerado nos trabalhos de Doherty e co-autores (Barbosa e Doherty, 1987a,
1987b, 1988a e 1988b, Doherty, 1990, Ung e Doherty, 1995a, 1995b, 1995¢c, 1995d e
1995e).
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O primeiro artigo de Barbosa e Doherty (1987a) considerou a influéncia de uma
unica reacdo quimica reversivel sobre o equilibrio liquido-vapor. O segundo artigo
(Barbosa e Doherty, 1987b), introduziu um conjunto de varidveis de composi¢do
transformadas, as quais sdo particularmente Uteis na construgdo e nos calculos dos

diagramas termodinamicos de misturas reativas.

Barbosa e Doherty (1988b) desenvolveram um método para a construgdo de
diagramas de fases para misturas reativas. Doherty (1990) inseriu restricdes de topologia
para tais diagramas. Ung e Doherty (1995a, 1995b, 1995¢c, 1995d e 1995¢) estenderam os
métodos de Barbosa e Doherty para misturas com multiplos componentes e multiplas

reagdes quimicas.

Jiménez et al. (2001) realizaram uma revisdo do tema mapas de curvas residuais
para os processos de destilacdo extrativa e reativa, com o objetivo de obter informagdes a
respeito da influéncia, respectivamente, do solvente e do entrainer reativo, utilizados em

cada caso.

Mais recentemente, Almeida-Rivera e Grievink (2004) realizaram uma analise de
viabilidade baseada em mapas de curvas residuais reativas para o sistema de producao de
MTBE visando sistematizar uma metodologia para o caso de misturas reativas cuja
composi¢ao encontra-se fora do intervalo usual de composi¢des para o sistema citado. O
espago de composigdes foi dividido em diversas regides e composicdes correspondentes a
cada uma delas foram testadas. Em todos os casos, MTBE de alta pureza foi obtido como

produto. Tal procedimento foi utilizado anteriormente por Gadewar et al. (2002).

Gadewar et al. (2000) desenvolveram também um método bastante simples para
determinar as regides de composicao e a seletividade de processos de destilagdo reativa em

batelada.

Espinosa et al. (1995a e 1995b) publicaram dois trabalhos nos quais exploram
aspectos relacionados a andlise de sistemas reativos via métodos graficos e a aspectos
relacionados ao projeto conceitual de colunas reativas para sistemas multicomponentes

contendo inertes. Em Espinosa et al. (1999), os autores realizam a andlise de colunas
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reativas para as quais foram consideradas duas segoes de retificacdo distintas: uma acima

da secdo reativa e outra logo abaixo.

Thiel et al. (1997a e 1997b) realizaram os célculos para obtencdo das curvas
residuais dos sistemas de producdo de MTBE, TAME e ETBE via destilacdo reativa através
de catalise heterogénea. Eles chegaram a conclusdo de que as formas das curvas obtidas
eram diferentes daquelas obtidas para os sistemas catalisados por -catalisadores
homogéneos. Eles também notaram a importancia do Da (Numero de Damkohler) e da

pressao de operagao.

Huang et al. (2004) realizaram a comparacdo entre o processo de separacio
através de membranas reativas e o processo de destilagdao reativa utilizando os mapas de
curvas residuais reativas como ferramenta, sob o efeito da cinética da reagao, bem como da

transferéncia de massa entre as fases.

Giessler et al. (1998) desenvolveram uma metodologia de andlise estatica de
misturas reativas a partir de informagdes minimas sobre as propriedades fisico-quimicas
das mesmas (ver também Doherty e Buzad, 1992 e 1994). Através desta metodologia, os
autores conseguiram determinar o grau de conversdo possivel e a localizacdo da zona
reativa em colunas de destilacdo para produ¢ao de MTBE. A caracteristica principal desta
metodologia ¢ que as linhas de destilacdo convencionais podem ser utilizadas na analise,
assim como em Bessling et al. (1997), considerando-se, porém, uma eficiéncia de separagao
infinita. O método consiste na determinagdo de um conjunto completo de estados
estacionarios, entre os quais pode-se optar por aqueles que apresentarem maiores

conversdes de reagentes no sentido de formagdes dos produtos desejados.

No ano seguinte, Giessler et al. (1999) apresentaram um estudo bastante
aprofundado sobre o tema, o qual explorou a aplicabilidade da metodologia desenvolvida
no ano anterior para diversos sistemas, tais como a produc¢do de acido acético, a producao
de cumeno, a produgdo de etileno glicol, bem como as rea¢des de esterificacdo para

obtencao de acetato de metila, acetato de etila e acetato de butila.

43



Serafimov et al. (1999) confirmaram experimentalmente a validade da
metodologia da andlise estatica desenvolvida por Giessler et al. (1998), através da

implementagdo da mesma ao processo de destilagdo reativa para a produgdo de acetaldeido.

Mahajani e Kolah (1996) e Mahajani (1999a e 1999b) aplicaram o método grafico
desenvolvido por Buzad ¢ Doherty (1994) a colunas reativas dotadas de recheios. Ja

Okasinski e Doherty (1998) aplicaram-no a colunas reativas dotadas de pratos.

Lee et al. (2000a, 2000b e 2001) realizaram diversos trabalhos na area da sintese
de processos aplicada a destilagdo reativa. Em um deles, desenvolveram um método visual
para a determinacdo das zonas reativas no interior de colunas de destilacdo, através da
utilizacdo de diagramas de McCabe-Thiele e Ponchon-Savarit adaptados. Em outro,
utilizaram os mesmo diagramas sob condi¢des extremas de equilibrio quimico e refluxo
total para sistemas binarios com o objetivo de determinar condi¢des de refluxo minimo e
composicdes azeotropicas. Tal método foi também utilizado em Daza et al. (2003). Em um
terceiro trabalho, os autores desenvolveram um método baseado na inspecao das diregdes
para as quais o vetor de composi¢des da alimentagdo da coluna reativa se move com o
intuito de avaliar a viabilidade de sistemas reativos, metodologia também abordada por
Hauan e Lien (1998) e Tanskanen et al. (1995). Os mesmos autores (Westerberg et al.,
2000), utilizando o método descrito acima, construiram diagramas de fases reativos. Tal
constru¢do ja tinha sido visualizada por Nisoli et al. (1997) para diversos sistemas
estudados, porém através de uma outra metodologia previamente desenvolvida (Glasser et

al., 1987).

Como visto, a sintese de processos propicia o conhecimento de pontos de
referéncia com valor qualitativo sobre os mesmos. Entretanto, sua implementacao industrial

necessita de resultados quantitativos, tdo exatos quanto possiveis.

Em caso de viabilidade positiva para um determinado sistema, ¢ na etapa do
projeto conceitual que se determina a configuragdo necessaria para a realiza¢ao do trabalho
(um ou dois pontos de alimentacdo, combinacdes de zonas reativas e ndo-reativas, vazoes,

posicao da alimenta¢do na coluna, entre outros).
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Alguns autores utilizaram-se do conceito de otimizagdo no desenvolvimento de
métodos para a etapa de projeto conceitual de sistemas reativos (Ciric e Gu, 1994;

Pekkanen, 1995).

Subawalla e Fair (1999) discutiram a respeito de algumas diretrizes para o projeto
conceitual de sistemas de destilacdo reativa com catalise heterogénea. As diretrizes sdo
utilizadas para gerar estimativas iniciais para pressdao na coluna reativa, localizacdo da
secdo reativa no interior da coluna, quantidade de catalisador a ser adicionada, localiza¢dao
da alimentagcdo de reagente, razdo entre reagentes, razdo de refluxo, didmetro da coluna

reativa, nimero de estagios de equilibrio e comprimento do recheio.

Melles et al. (2000) estenderam o trabalho de Buzad e Doherty (1994) para um
caso mais genérico, levando em consideracdo o efeito da transferéncia de calor e reagdes

cuja soma dos coeficientes estequiométricos nao se anula.

Sundmacher e Qi (2003) realizaram um estudo comparativo do projeto conceitual
de diversas configuracdes para o processo de destilagdo reativa. Para tais configuracoes, os
aspectos de projeto foram discutidos em termos dos pardmetros operacionais mais

importantes, dos parametros cinéticos e dos parametros de projeto propriamente ditos.

A maior parte da literatura hoje existente sobre a modelagem de sistemas de
destilagdo reativa aborda o desenvolvimento de métodos para a solugdo do modelo de
estagio de equilibrio em estado estacionario. Na maioria dos casos, tais métodos sao
extensoes e/ou adaptacdes dos métodos empregados na solugdo de problemas de destilagdo

convencional.

M¢étodos para a solu¢do do sistema formado pelas equacdes de balango que
representam o processo de destilagcdo reativa t€ém sido um tema bastante discutido desde a
década de 70 (Chen et al., 2000). Diversas alternativas vém, desde entdo, sendo
apresentadas. Entre elas podem-se citar os métodos baseados na solucdo de matrizes
tridiagonais (Suzuki et al., 1971), método de Newton-Raphson (Isla e Irazoqui, 1996),
métodos de relaxagdo (Grosser et al., 1987), métodos de otimizagao, algoritmos do tipo
inside-outside (Simandl e Svrcek, 1991; Venkatamaran et al., 1990), métodos de

continuagdo homotopica (Ciric e Miao, 1994), métodos baseados nas taxas de transferéncia
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de calor e massa (Ruiz et al., 1995; Higler et al., 1999b) e métodos baseados em processos

orientados por equagdes (Abufares e Douglas, 1995; Pilavachi et al., 1997).

Mais recentemente, alguns autores publicaram comparagdes entre os modelos de
estagio de equilibrio e de ndo equilibrio, isto ¢, métodos baseados nas taxas de transferéncia

de calor e massa (Baur et al., 2000; Peng et al., 2002).

Noeres et al. (2003) elaboraram uma metodologia para a modelagem de sistemas
de separagdo reativos com o objetivo de disponibilizar uma ferramenta genérica, a qual foi
aplicada aos processos de absor¢do reativa e destilacdo reativa para os mais diversos
sistemas: produ¢do de MTBE, produgdo de acetato de metila, purificacdo de gas de

coqueamento retardado e absor¢ao de NOx.

De particular interesse na caracterizagao de sistemas reativos ¢ a determinacdo de
azedtropos reativos. A azeotropia ¢ um tema complexo e extremamente importante que
vem estimulando o interesse cientifico desde o século passado (Fidkowski et al., 1993).
Este fenomeno tem um grande impacto na area da engenharia de processos, pois pode

modificar drasticamente a viabilidade e o seqiienciamento de sistemas de separacao.

A existéncia de azedtropos em misturas multicomponentes na auséncia de reagdes
quimicas ¢ bem entendida em termos fenomenoldgicos e teodricos, uma vez que ja foi
exaustivamente estudada. Os conceitos relativos a este tema podem ser generalizados para

misturas que passam por reagdes quimicas, propiciando a formacao de azeotropos reativos.

Azeotropos ndo reativos introduzem alteragdes na distribui¢do dos produtos e nas
regides atingiveis, isto €, nos perfis de composi¢des no interior da coluna de destilacao,
impoem limitagcdes ao processo de destilagdo convencional e levaram ao desenvolvimento
de tecnologias de destilacao alternativas, tais como a destilacdo azeotropica e a destilagao

extrativa.

No caso de misturas ndo reativas, a presenca de azedtropos na mistura original
geralmente torna a separagdo mais dificil enquanto que, em sistemas reativos, os azedtropos
podem apresentar o aspecto nao usual de tornar a separagdo mais facil, fenomeno que

também pode ser visualizado quando da formagdo de novos azeotropos pela introducao de
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um entrainer na destilacdo azeotropica. Em tais casos favordveis, o azeodtropo reativo
apresenta uma composi¢ao proxima a do produto desejado e fornece uma zona de
composi¢ao constante que permite a presenca continua dos reagentes mesmo sob condi¢des
de evaporacdo/condensacdo. Em outros casos, os azedtropos reativos podem criar limites

no processo de destilagdo, tornando a separacdo complexa ou até mesmo inviavel.

A complexidade do sistema de equagdes ndo lineares formado pelo equilibrio
quimico quando adicionado ao equilibrio de fases, faz com que a determinacdo de
azedtropos reativos seja particularmente dificil, especialmente devido ao fato de que, a
priori, ndo existe nenhum conhecimento a respeito do nimero de azedtropos reativos
existentes em um dado sistema ou mesmo da inexisténcia dos mesmos. Assim, qualquer
que seja o método computacional utilizado, este deve ser robusto, capaz de encontrar todos
0s azedtropos reativos, quando um ou mais existirem, e capaz de identificar situagdes em
que nenhum azeo6tropo reativo ocorra. Devido ao fato de que o problema ainda ndo esta
satisfatoriamente resolvido na literatura aberta, tem-se consideravel interesse no

desenvolvimento de técnicas mais confidveis para o calculo de azedtropos reativos.

Okasinski e Doherty (1997) utilizaram o método da continuagdo por comprimento
de arco para identificagdo de azedtropos reativos, como fun¢ao da constante de equilibrio
termodinamico da reacdo. Contudo, esta técnica ndo oferece garantia tedrica de que todos

0s azeoOtropos reativos sao encontrados.

Harding e Floudas (2000) utilizaram uma ferramenta de otimizagdo global,
baseada no constante refinamento da busca, a medida que a regido na qual os azeodtropos
reativos sdo procurados se estreita. Esta técnica proporciona a garantia teorica de que todos
0s azedtropos reativos existentes sao encontrados, uma vez que todos os pontos de minimo
global sdo testados como azeotropos reativos potenciais, porém o esforco computacional

despendido ¢ muito grande.

Maier et al. (2000) apresentaram, até o presente momento, 0 método mais efetivo
de calculo de azedtropos reativos. Sua técnica € baseada na andlise intervalar, em particular,
na utilizacdo de um algoritmo construido através do método Newton Intervalar / Biseccao
Generalizada. O método garante, tanto matematicamente quanto computacionalmente, que

todo e qualquer azedtropo presente é encontrado, eliminando automaticamente os erros
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devidos a aproximag¢do. E um método genérico, podendo ser aplicado em conjunto com
qualquer modelo termodinamico, porém calcado na constru¢do de rotinas escritas em
Fortran bastante extensas e complexas. A aplicacdo de tal método para misturas reativas e

heterogéneas certamente serd muito trabalhosa.

Mascolo et al. (2004) e Reis et al. (2005d) apresentaram um novo algoritmo
matematico, relativamente simples, para a determinacdo de azedtropos reativos. O método
baseia-se em um teste da condi¢do azeotropica em todo o intervalo de composicdo, de zero
a um. Para o célculo exato da composi¢do azeotropica, considera-se o valor encontrado no
teste anterior como uma estimativa inicial e a composicao ¢ determinada em uma subrotina
de otimizacdo. Esta otimizagdo visa minimizar uma fun¢ao objetivo que, além de levar em
conta as diferencas das fracdes molares, considera a diferenga das temperaturas de bolha e
de orvalho. Assim, a convergéncia do problema fica mais facil. Além disso, o método
desenvolvido ndo depende de estimativas inicias e garante que todos os azedtropos siao

encontrados, visto que analisa todo o intervalo de composi¢ao.

Baseados no conceito de linhas de destilagdo reativa, Frey e Stichlmair (1998 e
1999b) desenvolveram uma metodologia para a determinagdo grafica de azedtropos
reativos, através da qual determinam-se as regioes nas quais ndo existe a possibilidade de
ocorréncia deste fenomeno, o que ¢ de grande utilidade na determinagdo das condig¢des

operacionais da coluna reativa.

Hauan e Lien (1996) e Hauan et al. (2000) desenvolveram um método para
visualizacdo geométrica de azeodtropos reativos, propiciando uma explicacdo bastante
simples e visual a respeito dos mesmos, no qual o conceito de sobreposi¢do dos diversos

fendmenos que compdem a destilagao reativa (separacao, reacdo e mistura) € utilizado.

Entre os autores que ja abordaram a problematica da existéncia de azeotropos
reativos em misturas nas quais reacdes controladas pela cinética estdo presentes estdo Rév
(1994) e Frey e Stichlmair (1999c). Azedtropos cinéticos sdo aqueles que estdo localizados
ao longo das curvas residuais de sistemas cujas reagdes ndo sdo instantaneas, isto ¢, reagcoes
nas quais a cinética desempenha um papel de grande importancia, afetando, pois, os mapas
de curvas residuais. Quando uma curva residual cinética encontra-se com a superficie que

representa o locus do equilibrio quimico em termos espaciais, um azeo6tropo reativo de
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equilibrio (ou mais genericamente, um azeoétropo reativo) ¢ determinado. O entendimento
de azedtropos cinéticos ¢ de grande importancia, uma vez que a maioria das reacodes
quimicas ¢ controlada pela cinética e tais pontos singulares do diagrama de fases reativo
apresentam influéncia direta nos possiveis produtos de um processo de destilagdo reativa

quando aplicado a uma determinada mistura.

11.4.3 Predicao do equilibrio quimico

Para o estudo de sistemas reativos € necessario que se conhecga, a priori, o
comportamento quimico desta reacdo, seja em termos da sua cinética ou mesmo do seu
equilibrio quimico. A determinagdo da cinética da reacao ou da sua constante de equilibrio

¢ uma tarefa experimental que, muitas vezes, pode ser dispendiosa ou mesmo inviavel.

Na auséncia ou na impossibilidade de determinagdo de dados experimentais deve-
se recorrer a alguma método de predigdo. Estes métodos podem ser também bastante tteis

como uma estimativa inicial para uma determinacao experimental.

O estudo da termoquimica de uma reagdo, isto ¢, das mudangas de entalpia e
entropia que ocorrem devido a novas ligagdes e quebra de velhas ligagdes, ¢ importante

para o problema de se relacionar estrutura e reatividade (Lowry e Richardson, 1987).

A constante termodinamica de equilibrio de uma reagao quimica ¢ dada por:

AG°

K, = eXp_ RT (I1.4)

Onde K, ¢é a constante de equilibrio quimico ¢ A,G’ é a variagdo da energia livre de Gibbs

padrdo da reagdo, que pode ser calculada por:

AG'= AH® - TS/? (IL.5)
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Onde AH' é a variagdo da entalpia padrio da reagdo, S, ¢ a entropia padrio da reacio e T é

a temperatura absoluta.

Lowry e Richardson (1987) demonstraram que as variagdes de entalpia e da
entropia de uma reagdo podem ser obtidas a partir dos valores de entalpias e de entropias de

formagao de cada composto. Assim, tem-se:

AH’ =Y v H, (11.6)

Onde vj representa o coeficiente estequiométrico do componente j na reacao.

Desta forma, para se encontrar as entalpias e entropias padrdes das reacdes quimicas
basta encontrar as entalpias e entropias de formacdo de cada um dos componentes

participantes da reacao.

Benson et al. (1969) apresentaram um método para estimar as entalpias de
formacao, entropias e calor especifico de cada composto a partir das energias envolvidas

em cada ligagdo quimica presente no composto.

O método de Benson considera que as moléculas sdo formadas por grupos de
atomos. Cada grupo € representado por um “atomo chave”, com numero de valéncia maior
do que a unidade, seguido por outros atomos ligados a ele. A molécula de fenol, por
exemplo, apresenta sete grupos de atomos: um grupo formado pela fungdo fenol
(O(H)(Cpg)), cinco grupos formados pelos atomos de hidrogénio ligados aos carbonos
aromaticos (Cg(H)) e um grupo formado pelo carbono que esta ligado ao grupo hidroxila

(Cg(0)), em que Cg representa um carbono aromatico.
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Em tabelas publicadas na literatura, como por exemplo, em Benson et al. (1969),
Reid et al. (1988) e Stein e Brown (2003), podem-se encontrar os valores de entalpia,

entropia e capacidade calorificas para cada grupo de atomos.

1.4.4 Modelagem molecular aplicada a predi¢ao do equilibrio quimico

A modelagem molecular compreende um numero de ferramentas e métodos
computacionais e tedricos que tem como objetivo entender e prever o comportamento de
sistemas reais; usadas para descrever e prever estruturas moleculares, propriedades do
estado de transicdo e equilibrio de reacdes, propriedades termodindmicas, entre outras
aplicagdes. Esses métodos abrangem estudos de minimizacdo de energia de moléculas,
analise conformacional, simulagdes de dinamica molecular, entre outros; e sdo aplicaveis
de atomos isolados a macromoléculas. Alguns métodos podem ser usados para modelar ndo
somente moléculas estaveis, mas também moléculas com curto tempo de vida e estados de

transi¢do, praticamente inacessiveis com métodos experimentais de analise.

A utilizagdo da modelagem molecular tem se tornado cada vez mais difundida
entre quimicos de todas as areas, ndo apenas entre os especialistas em quimica tedrica. Uma
série de fatores tornou-a uma ferramenta tdo procurada pelas diversas areas, dentre ele

pode-se citar:

. Computadores mais rapidos tornaram-se mais acessiveis;

. Melhora no nivel de confian¢a dos modelos propostos;

o Possibilidade de trabalhar com hipoteses ainda nao disponiveis experimentalmente;
e  Grande proximidade entre dados obtidos experimentalmente e resultados de calculo;

e  Desenvolvimento em quimica tedrica e de programas de quimica computacional mais

amigaveis com o usuario.
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Sandler (2003) apresenta algumas aplicacdes da modelagem molecular para o
engenheiro quimico, mais especificamente na area da termodinamica. O autor lista trés

métodos que vem sendo utilizado em seu grupo de pesquisa:

o Utilizacdo da mecanica quéntica para obter as superficies de energia potencial
intermolecular para interagdes entre pares de moléculas e utilizacdo deste potencial para
calcular os coeficientes do segundo virial, e em simulagdo, determinar o comportamento da

fase liquido-vapor.

e  Utilizagdo da mecanica quantica para complementar os métodos de contribuicao de

grupo.

e  Utilizagdo da mecanica quantica, baseada em modelos de solvatagdo, para predi¢ao

das energias de Gibbs, coeficientes de atividade e comportamento de fases.

Existem duas grandes areas dentro da modelagem molecular dedicadas ao estudo
de estruturas moleculares e reatividade: mecanica molecular e métodos de estrutura
eletronica. Por qualquer uma das abordagens ¢ possivel realizar os seguintes calculos: (i)
calcular a energia de estruturas moleculares e propriedades relacionadas com a energia, (i)
realizar otimizagdo de geometria, (iii) calcular freqiiéncias vibracionais, (iv) calcular a
geometria de um estado de transi¢do, (v) calcular o caminho de menor energia para uma

reacdo quimica.

A mecanica molecular usa as leis da fisica classica para predizer as estruturas e
propriedades das moléculas. Ainda dentro da mecanica molecular, existem muitos métodos
diferentes a serem utilizados. A grande vantagem da mecanica molecular ¢ que seus
calculos sdo computacionalmente rapidos e, portanto, pode ser aplicada para moléculas
complexas. Contudo, esta facilidade estd muitas vezes acoplada com algumas limitagdes

deste método.

Os métodos de estrutura eletronica baseiam-se nas leis da mecanica quantica,
estando divididos em duas outras grandes classes: os métodos semi-empiricos e os ab

initios. Métodos semi-empiricos utilizam parametros derivados de dados experimentais
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para simplificar os calculos. J& os métodos ab initio usam somente as leis da mecanica

quantica.

Os métodos semi-empiricos sdo bastante Uteis para uma pré otimiza¢do da
geometria molecular. Entretanto, dado o avango computacional desta nova era, os métodos

ab initio podem ser facilmente empregados nos calculos necessarios.

Uma etapa crucial nos calculos de modelagem molecular ¢ a escolha do modelo
quimico. Nesta escolha, devem ser especificados o método, a base, a orientagdo dos
elétrons e uma possivel combinagdo de modelos. Estes itens, basicamente, fazem parte do
arquivo de entrada que deve ser fornecido ao simulador. A fim comparativo, as simulagdes
podem ser feitas com diferentes métodos, bases e modelos. Alguns valores obtidos com a
simulagdo podem ser facilmente comparados com dados experimentais, entre eles pode-se
citar os potenciais de ionizacdo, afinidade eletronica e calores de formagdo. Deve ser feita,
também, uma analise do “custo” computacional relacionado com a complexidade dos

calculos, além de sua reciprocidade com dados experimentais.

Resumidamente, pode-se dizer que um trabalho com modelagem molecular envolve
trés etapas: 1) selecionar um modelo que descreva com determinada precisdo interagdes
inter e intramoleculares de um sistema; 2) realizar os calculos; 3) analisar os resultados,
validando ou rejeitando o modelo escolhido. Estas etapas sdo suportadas por trés variaveis a
serem analisadas, a priori: 1) o tamanho do sistema a ser estudado (em termos de nimero
de atomos); 2) a precis@o que se quer nos resultados (varia de acordo com o método
escolhido para calcular determinada propriedade); 3) o custo computacional e as condi¢des

de hardware utilizadas para realizar tais calculos.

O grande desenvolvimento da modelagem molecular deveu-se, em grande parte, ao
avanco dos recursos computacionais em termos de hardware e software. No passado, a
utilizagdo da modelagem molecular era restrita a um seleto grupo de pessoas que
desenvolviam seus proprios programas. Atualmente, ndo ¢ mais necessario compor seu
proprio programa em virtude deles serem comercializados através de grandes companhias e

até mesmo de laboratorios académicos.
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Existem diversos softwares para modelagem molecular disponiveis. Alguns sao
livres, geralmente para serem utilizados em plataforma UNIX, e outros sdo vendidos
comercialmente. A UNICAMP conta com o auxilio do CENAPAD (Centro Nacional de
Processamento de Alto Desempenho) que, além de fornecer treinamentos para a utilizacao
dos mais diversos programas computacionais, disponibiliza aos seus usudrios um ambiente
computacional de alto desempenho, tanto em software quanto em hardware. O CENAPAD

possui, hoje, licenca para os seguintes softwares em modelagem molecular:

Gamess: Este programa permite fazer célculos ab initio e semi-empiricos. Pode calcular
funcdes de onda RHF, ROHF, UHF, GVB ¢ MCSCF, com correcdes de energia CI e MP2.

Também permite calcular diferentes propriedades moleculares.

Gaussian: Programa utilizado para calculos ab initio e semi-empirico de estrutura
eletronica. Ele pode predizer energia, estrutura molecular, freqiiéncias vibracionais e outras
propriedades moleculares. Também oferece uma variedade de métodos de funcional de

densidade.

Molden: Programa para visualizacdo de estruturas moleculares e densidade eletronica
geradas pelo Gaussian, Gamess ¢ Mopac. Possui um editor de matriz Z que permite a
constru¢do de moléculas e exporta nos seguintes formatos hpgl, hp2392, Postscript,

XWindows, VRML, povray, OpenGL e tekronix4014.

Mopac: Pacote para realizacdo de calculos semi-empiricos. Aplicado no estudo de

propriedades e reacdes quimicas em fases gasosa, liquida e solida.

Spartan: Pacote computacional que permite céalculos de mecanica molecular, semi-
empirico, ab initio, funcional de densidade e MP2. O Spartan também oferece uma

interface grafica que possibilita a modelagem molecular, animacao e graficos.

Tinker: Pacote para realizacdo de calculos de dindmica e mecéanica molecular. Emprega
diferentes potenciais, dentre os quais AMBER-95, CHARMM?22, MM3(99), OPLS-AA,
OPLS-UA e o proprio TINKER.

Este trabalho de tese utilizara o software Gaussian para predizer o equilibrio

quimico de reagdes de interesse, mais especificamente das reagdes de esterificacdo e de

54



acilacdo do fenol. Os resultados desta parte da pesquisa podem também ser encontrados em
Reis et al. (2004c), Reis et al. (2005¢) e Reis ¢ Wolf-Maciel (2005¢). Muitos autores tém
utilizado o Gaussian em seus trabalhos de predicdo do equilibrio em rea¢des quimicas. Por
exemplo, Zhu e Lin (2005) estudaram a reacdo de NCN com O, utilizando métodos ab

initios.

O célculo de propriedades termoquimicas utilizando o software Gaussian ¢
relativamente simples. As equacdes envolvidas sdo aquelas descritas nos livros classicos de

termodinamica, como, por exemplo, em McQuarrie e Simon (1999).

Quase todo o equacionamento envolvido em modelagem molecular baseia-se na
quimica quantica. Nao € objetivo deste trabalho tornar-se um especialista nesta area. Neste

sentindo, a seguir serdo apresentas as equagdes basicas da teoria da modelagem molecular.

A teoria do orbital molecular tem como objetivo a predicdo de propriedades de
sistemas atomicos e moleculares. Esta teoria ¢ baseada nas leis fundamentais de mecanica
quantica, utilizando uma variedade de técnicas matematicas para a resolugao de equacoes
fundamentais. A seguir, serdo descritos os principais conceitos para este tipo de predigdo de

propriedades.

Equacao de Schrodinger

A partir da resolugdo da equagdo de Schrodinger (Foresman e Frisch, 1996), ¢
possivel obter a energia e outras propriedades de particulas. Diferentes fungdes de onda que
sdo solucdes da equacdo de Schrodinger representam diferentes estados estaciondrios do

sistema. A equagdo de Schrodinger ¢ dada pela seguinte expressao:

2 2 ot

— 2 - / -
{ h V2+V}‘P(r,t): ih oW (r.0) (IL7)
8r°m
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Nesta equacdo, ¥ ¢ a fungdo de onda, m é a massa da particula, h ¢ a constante de

Planck, t ¢ a variavel tempo, » ¢ a posi¢ao do elétron em relagdo ao centro do d&tomo e V ¢
o potencial no qual a particula esta se movendo. O operador V representa a expressdao da
diferenciagdo parcial da posicdo em relagao aos componentes (coordenadas) x, y € z, € €

dada pela seguinte expressao:

V=—i+—j+—k (IL.8)

A equacdo de Schrodinger pode ser simplificada com a utilizagdo da técnica de

separa¢do de varidveis, se V nao for fun¢do do tempo. Assim, tem-se que:

HY ()= E¥(r) (IL.9)

onde E ¢ a energia da particula e H (operador Hamiltoniano) ¢ dada pela expressao abaixo:

ViV (I11.10)

Aproximacdo de Born-Oppenheimer

A aproximagdo de Born-Oppenheimer (Foresman e Frisch, 1996) ¢ usada para
uma solugdo simplificada da equacdo de Schrodinger. Esta aproximagdo ¢ possivel se a
massa de um nucleo for milhares de vezes maior que a de um elétron. Desta forma, tem-se

que:
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Hnucleo — Tnucleo (Fé) + Eefetivo (}é) (IIl 1)

onde T ¢ a energia cinética, R é a posi¢do do niicleo dentro da molécula e E¥“™ ¢ a funcdo

potencial efetivo do ntcleo.

Teoria de Hartree-Fock

A resolucdo da equacdo de Schrodinger nem sempre ¢ possivel para qualquer
sistema. No entanto, consideragdes podem ser feitas de modo a simplificar e, assim,

encontrar solucdes para diversos tipos de moléculas.

Orbital Molecular

A teoria do Orbital molecular decompde y em outras combinagdes de fungdes de

orbitais moleculares : ¢, ¢z, ...¢n. Deste modo, pode-se representar ¥ da seguinte forma:

W () =4, (17)4,(ry)...4(7,) (IL12)

Principio da Variacdo

A expansdo do orbital molecular ¢ levada em consideragdo na forma de

coeficientes (c,;) € o problema é como determinar estes coeficientes.

Sendo = uma fung¢ao normalizada antisimétrica das coordenadas eletronicas, pode-
se dizer que a energia esperada correspondente a = sera maior que a energia em funcao de

Y. Assim:
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EE)>E(Y); EZ=V¥ (IL13)

Equacdes de Roothan-Hall

Os coeficientes de expansao dos orbitais moleculares (c,;) podem ser determinados

pela seguinte expressao definida por Roothan e Hall:

N

D (F,—&S,)¢, =0  u=12.,N (IL.14)
v=1

Método “Open Shell”

Este método trata dos elétrons desemparelhados e para isto, considera que os

elétrons o e f estdo em diferentes orbitais. Desta maneira, os coeficientes de expansdo do

orbital molecular podem ser:

8= cui, (IL.15)
U

@’ = chix. (IL.16)
U

Método das correlacoes de elétrons: Teoria da densidade funcional

Essa teoria ¢ origindria de estudos de Mecanica quantica das décadas de 20,

principalmente do modelo de Thomas-Fermi-Dirac e de trabalhos de quimica quantica de
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Slater (década de 50). Baseia-se numa estratégia de modelagem de correlagdes de elétrons

através de funcoes de densidade de elétrons.

O teorema de Hohenberg-Kohn demonstra que existe uma Unica fungdo que
determina a energia minima ¢ a densidade exatamente. Mas, o teorema ndo informa a

respeito da forma da fungao.

A aproximacao de fungdes empregada pela Teoria da Densidade Funcional faz

com que a energia seja fun¢do da soma de varios termos propostos por Kohn e Sham:

E=E"+E"+E’ +EX (11.17)

E" é o termo de energia cinética, E¥ ¢ o termo que inclui outros levando em conta a energia
. ~ ~ r ~ r X
potencial de atragio e de repulsio, E' é o termo de repulsio entre elétrons e EXC representa

o termo de outras interagdes remanescentes.

J . pXC & . N
Os termos para E* e E™~ sdo dados pelas seguintes expressoes:

B’ =[] ) An. ) plos )i, (IL18)

E*(p)= [ £(0, (), s (1), Y p, (1), V p, (r))d'r (I1.19)

onde: p ¢ a densidade do elétron e » € a posigao do elétron.

X . ~
O termo E*° leva em consideragdo que:
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e A troca de energia ¢ origindria da funcdo de onda antisimétrica da mecanica quantica.

° A correlacdo baseia-se no movimento individual dos elétrons.

I.5 Purificacdo de Aguas Fendlicas

Obtido a partir do cumeno, o fenol estd presente em um grande nimero de
processos quimicos. Sua maior aplica¢do ¢ na producdo de resinas fenoélicas, as quais sdo
utilizadas nas industrias de tintas, automotivas, de adesivos ¢ da construgdo civil. Além
disso, o fenol ¢ utilizado como intermedidrio quimico para a produg¢do de caprolactama,
acido adipico e bisfenol. A caprolactama e o 4cido adipico sdo utilizados na fabricacdo de
nylon e outras fibras sintéticas. O bisfenol ¢ aplicado na manufatura de resina epoxi. Os
fenois sdo, também, largamente utilizados na producdo de desinfetantes, papel e celulose,
nas industrias de quimica fina e farmacéutica, na conversdo de carvao, bem como estd
presente em aguas residuais oriundas de refinarias de petréleo e de petroquimicas. Eles sdo,
ainda, intermediarios quimicos na producao de xampus e aditivos para 6leos lubrificantes e
sdo utilizados como herbicidas e inseticidas na agricultura (Satienperakul et al., 2003),

entre outros.

Como visto, o fenol ¢ um produto quimico de alto valor agregado e, além disso, ¢
comumente encontrado em aguas residudrias na forma de solu¢des aquosas diluidas, as
quais sdo oriundas de processos quimicos presentes nos diversos tipos de industrias acima
citadas (Jiang et al., 2005). Assim, sua recuperagdo ¢ ndo somente importante do ponto de

vista econdmico como ambiental (Gupta et al., 2002).

A legislacdo de muitos paises estd progressivamente impondo mais e mais
restrigdes sobre o controle da polui¢do de aguas residuarias de origem industrial. Neste
contexto, a descontaminacdo de efluentes industriais aquosos contendo fenol e seus
derivados ¢ tema de grande importancia, uma vez que compostos fenolicos sdao altamente
toxicos aos seres humanos e aos organismos aquaticos e estdo relacionados entre os mais
perigosos contaminantes do meio ambiente. Além disso, ¢ sabido que os mesmos

apresentam-se resistentes a biodegradagdo, sendo naturalmente encontrados em pequenas
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concentragdes em rios e reservatorios. Entretanto, a medida que constantes despejos
industriais aumentam tal concentra¢ao na natureza, as propriedades sensoriais da dgua sao

afetadas drasticamente, causando danos irreversiveis a saude publica (Alberici et al., 2001).

A preocupacgdo com a qualidade da agua potéavel iniciou-se nos Estados Unidos no
ano de 1912, através do estabelecimento dos padrdes de qualidade para a mesma, o qual
somente foi consolidado em 1974, através do Safe Drinking Water Act. Neste ato, foram

estabelecidos os padrdes nacionais, bem como o monitoramento da qualidade da agua.

A USEPA (United States Environmental Protection Agency) cita onze derivados
de feno6is como poluentes severos devido a sua toxicidade. Entre eles, estao os clorofendis,
utilizados no processo de fabricacdo de celulose e papel e conhecidos pelo seu odor
caracteristico, os nitrofenois, presentes em inseticidas, e os alquil-fenoéis, utilizados na

industria petroquimica.

De acordo com a lei americana 80/778/EEC, que trata das substancias perigosas
que sao descartadas em ambientes aquaticos, a concentracdo maxima admitida (Maximum
Admissible Concentration (MAC)) de fendis em aguas potaveis ndo pode exceder 0,5 pg/L
(Hennion et al., 1994).

Somente na década seguinte, em 1986, a legislagdo federal brasileira determinou,
através da Resolugdo CONAMA n° 20, de 18 de junho de 1986, a classificagido de dguas no
Territorio Nacional, a qual € essencial a defesa do nivel de qualidade das mesmas, avaliado

por meio de pardmetros e indicadores especificos.

A Resolugio CONAMA 20/86 classifica os corpos de agua em aguas doces,
salobras e salinas. O enquadramento dos corpos de aguas doces nas respectivas classes
(Tabela II.1) ¢ baseado no nivel de qualidade que deveriam apresentar em fun¢do do
atendimento as necessidades das comunidades que dele se utilizam, ndo afetando a satde e

o bem-estar da populagdo, bem como o equilibrio ecoldgico aquético.

Este trabalho esta focado em aguas doces, devido ao fato de que a maioria dos
lancamentos de efluentes no Brasil ocorrem em corpos receptores assim classificados (rios).

A Resolugdo CONAMA 20/86 prevé, ainda, que ndo € possivel a “... dilui¢do de efluentes
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industriais com aguas nao poluidas, tais como agua de abastecimento, 4gua de mar ¢ dgua

de refrigerac¢do.”, conforme consta no Artigo 22°.

No dmbito estadual (Estado de Sdo Paulo), o Decreto n” 8.468, de 08 de setembro
de 1976, ainda vigente, aprova o regulamento da Lei no 997, de 31 de maio de 1976, a qual
dispde sobre a prevencao e o controle da poluicdo do meio ambiente por meio de limites
maximos dos parametros de qualidade e/ou condicdes das dguas doces. A Tabela I1.2

apresenta a concentra¢do de fenol maxima permitida em cada classe, de acordo com as

resolugdes da CONAMA e da Lei Estadual.

Tabela II.1 Classificacdo de aguas doces no Territorio Nacional conforme a Resolugdo

CONAMA 20/86.

Classe  Destinacao

Especial Ao abastecimento doméstico sem prévia ou com simples desinfec¢ao.
A preservacio do equilibrio natural das comunidades aquaticas.

1 Ao abastecimento doméstico, apds tratamento simplificado.
A protecio das comunidades aquaticas.
A recreagdo de contato primério (natagdo, esqui aquatico e mergulho).

A irrigagdo de hortalicas que sdo consumidas cruas e de frutas que se
desenvolvam rentes ao solo e que sejam ingeridas cruas sem remocdo de

pelicula.

A criagdo natural e/ou intensiva (aqiiicultura) de espécies destinadas a

alimentacao humana.

2 Ao abastecimento doméstico, apds tratamento convencional.
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A protegio das comunidades aquéticas.
A recreacio de contato primario (natagdo, esqui aquatico e mergulho).
A irrigagio de hortalicas e plantas frutiferas.

A criagdo natural e/ou intensiva (aqiiicultura) de espécies destinadas a

alimenta¢cdo humana.

3 Ao abastecimento doméstico, apds tratamento convencional.
A irrigagio de culturas arboreas, cerealiferas e forrageiras.
A dessedentagdo de animais.

4 A navegacio.
A harmonia paisagistica.

Aos usos menos exigentes.

Ainda na Lei 997/76, os padrdes de emissdes adotados pela CETESB (Companhia
de Tecnologia de Saneamento Ambiental) sdo apresentados no Artigo 18°, o qual trata dos
“...efluentes de qualquer fonte poluidora langados, direta ou indiretamente, nas colecdes de
agua...”. Neste caso, o limite maximo permitido para os fendis ¢ de 0,5 mg/L. Na
ocorréncia de dois valores distintos para um determinado parametro nas leis estadual e
federal, a CETESB adota o valor mais restritivo como padrao. Além disso, a Lei comenta
que “Além de obedecerem aos limites deste Artigo, os efluentes ndo poderdo conferir ao
corpo receptor caracteristicas em desacordo com o enquadramento do mesmo na

classificagdo das aguas.”.
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Tabela II1.2 Limites maximos de derivados de fenois aceitdveis em corpos receptores

conforme a Resolugdo CONAMA 20/86 ¢ a Lei Estadual 997/76.

Limites maximos de derivados de fenois aceitdveis em corpos

receptores
Parametros

Classe 1 Classe2 Classe3 Classe4 Artigo Unidade

21°

Indice de Fenois 0,001 0,001 0,3 <1,0 0,5 mg/L
(Resolugao
CONAMA 20/86)
Fenois (Lei Estadual N.T.L. 0,001 0,001 1,0 - mg/L
997/76)

() N.T.L. = Nio séo tolerados lancamentos.

Portanto, as leis que regulamentam o descarte de efluentes fendlicos sdo bastante

rigidas, dada a toxicidade do fenol.

A principal dificuldade da separagdo da mistura fenol+agua ¢ devido a formagao
de um azedtropo homogéneo em baixa concentragao de fenol (92,403 mg/L). A existéncia
deste azeotropo impede a separacdo do sistema além desta composi¢do por destilacido
fracionada convencional. Contudo, a composi¢ao azeotropica ¢ ainda muito alta para que

tal efluente possa ser langado em corpos receptores apds passar apenas por este processo.

Entre os métodos de recuperagdo de fenol, encontram-se a destilacdo azeotropica
(Reis et al., 2005f), a separagdo por membranas (Gupta et al., 2003) e a extragdo liquido-
liquido (Pinto et al., 2005, Jiang et al., 2003).

Visto que com apenas com a destilagdo convencional ndo ¢ possivel alcangar a
concentracdo desejada para os produtos, pois a mistura fenol/agua forma um azedtropo
homogéneo, necessita-se de um solvente para promover a separacdo. Estudos anteriores
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mostram que o tolueno ¢ um solvente aplicavel no processo de destilacdo azeotropica para
separacao da mistura fenol/agua (Reis et al., 2005f). Entretanto, o processo de destilagao
azeotropica apresenta algumas limitacdes, como a necessidade de adicionar um terceiro
composto ao processo, que deverd ser posteriormente recuperado, e a dificuldade de
controle da coluna de destilagdo, dada a formacao de duas fases liquidas. O solvente deve
ser recuperado em uma coluna de destilagdo adicional. Sabe-se que o tolueno tem limites de
toxicidade e uma corrente de saida do processo contém agua mais tolueno, contendo 0,1%
de tolueno, em base molar. Isso pode causar um outro problema ambiental a ser

solucionado.

O processo de separacdo por membranas, por outro lado, implica em altos
investimentos, fator que inviabiliza sua utilizagdo. Além disso, o processo de separacio por
membranas ¢ bastante dispendioso e, algumas vezes, ndo ¢ pratico em processos em larga

escala, devido a necessidade freqiiente de manuten¢do das membranas (desentupimento).

A extragdo por solvente apresenta-se como uma técnica bastante conveniente,
apesar de apresentar algumas limitagdes, como a escolha por um solvente adequado para
garantir as restricdes ambientais com relagdo a purificagdo do fenol, e também viabilidades

econdmicas e operacionais (Pinto et al., 2005).

Outros métodos de recuperagdo de fenol incluem a adsorgdo sobre carvao ativado e
sobre diversos tipos de polimeros e a oxidagao catalitica (Wu et al., 2003), sendo o primeiro
considerado um dos processos mais econdmico e eficiente. Entretanto, tal método requer
uma etapa adicional de regeneracdo do adsorvente, durante a qual o poluente ¢ usualmente
transferido para uma fase vapor ou organica. Nesta etapa, o poluente ¢ geralmente
concentrado, mas nao convertido em um composto menos toxico. A oxidagao catalitica, por
sua vez, ¢ um processo bastante novo e ainda nao totalmente explorado, porém sabe-se que

o mesmo ocorre em condi¢des relativamente drasticas (200 °C e 100 atm).

Atualmente, as grandes empresas, utilizam um reator de lodo ativado para eliminar
o fenol da agua, porém para controle quimico do lodo ativado ¢ necessario retirar do reator
uma quantidade de microorganismos. Esta sangria de microorganismo necessita ser

eliminada por incineragdo. Esta incineragdo ¢ somente realizada em altos fornos de
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industrias de cimento, e o custo de transporte, ¢ também da propria incinera¢do, siao

elevados.

Como visto, ndo se dispde ainda de um processo robusto e eficiente para tratamento
de aguas residuarias fendlicas. O Laboratério de Desenvolvimento de Processos Quimicos
de longa data vem estudando um processo eficiente de separa¢do da mistura fenol + agua.
Reis et al. (2005f) analisou o processo de destilagdo azeotrdpica para a separagdo desta
mistura, empregando tolueno como solvente. Pinto et al. (2005) estudou diferentes
solventes do processo de extracdo liquido-liquido. Mascolo (2005), Afonso (2005) e
Afonso et al. (2003) propuseram o processo de destilacdo reativa para o tratamento de
aguas fendlicas. Este trabalho de tese visa concluir as investigagdes do processo de
destilacdo reativa na separacdo da mistura fenol + dgua, sendo que os resultados obtidos

estdo sob pedido de patente junto a INOVA-UNICAMP.

1.6 Discussoes Finais

Neste capitulo, apresentou-se uma revisao bibliografica dos assuntos tratados nesta
tese, buscando as primeiras defini¢cdes e levando até¢ o estado da arte. Este embasamento

tedrico sera utilizado para as investigacdes que foram realizadas.

A revisdo da literatura mostrou que existem muitos aspectos novos com relagdo a
separacdo de misturas complexas, principalmente quanto a modelagem do processo e

caracterizagao do sistema.

A aplicacdo de modelos mais realistas que o modelo de estagios de equilibrio ¢
uma crescente necessidade para a simulacdo de colunas de destilagcdo. Neste sentido, faz-se
necessario o desenvolvimento de simuladores que corrijam as suposigdes de equilibrio, seja

pela introducao de eficiéncias ou pela aplicagdo do modelo de estagios de nao equilibrio.

Para caracterizar sistemas ¢ preciso também aplicar modelagens mais realistas.
Contudo, a revisdo da literatura mostrou que existem algumas publicagdes que trazem

conclusdes equivocadas quando utilizam modelos de estagios de ndo equilibrio na
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caracterizagdo de misturas. E preciso que haja uma pesquisa profunda e consistente neste

assunto.

Como forma de tratamento de misturas complexas, o presente estudo traz também
uma revisdo sobre o processo de destilagdo reativa. Para aplicagdo deste processo € preciso
que estejam estabelecidas as ferramentas de caracterizacdo de sistemas reativos, como sera
feito neste trabalho. Um caso de estudo abordado para a aplicacdo da destilagdo reativa € a
separacdo da mistura fenol e agua, sendo esta uma aplicacdo totalmente inédita. Para a
proposicao deste esquema de separagdo fez-se necessario a caracterizagdo da mistura, em
termos do seu equilibrio de fases e quimico. Para a predi¢ao do equilibrio quimico utilizou-
se, além do método tradicional de Benson, modelagem molecular, sendo esta uma

ferramenta computacional inovadora na engenharia quimica.
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CAPITULO Il

SIMULAGCAO DE PROCESSOS DE DESTILACAO EM
ESTADO ESTACIONARIO E NAO ESTACIONARIO
UTILIZANDO MODELOS DE ESTAGIOS DE EQUILIBRIO E
DE NAO EQUILIBRIO

Existem alguns simuladores comerciais que possibilitam o calculo de colunas de
destilagdo em estado estacionario e nao estacionario. Desde 1996, o Laboratorio de
Desenvolvimento de processos de Separacdo (LDPS) vem desenvolvendo um simulador
robusto para processos de destilacdo utilizando as modelagens de equilibrio ¢ de nao
equilibrio (Pescarini, 1996; Pescarini, 1999, Pescarini et al., 1996). Neste trabalho, sera
feito um resgate das programagdes elaboradas por Pescarini (1996), tomando-as como base

para aplica¢des do modelo de estagios de ndo equilibrio em mapas de curvas residuais.

Este capitulo apresenta os principios utilizados no desenvolvimento deste
programa computacional, bem como sua aplicagdo na simulacdo dos processos de
destilacao convencional e extrativa. As simulagdes serdo realizadas em estado estacionario
e ndo estacionario, utilizando os modelos de estagios de equilibrio e de ndo equilibrio. Os
resultados obtidos com ambas as modelagens serdo comparados, mostrando que o modelo

de estagios de equilibrio pode levar a conclusdes equivocadas.

lll.1 Modelagem de Estagios de Equilibrio

A maioria das ferramentas utilizadas para a simulacdo de colunas de destilagao
baseia-se na modelagem de estadgios de equilibrio. Este modelo supde que as correntes que
deixam um estadgio estdo em equilibrio termodindmico (equilibrio térmico, mecanico e

quimico).
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As equacdes que modelam um estagio de equilibrio sdo conhecidas como equagdes

MESH:

M- balan¢o material

E- equilibrio

S- equacdes de soma

H- balango de energia

Para que o equilibrio termodindmico seja atingido ¢ preciso que haja um contato
suficiente entre as fases liquidas e vapor presentes em um estagio de destilagio. Em um
equipamento industrial real, apesar das condigdes operacionais e das caracteristicas do
prato, ¢ praticamente impossivel realizar um contato entre as fases tal que a mistura

liquido-vapor atinja o equilibrio.

A Figura III.1 representa um estdgio de equilibrio em uma coluna de destilagao.
Neste esquema, os estagios sdo numerados do fundo para o topo, com o refervedor sendo o

estagio 1 e o condensador o estagio nst.

Fiwy; FLLij Legenda:
HY Ht F= fluxo molar total (mols/s)
F e FLL= fluxo do componente na fase liquida
(mols/s)
T l FVV= fluxo do componente na fase vapor
(mols/s)
FETEy; Estagio i o H= fluxo da entalpia total (J/s)
HF,— | L . HF= fluxo da entalpia total da
alimentacao (J/s)
Q= fluxo de calor removido (J/s)
Subscritos: i= estagio j= componente
FVVi I J FLLy Sobrescritos: L=liquido V= vapor
H." B
Fi1' FL

Figura II1.1 Representacdo esquematica de um estagio de equilibrio.
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A seguir serdo apresentadas as equacdes que descrevem o modelo de estagios de
equilibrio no regime transiente. No estado estacionario basta considerar o termo de

acimulo dos balangos de massa e de energia iguais a zero.

Na modelagem, as seguintes consideragdes foram assumidas:

e O actimulo molar na fase vapor ¢ negligencidvel em comparagdo com o acumulo de
liquido. Esta consideragdo ¢ razoavel uma vez que na maioria dos processos de destilacdo a
densidade do vapor ¢ consideravelmente menor que a densidade do liquido. Esta

consideragao torna-se justificavel apenas em baixas pressoes.

e Existe mistura perfeita no prato.

e A capacidade térmica da torre ¢ desprezivel.

a. Balancos de Massa:
Global:
FSTR; + Fi.;V + Fiy " —F;¥ - Fi- - % = (IIL.1)
Por Componente:
dXi f dm.
FSTRi,j + FVVi_Lj + FLLiH,j - FLLi,j -FVVi,j —m, dt’ —Xi; dtl =0 (I11.2)

Onde m é o acimulo molar, em mols.

b. Relacoes de Equilibrio:

Supondo que as fases liquidas e vapor estdo em equilibrio e utilizando a

abordagem y-¢ (baixas pressoes), tem-se:
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XjYiP=yih;P (I11.3)

Uma das maneiras mais usuais de corrigir a suposi¢ao de equilibrio ¢ a aplicagao

de eficiéncia. O conceito de eficiéncia de Murphree ¢ o mais utilizado, sendo:

nym (I1L4)
Ki,in,j —Yia,;
Onde K;; ¢ a constante termodinamica do equilibrio de fases, definida como:
Yi;
K, =" (I1L.5)
X.

Assim, as relacdes de equilibrio corrigidas por valores de eficiéncia podem ser

escritas como:

Nij Kij xij — yij - (1) yi1 =0 (I11.6)

C. Somatorios:

1= %,;=0 (I11.7)
j=1
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1= y:;=0 (I11.8)
=1

d. Balanco de Energia:

L
Ly gt o S dm (I1L.9)

HF, +HY, +H 1 ,
dt dt

i+1

O balango conforme escrito na Equacao (II1.9) ¢ dito como “balango de energia na
forma diferencial”. E possivel simplifica-lo desconsiderando o termo de variagio da
entalpia, obtendo assim o “balanco de energia na forma algébrica”. A justificativa de se
trabalhar com o balango de energia na forma algébrica estd no fato de que a taxa de
transferéncia de energia nos pratos ¢ muito mais rapida que a taxa de transferéncia de
massa e, portanto, a variacao de entalpia da fase liquida com o tempo ¢ desprezivel. Neste

trabalho, as simulagdes serdo feitas com o balango de energia na forma algébrica.

Portanto, tem-se o seguinte nimero de equagdes a serem resolvidas, considerando

estado estacionario:

Assim, o nimero total de equacdes ¢ 2c+4. Destas equacdes, apenas 2¢+3 equagdes
sdo independentes, visto que dos (c+1) balancos de massa que podem ser escritos, apenas ¢
sao independentes, pois a soma dos balangos por componente ¢ igual ao balango de massa

global. A Tabela II1.2 lista 0 numero de variaveis.
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Tabela III.1 Numero de equacdes que modelam um estagio de equilibrio no estado

estacionario.

Equacoes Niimero de equacoes

Balangos de massa ct+l

Relagdes de equilibrio ¢

Somatorios 2

Balangos de energia 1

Tabela I11.2 Numero de variaveis no estagio de equilibrio no estado estacionario.

Variaveis Nuamero de variaveis
Fragdo molar de liquido c
Fragdo molar de vapor c

Fluxo molar total de liquido 1
Fluxo molar total de vapor 1
Temperatura 1

Portanto, trata-se de um sistema com 2c+3 equagdes e 2¢c+3 variaveis, possivel de
ser resolvido. Para resolver este sistema de equacdes € necessario o céalculo de algumas
propriedades fisicas e de transporte. A Tabela III.3 apresenta as equagdes, métodos ou

correlagdes aplicados.
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Tabela II1.3 Equacdes, métodos ou correlagdes utilizadas no célculo das propriedades

termodinamicas.

Propriedade

Equacio, correlacao ou método

Densidade na fase

vapor

Densidade na fase

liquida

Viscosidade na

fase vapor

Viscosidade na

fase liquida

Difusividade na

fase vapor

Difusividade na

fase liquida

Capacidade
calorifica na fase

vapor

Capacidade
calorifica na fase

liquida

Condutividade

Equagdo dos gases ideais corrigida pelo fator de compressibilidade dos

gases reais, calculado pela equagdo do Virial (Reid et al., 1988)

Correlagdo de Goyal et al. (Perry e Chilton, 1973)

Formula de Bromley e Wilke (Perry e Chilton, 1973)

Método de Orrick e Erbar (Reid et al., 1988)

Método de McCabe ¢ Smith (Reid et al., 1988)

Para solugdes diluidas utiliza-se a equacdo de Wilke e Change e o
efeito da composicdo ¢ corrigido pela equagdo de Vignes (Reid et al.,

1988)

Equagao descrita no apéndice de Reid et al. (1988)

Para alcoois: método de contribui¢do de grupos de Missenard

Para outros compostos: método de Rowlinson ¢ Bond (Reid et al.,

1988)

Me¢étodo de Chung et al. (Reid et al., 1988)
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térmica na fase

vapor

Condutividade Equacado de Sato e Riedel (Reid et al., 1988)
térmica na fase

liquida

Entalpia da fase A entalpia da fase liquida ¢ igual a entalpia do vapor ideal adicionado
liquida o calor latente de vaporizacao (calculado pela equacao de Riedel (Reid
et al.,, 1988) para a temperatura normal de ebulicdo e corrigido pela
formula de Watson (Reid et al., 1988) para outras temperaturas, mais a
entalpia de excesso calculada utilizando o modelo UNIQUAC

(Prausnitz et al., 1980)

Entalpia da fase A entalpia do vapor real ¢ o somatério da entalpia do gas ideal,
vapor aplicando uma corre¢do calculada utilizando a equag¢do do Virial

(Prausnitz et al., 1980)

No regime transiente, tem-se o aumento de uma varidvel, o aciimulo, contudo

dispde-se de mais uma equacgao para o calculo do fluxo de liquido:

CF=F;" - F;™neis (I11.10)

Onde "™ ¢ o fluxo de liquido que & calculado pela equacio de Francis (Smith, 1963).

Na equagdo de Francis sdo necessarios o didmetro do prato, a altura e o
comprimento do vertedouro e a area de borbulhamento. Os parametros de projeto da coluna
sdo especialmente necessarios na simulacdo de colunas de destilagdo utilizando o modelo

de estagios de nao equilibrio, mesmo no estado estacionario. O item que descreve a
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modelagem de estagios de ndo equilibrio trard mais explanacdes sobre as varidveis de

projeto da coluna.

As equagdes MESH podem ser aplicadas em todos os estdgios da coluna, incluindo
o condensador e o reverfedor. Normalmente, assume-se o condensador e o refervedor como
estagios com 100% de eficiéncia (Taylor e Krishna, 1993). Para estes estagios ¢ comum
usar alguma especificagdo, ao invés de aplicar o balanco de energia. Algumas

especificagdes mais comuns sao:

1- Vazao molar do destilado e Razdo de refluxo;

2- Calor no refervedor e Calor no condensador;

3- Calor no refervedor e Vazao molar do produto de fundo;

4- Calor no refervedor e Fragdo molar do componente mais volatil no destilado;

5- Vazdo molar do destilado e Fracdo molar do componente mais volatil no
destilado;

6- Calor no refervedor e Razdo de refluxo.

lll.1.1 Métodos matematicos de solugao

As equacdes MESH na modelagem de estdgios de equilibrio em estado
estacionario consistem de um conjunto de equagdes algébricas nao lineares que podem ser

resolvidas por dois métodos:

- Método de convergéncia seqiiencial: no qual as equagdes algébricas sdo resolvidas em

seqiiéncia;

- Método de convergéncia simultdnea: no qual as equacdes algébricas sdo resolvidas

simultaneamente;
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Na programagao elaborada foi utilizado o método de Napthali e Sandholm (1971)
de solucao simultanea global. Neste método, as equagdes MESH sao agrupadas por estagio
e linearizadas, gerando uma matriz trigonal, que € resolvida através do método de Newton-
Raphson. E necessaria a definicio de fungdes discrepancia que quantificam os erros
ocorridos em cada iteracdo. A solu¢do ¢ obtida quando as varidveis das fungdes

discrepancia as deixam dentro de um critério de tolerancia admitido (10'°).

No regime dindmico, tem-se um conjunto de equacdes diferenciais ordindrias
(EDO) e equagdes algébricas ndo lineares (DAE) a ser resolvido. O sistema de equagdes
DAE também pode ser resolvido pelos dois métodos apresentados acima. No método de
convergéncia seqiiencial resolve-se o sistema de equagdes algébricas primeiramente e, na
seqiiéncia, obtém-se a solu¢do do sistema de equagdes diferenciais. J4& no método de
convergéncia simultdnea, as equacdes algébricas e diferenciais sdo resolvidas

simultaneamente.

De acordo com Ranzi et al. (1988), a estratégia para resolver primeiramente as
equagdes algébricas ¢ menos eficiente do que a solucdo simultanea, com relagdo ao tempo
computacional. Entretanto, Gani e Cameron (1989) mostram que o aspecto principal que
influencia o tempo computacional ¢ a escolha de uma subrotina apropriada. Para Ranzi et
al. (1988) e para Gani e Cameron (1989), a solucdo seqiiencial ¢ mais robusta, podendo ser

usada em estudos start up, onde a variagdo dos valores das variaveis € significativa.
Reis et al. (2005b) analisaram trés estratégias de solugdo para o sistema DAE:
- Método 1: Solucao seqiiencial, com solucdo explicita das equacdes algébricas.

- Método 2: Solugdo seqiiencial, com solucao implicita das equagdes algébricas, usando o

método de Newton-Raphson.
- Método 3: Solugdo simultdnea das equagdes algébricas e diferenciais.

Para resolver o sistema de equagdes sequencialmente utilizou-se a subrotina
LSODES (Hindmarsh, 1983). No caso de se resolver o sistema de equagdes

simultaneamente, a subrotina DDASSL (Brenan et al., 1996) foi aplicada.
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Para comparar o tempo computacional dos trés métodos em analise, considerou-se
o caso de estudo apresentado na Tabela I11.4. Para os calculos de equilibrio, considerou-se
as fases liquida e vapor como ideais. A Tabela A.l, localizada no Apéndice A deste
trabalho, apresenta o valores dos coeficientes da equacdo de Antoine, para os céalculos das

pressdes de saturagdo de cada componente.

Tabela I11.4 Caso de estudo para a comparagdo entre os trés métodos de solugao.

Componentes n-pentano(1)/n-hexano(2)/n-heptano(3)
Numero de estagios 30

Estagio de alimentagao 10

Temperatura de alimentagdo ‘C) 40

Vazdo de alimentagdo (mol/h) 600

Frag¢des molares

n-pentano 0,333

n-hexano 0,333

n-heptano 0,334
Pressao (atm) 1,0
Tipo de condensador Total
Diametro do prato (m) 0,3
Comprimento do vertedouro (m) 0,2
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Altura do vertedouro (m) 0,01
Actmulo volumétrico no refervedor (m*) 0,1

, o 3
Acumulo volumétrico no condensador (m”) 0,1

Eficiéncia global 50%
Calor no refervedor (J/h) 0,79x10’
Vazao de refluxo (mol/h) 100,0

Calculou-se os perfis apds um aumento de 10% na vazio de alimentagdo, até que o
novo estado estacionario fosse alcangado. De acordo com os resultados obtidos, ndo houve
diferencas significativas entre os perfis calculados pelos trés métodos propostos. Em todos
0s casos, os perfis dindmicos convergiram para o mesmo estado estacionario. Entretanto, o
tempo computacional para os trés métodos foi completamente diferente. Para simular o
primeiro minuto apds uma perturbacdo de 10% na vazdo de alimentagdo foram gastos 8
segundos com o métdo 1, 1135 s com o método 2 e 243 s com o método 3. Além disso,
verificou-se que quando o niimero dos estadgios era aumentado, a aplicagdo do método 2
levava a alguns problemas de convergéncia. Neste caso, a convergéncia era obtida somente

apds modificacdes na posicao da alimentagao.

A Figura III.2 mostra o crescimento do tempo computacional quando o nimero de

estagios ¢ aumentado. Este crescimento ¢ mais observado na aplicagdo do método 2.
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Figura I11.2 Comparagdo do tempo computacional dos métodos 1, 2 ¢ 3 com relagdo ao

numero de estagios.

Embora o método 1 tenha dado o menor tempo computacional este método nao
pode ser aplicado no modelo de estagios de ndo equilibrio, visto que, neste modelo, as
equagdes algébricas nao podem ser calculadas explicitamente. Além disso, aplicando-se o
método 3, o aumento no tempo computacional em relagdo ao método 1 ndo foi tdo
significativo (aproximadamente 20 vezes maior). Portanto, neste trabalho, sera aplicado o
método 3, sou seja, a solu¢do simultdnea das equagdes algébricas e diferenciais, utilizando

a subrotina DDASSL.

Doravante os programas desenvolvidos para simulagdo de colunas de destilagao
usando a modelagem de estagios de equilibrio para processos em estado estacionario e ndo

estacionario serdo chamados de EQUILIBR e DINAMICO, respectivamente.
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1ll.2 Modelagem de Estagios de Nao Equilibrio

O modelo de estagios de equilibrio ¢ certamente o mais difundido na literatura e o

mais aplicado na simulag@o de processos de separagdo. Porém, € preciso reconhecer que o

modelo de estagios de equilibrio apresenta sérias “limitagdes”. Neste item, sera descrita a

modelagem de ndo equilibrio, a qual Taylor et al. (2003) refere-se como uma “modelagem

do mundo real”.

Na modelagem de estagios de ndo equilibrio o processo de destilacdo ¢ descrito

pelas equacdes de fluxos de transferéncia simultdnea de massa e de energia entre as fases

liquida e vapor. O equilibrio termodindmico ¢ assumido apenas na interface. Uma

ilustragdo esquematica de um estagio de ndo equilibrio ¢ apresentada na Figura II1.3.

FLLi,
HHIL
Firl"

v VAPOR
FSTRY. .
Hev.

Ilij >

LiQuiDp

FV}/’HJ T
Hi

\'%
Fi

Legenda:
F= fluxo molar total (mols/s)
FLL= fluxo do componente na fase
liquida (mols/s)
FVV= fluxo do componente na fase
vapor (mols/s)
H= fluxo da entalpia total (J/s)
HF= fluxo da entalpia total da
alimentagdo (J/s)
n= fluxo total de transferéncia de
massa entre as fases (mols/s)
Q= fluxo de calor removido (J/s)
e= fluxo total de transferéncia de
energia entre as fases (J/s)
Subscritos: i= estagio

j= componente
Sobrescritos: L= liquido V= vapor

Figura III.3 Representacdo esquematica de um estadgio de ndo equilibrio.

As equagdes que modelam um estdgio de ndo equilibrio sdo conhecidas como

equacdes MERSHQ, sendo:

M- balan¢o de massa

E- balango de energia

R- equacgdes de taxa de transferéncia de massa e de calor
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S- equagdes de soma

H- equagdes de hidraulida para calculo da queda de pressao

Q- equagdes de equilibrio

As equacdes de balancos de massa e de energia e as relagdes de equilibrio também
aparecem na modelagem de estagios de equilibrio, porém, existe uma diferenga crucial na
maneira na qual as equagdes de conservagdo e de equilibrio sao usadas nos dois modelos.
No modelo de estagios de equilibrio, as equacdes de balango sdo escritas para o estagio
como um todo e as correntes que deixam o estagio sdo relacionadas usando a hipotese de
que elas estdo em equilibrio. No modelo de estagios de ndo equilibrio, as equagdes de
balanco sdo escritas separadamente para cada fase. As equacdes de conservagdo para cada

fase sdo unidas pelos balangos na interface.

A seguir serdo apresentadas as equacdes que descrevem o modelo de estagios de
ndo equilibrio no regime transiente. No estado estacionario basta considerar o termo de

acumulo dos balancos de massa e de energia iguais a zero.

Na modelagem de nao equilibrio, fez-se as seguintes consideragdes:

o O equilibrio termodinamico existe somente na interface. Entre as fases liquida e

vapor existe somente equilibrio mecanico.

J A transferéncia de massa da fase vapor para a fase liquida é considerada positiva.
. A érea interfacial para transferéncia de massa e de energia ¢ a mesma.
o A interface é considerada uniforme, nao ha resisténcia ao transporte de massa e de

energia, ou seja, ndo existe acumulo de massa e de energia.

. A transferéncia de massa em misturas multicomponentes € descrita pelas equagoes

de Maxwell-Stefan (Taylor e Krishna, 1993).

. O acumulo molar na fase vapor € negligenciavel em comparagdo com o acumulo de

liquido. Esta consideragdo € razoavel uma vez que na maioria dos processos de destilacdo a
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densidade do vapor ¢ consideravelmente menor que a densidade do liquido. Esta

consideragao torna-se justificavel apenas em baixas pressoes (em torno de 1 atm).

. Existe mistura perfeita no prato.

o A capacidade térmica da torre ¢ desprezivel.

a) Balancos de Massa na Fase Liquida:

Global:

FSTR;" + Fii" +nir- Fi- - dziL -0 (IIL11)
Onde: n,; = jz::nu

Por Componente:

FSTRY; + FLL;; + n - FLL;; —m" dzt“j - X, dgg - (IL.12)
Onde m é o acumulo molar, em mols.

b) Balancos de Massa na Fase Vapor:

Global:

FSTR;Y + Fi," +nir- FyY - d‘(ﬁiv -0 (I11.13)

C
Onde: n,, = Znij
j=1
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Por Componente:

FSTRVi,j +FVVii;-n;-FVV;;=0

¢) Balanco de Energia na Fase Vapor:

HE" +HY, -HY ¢ =0

d) Balanco de Energia na Fase Liquida:

Forma diferencial:

L

HE" +H", +e " —H-—m" dH; S M
i i+l i i i dt i dt
Forma algébrica:
L
HE' +H", +¢" - H" —H}%:O

e) Equacoes de Taxa

(111.14)

(11L.15)

(11.16)

(111.17)

Os termos de transporte que aparecem nos balangos de massa e de energia sdao

definidos como:
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vV _ v
nY=[NVda, (I1L.18)

n} =[N;da, (I11.19)
g, =[E.da, (I11.20)
e =JE| da, (11.21)

Onde N;i e E; sdo os fluxos molares e de energia, respectivamente, em um ponto particular

na dispersao das duas fases e da; ¢ a diferencial da area interfacial através da qual o fluxo

ocorre.
Fazendo balangos de massa e de energia na interface tem-se que:

n% —n}f -0 (II1.22)

e —¢& =0 (I11.23)
Os fluxos molares em cada fase podem ser calculados por:

N; =J{ +N/y, (I11.24)

L L L
Ny =J; + N/x, (II1.25)

Onde N; € o fluxo molar total, y; e X; sdo as fracdes molares no seio do vapor e do liquido,

respectivamente, do componente j. Considerou-se a composi¢do da corrente deixando o

85



estagio como a composi¢ao do seio das fases. Essa consideracdo é equivalente a suposicao

de que o seio das fases esta completamente misturado.

. . AV L ~ . ..
Os fluxos difusivos J;* e J;~ sdo calculados por, escritos na forma matricial:

(1V)=c¥ K1 (y¥ -y") (111.26)
(1")=c" k"] (x"—x") (I11.27)

onde ¢; ¢ a densidade da mistura, [k] ¢ a matriz dos coeficientes de transferéncia de massa

multicomponente.

Assim, as taxas de transferéncia de massa sdo:

(n¥)=c¥ k¥1a,(y, -y')+nl(y,) (II1.28)

(n*)=ch [k'] a,(x! —x, )+nt(x,) (11.29)

E preciso calcular os coeficientes de transferéncia de massa da mistura

multicomponente nas fases liquidas e gasosas.

Existem diversas maneiras de se determinar [k;" ]Jai. Neste trabalho sera utilizado o

método de Krishna e Standart (1976), sendo:
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'k =[6"]"a, [62 ] {expla2 |- 1]}

Os termos da matriz [Gi] s@o definidos pelos elementos:

gi; S Sk
GA .= 2] —+ >
U kbY. a0 £5kbYa

ij.ci i,k

k#je j=la(c—-1)

1 1
G ., =—g. — k#je j=la(c—-1
i,j,k gl,_][kbi\,/j’kai ka a j .] .] ( )

i,j,c7i

Sendo que: [Gi]Z[GiB]/ai onde g;;=y;; e [Gi]Z[GiA] onde g;=Nj;

(111.30)

(1IL31)

(111.32)

Para as equagdes acima, verifica-se que para calcular os coeficientes de

transferéncia de massa multicomponente ¢ necessario calcular os coeficientes de

transferéncia de massa binarios.

Através do método AIChE para o niumero de unidades de transferéncia (King,

1980) pode-se calcular o produto do coeficiente de transferéncia de massa bindrios

multiplicado pela area interfacial como funcdo das propriedades fisicas da mistura e da

geometria do sistema. Para uma coluna com pratos tem-se:

kbi\’/j’kai B -2 mist,V 0,5
IQ i
DI},

Onde,

0,776 +0,04567HW —0,2377x10"°F" +87,319x10™°L; R

(I11.33)
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FVPMmiSt,V miSt,V
Fro_i i P (I11.34)

1 p;'nist,VAREA

LF 3 ELPM;’niSt,L

gt Bkl II1.35
1 p;mSt’LEM ( )
PM;niSt’V — yi,jPMj (III36)
j=1
PM™F =) x. PM, (111.37)

ij i
i=1

Onde HW ¢ altura da represa, EM ¢ o espacamento médio para o fluxo do liquido e AREA

¢ a area de borbulhamento.

Para o calculo da matriz dos coeficientes de transferéncia de massa na fase liquida,

utilizando o método de Krishna e Standart (1976), tem-se que:

[k o, =[P ] 6¢] [6P] (I11.38)
Onde,

6P ]=[o ] Hexplar 1} {exela |- (1]} (111.39)
Gf]=[6c1" o] (I11.40)

Os termos da matriz [Gi] s@o definidos pelos elementos:
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gij N = Zix

G...= k#je j=la(c—1 111.41
L,J,) kbiljj’cai — kbij’kai J .] ( ) ( )

G . —- L k#je j=la(c—1) (I11.42)
ik = 8 kbij’kai kbijﬁcai rel '

Sendo que: [Gi]Z[GiB]/ai onde g;;=x;; e [Gi]Z[GiA] onde g;i=N;;

. C oA
A matriz [G; ] representa os fatores termodinamicos, com elementos dados por:

c X Olny
i,j,k

j=la(c=Dek=la(c-1) (111.43)

X Olnx;

Onde a derivada do coeficiente de atividade é determinada numericamente.

Da mesma maneira que na fase vapor, para o calculo dos coeficientes de
transferéncia de massa multicomponente na fase liquida ¢ necessario calcular os

coeficientes de transferéncia de massa binarios.

O produto do coeficiente de transferéncia de massa bindrio pela area interfacial ¢

calculado pelo método AIChE (King, 1980) para colunas de pratos:
kb ,a, = (4,124x10*DIE",, *(0,21313x10 F +0,15) t'F" (I11.44)

1,

O tempo de contato médio do liquido (t;“) ¢ dado por:
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L
t- =1,2002HU, Z—F (I11.45)
L

i

HU ¢ o hold up do liquido no prato, que ¢ calculado por:

HU, = 0,0254(1,65 + 7,4803HW +80,478L" —0,5328F" ) (I11.46)

Os termos Fi' e Li" sdo calculados pelas equacdes I11.34 e I11.35, respectivamente.

Os valores da altura (HW) e comprimento (LW) do vertedor, distancia percorrida
pelo liquido no prato (Z"), espagcamento médio para fluxo do liquido (EM) e area de

borbulhamento (AREA) sdo valores que podem ser medidos em uma coluna existente.

A Figura I11.4 apresenta o significado fisico de algumas das variaveis de projeto da
coluna. A 4rea de borbulhamento ¢, basicamente, a drea compreendida entre os vertedores
de entrada e saida. A distancia percorrida pelo liquido ¢ a propria distdncia entre os
vertedores de entrada e saida. O espagamento maximo para o fluxo de liquido € o didmetro
do prato e o minimo ¢ o comprimento do vertedor, logo, o espagamento médio para o fluxo

do liquido (EM) deve estar entre estes dois valores.
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Liquido Diametro do prato (d)
-~
T |

Area de
Altura do borbulhamento
vertedor (AREA)
. — = Y (Hw)

oxn|4
op oedalg

Vapor Comprimento do vertedor
P (L)

Figura II1.4 Representacdo de um prato.

Neste trabalho, no caso de uma simulacao em que esses dados nao sdo conhecidos,
esses valores foram fixados através das seguintes relagdes, deduzidas a partir de detalhes de
construcdo de pratos verificados em varias referéncias (Coates e Pressburg, 1961, Smith,
1963, Treybal, 1964, Holland, 1981, Gardner e McLean, 1969, Gani e Ruiz, 1987, Yu e
Luyben, 1987, Ranzi et al., 1987, Gorak, 1987, Kister e Haas, 1987, Kalbassi et al., 1987,
Porter et al., 1987).

Diametro do prato = d

Altura da represa 2> HW=0,05d

Distancia média percorrida pelo liquido = Z"=0,70d
Espacamento médio para o fluxo de liquido = EM=0,70d

Area de borbulhamento > AREA=0,75nd2/4

Os fluxos de energia, em cada fase, podem ser calculados por:
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EY =he' (T -T')+ SN, HY, (I1.47)
j=1
EF =heH (T - TH)+ SN, HY, (IT1.43)
j=1
Dai tem-se que:
—he'a (T - T/ )+ ZnIJHIJ (II1.49)
e =hcla,(T' - T" )+ Zn”H” (II1.50)

Na fase vapor ¢ considerada a corre¢do de Ackerman para fluxos massicos altos

(Sherwood et al., 1975):

BY
¢’ =hea, S TV -T1')+ zn”Hu (LIL51)
e —
Onde:
<(n; Cp;’
B =Z[—” ”j (I11.52)
= hc'a
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Para o célculo do coeficiente de transferéncia de calor na fase vapor, a analogia de
Chilton-Colburn ¢ considerada (Welty et al., 1984), a qual relaciona a média dos
coeficientes de transferéncia de massa binarios com o coeficiente de transferéncia de calor

(Bird et al., 1960).

heYa, = (kb a, )" Cor™V (Le | (IIL53)
Sendo:

mist,V mist,V
Le' ot PM, (I11.54)

- mist,V mist,V \Y edio
P Cp; (DIFi,j,k )ﬂ

C

g szbi\jj,kaiyi,jYi,k
(kbi\,/j,k?flj)me EERRES onde k # _] (HISS)

Zzyi,jyi,k

j=1 k=1

ZZ DIFiZ’,kYi,jYi,k

(DIEY, J=* = =Ll onde k # | (I11.56)
ZZYi,jYi,k
j=1 k=1
Cp™¥ =3y, CpY, (I1L.57)
j=1

Zc:yivjcti\fj(PMj)'/3

gty _ i (I11.58)

L) C

Na fase liquida, o célculo de hei™ é feito usando a analogia da penetragéo.
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hC a, = (kblL] a l)medio Cp;nist,L % (11159)
(DIE,j,k )m
Onde:
mist,LPMmist,L
a’i = pmlst LC mist,L (III60)

C

XY mhaxx,
(kb a, ) = onde k # | (IL.61)
j

le i
PRI

=1 k=l

ZZDIFIJkXIJ Xik

(DIE:, " = Lt onde k # j (I11.62)
szll 1k
=1 k=l

Cpimist,L — zxi’jcpi]jj (11163)

=1

2x1 cth (P, )

Ctmlst L (III64)

. in,j(PMj)‘/3

j=1

As propriedades fisicas, de transporte e termodinadmicas necessarias sao calculadas

através de equacdes, métodos ou correlagdes adequados, como mostra a Tabela III.3.

f) Somatorios:
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-2 %;;=0 (I1L.65)

1->y,;=0 (I11.66)
j=1

1->'x! =0 (I111.67)
=

1->y =0 (IIL.68)

g) Relacoes de Equilibrio:

O equilibrio de fases ¢ assumido apenas na interface, relacionando as fragdes molares das

fases liquida e vapor na interface pela Equacao II1.6.

Portanto, tem-se o seguinte nimero de equagdes a serem resolvidas:

Assim, o numero total de equagdes ¢ 6¢+7 para cada estagio. Com o modelo de
estagios de ndo equilibrio tem-se 4c+3 equacdes a mais que no modelo de estagios de
equilibrio, pois € preciso escrever balancos de massa e de energia para cada fase, além das
equagdes para o céalculo da transferéncia de massa e de energia entre as fases liquida e
vapor. Contudo, o numero de graus de liberdade continua o mesmo. A Tabela IIL.6 lista o

nimero de variaveis no modelo de ndo equilibrio.
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Tabela II1.5 Numero de equagdes que modelam um estagio de ndo equilibrio no estado

estacionario.
Equacoes Niimero de equacoes
Balangos de massa para a fase vapor ct+1
Balangos de massa para a fase liquida ct+1
Balangos de massa na interface c
Balangos de energia 3

Equagdo de taxa de transferéncia de massa e de energia 2c

Equacdes de soma 2

Relacdes de equilibrio na interface c

Assim, o numero total de equagdes é 6¢+7 para cada estagio. Com o modelo de
estagios de nao equilibrio tem-se 4c+3 equacdes a mais que no modelo de estagios de
equilibrio, pois € preciso escrever balangos de massa e de energia para cada fase, além das
equacgdes para o céalculo da transferéncia de massa e de energia entre as fases liquida e
vapor. Contudo, o numero de graus de liberdade continua o mesmo. A Tabela III.6 lista o

numero de variaveis no modelo de ndo equilibrio.
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Tabela II1.6 Numero de varidveis de um estagio de ndo equilibrio.

Variaveis Nimero de variaveis
Fracdo molar de liquido c
Fracdo molar de vapor c

Fragdes molares de liquido e de vapor na interface 2c

Fluxo molar total de liquido 1
Fluxo molar total de vapor 1
Temperatura nas fases liquida e vapor 2
Temperatura na interface 1
Taxas de transferéncia de massa 2c
Taxas de transferéncia de energia 2

Portanto, trata-se de um sistema com 6c¢+7equagdes e 6¢+7 variaveis, possivel de
ser resolvido. Para o modelo de estagios de ndao equilibrio podem ser feitas as mesmas

especificagdes que no modelo de estagios de equilibrio.

Doravante os programas desenvolvidos para simulacdo de colunas de destilagao
usando a modelagem de estagios de nao equilibrio para processos em estado estacionario e

nao estacionario serdo chamados de DISNON e DISNOD, respectivamente.
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1ll.3 Resultados das Simulacoes

Selecionou-se dois casos de estudo base para apresentar os resultados das
simulagdes em estado estaciondrio e ndo estaciondrio com as modelagens de estagios de
equilibrio e de ndo equilibrio: a separacdo da mistura ideal n-pentano/n-hexano/n-heptano
por destilacdo convencional e a separagdo da mistura etanol/agua por destilacdao extrativa,
utilizando tetraetilenoglicol como solvente. O tetraetilenoglicol ¢ um potencial substituto
do etilenoglicol para a produgdo de alcool anidro, dada a ndo toxicidade do mesmo (Ito,

2002).

lI1.3.1 Caso de estudo 1: Mistura n-pentano/n-hexano/n-heptano

Os dados para a simulagdo deste sistema sdo apresentados na Figura IILS.
Especificou-se a razdo de refluxo (1,0) e a vazdo de destilado (200,0 mol/h). Além disso,

para a modelagem de estagios de equilibrio, todos os estagios terdo eficiéncia de 100%.

Para este sistema, considerou-se as fases liquida e vapor como ideais. Os
coeficientes da equagdo de Antoine, para o calculo da pressdo de saturagdo, podem ser

encontrados na Tabela A.1, no Apéndice A deste trabalho.

Para validar o software EQUILIBR, desenvolvido para simulagdo em estado
estacionario e com a modelagem de estagios de equilibrio, comparou-se os perfis gerados
por este software com aqueles calculados, para o mesmo sistema, pelo simulador comercial
HYSYS. A Figura III.6 mostra que os perfis de temperatura calculados sdao praticamente

coincidentes. Os demais perfis também foram coincidentes.
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T=

3
%,=0,333
x,=0,334

Estagio 30

Fluxo de Destilado =
200,0 mol/h

Razao de Refluxo=1,0

=0,33! ) _
Alimentagao
Estagio 10

40,0 °C

Estagio 1

Figura II1.5 Dados e especificagdes para a coluna de destilagdo da mistura n-pentano(1)/n-

hexano(2)/n-heptano(3).
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Figura I11.6 Comparagao do perfil de temperatura calculado pelo software EQUILIB e pelo

simulador comercial HYSYS.
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Figura II1.7 Comparagdo dos perfis calculados com os modelos de estagios de equilibrio e

de ndo equilibrio.

A Figura III.7 mostra uma comparagao dos resultados obtidos com as modelagens
de estagios de equilibrio e de ndo equilibrio. O modelo de estagios de equilibrio considera
eficiéncia global de 100%. Para o modelo de estagios de ndo equilibrio supds-se o didmetro

da coluna igual a 0,5m.
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Analisando os perfis de temperatura e de fluxo mostrados na Figura II1.7 (a) e (b),
verifica-se que a fase vapor controla os fenomenos de transferéncia de massa e de energia,
visto que os perfis das fases liquida sdo proximos dos perfis de equilibrio. Esse fenomeno
ja era esperado, pois os parametros de transporte da fase liquida tém valores numéricos
menores que da fase vapor. Por exemplo, a difusividade da fase liquida é da ordem de 10”

m?/s, enquanto que a difusividade da fase vapor é de 10 m?/s.

Além disso, verifica-se que todos os perfis de fracdo molar obtidos com o modelo
de estagios de equilibrio sdo bem diferentes do modelo de estidgios de ndo equilibrio

(Figuras I11.7 (c) e (d)).

Utilizando as modelagens de estagios de equilibrio e de ndo equilibrio, verificou-
se também qual era o nimero de estdgios minimos para conseguir a convergéncia do
programa, especificando-se a razdo de refluxo e uma composi¢@o no destilado. Assumiu-se
que quando o programa ndo convergisse era porque a partir daquela configuragdo seria
impossivel atingir a separagdo desejada. Neste procedimento, otimizou-se a posi¢do da

alimentagdo, com o objetivo de minimizar a carga térmica do refervedor.

Com a modelagem de estagios de equilibrio o niimero minimo de estagios
alcangado foi 11, enquanto que com a modelagem de estagios de ndo equilibrio esse
nimero subiu para 21, mostrando como a modelagem de estagios de equilibrio subestima o

numero de estagios necessarios para uma dada separacao.

Quanto ao tempo computacional, de maneira geral, verificou-se que este tempo ¢

cerca de 13 vezes maior com a modelagem de estagios de ndo equilibrio.

Realizou-se também a simulagdo dindmica da separagdo desta mistura ideal,
utilizando as modelagens de estagio de equilibrio e de nao equilibrio. Assumiu-se que os
actmulos volumétricos no condensador e no refervedor eram de 0,1 m’. Provocou-se uma
perturbacdo no tempo de 100 min até um tempo final de 600 min, onde o novo estado

estacionario ja era atingido.

Diferentes perturbacdes podem ser feitas no sistema. A fim ilustrativo, provocou-

se uma perturbacao na vazao de alimentacdo, dobrando seu valor inicial.
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Primeiramente verificou-se que os perfis do novo estado estacionario gerados
pelos programas desenvolvidos para simulagao em estado nao estaciondrio (DINAMICO e
DISNOD) coincidiam com os perfis calculados pelos programas EQUILIBR e DISNON.
Sendo assim, ¢ possivel utilizar os softwares desenvolvidos para o estado ndo estaciondrio
para calcular os perfis também em estado estacionario, porém com um aumento no tempo

computacional.

E possivel verificar os perfis em relagio ao tempo em cada um dos estagios da
coluna de destilagdo. A Figura II.8 mostra os perfis dindmicos no estdgio 2, préximo ao
refervedor da coluna ap6s um aumento na vazao de alimentagdo de 1200 mol/h para 2400

mol/h.

Com relagdo aos perfis de temperatura (Figura II1.8 (a)), observa-se que o novo
estado estacionario da temperatura da fase liquida, calculado com o modelo de estagios de
nao equilibrio € préximo ao novo estado estacionario predito pela modelagem de estagios
de equilibrio. Contudo, em relacdo a fase vapor observa-se que os novos estados
estacionarios preditos com os modelos de estagios de equilibrio e de ndo equilibrio sdo

diferentes. Isso confirma que a fase vapor controla os fendmenos de transferéncia.
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Figura III.8 Comparagdo dos perfis dindmicos das modelagens de estadgios de equilibrio e
de ndo equilibrio no estagio 2 (proéximo ao refervedor), apés um aumento na vazao de

alimentagao.
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Quando aumenta-se a vazao de alimentacao a temperatura no estagio 2 diminui ¢ a
fragdo molar dos componentes mais pesados também diminuem. Este fenomeno ja era
esperado, visto que manteve-se as mesmas especificagdes (razdo de refluxo=1 e fluxo de

destilado=200 mol/h).

11.3.2 Caso de estudo 2: Mistura etanol/agualtetraetilenoglicol

O caso de estudo escolhido para avaliar os programas desenvolvidos e interpretar
os resultados obtidos ¢ a separacdo da mistura etanol e agua por destilagdo extrativa,
utilizando tetraetilenoglicol como solvente. A Figura II.9 apresenta os dados de entrada
para a simula¢do do processo de destilagdo extrativa. As especificacdes para o simulador

foram a vazao de refluxo e o fluxo de calor no refervedor.

Estagio 24

3600 moles/h

= Solvente
x,=0 Estagio 20 Vazao de Refluxo=

4338 moles/h

60?(?=r8?8|28/h Alimentacédo Estagio 12
x,=0,15
X5=0
T=78,1°C

Estagio 1
Fluxo de Calor do
Refervedor= 0,44 x10° J/h

Figura II1.9 Especificagdes para a coluna de extracdo da mistura etanol(1) + agua(2),

utilizando tetraetilenoglicol(2) como solvente.
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Para este sistema, considerou-se a fase vapor como ideal e os coeficientes da
equagao de Antoine, para o calculo da pressdo de saturacdo, podem ser encontrados na
Tabela A.1 no Apéndice A deste trabalho. A ndo idealidade da fase liquida foi modelada
com a equacdo NRTL (Apéndice A). Utilizou-se os parametros do modelo NRTL
reportados no simulador comercial HYSYS. Estes valores estdo apresentados na Tabela
A.2, localizada no Apéndice A deste trabalho. Para a simulagdao com o modelo de estagios

de ndo equilibrio considerou-se uma coluna com 0,5 m de diametro.

Para avaliar o desempenho do programa EQUILIBR, comparou-se o perfil de
temperatura obtido com o calculado pelo simulador comercial HYSYS, para as mesmas

condig¢des e especificagdes.

Analisando a Figura III1.10, nota-se que os perfis sdo praticamente coincidentes. As
pequenas diferencas observadas sdo devido as diferencas nas correlagdes e parametros
utilizados para o calculo de algumas propriedades fisico-quimicas, como, por exemplo,
pressdes de vapor, entalpias e densidades. A Figura III.10 mostra que existem
descontinuidades no perfil de temperatura nos estagios de alimentagdo da mistura etanol +

agua e do solvente, conforme esperado.

390 -
- g = HYSYS
385 - o  Software EQUILIBR
380 -
< 375
© ]
2 370
© ]
S 365
g i
5 ]
= 360
355 - s
] Sessnapnpn?82883888
350 RN
T T T T T T T T T T T
0 5 10 15 20 25
Estagios

Figura III.10 Comparagdo do perfil de temperatura calculado pelo software EQUILIB e

pelo simulador comercial HYSYS.
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Diversos resultados apresentados na literatura ilustram que a modelagem de
estagios de ndo equilibrio ¢ mais adequada para representar os perfis reais de uma coluna
de destilacdo. A Figura III.11 mostra uma comparagdo entre os perfis calculados com os
modelos de estagios de equilibrio e de ndo equilibrio. Nota-se que o perfil de temperatura
calculado com o modelo estagios de nao equilibrio da fase vapor difere mais do perfil
calculado com o modelo de estagios de equilibrio. Este comportamento ja era esperado
visto que a fase vapor controla os fendomenos de transferéncia. As Figuras III.11 (b) e (c)

mostram as diferengas existentes entre as fragdes molares calculadas pelos dois modelos.

No tempo igual a 100 min o calor do refervedor foi perturbado positiva e
negativamente. Verificou-se o comportamento dinamico da coluna de destilagdo nos
estagios 2 (proximo ao refervedor), 12 (estagio de alimentacdo do azeo6tropo binério), 20
(estagio de alimentacao do solvente) e 23 (préximo ao condensador). O calor no refervedor
foi aumentado de 0,44x10° J/h para 0,48 x10° J/h (Figuras II1.12 — I11.15) e diminuido para
0,40 x10° J/h (Figuras I11.16 — I11.19).
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Figura I1I.11 Comparagdo dos perfis calculados com os modelos de estagios de equilibrio e

de ndo equilibrio.
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Figura III.12. Comparagdo dos perfis dindmicos das modelagens de estagios de equilibrio

e de ndo equilibrio no estagio 2 (proximo ao refervedor), apés um aumento no calor

fornecido ao refervedor.
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Figura III.13 Comparagao dos perfis dindmicos das modelagens de estagios de equilibrio
e de nao equilibrio no estagio 12 (alimentagdo do azeo6tropo binario), apds um aumento

no calor fornecido ao refervedor.
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Figura III.14 Comparagdo dos perfis dindmicos das modelagens de estagios de equilibrio

e de nao equilibrio no estagio 20 (alimentagdo do solvente), apés um aumento no calor

fornecido ao refervedor.

110



355,5 4

355,0 4
345 g —— Equilibrio
————————— N&o Equilibrio - Fase Vapor
354,0 4 ~ S P
< ] N BRIt Né&o Equilibrio - Fase Liquida
®© 353,5
=2 ]
©
@ 353,01
=3 4
5
fid 352,5 4
352,0 4
351,5 -
r T r T r T r T r T r !
0 100 200 300 400 500 600
Tempo (min)
(a)
—— Equilibrio
- N
9900 - 4330 4
€ £
2 9800 | £ 420
g
I =3
= 9700+ 2 4310
ke g
g 9600 4 2 4300
k] -
g R R
S 9500 + g B S —
[ [
9400 T T T T T 1 4280 T T T T T 1
0 100 200 300 400 500 600 0 100 200 300 400 500 600
Tempo (min) Tempo (min)
(b) (c)

Figura III.15 Comparagdo dos perfis dindmicos das modelagens de estagios de equilibrio
e de ndo equilibrio no estagio 23 (préximo ao condensador), apés um aumento no calor

fornecido ao refervedor.

Pelas Figuras II1.12 — III.15 pode-se verificar que o aumento na carga térmica
acarreta um aumento na temperatura € um aumento na vaporizacdo, do qual decorre uma

diminui¢do no fluxo molar de liquido € um aumento no fluxo molar de vapor. Assim, a
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quantidade de dgua vaporizada aumenta, acarretando em uma diminui¢do da pureza de

etanol obtida no topo da coluna.
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Figura III1.16 Comparagao dos perfis dindmicos das modelagens de estagios de equilibrio
e de nao equilibrio no estagio 2 (proximo ao refervedor), ap6és uma diminui¢ao no calor

fornecido ao refervedor.
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Percebe-se que, também no regime dindmico, os perfis calculados com os
modelos de estagios de equilibrio e de ndo equilibrio ndo s3o coincidentes, embora
mostrem uma mesma tendéncia. O novo estado estaciondrio obtido pelas duas

modelagens ndo ¢ o mesmo.
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Figura II1.17 Comparagdo dos perfis dindmicos das modelagens de estagios de equilibrio
e de ndo equilibrio no estdgio 12 (alimentacdo do azeo6tropo bindrio), apds uma

diminuicao no calor fornecido ao refervedor.
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Figura II1.18 Comparagao dos perfis dindmicos das modelagens de estagios de equilibrio

e de nao equilibrio no estdgio 20 (alimentacdo do solvente), apés uma diminui¢do no

calor fornecido ao refervedor.
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Figura II1.19 Comparagdo dos perfis dindmicos das modelagens de estagios de equilibrio
e de ndo equilibrio no estadgio 23 (proximo ao condensador), apds uma diminui¢do no

calor fornecido ao refervedor.

A diminuicdo na carga térmica acarreta o efeito inverso do aumento, ou seja, um

aumento na quantidade de liquido € uma diminui¢ao da temperatura, além de uma melhor
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pureza do etanol extraido. Analisando as figuras apresentadas, verifica-se que o aumento

na carga térmica acarreta um maior periodo transiente que a diminuigao.

Ill.4 Discussoes Finais

A principal contribui¢do deste trabalho ¢ certamente a disponibilidade de um
programa computacional livre e robusto para simulagdo de colunas de destilagdo em
estado estacionario e regime transiente utilizando as modelagens de estagios de equilibrio

ou de ndo equilibrio.

Além disso, a partir das simulagdes efetuadas foi possivel determinar uma série

de conclusdes relevantes, tomando como base os casos de estudo analisados.

Com relagdo aos métodos matematicos para a solu¢do do conjunto de equagdes,
conclui-se que um método simultanea ¢ mais indicado, visto que tem um menor tempo

computacional e ¢ mais robusto, quando comparado ao método seqiiencial.

Comparando os perfis calculados com os modelos de estagios de equilibrio e de
ndo equilibrio, percebe-se que o perfil de composicao, temperatura e fluxo da fase liquida
calculados com o modelo de estagios de ndo equilibrio ¢ bastante proximo ao perfil
calculado com o modelo de estagios de equilibrio. Isto confirma que a fase vapor é quem
controla os fendmenos de transferéncia. Contudo, os perfis calculados referentes a fase
vapor, calculados com o modelo de estagios de ndo equilibrio, sdo diferentes dos perfis
preditos pelo modelo de estdgios de equilibrio. Além disso, o modelo de estagio de

equilibrio subestima o nimero de estagios necessarios para uma dada separagao.

Com relacao as simulagdes em estado ndo estacionario, notou-se que o modelo
de estagios de ndo equilibrio apresenta, no geral, um maior tempo transiente, ou seja, uma
resposta mais lenta. Além disso, os caminhos dindmicos percorrido pelas duas
modelagens sdo diferentes, obtendo, na maioria das vezes, novos estados estacionarios

diferentes.
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CAPITULO IV

CARACTERIZAGCAO DE SISTEMAS UTILIZANDO O
MODELO DE ESTAGIOS DE EQUILIBRIO E DE NAO
EQUILIBRIO

A principal tarefa antes da proposi¢cdo de um determinado esquema de separagdo ¢
certamente a caracterizacdo da mistura. Para tanto, uma das ferramentas graficas disponivel
e altamente utilizada ¢ o mapa de curvas residuais. Contudo, a constru¢cdo de mapas de
curvas residuais com o modelo de estagios de equilibrio pode ndo representar corretamente

o comportamento da mistura e levar a erros de projeto.

Barros (1997) desenvolveu novas correlacdes para o célculo de eficiéncia de
pratos e de componentes no processo de destilagdo. Nesse capitulo serdo apresentadas as
correlacdes de Barros & Wolf para o calculo de eficiéncias de pratos e de componentes.
Estas correlagdes serdo validadas com dados experimentais de Meirelles et al. (1992) e com
perfis calculados com o modelo de estagios de ndo equilibrio de Krishnamurthy e Taylor
(1985a). Este capitulo apresenta a validac¢ao das correlagdes de Barros & Wolf para alguns
casos de estudos e algumas especificagdes. Um estudo mais completo de tais correlagdes
pode ser encontrado em Barros (1997). Contudo, o resgate destas correlacdes ¢ fundamental

para sua aplicagdo nos mapas de curvas residuais.

Os mapas de curvas residuais serdo, entdo, construidos levando em consideragao
as correcgoes preditas pela correlagdo de Barros & Wolf para componentes. Serdo abordados
sistemas ideais e nao ideais, com e sem fronteiras de destilacdo. No caso de mapas de
curvas residuais com fronteiras de destilagdo, sera analisada profundamente a questdo da
possibilidade de cruzamento da mesma, contradizendo as conclusdes dos trabalhos de
Springer e co-autores (Nava e Krishna (2004), Springer et al. (2002a,b,c,d,e), Springer et al.
(2003), e Springer e Krishna (2001)).
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Segundo apresentado por Taylor et al. (2004), mapas de curvas residuais serao
também calculados com o modelo de estdgios de ndo equilibrio de Krishnamurthy e Taylor

(1985a), analisando as mesmas questoes levantadas no paragrafo anterior.

IV.1 As Correlacoes de Barros & Wolf para Eficiéncia

As correlagdes para predicdo de eficiéncias disponiveis na literatura apresentam
uma série de limitagdes. Algumas t€m aplicagdo restrita € ndo levam em conta pardmetros
e/ou propriedades importantes, outras, com uma boa fundamentacao teorica, sao dificeis de

serem utilizadas e/ou implementadas em simuladores.

Neste sentido, Barros (1997) desenvolveu novas correlagdes para o calculo de
eficiéncias em colunas de destilagdo, levando em conta parametros de transferéncia de
massa ¢ de calor. As correlagdes de Barros & Wolf, sendo assim denominadas, foram
obtidas através de ajuste de parametros de mistura (condutividade térmica, densidade,
capacidade calorifica e viscosidade) que variam com a eficiéncia. O procedimento utilizado
pelos autores consistiu em perturbar os valores de eficiéncia, através de simulagdo, e
observar a resposta em funcdo de determinados parametros da mistura. Assim, selecionou-
se os parametros que mais teriam influéncia na resposta, utilizando técnicas de
planejamento fatorial. Para ajustar os parametros das equagdes desenvolvidas, os autores

realizaram analises estatisticas, baseando-se no método Quasi-Newton.

Barros (1997) desenvolveu duas diferentes correlagdes, uma delas aplicada a
destilagdo convencional (Equagdo IV.1, para pratos e Equagdo IV.2, para componentes) e
outra para destilacdo extrativa (Equagdo IV.3, para pratos e Equacdo IV.4, para

componentes).

—-0,04516
Cti mDIFi mpi mPMi m
mbmim (IV.1)

Eff, =38,5309 >
Cpi,m“i,m
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ct, ADIFi o -PMi A —0.04516
BAF,; =38,5300| —- (IV.2)
Pi ;M
Cti leFl mpi mPMi m o
Eff, =19,37272( —m—_tmiim . (IV.3)
Cpi,m“i,m
Cti DIFl pi PMl A —0,109588
Eff,, =19,37272 — S (IV.4)
Cpi,j“i,j

onde Eff; € o valor da eficiéncia no prato i e Eff;; representa a eficiéncia do componente j

no prato i.

Os valores de eficiéncia dependem, entdo, das seguintes propriedades:
condutividade térmica (ct), densidade (p), capacidade calorifica (Cp), viscosidade (u), peso
molecular (PM) e difusividade (DIF). As correlagdes para destilagdo convencional e
extrativa diferem apenas nos seus coeficientes. No célculo das eficiéncias de pratos,
considera-se as propriedades da mistura, conforme apresentado nas Equagdes IV.5-9. Para

calcular a eficiéncia de componentes, tem-se as propriedades de cada componente puro.

>et; PM]7x,

ct,, = (IV.5)
> PM; "k,
=
Cp;. = 2, Cp X (IV.6)
j=1
Pim = D PiiX] (IV.7)
=1
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Him Z# (IV.8)
PM|
z
Z ZD i JXI k
DIF , == — for k # j (IV.9)
Ekz_lxl_] i,k

Para as propriedades de mistura, desprezou-se os efeitos das propriedades parciais
molares. Com relagao ao calculo das difusividades, Taylor e Krishna (1993) colocam que
os coeficientes binarios de difusdo em misturas terndrias sdo similares aqueles em misturas

binarias. Essa investiga¢do sera limitada a misturas terndrias.

As propriedades fisicas e de transportes de cada um dos componentes serdo
calculadas de acordo com equagoes, correlagdes ou métodos recomendados na literatura
(Reid et al., 1988, Perry et al., 1997). A Tabela IV.1 apresenta cada um dos métodos

escolhidos.
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Tabela IV.1 Equagdes, correlagdes ou métodos aplicados no calculo de propriedades fisicas

e de transportes.

Propriedade Equacao, método ou correlacao

Condutividade Equacao de Sato e Reidel

térmica (k;)
densidade (p;) Correlagdo de Goyal
Capacidade térmica Para alcoois: método de contribui¢do de grupo de Missenard
(Cpy)
Para outros compostos: método de Rowlinson e Bondi

viscosidade (L) Método de Orrick e Erbar

difusividade (Djx). M¢étodo de Wilke e Chang para solugdes diluidas, corrido pelo

método de Vignes para solugdes concentradas

IV.2 Validacao das Correlacoes de Barros & Wolf

Para verificar os perfis de eficiéncias calculados pelas correlagdes de Barros &
Wolf, as mesmas foram implementadas no software EQUILIBR, descrito no Capitulo III.
Assim, em cada estagio ¢ calculado o valor da eficiéncia do prato e de cada componente.
Os perfis gerados foram, entdo, comparados com os calculados pelo software DISNON,
que calcula os perfis da coluna em estado estacionario, considerando o modelo de estagios
de ndo equilibrio. Os detalhes do software DISNON também foram apresentados no

Capitulo III desta tese.

O primeiro caso de estudo considerado ¢ formado por uma mistura ideal de n-
pentano, n-hexano e n-heptano, conforme descrito na Tabela I11.4. Porém, as especificagdes

foram: fluxo de destilado de 200 mol/h e razao de refluxo igual a 2,0. Para os calculos de

121



equilibrio de fases, utilizou-se a modelagem v-¢, supondo as fases liquida e vapor como
ideais. As constantes da equagdo de Antoine, para o calculo das pressdes de saturagao de

cada componente, sdo apresentadas na Tabela A.1, no Apéndice A deste trabalho.

Os perfis de eficiéncia, tanto de prato quanto de componentes, sdo apresentados na
Figura IV.1. Nota-se que o perfil de eficiéncia do prato fica entre os perfis dos
componentes, variando entre 55 ¢ 60%. Contudo, ¢ preciso ter claro que o perfil obtido ¢

influenciado pelas especificagdes impostas.
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Figura IV.1 Perfis de eficiéncia para o sistema n-pentano/n-hexano/n-heptano.

A fim de verificar a validade das equacdes de Barros & Wolf, comparou-se os
perfis de composi¢ao gerados pelos modelos de estagios de nao equilibrio e pelo modelo de
estagios de equilibrio corrigido pela correlagdo de Barros & Wolf para cada um dos
componentes. A Figura VI.2 mostra que estes perfis sdo praticamente coincidentes. A

Figura IV.2 (a) apresenta os perfis de composi¢ao da fase liquida e a Figura IV.2 (b) da fase
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vapor. Para o modelo de estagios de nao equilibrio considerou-se uma coluna de destilagao

com diametro de 0,4 m.

Uma vez sabe-se que o modelo de estagios de ndo equilibrio ¢, atualmente, o mais
adequado para representar os dados reais de uma coluna de destilagdo, tem-se que com a
correlacdo de Barros & Wolf ¢é possivel aproximar-se dos resultados obtidos com o modelo
de estagios de nao equilibrio, com um custo computacional mais baixo e sem a necessidade

de saber previamente o projeto da coluna.
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Figura IV.2 Comparagao dos perfis calculados pelos modelos de estagios de ndo equilibrio
e de equilibrio corrigido pela correlacao de Barros & Wolf (sistema: n-pentano/n-hexano/n-

heptano).

Considerou-se também dois sistemas ternarios ndo ideais, passiveis de separagdo
por destilacdo extrativa. Assim, as Equacdes 1V.3 e IV.4 foram utilizadas para calcular os

perfis de eficiéncia dos pratos e dos componentes, respectivamente.
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A separagdo da mistura etanol/agua, com o objetivo de produzir alcool anidro, ¢ de
grande interesse industrial, principalmente no Brasil, dada a abundancia de matéria-prima
no pais para a produgdo de alcool e a utilizagdo do mesmo como combustivel. Um dos
solventes mais utilizados para a producdo de alcool anidro via destilagdo extrativa ¢ o
etilenoglicol. Assim, considerou-se o sistema etanol(1)/agua(2)/etilenoglicol(3), conforme
apresentado na Figura IV.3. As especificagdes para a simulagdo estdo em negrito, ou seja,

fluxo de destilado de 78,8 mol/h e razdo de refluxo de 1,5.

luxo de destilado=78,8
mol/h

80 mol/h
x,=0 Solvente . |
X,=0 —— | Estagio 22 Razio de
Xy=1 Refluxo=1,5
T=120°C

100 mol/h
x,=0,8  Alimentagao .
%,=0,2 —  *| Estagio7
X5=0
T=40°C

Figura IV.3 Dados e especificacbes para a simulagdo do  sistema

etanol(1)/agua(2)/etilenoglicol(3).

Também por processo de destilagdo extrativa, considerou-se o sistema
acetona(1)/metanol(2)/agua(3), sendo a dgua o solvente que promove a separagdo da
mistura azeotropica acetona/metanol. A Figura IV.4 apresenta os dados de projeto da

coluna, as condi¢des de entrada e as especificagdes (em negrito) para este sistema.
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180 mol/h
x,;=0 Solvente
X,=0
X5=1

T=60°C

Estagio 10

120 mol/h

x,=0,5578 Alimentag&o .

X2=0,4422 — Estaglo 5
X5=0

T=40°C

Carga térmica no
refervedor=0,7x107 kJ

Fluxo da corrente de
fundo= 221 mol/h

Figura IV.4 Dados e especificagdes para a simulacgdo do  sistema

acetona(1)/metanol(2)/agua(3).

Para os célculos de equilibrio de fases, considerou-se a modelagem y-¢, calculando
as ndo idealidades da fase vapor com a equagdo do Virial e as da fase liquida com o modelo
NRTL. Todo o equacionamento de equilibrio de fases, bem como os pardmetros e os

coeficientes necessarios, sao apresentados no Apéndice A deste trabalho.

As Figura IV.5 (a) e (b) apresentam os perfis de eficiéncia para ambos os sistemas
ndo ideais, conforme mostrado também em Barros (1997). Nota-se que os perfis de
eficiéncia do prato ficam entre os perfis de eficiéncia dos componentes. Para o sistema
etanol/agua/etilenoglicol, os valores de eficiéncia variaram entre 90 e 35%. Ja para o
sistema acetona/metanol/dgua, observa-se que os valores de eficiéncia sdo menores, entre
60 e 35%. Na verdade ¢ o etilenoglicol que apresenta valores mais elevados de eficiéncia.
Isto pode ser explicado pelo fato de que o etilenoglicol ¢ bem mais pesado que os dois
outros componentes, permanecendo quase que completamente na fase liquida no interior da
coluna. Assim, o etilenoglicol ndo tem tanta interferéncia nos fendmenos de transferéncia

de massa, que sdo controlados pela fase vapor.
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Figura IV.5 Perfis de eficiéncia de prato e de componentes para os sistemas

etanol/agua/etilenoglicol (a) e acetona/metanol/agua (b).

Outro fato bastante relevante que pode ser observado na Figura IV.5 ¢ a
perturbacdo que € provocada pela corrente de alimentagdo nos perfis de eficiéncia. Para o
sistema etanol/agua/etilenoglicol, a posicdo de alimentagdo do solvente ¢ a que mais
perturba os perfis de composi¢do, novamente pelo alto ponto de ebulicdo do etilenoglicol
em comparacao com o da dgua e com o do etanol. Para o sistema acetona/metanol/agua,
ambas as posi¢cdes, a da alimentagdo da mistura azeotrdpica binaria e do solvente,

provocam perturbagdes consideraveis nos perfis de eficiéncia.

As Figuras IV.6 e IV.7 apresentam uma comparagao entre os perfis de composi¢ao
calculados com os modelos de estagios de ndo equilibrio e de equilibrio corrigido com a
correlagdo de Barros & Wolf para os sistemas etanol/agua/etilenoglicol e
acetona/metanol/agua, respectivamente, conforme mostrado também em Barros (1997).
Considerou-se didmetro do prato de 0,2 m para o sistema etanol/agua/etilenoglicol e de 0,4
m para o sistema acetona/metanol/agua. Para ambos os sistemas, observa-se que os perfis

sdo praticamente coincidentes.
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Figura IV.6 Comparagao dos perfis calculados pelos modelos de estagios de ndo equilibrio

e de equilibrio corrigido pela

etanol/agua/etilenoglicol).
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Figura IV.7 Comparagao dos perfis calculados pelos modelos de estdgios de ndo equilibrio

e de equilibrio corrigido pela

acetona/metanol/agua).
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127



Uma das indagagdes que pode surgir ¢ quanto ao valor estipulado para o didametro
da coluna. Embora os valores escolhidos sejam aqueles geralmente observados na
literatura, observa-se que variando o valor do didmetro da coluna dentro de um limite
razoavel ndo héd grandes variagdes nos perfis calculados (Figura IV.8). Para todos os
didmetros avaliados, o modelo de estdgios de equilibrio com 100% de eficiéncia global

mantém-se mais distante do perfil predito pelo modelo de estagios de ndo equilibrio.

440
i = _n=(=0=0=0=0

420 P = __p=A=0=0=0=¢

400 ?853/0\0’0/0 %5858

380

360

340 —&— Modelo de estagios de ndo equilibrio (d=0,1 m)

—a&— Modelo de estagios de ndo equilibrio (d=0,4 m)

] —A— Modelo de estagios de nao equilibrio (d=0,8 m)

300 —— Modelo de estéagios de equilibrio (Correlagdo de Barros & Wolf)
—O— Modelo de estagios de equilibrio (Eficiéncia=100%)

320

280 —.
260 -]
240

Fluxo molar na fase liquida (mol/h)

220 ]
200 T T T T T T T T T

Numero de estagios

Figura IV.8 Compara¢ao do fluxo molar na fase liquida calculado pelo modelo de estagios
de nao equilibrio com diferentes didmetros e pelo modelo de estagios de equilibrio

corrigido com a correlagdo de Barros & Wolf e com eficiéncia global de 100%.

A fim de validar as correlagdes de Barros & Wolf com dados experimentais,
considerou-se os resultados obtidos por Meirelles et al. (1992). Os autores realizaram a
separacdo da mistura etanol + &gua, utilizando etilenoglicol como solvente. A coluna
extrativa contém 60 estdgios (sem contar o condensador e o refervedor) e as alimentagdes
da mistura azeotrdpica binaria e do solvente sdo nos estagios 31 e 3, respectivamente. Os

estagios foram computados do topo para o fundo da coluna. A corrente de alimentagdo
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azeotropica contém 85% de etanol e 15% de 4gua, em base molar, na temperatura do
liquido saturado. O solvente é alimentado puro, também na temperatura de 25°C
(atmosférica). A pressdo de operagdo da coluna ¢ 1 atm. A Tabela IV.2 apresenta os dados

adicionais deste processo.

Tabela IV.2 Dados experimentais de Meirelles et al. (1992).

Propriedade Valor
Composicao de etanol (fragdo molar) 0,850
Composicao de agua (fragao molar) 0,150
Razao solvente/alimentacao 0,72
Razdo de refluxo 1,29
Composic¢ao de etanol no topo (fragdo molar) 0,995

Composicao de solvente no fundo (fragdo molar) 0,807

Composicao de 4gua no fundo (fracdo molar) 0,043

A Figura IV.9 apresenta os resultados experimentais obtidos por Meirelles et al.
(1992) em comparagdo com o perfil calculado pelo modelo de estagios de equilibrio
corrigido pela correlacdo de Barros & Wolf para os componentes, mostrando excelente

concordancia dos dados, conforme mostrado também em Barros (1997).
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Figura IV.9 Comparacgdo de resultados experimentais com os calculados pela correlagdo de

Barros & Wolf.

Assim, pode-se concluir que a correlagdo de Barros & Wolf ¢ confidvel, visto que
a mesma ajusta corretamente os dados calculados pelo modelo de estagios de nao
equilibrio, bem como dados experimentais. Tal conclusdo ¢ valida para destilagcdes

convencional e extrativa.

IV.3 Aplicacao das Correlacoes de Barros & Wolf na Construcao
de Mapas de Curvas Residuais

Uma vez validada as correlagdes de Barros & Wolf para o célculo de eficiéncias
de sistemas ideais e ndo ideais, as Equacdes IV.2 e IV.4 foram aplicadas no calculo de
trajetorias liquidas de composi¢des em mapas de curvas residuais. Assim, serd possivel
caracterizar o sistema e estudar o sequenciamento de colunas de destilagdo utilizando um
modelo mais realista que o modelo de estagios de nao equilibrio com eficiéncia global de
100%. Além, disso, a questdo da possibilidade do cruzamento de fronteiras de destilagdo

serd também explorada.
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A Figura IV.10 ¢ uma representacdo esquematica de um estagio de destilagao,

marcando as composi¢des de liquido e de vapor que entram e sair deste estagio.

i+1
i+ ¢X‘1

Figura IV.10 Representacao esquematica de um estagio de destilagao.

Segundo esta notagao, a eficiéncia de Murphree para a fase vapor ¢ definida como:

Yii 7Y
5

MV _
Eff}" =
Yii T Yin,

(IV.10)

E possivel relacionar as fases liquida e vapor através da relagdo de equilibrio de

fases, sendo:

yi; =K x (IV.11)

LjoL
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Mapas de curvas residuais representam as trajetérias liquidas de composi¢cdo de
colunas multiestagios operando a refluxo total. A equagdo da linha de operacdo de uma

coluna operando a refluxo total é:

Yitlj = Xij (IV.12)

Substituindo as equagdes (IV.11) e (VI.12) na equagdao (IV.10), obtém-se a

seguinte relagdo:

Yii~ Vi

Effi]’\jIV = (Iv.13)
L% T X
Rearranjando a equagao (IV.13):
vy, = [+ EFEVK, —EfFEYY ) x| (IV.14)

A equagdo (IV.14) representa uma relagdo entre as composi¢des do liquido e do
vapor, considerando um corre¢do de eficiéncia. Substituindo a equagdo (IV.14) na equacao
de definicao de curvas residuais (Equagdo II.1) e rearranjando os termos, obtém-se uma
conjunto de equagdes diferenciais que representa as trajetorias liquidas de composigao,

considerando os valores da eficiéncia de cada componente j no estagio i.
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dx .
d—ngfijij(l—Kj) (Iv.15)

Para calcular os valores da eficiéncia (Eff), as correlagdes de Barros & Wolf para

cada componente j serdo utilizadas.

O seguinte algoritmo foi implementado, em linguagem Fortran, para a construgao

de mapas de curvas residuais de sistemas ternarios, considerando a correcdo da eficiéncia:

Fornega os valores das fragdes liquidas molares iniciais, a pressdo total do sistema,
os parametros dos componentes puros (necessarios para os calculos das propriedades fisicas
e de transportes que aparecem nas Equagoes IV.2 e IV.4) e os parametros para o calculo das
propriedades termodinamicas de equilibrio (pressao de vapor e coeficiente de atividade).
Todos estes dados podem ser encontrados no Apéndice A para as misturas consideradas
neste trabalho. Considerou-se a fase vapor ideal em todos os casos de estudo apresentados

neste item,;

Em relacdo a fase liquida, se o sistema ¢ ideal, entdo o coeficiente de atividade de
todos os componentes tem valor unitario e os valores de eficiéncia sdo calculados usando a
Equagdo IV.2, uma vez que a destilagdo convencional pode ser aplicada na separacao desta

mistura;

Em relagdo a fase liquida, se o sistema ¢ ndo ideal, o coeficiente de atividade deve
ser calculado com um modelo apropriado, escolhido pelo usudrio. Se o mapa de curvas
residuais desta mistura ndo tem fronteiras de destilagdo, entdo a Equagdo I'V.4 € aplicada no
calculo da eficiéncia, uma vez que, neste caso, a destilagdo extrativa pode ser aplicada.
Contudo, se 0 mapa de curvas residuais apresenta pelo menos uma fronteira de destilagao,
entdo, aplica-se a Equagdo IV.2 no célculo da eficiéncia. Neste caso, exclui-se
completamente a possibilidade da separagdo da mistura por destilagdo extrativa e, em cada

regido de destilagdo, a separagdo da mistura pode ser feita por destilagdo convencional.
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o Calcule o valor de K;. Na programagdo elaborada considerou-se a modelagem y-¢
(baixas pressoes), desprezando a ndo idealidade da fase vapor (¢p=1, baixas pressdes).

Aplicou-se o método de Newton para a resolugdo do sistema de equagdes ndo linear;

o Integre o conjunto de equacdes diferenciais (Equagao IV.15) para um passo no
tempo, calculando, portanto, x; no tempo &+06&. Aplicou-se o método de Runge-Kutta para

tal integragdo;

o Retorne para o passo 2, até que um ponto singular seja alcancado.

Analisou-se os mapas de curvas residuais de quatro sistemas diferentes: n-
pentano/n-hexano/n-heptano (um sistema ideal que pode ser separado por destilagdo
convencional), etanol/agua/etilenoglicol (um sistema nao ideal, porém sem fronteira de
destilacio  que, portanto, pode ser separado por destilagio  extrativa),
metilacetato/metanol/etilacetato (um sistema ndo ideal com dois pontos azeotrdpicos e uma
fronteira de destilagcdo) e isopropanol/metanol/dgua (um sistema nao ideal com um ponto

azeotropico e uma fronteira de destilacdo).

Para a mistura n-pentano/n-hexano/n-heptano, considerou-se as fases liquida e
vapor como ideais. Para os demais sistemas, as fase vapor foi considerada ideal e a nao
idealidade da fase liquida foi calculada com o modelo NRTL. Para o sistema
etanol/agua/etilenoglicol, considerou-se os parametros determinados por Meirelles et al.
(1992). Para os demais sistemas, os parametros do modelo NRTL s3o aqueles reportados
por Gmehling e Onken (1991). Os coeficientes da equagdo de Antoine, para o calculo das
pressoes de saturacdo de cada componente, e os parametros do modelo NRTL estdo

apresentados no Apéndice A, deste trabalho.

A Figura IV.11 apresenta o mapa de curvas residuais da mistura ideal n-pentano/n-
hexano/n-heptano, com as trajetorias de composicdo liquidas calculadas como o modelo de
estagios de equilibrio com eficiéncia de 100% e com valores de eficiéncia calculados pela
correlacdo de Barros & Wolf para destilagdo convencional (Equagdo IV.2). Para este
sistema observa-se diferengas muito pequenas entre as duas curvas, embora numericamente

os valores calculados de composi¢ao sejam significativamente diferentes. Por exemplo,
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para um mesmo ponto, tem-se que o valor da composicao de n-pentano calculado com o
modelo estagios de equilibrio ¢ de 0,185, enquanto que, aplicando a correlagdo de Barros &

Wolf este valor ¢é de 0,194. Os valores de eficiéncia calculados ficaram em torno de 40%.

Para analisar um sistema ndo ideal que pode ser separado por destilacdo extrativa,
considerou-se a separa¢do da mistura etanol e 4gua, utilizando etilenoglicol como solvente.
A Figura IV.12 mostra que quando os valores de eficiéncia calculados pela correlacdo de
Barros & Wolf sdo considerados observa-se significativas diferencas nas trajetorias liquidas

percorridas.

n-pentano

(309,25 K)
1,0 -

— Eficiéncia global=100%

0,84\ N\ N Correlagédo de Barros & Wolf

0,6
0,4
0,24
070 T T T T T T T T T 1
0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
n-hexano n-heptano
(341,95 K) (371,65 K)

Figura IV.11 Mapa de curvas residuais para o sistema n-pentano/n-hexano/n-heptano
considerando o modelo de estagios de equilibrio com eficiéncia global de 100% e com a

correlagao de Barros & Wolf.
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Estudou-se também o sistema metilacetato/metanol/etilacetato, um sistema ndo
ideal com dois azeo6tropos. O mapa de curvas residuais desta mistura apresenta uma
fronteira de destilacdo que divide o diagrama em duas regides. Na regido abaixo da
fronteira de destilagdo obtém-se etilacetato puro como componente de fundo e na regido
acima tem-se metanol como produto residual. Assim, ndo ¢ possivel obter os trés produtos
puros com um processo de destilagdo, uma vez que uma curva residual ndo pode atravessar

uma fronteira de destilagdo (Doherty e Caldarola, 1985).

Etanol
(351,4K) — Eficiéncia global=100%

1,00 e Correlagao de Barros & Wolf
Ponto azeotropico

0,8

0,64

0,4-

an ' T ' == - ' T T T T 1

0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
Etilenoglicol Agua
(470,4 K) (373,2K)

Figura IV.12 Mapa de curvas residuais para o sistema etanol/agua/etilenoglicol
considerando o modelo de estagios de equilibrio com eficiéncia global de 100% e com a

correlagdo de Barros & Wollf.

A fim de avaliar a influéncia da inclusdo da corre¢do pelos valores de eficiéncia no

calculo das trajetorias de composicao liquida, aplicou-se a Equagdo 1V.2, formulada para
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destilacdo convencional, em cada regido de destilacdo, uma vez que em cada uma destas

regides pode-se separar os componentes por destilagdo convencional.

A Figura IV.13 mostra o mapa de curvas residuais com trajetorias liquidas de
composi¢ao calculadas com o modelo de equilibrio (eficiéncia global de 100%) e com o
modelo de estagios de equilibrio corrigido com valores de eficiéncia calculados pela
correlagdo de Barros & Wolf. Percebe-se que as trajetdrias de composi¢do sofrem
modificacdes considerando uma modelagem ou outra. Estas modificagdes, assim como as
observadas nos demais sistemas, s3o da mesma ordem que as observadas em trabalhos que
analisam o efeito de diferentes modelos no célculo de trajetorias de composigdes (Castillo e
Towler (1998), Sridhar et al. (2002), Taylor et al. (2004), Nava e Krishna (2004), Springer
et al. (2002a,b,c,d,e), Springer et al. (2003), e Springer e Krishna (2001)).

Metanol — Eficiéncia global=100%
(51330718 K Correlagdo de Barros & Wolf

fffffff Fronteira de destilagéo (Eficiéncia global =100%)
fffff Fronteira de destilagéo (Correlagao de Barros & Wolf)
B Pontos azeotropicos
0,8
1
0,6
04{
0,2
010 T | T T T T 1
0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
Etilacetato Metilcetato
(350,3 K) (330,4 K)

Figura IV.13 Mapa de curvas residuais para o sistema metilacetato/metanol/etilacetato
considerando o modelo de estagios de equilibrio com eficiéncia global de 100% e com a

correlagdo de Barros & Wolf.

137



E importante salientar que a fronteira de destilagdo ¢ também uma trajetoria de
composi¢do, com a peculiaridade de dividir o diagrama em diferentes regides de destilacao.
Sendo assim, a fronteira de destilacdo também sofrerd modificagdes em sua trajetoria
quando modelos diferentes forem aplicadas na sua construgdo. Este ¢ um ponto que deve
permanecer claro durante toda a analise sobre a possibilidade de cruzamento de fronteiras

de destilagao.

Sendo assim, deve-se observar que na Figura IV.13 sdo apresentadas as fronteiras
de destilagcdo calculadas considerando eficiéncia global de 100% e valores de eficiéncia

calculados pela correlagdo de Barros & Wolf.

A questdo da possibilidade de cruzamento de fronteiras de destilacao foi
primeiramente levantada por Springer e co-autores. Springer et al. (2002a) analisou o mapa
de curvas residuais do sistema metanol/isopropanol/agua, calculando as trajetorias liquidas
de composi¢do com os modelos de estagios de equilibrio e de ndo equilibrio. Os autores
mostram que a partir de uma composi¢ao inicial suficientemente proxima a fronteira de
destilagdo € possivel que haja o cruzamento da mesma. Isso seria equivalente a dizer que ¢é
possivel separar em componentes completamente puros a mistura metanol/isopropanol/agua

por destilagdo convencional.

Neste trabalho sera analisada esta mesma mistura, calculando as trajetorias
liquidas de composi¢do com a correlagdo de Barros & Wolf. Para esta mistura, Pelkonen et
al. (2001) apresenta dados experimentais de uma coluna de recheio a refluxo total. A Figura
IV.14 mostra a comparacao de um dos conjuntos de dados de Pelkonen et al. (2001) com os
calculados considerando a correlagcdo de Barros & Wolf. Os dados calculados sdo coerentes
com os experimentais, mostrando a validade da correlacdo de Barros & Wolf para esta

situagao.

A Figura IV.15 mostra o mapa de curvas residuais obtido para a mistura
metanol/isopropanol/agua. Observa-se diferencas nas trajetorias percorridas e deve-se

salientar que a fronteira de destilacdo também sofre modificagdes em sua trajetoria,
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permanecendo 0os mesmos pontos singulares, assim como nos demais casos de estudo

apresentados.

Isopropanol
(355,2 K)
a ® Resultados experimentais (Pelkonen et al., 2001)
- Correlagao de Barros & Wolf
0,8
@

0,4 1 ')
0,2
0,0 T T T T T T T T — =
. 0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
Agua Metanol
(373,2 K) (337,2 K)

Figura IV.14 Comparagdo da trajetoria liquida de composi¢ao obtida com a correlagdo de

Barros & Wolf e com dados experimentais.

Para analisar a possibilidade de trajetérias liquidas de composicdo atravessarem
fronteiras de destilacdo, calculou-se uma trajetoria liquida de composi¢do com composicao
inicial proxima a fronteira de destilacdo (57% de metanol e 30% de isopropanol, em base
molar). A Figura IV.16 mostra que as trajetorias de composicdo seguem caminhos
diferentes quando sdo calculadas assumindo eficiéncia global de 100% ou considerando os
valores de eficiéncia calculados com a correlagdo de Barros & Wolf. Com eficiéncia global
de 100%, tem-se que a agua seria obtida como produto puro de fundo, enquanto que
considerando-se os valores preditos pela correlacio de Barros & Wolf, obtém-se
isopropanol puro como produto residual. Isso mostra como o modelo de estagios de

equilibrio com eficiéncia global de 100% pode levar a conclusdes equivocadas.
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Isopropanol
(355,2 K)

0,81
0,6 1
0,4+

0,2+

0,0

— Eficiéncia global=100%

-------- Correlagdo de Barros & Wolf

fffff Fronteira de destilagao (Eficiéncia global =100%)

R Fronteira de destilagao (Correlagdo de Barros & Wolf)
®  Pontos azeotrépicos

0,0
Agua
(373,2K)

0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
Metanol
(337,2 K)

Figura IV.15 Mapa de curvas residuais para o sistema metanol/isopropanol/agua

considerando o modelo de estagios de equilibrio com eficiéncia global de 100% e com a

correlagao de Barros & Wollf.

Isopropanol
(355,2 K)

084
0,6-

0,44

—— Eficiéncia global=100%

--------- Correlagao de Barros & Wolf

Fronteira de destilagao (Eficiéncia global =100%)
O Composigao inicial

T T T T 1

0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
Metanol
(337,2 K)

Figura IV.16 Comparagao entre trajetérias liquidas de composi¢do calculadas com

eficiéncia global de 100% e com a correlagdo de Barros & Wolf com composi¢do inicial

proxima a fronteira de destilacao.
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Para analisar melhor a regido da fronteira de destilagdo, a Figura IV.17 reapresenta
a Figura IV.16 em outra escala. Analisando a Figura IV.17, o leitor poderia concluir que a
trajetoria liquida de composi¢do calculada com a correlagdo de Barros & Wolf esta
atravessando a fronteira de destilagdo. Foi exatamente isso que Springer et al. (2001a)
concluiu, comparando uma trajetoria liquida de composi¢ao calculada com o modelo de
estagios de nao equilibrio com a fronteira de destilacao calculada com o modelo de estagios
de equilibrio. Observe que, aqui propositalmente, a fronteira de destilagdo calculada com a

correlacdo de Barros & Wolf ndo ¢ apresentada nas Figuras I[V.16 e I[V.17.

Isopropanol
(355,2 K)
0,50~ — Eficiéncia global=100%
"""" Correlagao de Barros & Wolf
Fronteira de destilagao (Eficiéncia global =100%)
O Composigéo inicial
0,45+.

0,40

0,35 : . . ,
0,35 0,40 0,45 0,50
Agua Metanol
(373,2 K) (337,2K)

Figura IV.17 Comparagao entre trajetérias liquidas de composi¢do calculadas com
eficiéncia global de 100% e com a correlagdo de Barros & Wolf com composi¢do inicial

proxima a fronteira de destilagcdo (escala diminuida).
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Isopropanol

(355,2 K)
— Eficiéncia global=100%
0.8 Fronteira de destilagdo (Eficiéncia global =100%)
’ O Composigao inicial
0,61
0,41
0,2 1
010 T T T T T T T T T |
. 0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
Agua Metanol
(373,2 K) (337,2 K)

Figura IV.18 Trajetoria de composicdo e fronteira de destilacdo calculadas com o modelo

de estagios de equilibrio assumindo eficiéncia global de 100%.

Isopropanol
(355,2 K)
1,01
----- Correlagéo de Barros & Wolf
LN, T Fronteira de destilagdo (Correlagéo de Barros & Wolf)
i O Composigao inicial
0,81
v
0,6
0,4
“q.
0,2
010 T T T T T T T T T \\\\ 1
. 0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
Agua Metanol
(373,2 K) (337,2 K)

Figura 1V.19 Trajetoria de composicao e fronteira de destilacdo calculadas com o modelo

de estagios de equilibrio considerando os valores de eficiéncia calculados pela correlagdo

de Barros &Wolf.
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As Figuras IV.18 e IV.19 mostram, separadamente, fronteiras de destilacdo e
trajetorias liquidas de composi¢cdo calculadas com a mesma modelagem. Estas figuras
mostram que as trajetorias liquidas de composi¢do permanecem na regido delimitada pelas
suas respectivas fronteiras de destilacdo. Ou seja, nao pode-se afirmar que trajetorias

liquidas de composicao atravessam fronteiras de destilacao.

IV.4 Aplicacao do Modelo de Estagios de Nao Equilibrio na
Construcao de Mapas de Curvas Residuais

Atualmente, o modelo de estagios de ndo equilibrio é, certamente, o mais correto
para a predicdo de trajetorias de composicdo em colunas destilagdo. Este modelo,
desenvolvido por Krishnamurthy e Taylor (1985a), considera os fenomenos de
transferéncia de calor e massa entre as fases liquida e vapor. Maiores explicacdes a respeito
do modelo de estagios de ndo equilibrio, bem como seu equacionamento completo, podem

ser encontrados nos capitulos anteriores deste trabalho.

A partir de 2001, o modelo de estagios de nao equilibrio passou a ser aplicado na
construcao de mapas de curvas residuais (Sridhar et al. (2002), Taylor et al. (2004), Nava e
Krishna (2004), Springer et al. (2002a,b,c,d,e), Springer et al. (2003), e Springer e Krishna
(2001)).

Para a constru¢do de mapas de curvas residuais segundo o modelo de estagios de
ndo equilibrio, Taylor et al. (2004) apresenta o seguinte conjunto de equacdes diferenciais,

escrito na forma matricial:

*

d(x)

@ el -y

) (IV.16)
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Onde, & ¢ um tempo adimensional ou uma coordenada de distancia e [Q2] ¢ uma matriz

quadrada de ordem (c-1) definida como:
o Para mapas de curvas residuais:
[Q] = (1]

o Para colunas de pratos:

[€Q2] =[] - [Q], sendo [Q] = exp(-[Nov])
o Para colunas de recheio:

[€2] = [Nov]

A matriz do niimero de unidades de transferéncia global ([Nov]) pode ser

calculada pela féormula de adicao das resisténcias das fases liquida e vapor:

[Nou T = [Nm, '+ - [K] [N, ] (v.17)

-1 d o~ . . , . A
Onde [Nmy] " e [Nmr]" sdo o inverso das matrizes do nimero de unidades de transferéncia
das fases vapor e liquida, respectivamente, V e L sdo os fluxos molares de vapor e liquido,

respectivamente, e [K] € a matriz diagonal dos valores de K.

Os elementos das matrizes [Nmy] " e [Nm.]" sdo calculados por:
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Nmy!, =t 5 (IV.18)
LILIT E;}T'mi,k
Nm;fi,jz—z?[ la - I“J (IV.19)
mi; MM,

O sobrescrito -1 indica que estas expressdes sdo para as matrizes inversas e nmn‘;

representa os nimeros de unidades de transferéncia para os pares binarios, na fase o.

Para a formulacao aplicada a colunas de destilagdo resta, ainda, fazer as seguintes

hipdteses:

(1) Os fluxos molares na coluna sdo constantes (isto requer que os calores latentes
sejam iguais e os fluxos de calores sensiveis sejam despreziveis em comparagdo com 0s

fluxos de entalpia).

(2) Assume-se a temperatura como a temperatura de ebulicdo da mistura liquida (de

outra maneira, seria impossivel resolver o sistema de equagdes apresentado acima).
3) O fluxo de vapor ¢ em plug flow e a fase liquida ¢ bem misturada.

Ainda, para os casos de estudo apresentados, desprezou-se a resisténcia a
transferéncia de massa na fase liquida. Os niimeros de unidades de transferéncia binarios na

fase vapor foram estimados pelo seguinte modelo, conforme proposto por Taylor et al.

(2004):

DIE )~
nn,; =€, DIF (IV.20)
ref

onde DIF s é um valor referéncia para o coeficiente de difusio (1x10” m/s?).
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O parametro C; engloba a influéncia de propriedades fisicas da mistura, varidveis
de projeto da coluna e variaveis operacionais. A constante C, ¢ um parametro do sistema e
do regime hidrodindmico da coluna. Para C,, sugere-se, a partir da teoria de transferéncia
de massa e de dados empiricos, o valor de 0,5 para processos de destilagio em regime
spray. No regime de borbulhamento, C, deve ser igual a 1. O pardmetro C; depende das
condicdes operacionais e pode ser manipulado variando tais pardmetros, como o tempo de

residéncia e o tamanho da bolha.

Os valores das difusividades foram calculados pela expressao de Fuller:

JIPM, +PM, )/PM,PM, |

PR/S, +,]

DIF =1,013x10>T""” (Iv.21)

2 ~ ~
Para T em K, P em kPa ¢ D em m“/s. M sdo as massas moleculares ¢ 9 sdo os volumes de

difusdo moleculares, sendo valores tabelados para cada componente.

Para a resolu¢do das equagdes apresentadas acima desenvolveu-se um programa
computacional em linguagem Fortran. Na programacao elaborada, os valores de entrada sao
a pressao total do sistema, assumida como 1 atm e as composigdes iniciais da fase liquida.
Primeiramente, calcula-se a composi¢ao de equilibrio da fase vapor. O sistema de equagdes
ndo lineares ¢ resolvido pelo método de Newton-Raphson. Entdo, calcula-se a matriz [Noy].
A exponencial desta matriz ¢ calculada por uma aproximacao da série de Taylor. Com os
valores de y* e de [Nov] calculados, integra-se o conjunto de equacdes diferenciais pelo
método de Runge-Kutta. Com o novo valor de composicdo para a fase liquida, repete-se

todo o procedimento descrito acima.

146



O primeiro caso de estudo apresentado sera a mistura ideal n-pentano/n-hexano/n-
heptano. Considerou-se as fases liquida e vapor como ideais. Os coeficientes de Antoine
para cada um destes componentes estdo apresentados no Apéndice A deste trabalho.

Considerou-se a separagcdo desta mistura em uma coluna de pratos, portanto [Q2] = [I] — [Q].

Antes da integracdo da Equagdo V.16, ¢ preciso determinar os valores de C; e C;
na Equagdo IV.20. Supondo regime de bolhas, C, foi fixado com valor unitario. A Figura
IV.20 apresenta curvas residuais calculadas para diferentes valores de C;, bem como a
curva residual calculada com o modelo de estidgios de equilibrio. Estas curvas foram
calculadas a partir de uma tnica composicao inicial (x;=0,2 e x,=0,4). Observa-se que nao
ha diferengas tdo significativas no comportamento das trajetdrias quando C; ¢ variado de
0,2 at¢ 1,5. Uma vez que ndo foi encontrado dados experimentais para este sistema para

fazer um melhor ajuste de C,, considerou-se C; igual a 0,5.

Curva residual

rrrrrrrr Trajetéria de composigéo (C,=0,2)
0,44 Trajetoria de composicéo (C,=0,9)
fffff Trajetéria de composicéo (C,=1,5)
(o]
C
S 034
()
<
<
()
©
& 0.2
©°
IS
o
(g
O
C 0,1
L
0w+

T T T T T
00 o1 02 03 04 05 06 07 08 09 10

Fragao molar de n-pentano

Figura IV.20 Trajetérias de composi¢ao variando C; na Equagdo IV.20 e curva residual

para o sistema n-pentano/n-hexano/n-heptano.

147



Na Figura 1V.20, denominou-se “curva residual” a trajetéria de composi¢ao
calculada com o modelo de estagios de equilibrio. Doravante, o termo curva residual sera
utilizado somente para designar trajetdrias de composicdo calculadas com o modelo de

estagios de equilibrio, visto que este termo foi desenvolvido com esta modelagem.

A Figura IV.21 apresenta as curvas residuais e as trajetorias liquidas de
composi¢ao para a mistura n-pentano/n-hexano/n-heptano. As trajetérias de composicao
calculadas com o modelo de estagios de ndo equilibrio comegam e terminam nos mesmos
pontos que as curvas residuais, isto €, os pontos singulares se mantém. Contudo, observa-se
diferencas nas trajetdrias calculadas com os modelos de estagios de equilibrio e de nao
equilibrio. Estas diferencas sdo qualitativamente da mesma ordem que as diferengas
observadas por outros autores quando compararam os resultados entre os modelos de
estagios de equilibrio e de ndo equilibrio em mapas de curvas residuais ((Nava e Krishna
(2004), Springer et al. (2002a,b,c,d,e), Springer et al. (2003), Springer e Krishna (2001) e
Sridhar et al. (2002)).

n-Hexano
(341,88 K)

10 e Curvas residuais
Trajetérias de composigao

0,8 1
0,6/~
0,4 1

0,2+

0,0 T T T T T T T T T 1
0,0 0,2 0,4 06 0.8 1,0
n-Heptano n-Pentano
(371,58 K) (309,21 K)

Figura IV.21 Mapa de curvas residuais para o sistema n-pentano/n-hexano/n-heptano.

Comparacao entre os modelos de estagios de equilibrio e de ndo equilibrio.
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O segundo caso de estudo refere-se a separacdo da mistura etanol + agua,
utilizando etilenoglicol como solvente. Este ¢ um caso tipico de aplicagdo do processo de
destilacdo extrativa. Sabe-se que o mapa de curvas residuais desta mistura ternaria nao
apresenta fronteiras de destilagcdo. A ndo idealidade da fase liquida foi predita pelo modelo
NRTL, com parametros experimentais determinados por Meirelles et al. (1992). Os valores
destes parametros, bem como os valores dos coeficientes da equagdo de Antoine,

encontram-se no Apéndice A deste trabalho.

A Figura IV.22 apresenta trajetorias de composi¢cdo calculadas para diferentes
valores de C;. Considerou-se a separagdo desta mistura em uma coluna de estagios e regime
de bolhas, de forma que C,=1,0. Constatou-se que para valores de C; superiores a 0,3 as
trajetorias de composicdo passavam a exibir um comportamento atipico. Como também ndo
foram encontrados dados experimentais para este sistema, nas condi¢des que

representassem o perfil em mapas de curvas residuais (refluxo total), considerou-se C;=0,1.

Curva residual

104 T Trajetéria de composigéo (C,=0,01)
Trajetéria de composigéo (C,=0,1)

«««««««« --------- Trajetoria de composigéo (C,=0,3)

09
08 ~
074 N
0,6—- \:‘x‘
05 N
04

0,3 1

Fragcdo molar de etanol
v

0,2

0o e

0,0 . , . , . : . ,

Fracdo molar de agua

Figura IV.22 Trajetérias de composi¢ao variando C; na Equagdo IV.20 e curva residual

para o sistema etanol/dgua/etilenoglicol.
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A Figura IV.23 apresenta as curvas residuais e as trajetorias de composi¢ao do
sistema etanol/dgua/etilenoglicol. Observa-se que os pontos singulares ndo se modificam,
porém ha significativas diferengas entre os caminhos percorridos pelas trajetorias liquidas

calculadas com os modelos de estagios de equilibrio e de ndo equilibrio.

Etanol

(351,40 K)
L N Curvas residuais

Trajetérias de composicdo

09-
08-
07-
06-
05-
041
03
0,14

i s B e e e e e B e s e e
0,0 0,1 02 03 04 05 06 07 08 09 10

Etilenoglicol Agua
(470,40 K) (373,15 K)

0,0

Figura 1V.23 Mapa de curvas residuais para o sistema etanol/dgua/etilenoglicol.

Comparacao entre os modelos de estagios de equilibrio e de nao equilibrio.

E no terceiro caso de estudo, a mistura metanol/isopropanol/dgua, que tem-se a
analise mais relevante do céalculo de trajetorias liquidas de composicdo com o modelo de
estagios de ndo equilibrio: a questdo da possibilidade de cruzamento da fronteira de
destilagdo. Para a modelagem de equilibrio, utilizou-se o modelo NRTL (parametros no
Apéndice A, conforme reportados em Gmehling e Onken, 1991), considerando a fase vapor

ideal. Os coeficientes da equagao de Antoine também estdo no Apéndice A.
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Pelkonen et al. (2001) realizou experimentos em uma coluna de recheio, a refluxo
total, para a separacdo da mistura metanol/isopropanol/agua. Os resultados experimentais
publicados por Pelkonen et al. (2001) foram comparados com as trajetorias liquidas de
composi¢ao calculadas com o modelo de estagios de nao equilibrio para diferentes valores
de C; e C, (Figuras 1V.24 e 1V.25). Nota-se que para C,=0,5 os resultados experimentais
sdo melhores ajustados as curvas calculadas. Fixando C,=0,5 e variando C, (Figura IV.25)
ndo observa-se significativas modificagdes nas trajetorias calculadas. Assim, C, foi fixado
em 0,5 e C; em 0,3. Taylor et al. (2004) atribuiu aleatoriamente valores de C; e C, para este

sistema, estando préximos aos valores aqui determinados.

®  Dados experimentais (MIW10, Pelkonen et al., 2001)
Trajetéria de composicéo (C,=0,3 and C,=1)
------ Trajetéria de composigéo (C,=1,5 and C,=1)
--------- Trajetéria de composicéo (C,=0,1 and C,=1)

0,6

0,5

0,4

0,3

0,2

Fragdo molar de isopropanol

0,1

0,0 . , . , . , .
0,0 0,2 04 06 08 1,0

Fracdo molar de metanol

Figura IV.24 Trajetorias de composi¢do variando C; (C,=1) na Equacdo IV.20 para o

sistema metanol/isopropanol/agua.
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®  Dados experimentais (MIW10, Pelkonen et al., 2001)
------ Trajetéria de composigéo (C,=0,1 and C,=0,5)
Trajetéria de composigéo (C,=0,3 e C,=0,5)

0,6

o o e
w EN 3]
1 1 1

]

Fracdo molar de isopropanol
o
o
1

0,1

o+t
00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10

Fracdo molar de metanol

Figura IV.25 Trajetorias de composi¢ao variando C; (C,=0,5) na Equacdo IV.20 para o

sistema metanol/isopropanol/agua.

A Figura IV.26 apresenta uma comparacao entre as trajetorias liquidas calculadas
com os modelos de estdgios de equilibrio e de ndo equilibrio com os resultados
experimentais de Pelkonen et al. (2001). A trajetoria calculada com o modelo de estagios

de ndo equilibrio fica bem mais proxima dos dados experimentais.
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®  Dados experimentais (MIW10, Pelkonen et al., 2001)
— Trajetéria de composigéo (C,=0,3 and C,=0,5)
--------- Curva residual

Fragdo molar de isopropanol

0,0 +———"—"F—"—"F"—T1—+—1——7——7— ; =
00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10
Fragdo molar de metanol

Figura IV.26 Comparagdo de dados experimentais, curva residual (modelo de estagios de
equilibrio) e trajetdria de composi¢ao (modelo de estdgios de nao equilibrio) para a mistura

metanol/isopropanol/agua.

Fixando C; e C,, calculou-se o mapa de curvas residuais completo desta mistura,
utilizando as modelagens de estdgios de equilibrio e de ndo equilibrio. A Figura IV.27
mostra que as curvas sdo sensiveis ao modelo aplicado. Os pontos singulares ndo sdo

modificados.
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Isopropanol
(355,40 K)
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0,9 4 —— Trajetorias de composigao

0,8
0,7—-
0,6—-
0,5—-
0!4_- """"
03

0,2

01 ) /7

0,0 &Y—b———— —v—-—----T— -1
00 o1 02 03 04 05 06 07 08 09 10
Agua Metanol
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Figura IV.27 Mapa de curvas residuais para o sistema metanol/isopropanol/agua.

Comparacao entre os modelos de estagios de equilibrio e de ndo equilibrio.

Este mapa de curvas residuais apresenta uma fronteira de destilagdo que o divide
em duas regides distintas e, de acordo com Doherty e Caldarola (1985), ndo € possivel que
uma curva residual atravesse uma fronteira de destilacdo. Deve-se ainda considerar a
constatagdo de Bossen et al. (1993), que diz que uma curva residual pode atravessar uma
fronteira de destilagdo que exiba uma pronunciada curvatura, mas somente pelo seu lado
concavo. Nao ¢ possivel afirmar que a fronteira de destilagdo da Figura IV.27 tenha uma

pronunciada curvatura.

Recentemente, Springer et al. (2002a) estudou esta mesma mistura, também
analisando as trajetdrias liquidas calculadas com o modelo de estagios de ndo equilibrio. Os
autores concluiram que a partir de uma composi¢ao inicial suficientemente proxima a

fronteira de destilacdo, a trajetoria de composi¢do calculada com o modelo de estagios de
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nao equilibrio atravessa a fronteira de destilagdao. Essa constata¢ao contradiz a conclusao de

Doherty e Caldarola (1985) ou mesmo a de Bossen et al. (1993).

Neste trabalho, para verificar a possibilidade de cruzamento da fronteira de
destilagdo, calculou-se trajetérias de composi¢do com os modelos de estagios de equilibrio
e de ndo equilibrio com uma composicao inicial préxima a fronteira de destilagao (Xmetano=
0,6 € Xisopropano™=0,29) (Figura IV.28). O modelo de estagios de equilibrio prediz que o
isopropanol ¢ obtido como produto de fundo, enquanto que o modelo de estdgios de ndo
equilibrio mostra que a agua sera o produto residual. Assim, diferentes modelos levam a

diferentes conclusdes.

Isso poderia induzir o pesquisador a afirmar que a trajetéoria de composi¢ao
calculada com o modelo de estdgios de ndo equilibrio estd cruzando a fronteira de
destilagcdo. Contudo, ¢ preciso ter claro que fronteiras de destilagdo também sdo trajetdrias
de composicgdo e, assim, também mudardo seus caminhos quando diferentes modelos foram
levados em consideracdo. Na verdade, Springer et al. (2003a) comparou a trajetéria de
composicao calculada com o modelo de estdgios de ndo equilibrio com a fronteira de
destilagdo calculada com o modelo de estidgios de equilibrio. Com isso, chegou a

conclusdes equivocadas.

Analisando a Figura IV.28 percebe-se claramente que as trajetorias de composi¢ao
permanecem na regido delimitada pela sua respectiva fronteira de destilagdo. O que
realmente ocorre € que as regides de destilacdo sao modificadas e, assim, tem-se diferentes

produtos considerando diferentes modelagens.
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Isopropanol  _____ Fronteira de destilagdo (Modelo de equilibrio)

(355,40 K) Fronteira de destilagdo (Modelo de néo equilibrio)
e N Curva residual (Modelo de equilibrio)

Trajetoria de composigao (Modelo de nao equilibrio)

®  Composigao inicial
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Figura IV.28 Comparagdo das trajetorias de composicdo proximas a fronteira de destilacdo

para o sistema metanol/isopropanol/agua.

IV.5 Discussoes Finais

O principal objetivo deste capitulo foi analisar a influéncia de modelos diferentes

do modelo de estagios de equilibrio na constru¢do de mapas de curvas residuais.

Para correcdo do modelo de estagios de equilibrio com a introducdo de valores de
eficiéncia, considerou-se as correlagdes de Barros & Wolf. Estas correlagdes foram
primeiramente validadas, comparando os perfis gerados com aqueles calculados com o
modelo de estagios de ndo equilibrio e com dados experimentais. Validada as equacdes de
Barros & Wolf, estas foram aplicadas no calculo de trajetérias liquidas de composi¢ao, em

mapas de curvas residuais.

Aplicou-se, também, o modelo rigoroso de estagios de nao equilibrio no calculo de

trajetorias liquidas de composigao.
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As conclusdes observadas com a aplicagdao das correlagdes de Barros & Wolf e
com o modelo de estagios de nao equilibrio sdo qualitativamente equivalentes. Observou-se
que as trajetdrias liquidas de composicdo sofrem modifica¢cdes quando outro modelo ¢
considerado. Porém, os pontos singulares sao mantidos, sou seja, ndo ocorre uma mudanga

drastica na topologia dos mapas de curvas residuais.

Um ponto de grande interesse nesta andlise ¢ a questdo da possibilidade de
cruzamento de fronteiras de destilagdo. Deve-se entender, definitivamente, que fronteiras
de destilagdo sdo também trajetdrias liquidas de composicdo, com a peculiaridade de dividir
o diagrama em regides distintas de destilacdo. Sendo assim, as fronteiras de destilagdo
também sofrem modificagdes quando outro modelo ¢ considerado. Se as fronteiras de
destilagdo modificam seu caminho percorrido, tem-se que as regides de destilacdo sdo
também modificadas. Dai a observacdo de que com diferentes modelos ocorre a predicao de
diferentes produtos. Esta é certamente uma das conclusdes que provoca maior impacto

direto no estudo do projeto de sequenciamento de colunas de separacao.

Contudo, visto que as fronteiras de destilacdo e as regides de destilacdo sdo
modificadas, o cruzamento de fronteiras de destilacdo ndo é observado. Assim, € preciso
que haja um retificagdo nos trabalhos publicados por Springer e co-autores ((Nava e
Krishna (2004), Springer et al. (2002a,b,c,d,e), Springer et al. (2003), e Springer e Krishna
(2001)). Reis et al. (2003b) e Reis et al. (2004b) publicaram tais conclusdes.
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CAPITULO V

CARACTERIZACAO DE SISTEMAS REATIVOS

A azeotropia ¢ um tema complexo e extremamente importante que vem
estimulando o interesse cientifico desde o século passado (Fidkowski et al., 1993). Este
fenomeno tem um grande impacto na drea da engenharia de processos, pois pode modificar

drasticamente a viabilidade e o seqiienciamento de sistemas de separagao.

A existéncia de azedtropos em misturas multicomponentes na auséncia de reagoes
quimicas ¢ bem entendida em termos fenomenoldgicos e teodricos, uma vez que ja foi
exaustivamente estudada. Os conceitos relativos a este tema podem ser generalizados para
misturas que passam por reagdes quimicas, propiciando a formagao de azedtropos reativos.

Contudo, existem algumas peculiaridades em azedtropos reativos.

No caso de misturas ndo reativas, a presen¢a de azedtropos na mistura original
geralmente torna a separa¢ao mais dificil enquanto que, em sistemas reativos, os azedtropos
podem apresentar o aspecto nao usual de tornar a separagdo mais facil, fenomeno que
também pode ser vislumbrado quando da formagdo de novos azeodtropos pela introducao de
um entrainer na destilacdo azeotropica. Em tais casos favoraveis, o azedtropo reativo
apresenta uma composicdo proxima a do produto desejado e fornece uma zona de
composi¢ao constante que permite a presenca continua dos reagentes mesmo sob condigdes
de evaporacao/condensacdo. Em outros casos, os azeotropos reativos podem criar limites

no processo de destilagdo, tornando a separagdo complexa ou até mesmo inviavel.

Recentemente, em funcdo do crescente interesse na utilizacdo do processo de
destilagdo reativa como alternativa tecnologica, tornaram-se extremamente importantes,
tanto sob o ponto de vista tedrico quanto pratico, a confirmagdo da existéncia e a
determina¢do da composi¢do de azedtropos reativos, uma vez que estes representam

limitacdes ou vantagens que devem ser conhecidas.
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A determinagdo experimental de azeodtropos reativos pode ser um tarefa onerosa.
Além disso, o célculo computacional de composi¢cdes azeotropicas reativas pode servir

como uma dire¢@o experimental.

Neste capitulo, sdo abordados os procedimentos de calculo desenvolvidos neste
trabalho para a determinagdo de azeoOtropos reativos, ressaltando suas vantagens com
relacdo aos ja desenvolvidos anteriormente e publicados na literatura aberta. Além disso,
desenvolveu-se também um programa computacional para a constru¢do de mapas de curvas

residuais para sistemas reativos.

Assim, o Laboratorio de Desenvolvimento de Processos de Separacdo (LDPS)
dispde de um conjunto completo de ferramentas computacionais para a caracterizagao de
sistemas reativos. Essa caracterizagdo ¢ fundamental para a etapa posterior de projeto de

colunas de destilacao reativas.

As pesquisas para o processo de destilagdo reativa foram realizadas em conjunto

com Afonso (2005) e Mascolo (2005).

V.1 Formulacdao Matematica

Antes de qualquer andlise maior ¢ preciso entender que devido & combinagao de
dois ou mais fendmenos fisicos e quimicos, o nimero de graus de liberdade para a obtengdo
de um ponto de operacdo econdmica e fisicamente viavel ¢ reduzido. Era de se esperar que
a sobreposi¢do de duas ou mais fungdes em uma Unica unidade de processo aumentasse o
nimero de graus de liberdade com relagdo aos processos em que existe a etapa de reacdo
convencional, seguida pelas etapas de separacdo necessdrias. Entretanto, defronta-se
justamente com a situagdo oposta, uma vez que o numero de graus de liberdade, conforme
dito acima, diminui quando se passa de um arranjo seqiiencial para um processo integrado.
Isto ocorre porque tal passagem € equivalente a adicao de, pelo menos, uma fase ao sistema

reativo. Em geral, a fase reativa propicia o tempo de residéncia necessario para a reacao
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quimica, enquanto que as fases adicionais servem como meio de transporte de material

(reagentes, produtos, inertes) ou de energia.

De acordo com a regra das fases de Gibbs (Bessling et al., 1997), o niimero de

graus de liberdade do sistema diminui a medida que fases sdo adicionadas ao mesmo.

F=2+c—@-r (V.1)

em que F' ¢ o numero de graus de liberdade, ¢ ¢ o numero total de componentes na mistura
reativa, ¢ ¢ o nimero de fases presentes e » ¢ o nimero de reagdes independentes em

equilibrio.

De acordo com Barbosa e Doherty (1987b), as equagdes de balango material que
descrevem um sistema de destilagdo reativa podem ser simplificadas quando utiliza-se as

seguintes variaveis transformadas de composi¢ao:

Xi = ViXper .
Xj=—7—"— =1, ..., cr (V.2)
1_VTXref
=V,
y, =2 tidet =1, ..., o (V.3)
l_varef

onde xj e yj sdo as fracdes molares do componente j nas fases liquida e vapor,
respectivamente, Xt € Vrer S0 as fracdes molares do componente de referéncia nas fases

liquida e vapor, respectivamente, v; € o fator estequiométrico do componente j, vr € a soma
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de todos os fatores estequiométricos e ¢ € r sdo o numero de componentes e de reacoes,

respectivamente.

A escolha do componente de referéncia deve obedecer alguns critérios. Estes

critérios foram levantados por Okasinski e Doherty (1997), sendo:

. se v; >0, escolher um dos reagentes como componente de referéncia;
. se v <0, escolher um dos produtos da reagdo como componente de referéncia;
. se v; =0, o componente de referéncia pode ser qualquer um dos i componentes.

Usando as variaveis transformadas de composi¢do, azedtropos reativos sdo aqueles

que obedecem a seguinte expressao:

X;=Y;, Jj=l,..,cr (V.4)

Para determinar a existéncia e a localizagdo de azeo6tropos reativos a Equagdo
(V.4) deve ser resolvida com as relagdes de equilibrio de fases (Equagao V.5) e quimico

(Equacdo V.6), para pressoes baixas ou moderadas.

Py, =Py x, (V.5)
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exp(%} = 113()( i )V" (V.6)

Utilizando também o conceito de variaveis transformada, Barbosa e Doherty
(1988a) propuseram o seguinte conjunto de equacdes diferenciais para o calculo de mapas

de curvas residuais reativos:

dX

*=X,-Y, j=l..,c-r-1 V.7)

V.2 Algoritmos Desenvolvidos

Quanto a determinacdo das composi¢des azeotrépicas reativas, a solugdo do
conjunto de equacdes apresentado ndo € uma tarefa tao trivial. Deve-se assegurar que todos
os azedtropos existentes foram localizados. Sabe-se que os métodos numéricos de solugdo
necessitam de uma estimativa inicial para a resolu¢do do sistema de equagdes. Supondo que
o sistema tenha mais de um azeo6tropo, dependendo da estimativa inicial atribuida o
programa poderd convergir para uma composi¢do azeotrdpica ou outra. O programa
computacional deve ainda ser capaz de verificar se a mistura reativa € zeotropica. Assim, o

programa desenvolvido deve ser robusto e assegurar todas as questdes levantadas acima.

Afim de solucionar tais problemas, o programa desenvolvido baseia-se nos
seguintes passos basicos: primeiramente ¢ construido o diagrama de composi¢do reativo,
cobrindo todo o intervalo de composicdao, de zero a um. O diagrama de composi¢do ¢
calculado a partir de uma composigdo inicial de 10, visto que se a fragdo molar do liquido
¢ zero a fracdo do vapor serd zero. O ponto inicial zero provoca problemas matematicos na

resolugdo do sistema de equagdes, principalmente quando a fase liquida é ndo ideal. Cada
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novo ponto do diagrama de composicdo ¢ calculado com pequenos incrementos, de 10™.
Em cada ponto de composi¢do calculado testa-se a condi¢do de azeotropia. Se este ponto
estiver proximo da composi¢do azeotropica, este valor € armazenado como uma estimativa
inicial para o céalculo exato da composi¢do azeotropica. Assim, de acordo com o algoritmo
elaborado, dois problemas fundamentais foram solucionados: ndo necessita-se de uma
estimativa inicial para o célculo da composi¢do azeotropica reativa e todos os pontos

azeotrdpicos sao localizados.

O seguinte algoritmo foi escrito em linguagem de programagdo Fortran para ser

utilizado na determinacdo de azeotropos reativos, conforme a formulacdo do problema

acima.
1. Fornecer a pressao do sistema.
2. Fornecer valores iniciais para uma ou duas composi¢oes da fase liquida (problema

Bolha T), dependendo se o sistema em estudo for ternario ou quaterndrio. Este valore

inicial deve ser proximo de zero, por exemplo, 10™.

3. Fornecer as constantes da equagdo de Antoine para célculo das pressdes de vapor e

os parametros do modelo para calculo dos coeficientes de atividade da fase liquida.

4. Fornecer a energia livre de Gibbs padrao da reagdo ou a constante de equilibrio da
mesma.
5. Estimar um valor inicial para a temperatura de equilibrio, a qual pode ser a média

entre as temperaturas de ebuli¢do dos componentes puros. Estimar os valores iniciais das

composi¢des da fase vapor, que deverdo ser proximos de zero.

6. Fixar qual das espécies presentes deve ser utilizada como componente de referéncia.

7. Verificar se o sistema ¢ ideal ou ndo. Em caso negativo, opta-se pelo céalculo dos
coeficientes de atividade da fase liquida através dos modelos de coeficientes de atividade

disponiveis (Wilson ou NRTL).
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8. Calcular as fragdes molares da fase vapor e a temperatura através da solugdo do
sistema de equacdes formado pelas Equacdes V.5 e V.6, utilizando-se a subrotina

DNEQNF da biblioteca IMSL do Fortran.

9. Calcular as variaveis de composi¢ao transformadas através das Equacdes V.2 e V.3,

bem como a diferenga entre as mesmas.

10.  Caso a diferenga calculada no item anterior seja menor do que o critério adotado
(10™), o programa calcula o ponto de azeotropia exato através da otimizagdo da fungdo
objetivo, apresentada na Equacdo V.8. A otimizacdo ¢ feita através da técnica SQP
(Seqiiential Quadratic Programming), a qual estd embutida na subrotina DNCONF da
biblioteca IMSL do Fortran.

FObj = z (XJ - YJ) + (Tbolha - Torvalho) (VS)

=1

A consideragdo das diferengas entre as composicdes das fases liquida e vapor
acrescido da diferencga entre as temperaturas de bolha e de orvalho fazem a convergéncia do

problema mais rapida e facil.
Entre as vantagens do programa desenvolvido, podem-se citar:

e sua independéncia de estimativas iniciais para o calculo dos pontos de azeotropia, uma
vez que os valores das variaveis de composicao transformadas calculados para a construgao

do diagrama de fases reativo servem de entrada para o procedimento de otimizagao;

e a implementagdo de uma nova funcdo objetivo a ser otimizada, a qual ndo inclui
somente a contribuicdo da diferenga entre os somatorios das variaveis de composi¢ao

transformadas das fases liquida e vapor, mas também a contribuicao da diferenca entre as
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temperaturas de bolha e de orvalho da mistura reativa, o que faz com que a convergéncia do

programa desenvolvido seja mais fécil e, conseqiientemente, mais rapida;

e a garantia de que todos os azedtropos reativos presentes sdo encontrados, visto que

analisa-se cada ponto do diagrama de fases reativo, de zero a um.

Para a constru¢ao de mapas de curvas residuais reativos, resolve-se o conjunto de
equagdes que descrevem o equilibrio quimico e de fases (Equagdes V.5 e V.6) e, com o
valor calculado da composicdo molar de vapor, integra-se o conjunto de equagdes
diferenciais (Equacdo V.7). O procedimento para a resolugcdo deste sistema algébrico de
equagdes ¢ o mesmo descrito anteriormente. A integracdo do conjunto de equagdes
diferenciais € realizada com auxilio da subrotina DNEQNF, da biblioteca IMSL do Fortran,
que aplica o método Runge-Kutta de varias ordens. Estes passos sdo repetidos até que um

ponto singular seja alcancado.

V.3 Resultados

Para analisar a performance dos programas desenvolvidos para calculo de
diagramas de fases reativos, de composi¢des azeotrdpicas reativas ¢ de mapas de curvas
residuais reativos, os mesmos foram testados para diversos sistemas. Analisou-se sistemas
ideais, tanto quanto a fase liquida como quanto a fase vapor, sistemas com nao idealidade
na fase liquida, sistema com um ou dois azeo6tropos reativos, sistemas sem azeotropos
reativos e sistemas terndrios e quaternarios. Os resultados calculados foram comparados
com os publicados na literatura, ou, ainda, com resultados experimentais, quando

disponiveis.
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V.3.1 Caso de Estudo 1: Sistema hipotéticoideal A+B—~CeA+B «
C+D

O primeiro problema estudado foi um sistema ternario ideal hipotético (A + B <
C), na pressao de 101,32 kPa, com uma reacao de equilibrio do tipo A + B «<» C. Para este
problema, as fases liquida e vapor foram consideradas ideais. As constantes de Antoine,
fixadas assumindo que as volatilidades dos reagentes A e B com relagdo ao produto C sdo,
aproximadamente, 4 ¢ 2, respectivamente, sao apresentadas no Apéndice A deste trabalho.
Este problema foi originalmente resolvido por Barbosa e Doherty (1988b). Considerou-se
dois diferentes valores hipotéticos da energia livre de Gibbs desta reagado, -0.8314 ¢ -8.314

kJ/mol. O componente de referéncia escolhido foi o componente C.

As Figuras V.1 e V.2 apresentam, respectivamente, os diagramas de fases e os

mapas de curvas residuais reativos sob ambas as condigdes de A,G’. Observa-se que com o
. . 0 . ~ ’ . ’
valor inferior de A;G" a mistura ndo apresenta nenhum azedtropo reativo, porém quando
0 4 . . A . .

A/G” ¢ dez vezes maior, ha a ocorréncia de um azeoétropo reativo. Isto mostra como o
equilibrio quimico pode mudar drasticamente o equilibrio de fases, visto que para uma
mistura ideal detectou-se um azeotropo reativo. Este fendmeno ja tinha sido observado e foi

discutido por Barbosa e Doherty (1988Db).

Na Figura V.2 (a) observa-se que os pontos singulares do mapa de curvas residuais
reativo sdo os componentes A e B puros, isto porque a mistura A + B reage e,
. , . 0 .
instantaneamente, o produto C ¢ formado. Para o valor maior de A,G", a curva residual

converge para o ponto do azedtropo reativo.
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Figura V.l Diagrama de fases reativo do sistema ternario hipotético com AG"= -0,8314

kJ/mol (a) e -8,314 kJ/mol (b).
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Figura V.2 Mapa de curva residual reativo para a mistura hipotética ternaria com A,G"= -

0,8314 kJ/mol (a) e -8,314 kJ/mol.
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A Tabela V.1 apresentam os valores da composicao azeotrdpica determinada pela
programacdo desenvolvida, em comparagdo com os valores reportados por Barbosa e
Doherty (1988b) e Maier et al. (2000). Os resultados sdo praticamente iguais. Vale ressaltar
que Barbosa e Doherty (1988b) usou o método da continuagdo, que ndo garante a
localizagdo de todos os azedtropos e a verificacdo se a mistura ¢ realmente zeotropica, e
Maier et al. (2000) aplicou matematica intervalar na resolu¢do deste problema, sendo esta
uma técnica bastante dispendiosa e de dificil implementacdo para casos mais complexos,

como por exemplo, para misturas reativas heterogéneas.

Tabela V.1 Valores calculados e publicados para a composi¢do azeotrdpica do sistema

ternario hipotético com ArGOZ -8,314 kJ/mol.

Varidveis Neste trabalho Barbosa e Doherty (1988b) Maier et al. (2000)

XA 0,0697 0,0697 0,07
Xp 0,4956 0,4955 0,50
Va 0,1737 0,1738 0,17
yB 0,5520 0,5519 0,55
T (K) 394,81 397,85

Para a mistura hipotética quaternaria (A + B <> C + D), localizou-se um ponto
azeotropico considerando AG’= 0,8314 kJ/mol. As fases vapor e liquidas foram
consideradas ideais e as constantes da equagdo de Antoine sdo apresentadas na Tabela A.1,

localizada no Apéndice deste trabalho. Considerou-se que a volatilidade do reagente B e
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produtos C e D, relativos ao reagente A eram de, aproximadamente, 3,9, 4,2 ¢ 1,7,
respectivamente. A Tabela V.2 apresenta os valores calculados, que ficaram praticamente

iguais aos reportados por Barbosa e Doherty (1988b) e Maier et al. (2000).

Tabela V.2 Valores calculados e publicados para a composi¢do azeotropica do sistema

hipotético quaternario.

Varidveis Neste trabalho Barbosa e Doherty (1988b) Maier et al. (2000)

XA 0,1884 0,1884 0,19
XB 0,3583 0,3583 0,36
Xc 0,2151 0,2152 0,22
YA 0,0733 0,0733 0,07
YB 0,2433 0,2432 0,24
yc 0,3302 0,3303 0,33
T(K) 3627 362,7

V.3.2 Caso de Estudo 2: Isobuteno + Metanol —~ MTBE

A producdo de MTBE, um aditivo da gasolina, por destilagdao reativa ¢ um dos
casos mais apresentados como aplicacdo do processo de destilacdo reativa. Se a reacdo
quimica entre estes trés compostos ndo for considerada, tem-se a ocorréncia de dois pontos
azeotropicos. Além disso, o mapa de curvas residuais desta mistura apresenta uma fronteira

de destilacdo que o divide em duas regides distintas de destilagdo (Figura V.3). O mapa de
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curvas residuais apresentado na Figura V.3 foi construido com o asoftware RESIDUAL,

desenvolvido por Reis (2002), em sua dissertagdo de mestrado.

Metanol
(337,80 K)
1,01

Curvas residuais
Fronteira de destilagao
®  Ponto azeotrépico

0,8 1

0,6

0,44

0,0 T T T T T T T T T 1
0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
MTBE Isobuteno

(328,30 K) (226,30 K)

Figura V.3 Mapa de curvas residuais ndo reativo da mistura isobuteno/metanol/MTBE.

Sendo assim, a separagdo desta mistura torna-se, a principio, impraticavel.
Contudo, tem-se a possibilidade de fazer a reacdo e a separagdo dos componentes no
mesmo equipamento, intensificando o processo e executando, portanto, uma destilacdo

reativa.

O estudo termodindmico da reagdo de formacdo do MTBE foi primeiramente
proposto por Okasinski e Doherty (1997). Conforme sugerido pelos autores, utilizou-se o
modelo de Wilson para a determinagdo do coeficiente de atividade. A equagdo de Wilson e
os valores dos seus parametros para esta mistura estao no Apéndice A deste trabalho, bem
como os coeficientes da equagdo de Antoine. A energia livre de Gibbs foi calculada como

funcdo da temperatura, sendo:
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0
AS L 4254.05+10.0982T +0.2667 Tln(T) (V.9)

As Figuras V.4 e V.5 apresentam o diagrama de fases e o mapa de curvas residuais
desta mistura, respectivamente, a 101,32 kPa. Analisando estas figuras nota-se que, sob
condi¢des reativas, esta mistura ndo forma nenhum azeoétropo. Assim, a potencialidade do

processo de destilagdo reativa para a produgao e separacdo de MTBE ¢ justificada.

290
2801
270
260

< 250
240
230
220

210 T T T T
0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0

Isobuteno’ * Isobuteno

Figura V.4 Diagrama de fases reativo do sistema Isobuteno + Metanol «<» MTBE a 101,32
kPa.
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Metanol
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0,6
0,41

0,2

0,0 T T T T 1
0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
MTBE Isobuteno
(328,30 K) (226,30 K)

Figura V.5 Mapa de curva residual reativo do sistema Isobuteno + Metanol < MTBE a

101,32 kPa.

Maier et al. (2000) estudou esta mesma mistura a 810,6 kPa de pressdo e com
diferentes valores para a constante de equilibrio quimico. Manteve-se a modelagem de
equilibrio de fases utilizada na pressao de 101,32 kPa. Sabe-se que em pressdes superiores
ndo deve-se utilizar a abordagem y-¢ para o equilibrio de fases e sim a ¢-¢. Além disso, a
suposi¢do de idealidade na fase vapor ja ndo ¢ tdo plausivel. Contudo, neste trabalho, estas
constatagdes ndo foram consideradas e manteve-se a modelagem original, principalmente a

fim de comparar os resultados com aqueles reportados por Maier et al. (2000).

A Figura V.6 mostra o diagrama de fases reativo desta mistura quando a constante
de equilibrio quimico (K) vale 49,0. Neste caso, localizou-se dois pontos de azedtropos

reativos.
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|® Azedtropos reativos
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0,0 T T T T T T T T T
0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0

isobuteno

Figura V.6 Diagrama de fases reativo do sistema Isobuteno + Metanol < MTBE a 810,6
kPa.

A Tabela V.3 mostra as composicdes destes dois azedtropos calculados com o
programa desenvolvido neste trabalho e por Maier et al. (2000), para a mesma situagao.

Verifica-se que os valores sao bem proximos.

Tabela V.3 Valores calculados e publicados para a composi¢cdo azeotrdpica do sistema

Isobuteno + Metanol «» MTBE a 810,6 kPa.

Neste trabalho Maier et al. (2000)  Neste trabalho Maier et al. (2000)
Componentes x; Vi Xj Yi Xi Yi Xj Yi
Isobuteno 0,0138 0,0748 0,01 0,07 0,0446 0,1728 0,04 0,17
Metanol 0,4038 0,4407 0,40 0,44 0,1198 0,2381 0,12 0,24
MTBE 0,5824 10,4845 0,58 0,49 0,8356 0,5893 0,84 0,59
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Nos processos reais de produgdo de MTBE através de destilacdo reativa, o
isobuteno ¢ alimentado sendo uma mistura de isobuteno com n-butano. O n-butano sera um

inerte na reagao.

A caracterizacdo desta mistura quaternaria (metanol/isobuteno/MTBE/n-butano)
foi realizada nas pressoes de 1013,2, 2026,5 e 4053,0 kPa. Os pardmetros de Wilson para
esta mistura quaterndria sdo apresentados no Apéndice A, bem como os coeficientes das
equacdo de Antoine. Quanto a consideracdo da abordagem y-¢ e da idealidade na fase
vapor, valem as mesmas ressalvas feitas anteriormente. O equilibrio quimico foi calculado

pela Equacao V.9. Estas consideracdes sdo as mesmas feitas por Maier et al. (2000).

As Tabelas V.4, V.5 e V.6 apresentam as composi¢des azeotropicas calculadas

para as diferentes pressdes. Os valores sdo proximos aos reportados por Maier et al. (2000).

Tabela V.4 Valores calculados e publicados para a composi¢cdo azeotrdpica do sistema

isobuteno/metanol/MTBE/n-butano a 1013,2 kPa.

Neste trabalho Maier et al. (2000)
Componentes Xi Yi Xi Yyi
Isobuteno 0,0053 0,0634 0,0055 0,0066
Metanol 0,0004 0,0015 0,0003 0,0015
MTBE 0,0014 0,0003 0,0015 0,0003
n-Butano 0,9929 0,9918 0,9927 0,9916
Temperatura (K) 353,97 354,0
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Tabela V.5 Valores calculados e publicados para a composi¢do azeotropica do sistema

isobuteno/metanol/MTBE/n-butano a 2026,5 kPa.

Neste trabalho Maier et al. (2000)
Componentes Xj Yi Xj Yi
Isobuteno 0,0282 0,0336 0,0287 0,0342
Metanol 0,0017 0,0072 0,0014 0,0070
MTBE 0,0076 0,0020 0,0077 0,0020
n-Butano 0,9625 0,9572 0,9622 0,9568
Temperatura (K) 390,33 388,4

Tabela V.6 Valores calculados e publicados para a composi¢cdo azeotrdpica do sistema

isobuteno/metanol/MTBE/n-butano a 4053,0 kPa.

Neste trabalho Maier et al. (2000)
Componentes Xj Vi Xi Yi
Isobuteno 0,1549 0,1800 0,1478 0,1708
Metanol 0,0068 0,0363 0,0066 0,0334
MTBE 0,0458 0,0147 0,0409 0,0128
n-Butano 0,7925 0,7690 0,8047 0,7830
Temperatura (K) 434,67 434,75
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V.3.3 Caso de Estudo 3: Acido acético (AA) + Isopropanol (IP) «
Acetato de isopropila (Al) + Agua (W).

Como visto, os resultados obtidos com o programa desenvolvido estiveram
sempre proximos aos resultados obtidos por outros autores que se utilizaram das mais
diversas técnicas de calculo de azeo6tropos reativos. Porém, faz-se necessaria, ainda, a
comparagdo dos resultados obtidos com dados experimentais para uma validacdo mais

efetiva do método computacional desenvolvido.

A mistura reativa estudada foi o sistema quaternario ndo ideal formado pelos
seguintes compostos: acido acético (AA), isopropanol (IP), acetato de isopropila (Al) e
agua (W). Uma reagdo em equilibrio ocorre entre os compostos citados, a qual ¢ dada pela
expressdo AA +IP <> A+ W, na pressdao de 101,32 kPa. Um azedtropo reativo foi obtido
originalmente de forma experimental por Song et al. (1997), tendo sido confirmado mais
tarde por Venimadhavan et al. (1999) e Okasinski e Doherty (2000) de forma
computacional. A fase liquida foi modelada utilizando-se a equacdo NRTL. O Apéndice A
apresenta os pardmetros do modelo de atividade e os coeficientes da equacdo de Antoine
para esta mistura. A constante de equilibrio foi considerada independente de T ¢ o valor
adotado foi de 8,7 (Okasinski e Doherty, 2000). O componente de referéncia escolhido foi

o acetato de isopropila.

Os resultados obtidos através da metodologia desenvolvida neste trabalho de tese
sdo apresentados na Tabela V.7, bem como os resultados experimentais obtidos por Song et
al. (1997), mostrando uma concordancia consideravel. Um dos fatos que pode ter levado a
um maior distanciamento dos valores € porque nos céalculos realizados nao foi considerada

a dimeriza¢ao do acido acético na fase vapor.
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Tabela V.7 Valores calculados para a composicdo azeotrdépica do sistema

AA+IP < A+ W .

Neste trabalho Song et al. (1997)
Componentes Xj Yi Xj Yi
Acido Acético 0,0480 0,0030 0,0530 0,0033
Isopropanol 0,5650 0,5200 0,5655 0,5158
Acetato de Isopropila 0,1830 0,2280 0,2187 0,2684
Agua 0,2040 0,2490 0,1628 0,2125
Temperatura (°C) 79,71 78,99

V.4 Discussoes Finais

Neste capitulo foi descrito um novo método de determinar, de forma confiavel e
robusta, todos os azeotropos reativos presentes em misturas reativas, bem como de verificar

a inexisténcia dos mesmos.

A metodologia apresenta algumas vantagens com relagcdo aquelas encontradas na
literatura, uma vez que independe de estimativas iniciais e apresenta convergéncia mais
facil e, conseqiientemente, mais rapida, devido a nova fun¢do objetivo proposta. Além
disso, dada sua simplicidade matematica, o algoritmo proposto pode ser implementado
mais facilmente nos mais diversos casos, tendo-se altas ndo idealidades ou mesmo

heterogeneidade no sistema.
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A construcao dos diagramas reativos € dos mapas de curvas residuais reativos ¢
uma ferramenta bastante Util para a visualizacdo do comportamento da mistura e estas

ferramentas poderdo ser utilizadas em investigacdes futuras.
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CAPITULO VI

PROCESSO REATIVO DE PURIFICAGAO DE AGUAS
FENOLICAS

A purificacdo de aguas fendlicas ¢ uma constante preocupagdo econdmica e
ambiental nas industrias que empregam este composto. Se, por um lado, o fenol é um
produto quimico com alto valor agregado, por outro, a legislagdo ambiental tem empregado
leis cada vez mais restritivas quanto ao langamento de correntes fendlicas nos corpos

receptores.

Atualmente, ndo dispdem-se ainda de um processo robusto para o tratamento de
efluentes fenolicos. Assim, neste, capitulo, sera apresentado um processo alternativo para

purificagdo de aguas fenodlicas, empregando os principios da destilagdo reativa.

Fez-se um estudo preliminar de duas possiveis reagdes para o consumo de fenol, as
reagOes de esterificagdo e acilagdo do fenol. Este estudo objetivou, principalmente, calcular
as constantes de equilibrio quimico desta reagdo, visto que ndo dispde-se de valores
experimentais. Com a reagdo apropriada, fez-se a simula¢do do processo, obtendo todas as
correntes de saida em composicdes dentro das restricdes ambientais. Este processo proposto

estd em pedido de patenteamento junto a INOVA-UNICAMP.

As pesquisas para o processo de destilacdo reativa foram realizadas em conjunto

com Afonso (2005) e Mascolo (2005).
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VI.1 Estudo das reacoes propostas

A primeira etapa para a proposi¢do de um processo de separacdo com reacao estd
na escolha de uma reagdo apropriada. Duas reagdes serdo analisadas neste trabalho: a

reacao de acilagdo e a reagao de esterificagao do fenol.

Reagdes de acilagdo sdo largamente aplicadas nas indlstrias de quimica fina,
produzindo uma variedade de fragrancias sintéticas e produtos farmacéuticos. Propde-se a
reacdo de acilacdo do fenol com acido acético (Figura VI.1), produzindo acetato de fenila e

agua. Esta reagdo foi apresentada preliminarmente por Sobrinho et al. (1998).

i
OH O/C—CH3
//O
+ H3C—C — + H0
OH
Fenol Acido Acético Fenil Acetato  Agua

Figura VI.1 Reacdo de acilagdo do fenol.

A reagdo de esterificacdo do fenol também sera considerada (Figura VI.2). Esta
reacdo € citada como vidvel em vdrias literaturas de quimica organica, como a de Morrison
e Boyd (1983) e Bhattacharyya et al. (2001), e também, como aplicacdo industrial da resina
Amberlyst 15, da empresa Rhom and Hass Company, como mencionado em seu catalogo

publicado em 1999.
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OH O/C CHs
//O
HsC—C, 0
+ 0 — + HSC—C\
H3C—C\\ OH
Fenol Anidrido Acético Fenil Acetato Acido Acético

Figura VI.2 Reagdo de esterificagao do fenol.

Contudo, ndo existem dados termodindmicos ou cinéticos publicados na literatura
aberta para estas reagdes, o que foi concluido apods extensa pesquisa bibliografica. Assim,
optou-se pela estimativa dos mesmos através do método de Benson (Benson et al., 1969) e

da modelagem molecular.

VI.1.1 Método de Benson

O método de Benson ¢ utilizado para a determinagdo da entalpia de formacao
padrio (A, HY, ), da entropia absoluta (S, ) e da capacidade térmica do gas ideal (Cp*(T)),

conforme descrito em Benson et al. (1969). O método considera que as moléculas sao
formadas por grupos de atomos. Cada grupo ¢ representado por um “atomo chave”, com
nimero de valéncia maior do que a unidade, seguido por outros dtomos ligados a ele. A
molécula de fenol, por exemplo, apresenta sete grupos de atomos: um grupo formado pela
fun¢do fenol (O(H)(Cg)), cinco grupos formados pelos atomos de hidrogénio ligados aos
carbonos aromaticos (Cg(H)) e um grupo formado pelo carbono que est4 ligado ao grupo

hidroxila (Cg(0O)), onde Cg representa um carbono aromatico.
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E possivel encontrar valores de A H%,, Sise Cp’(T) em muitas tabelas publicadas

na literatura. Neste trabalho, serdo utilizados os valores reportados em Stein et al. (2003).

As Tabelas VI.1-4 apresentam os valores de A Hb, Sh.e Cp’(T) de cada ligante

das moléculas de fenol, anidrido acético, acetato de fenila e acido acético, respectivamente.

Tabela VI.1 Contribui¢des de grupo para o fenol.

Centro Ligantes Quantidade Anggg s® C,,0 (cal mol K)

kecal mol!
(kealmol')  Imol"K") 300K 400K 600K 800K

Caring H 5 3.3 11,53 324 444 630 7,54
Cazing O 1 -0,9 -10,19 3,90 530 6,60 6,90
O Caring H 1 -37,9 29,10 430 4,40 5,23 6,02

Tabela V1.2 Contribui¢des de grupo para o anidrido acético.

Centro Ligantes Quantidade Anggg s’ Cp0 (cal mol' K1)

I (calmol’ K') 300K 400K 600K 800K
(kcal mol™)

C HHH 2 -10,2 30,41 6,19 7,84 10,79 13,02
c=0 CO 2 -35,1 14,80 6,00 6,70 8,00 8,90
C=0
O 1 -46,5 8,55
C=0
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Tabela V1.3 Contribui¢des de grupo para o acetato de fenila.

Centro Ligantes Quantidade A ) s’ C,’ (cal mol" K™
(kcalmol!) (calmol’K) 300K 400K 600K 800K

C HHH 1 -10,2 30,41 6,19 7,84 10,79 13,02
Caving H 5 3,3 11,53 324 444 630 7,54
Caring O 1 -0,9 -10,19 390 530 6,60 6,90
cC=0 CO 1 -35,1 14,80 6,00 6,70 8,00 8,90
o) Caring C=0 1 -36,7 10,20
Tabela V1.4 Contribui¢des de grupo para o acido acético.
Centro Ligantes Quantidade A [{9 s’ C,’ (cal mol’ K™

(kealmol) o lmol KT 300K 400K 600K 800K
C HHH 1 -10,2 30,41 6,19 7,84 10,79 13,02
c=0 CO 1 -35,1 14,80 6,00 6,70 8,00 8,90
0] C=OH 1 -58,1 24,50 3,80 5,00 6,30 7,20

Contudo, nem todos os dados sdo disponiveis para todos os grupos, principalmente

para valores de Cp. Sem os valores de Cp ndo pode-se calcular os valores da constante de
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equilibrio em temperaturas diferentes. Na auséncia de dados, considerou-se estes valores

como sendo zero, assim como fez Sobrinho et al. (1998).

Além disso, o método de Benson ndo pode ser aplicado a espécies com menos que
dois atomos de hidrogénio, de forma que ¢ impossivel predizer as propriedades

termodindmicas da dgua pelo método de Benson.

Para a molécula de dgua, considerou-se os valores experimentais determinados por
Chase (1998), sendo A= -57,799 kcal/mol e S’= 45,134 cal/mol K. O autor sugere a
equacdo de Shomate (Equacdo VI.1) para a determinag¢do da capacidade calorifica em
diferentes temperaturas. Os coeficientes da Equacdo VI.1 foram determinados

experimentalmente por Chase (1998) para a 4gua, para temperaturas em 500 ¢ 1700 K.

C,°=7,192161 + 1,633011 t+ 1,623670 £ — 0,605755 > + 0,019632/1* (VL)

Onde t= temperatura em K/1000

Com os valores apresentados acima, podem-se calcular as entalpias e as entropias de
formacao de cada composto a 298 K, somando-se a contribui¢do de cada ligante. Para

temperaturas diferentes de 298 K, aplicam-se as seguintes relagdes:

Cp°(T)+Cp°(298,15K
o' p (I)+Cp( ) (V1.2)
2
AH(T)=A,H’(298,15K)+Cp° (T -298,15) (VL3)
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Sp(T)=S7(298,15K) +C),, In(T/298,15) (V1.4)

Para calcular a energia livre de Gibbs de cada composto, tem-se que:

AG’=AH’-TS’ (VL5)

A energia livre de Gibbs da reacao ¢ determinada por:

AG (M =X(AG°)  -=(AG"), (VL6)

A Tabela VL5 apresenta os valores da energia livre de Gibbs para cada composto,

bem com a energia livre de Gibbs das reacdes, nas diferentes temperaturas.
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Tabela VI.5 Energia livre de Gibbs de formacdo de cada composto e das reacdes de

acilacdo e de esterificagcdo do fenol.

AG (cal/mol)
Componente

T=298 K T=400K T= 600 K T= 800 K
Fenol -44703,64  -52813,87 -71395,59 -93237,95
Anidrido Acético -164882,54 -106799,68 -131942,96 -161791,45
Acetato de Fenila -95994,38  -130690,85 -146336,51 -163914,47
Acido Acético -123523,94  -174905,76 -197392,38 -223226,13
Agua -71248,932  -75980,29698  -85864,36298  -96395,54964
Reacdo de Acilagdo 984,268 724,7537937  -75,14763016  -1034,578674
Reacdo de Esterificacdio  -9932,14 -9770,901201  -9491,558683  -9241,839083

Com os valores de energia livre de Gibbs da reagdo, determina-se a constante de

equilibrio da reagado, sendo:

A, G°(T)

K, (T) ==

(VL7)
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A Tabela VI.6 apresenta os valores de K, calculados para a reagdo de acilacao e de

esterificacdao do fenol.

Tabela V1.6 Valores das constantes de equilibrio quimico (K;) das reagdes de acilagdo e de

esterificacdao do fenol em diferentes temperaturas.

Temperatura (K) K., (Acilacao) K, (Esterificacio)
298 0,189513492 1,93x10’

400 0,401544624 250000

600 1,065103467 2880

800 1,917930983 336

Uma vez que a constante de equilibrio quimico de uma reagdo representa a razao
entre a taxa da reacdo direta pela taxa da reagdo inversa, tem-se que a reagao de acilagao ¢
menos apropriada que a reagdo de esterificacdo para o consumo do fenol. Isto ¢, um valor
baixo de K indica que a reacdo inversa, neste caso a reacdo de formagao do fenol, ocorre

mais rapidamente que a reagdo direta.

Os dados calculados mostram que a reagao de esterificacdo do fenol apresenta altos
valores de K,, em condi¢gdes moderadas de temperatura. Isso mostra que esta reacdo ¢
apropriada para o consumo de fenol. Os valores de K, da rea¢do de acilagdo do fenol

tornam-se relativamente superiores somente em altas temperaturas.

E possivel comparar alguns dados calculados com o método de Benson com valores
experimentais. Andon et al. (1960) determinou experimentalmente a entalpia padrdo de

formagdo do fenol, sendo -23,03 kcal/mol. Com os dados apresentados na Tabela VI.1
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determina-se que AH"= -22,30 kcal/mol. Assim, o erro na predigdo da entalpia de formagio
do fenol ¢ de 3,3%. Wadso (1960) reporta o valor experimental da entalpia de formagao do
acetato de fenila, sendo -67,00 kcal/mol. Este valor calculado pelo método de Benson
(Tabela VI.3) ¢ de -66,4 kcal/mol. Assim, o erro na predicdo por Benson para este
composto ¢ de 0,9%. Para a molécula de acido acético tem-se o valor da entropia padrdo
determinado por Weltner (1955), sendo 67,6 cal/mol K. O valor determinado por Benson ¢
igual (Tabela VI.2) a 67,53 cal/mol K (erro=0,1%). Stull (1969) apresenta a entropia padrao
do anidrido acético, sendo 93,2 cal/mol K. O valor determinado por Benson (Tabela VI1.4) ¢
igual a 93,23 cal/mol K (erro=0,03%). Assim, vé-se que o método de Benson apresenta

pequenos desvios, quando comparado aos resultados experimentais.

V1.1.2 Modelagem Molecular

A modelagem molecular vem sendo cada vez mais utilizada na Engenharia
Quimica, principalmente como um método de predigao de propriedades que nao podem ou
sdo dificeis de serem determinadas experimentalmente. Mesmo quando um experimento
pode ser realizado para determinar tal propriedade, a modelagem molecular pode ser

aplicada como uma estimativa inicial do seu valor.

Existe uma série de programas computacionais disponiveis para realizar calculos
moleculares. Alguns destes programas sao muito similares e outros apresentam certas
peculiaridades, permitindo calculos mais especificos. Neste trabalho, utilizou-se o software
Gaussian (Gaussian 98, Rev A.11.2). Este programa ¢ baseado em calculos estatisticos
acoplados a quimica quantica computacional com base na teoria molecular e oferece a
possibilidade de estimar as propriedades moleculares de uma grande quantidade de

moléculas distintas (Foresman e Frisch, 1996).

Este software requer um arquivo de entrada contendo a estrutura da molécula e as

“palavras chaves”, que exprimem os céalculos requeridos.
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As estruturas das moléculas foram construidas com auxilio do software
HyperChem (HyperCube). A geometria de cada molécula devera ser otimizada, no sentido
da minimizagdo das energias. Existem diversos métodos na literatura que podem ser
aplicados a otimizacdo de geometrias, incluindo métodos semi-empiricos, ab initios e

teorias da densidade funcional (Density Functional Theories - DFTs).

Os métodos semi-empiricos ndo requerem um longo tempo computacional,
entretanto, apresentam uma série de limitacdes (Foresman e Frisch, 1996). Estes métodos

sdo geralmente aplicados como uma estimativa inicial para calculos mais rigorosos.

Dentre os métodos ab initios o mais conhecido é o Hartree-Fock. Porém, este
método negligencia as correlacdes eletronicas, tornando-o sem aplicagdao aos calculos de
energia de reagdo e de calor de reagdo. Outros métodos ab initios, como os Coupled Cluster
and Quadratic Configuration Interaction (QCISD) ou Moller-Plesset (MPs), sao mais

acurados, entretanto, eles apresentam um tempo computacional bastante elevado.

Os métodos DFT sdo, atualmente, os mais utilizados, visto que eles incluem os
efeitos eletronicos, sendo, portanto, mais eficientes que o método Hartree-Fock, com

tempos computacionais bem menores que os métodos ab initios mais acurados.

Na modelagem molecular, além da escolha do método, deve-se escolher a base de
calculo. Uma base de calculo € a descricao matematica dos orbitais de um sistema, ¢, assim,
existem algumas regras basicas para a sua escolha. Contudo, os efeitos das bases de calculo

sdo similares aos dos niveis de teoria: quanto maior a base, maior o tempo computacional.

Neste trabalho sdo testados os modelos Hartree-Fock, da teoria ab initio, € o
B3LYP, da teoria DFT. Testaram-se também quatro bases de calculo diferentes: 3-21 G, 6-
31 G(d), 6-31+G(d) e 6-311++G(2d,p).

Para facilitar os célculos com os métodos mais rigorosos, as moléculas foram

previamente otimizadas com o método semi-empirico AM1.
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Duas preocupagdes principais foram consideradas: se os resultados sdo confiaveis
e se o tempo computacional ndo ¢ demasiadamente longo. A Tabela VI.7 apresenta uma
comparagado dos resultados das distdncias moleculares calculadas por modelagem molecular
calculadas com diferentes métodos. Estes calculos também foram comparados com dados
experimentais disponiveis em Shriver e Atkins (2000) para as moléculas de fenol e de 4acido

acético.

Analisando os resultados apresentados na Tabela VI.7, ndo ha duvidas de que as
distancias atdmicas e os angulos calculados com o método B3LYP sdo mais proéximos dos
resultados experimentais. Isso ja era esperado, visto que o método B3LYP, da teoria DFT, ¢
mais rigoroso que o método Hartree-Fock. Contudo, a maior precisdo dos calculos com o
método B3LYP gera um aumento no tempo computacional (Figura VI.3). Os dados
apresentados na Figura VIL.3 referem-se ao tempo computacional para simula¢do da
molécula de 4cido acético em um AMD Athlon™ XP 1700+ de 1,47GHz e 256MB de

RAM. De maneira geral, a base 6-31G(d,p) foi a que apresentou melhores resultados. E

preciso considerar também o elevado custo computacional das simulagdes com a base 6-

311++G(2d,p).

190



Tabela VI.7 Comparacao das distancias e dos angulos para as moléculas de fenol e de acido

acético.
Molécula Comprimento Dados HF HF HF B3LYP B3LYP B3LYP
da ligacao (.&) experimentais
e angulos (Shriver e 321G 6-31G(d,p) 6-311++G(2d,p) 321G 6-31G(d,p)  6-311++G(2d,p)
(graus) Atkins, 2000)
/H C—C(média) 1,397 1,3824 1,3850 1,3817 1,3960 1,3971 1,3922
0
P Cax C,—H 1,084 1,0713  1,0775 1,0763 1,0830 1,0882 1,0856
HC, GH
I
HCC\\ /CCH C—H 1,076 1,0721  1,0745 1,0737 1,0857 1,0849 1,0828
Cy
H
Cq—H 1,082 1,0733  1,0760 1,0748 1,0820 1,0852 1,0836
Cc.—O 1,364 1,3770  1,3516 1,3506 1,3875 1,3680 1,3702
O—H 0,956 0,9642  0,9427 0,9415 0,9922 0,9661 0,9638
4£COH 109,0 119,22 110,91 110,96 109,92 109,02 109,6
ﬁﬂa c—C 1,520 1,4976  1,5099 1,4988 1,5090 1,5182 1,5025
CH;—C_
0,—H
c—o, 1,214 1,2015 11,1807 1,1819 1,2235 1,2034  1,2039
C—O0, 1,364 1,3602 1,3364 1,3290 1,3864 1,3639 1,3577
C—H (meédia) 1,10 1,0810 1,0860 1,0818 1,0926 1,0960 1,0900
ZCCO, 126,6 127,5 124,20 125,6 128,0 124,73 126,1
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Figura VI.3 Comparagdo do tempo computacional para simulagdo da molécula de acido

acético.

Sendo assim, analisando a precisdo dos resultados e o tempo computacional, serdo
consideradas as moléculas otimizadas com o método B3LYP e a base 6-31G(d,p). Os
calculos termodinamicos, conforme apresentados a seguir, também serdo realizados com
este modelo. A Figura VI.4 apresenta uma ilustracdo de cada uma das moléculas das

reacdes em estudo, apos realizada a otimiza¢do geométrica.

192



R

FENOL ACIDO ACETICO

Fan® )

AGUA ANIDRIDO ACETICO

ACETATO DE FENILA

Figura V1.4 Visualizacao das moléculas com a geometria otimizada.
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Uma das maneiras de obter dados termoquimicos a partir do simulador Gaussian ¢
através de calculos de freqiiéncia vibracional, incluindo a palavra chave Freg no arquivo de
entrada. Estes célculos podem ser facilmente realizados em diferentes temperaturas e
pressao, ou ainda para diferentes isdtopos. Mais recentemente, modelos mais acurados para
predi¢do termoquimica vém sendo desenvolvidos, tais como a teoria G1 (Pople et al., 1989)
e G2 (Curtiss et al., 1991) e os métodos de base completa (CBS) (Ochterski et al., 1996).
Com o programa Gaussian, os célculos de freqiiéncia sdo também utilizados para predizer o
espectro IR e Raman das moléculas, para calcular as constantes de forga de uma otimizacao
geométrica, para identificar a natureza de pontos estacionarios sobre a superficie de energia
potencial e para calcular o zero vibracional e as corre¢des térmicas de energia, bem como

todas as quantidades termodinamicas de interesse, como a entalpia e a entropia.

Como explicado anteriormente, o Gaussian requer um arquivo de entrada com as
informacdes necessarias para proceder aos calculos. A Figura V1.5 apresenta um exemplo
deste arquivo de entrada, gerado para a molécula de dgua. A primeira linha refere-se ao
titulo da simulagdo. Na segunda linha tem-se a especificacdo do modelo aplicado e do
trabalho requerido, ou seja, neste caso, devera ser utilizado o método B3LYP com a base 6-
31G(d,p) e resultados de freqiiéncia deverao ser gerados. A terceira linha deve sempre estar
em branco. A quarta linha ¢ uma breve descricao do trabalho (palavras proprias). A quinta
linha indica a carga e a multiplicidade da molécula. Por default, os calculos sdo realizados a
25°C ¢ 101,32 kPa. Caso seja necessario, deve-se informar a temperatura e a pressio na
sexta linha. As linhas seguintes informam a estrutura da molécula. Geralmente, utiliza-se de
algum software para gerar este arquivo, como por exemplo, o Hyperchem ou o Molden,

sendo este ultimo de licenga livre.
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%Chk=agua
# B3LYP/6-31G(2d,p) Freq Density=Current Test

Reacao do Fenol

01

0]

H,1,R2

H,1,R3,2,A3
Variables:

R2=0.9653

R3=0.9653

A3=103.76

Figura VI.5 Arquivo de entrada para a simulacao da molécula de agua.

Os resultados gerados sdo armazenados em um extenso arquivo de saida, onde pode-

se encontrar os resultados termodindmicos, conforme exemplifica a Figura VI.6.

Temperature 298.150 Kelvin. Pressure 1.00000 Atm.

Sum of electronic and zero-point Energies= -76.398382
Sum of electronic and thermal Energies= -76.395547
Sum of electronic and thermal Enthalpies= -76.394603
Sum of electronic and thermal Free Energies= -76.416695
E (Thermal) CVv S
KCAL/MOL CAL/MOL-KELVIN CAL/MOL-KELVIN
TOTAL 15.179 6.003 46.496

Figura V1.6 Parte de interesse no arquivo de saida da simulagdo da molécula de agua.
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O valor da “Sum of eletronic and thermal Free Energies” corresponde a energia
livre de Gibbs da molécula. A Tabela VI.8 apresenta os valores da energia livre de Gibbs
para cada uma das moléculas que participam das rea¢des de esterificagdo e de acilagdo do
fenol. Para o célculo da energia livre de Gibbs da reagdo basta fazer a diferenga entre
produtos e reagentes, levando em conta seus coeficientes estequiométricos. E importante
entender que a soma das contribui¢des eletronicas € igual a zero, pois ndo ha modificagdes

no numero de atomos na reacao.

Tabela VI.8 Valores da energia livre de Gibbs de cada uma as moléculas que participam
das reacoes de esterificacdo e de acilagao do fenol em diferentes temperaturas e a 101,32

kPa.

Sum of electronic and thermal Free Energies (80 + Gcm) (x 10° keal mol™)

Componentes T=50 K T=298,15 K T=400 K T=600 K T= 800K
Fenol -1,92882110  -1,92898089  -1,92906097 -1,92924154 -1,92945073
Acido Acético -1,43719851  -1,43734191  -1,43741020 -1,43755757 -1,43772043
Acetato de fenila  -2,88644057  -2,88662338 -2,88671867 -2,88693784 -2,88719632
Agua -0,47941920  -0,47952193  -0,47957056  -0,47967185 -0,47977895
Anidrido Acético  -2,39483608  -2,39502219  -2,39511750  -2,39532990 -2,39557171

A Figura VI.7 apresenta os valores da energia livre de Gibbs calculados para as
reagOes de acilagdo e de esterificacdo, em diferentes temperaturas. Estes valores puderam

ser ajustados por uma reta, conforme apresentado nas Equagdes V1.8 e VI.9.
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A.G(Acilagio) =16,08205+0,00468 T  (R?=0,98) (VL8)

A,G(Esterificagdo) = 0,67783+0,0118T  (R*=0,99) (VL9)
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Figura VI.7 Valores de A,G em fungdo da temperatura para as reacdo de acilagcdo e de

esterifica¢do do fenol a 101,32 kPa.

Tendo calculado os valores da energia livre de Gibbs da reacdo, ¢ possivel calcular
a constante de equilibrio quimico da reagdo, aplicando a Equacdo VI.7. A Tabela VI.9

apresenta os valores de K; calculados para ambas as reagdes, em diferentes temperaturas.
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Tabela VI.9 Valores da constante de equilibrio quimico para as reacdes de acilagdo e de

esterificacdo do fenol em diferentes temperaturas e a 101,32 kPa.

Temperatura (K) K, (acilacdo) K. (esterificacao)
50,00 1,23067x107° 1,10943x10°®
298,15 9,74849x10™* 0,001697423
400,00 1,14131x10™° 0,001947623
600,00 1,26835x107 0,001686498
800,00 4,4491x10° 0,001295916

Nota-se que os valores de K; da reagdo de acilacdo sdo bem menores que os
valores da reagdo de esterificagdo. Uma vez que a constante de equilibrio quimico de uma
reacdo representa a razao entre a taxa da reacdo direta pela taxa da reagdo inversa, tem-se
que a reacgdo de acilagao ¢ menos apropriada que a reacao de esterificagdo para o consumo
do fenol. Isto ¢, um valor baixo de K; indica que a reacdo inversa, neste caso, a reacao de

formacao do fenol, ocorre mais rapidamente que a reacdo direta.

A Figura VI.8 mostra os valores de In K; em fun¢do da temperatura. Observa-se
que os valores de In K, da reagdo de esterificacdo do fenol mantém-se praticamente
constantes em todo o intervalo de temperatura considerado, portanto, esta reagdo ¢
apropriada para o consumo de fenol em condi¢des moderadas de temperatura. Os valores de
In K; da reacdo de acilagdo aproximam-se dos valores de In K; da reacdo de esterificacao

somente em condi¢gdes mais elevadas de temperatura, acima de 400 K.
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Figura V1.8 Valores de In K; em fungdo da temperatura para as reagdes de acilagdo e de

esterificacao do fenol.

Qualitativamente, as constatagdes observadas a partir dos resultados gerados pelo
método de Benson e pela modelagem molecular sdo equivalentes, ou seja, a reagdo de
acilagao do fenol s6 ¢ vantajosa para o consumo de fenol em elevadas temperaturas. Porém,
quando compara-se os valores de K, calculados pelo método de Benson e por modelagem
molecular tem-se que estes valores sdo bastante diferentes. Entretanto, o calculo de K,
resulta da exponenciacdo dos valores de A;G. Assim, pequenas diferencas em A,G
resultardo em grandes diferencas nos valores de K;. Uma comparacao entre os valores de
AG" de cada um dos compostos, calculados pelo método de Benson e por modelagem
molecular, ndo seria efetivo, visto que os valores de energia livre reportados no arquivo de
saida do Gaussian referem-se a soma das energias eletronicas e térmicas. Seria necessario
dispor de dados experimentais para cada uma das reagdes para afirmar qual dos dois

métodos € quantitativamente correto.
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Quando compara-se os valores da entropia calculados pelo método de Benson e

por modelagem molecular verifica-se que estes valores sdo bastante proximos (Tabela

VL10).

Tabela VI.10 Comparagdo entre os valores de entropia calculados pelo método de Benson e

por modelagem molecular a 298,15 K e 101,32 kPa.

S° (cal/mol K)
Componentes
Método de Benson Modelagem Molecular

Fenol 75,18 74,572
Acido Acético 67,53 64,686
Acetato de Fenila 99,31 87,954
Agua 46,494
Anidrido Acético 93,23 88,939

VI.2 Simulacdo do Processo de Purificacdo de Aguas Fendlicas

De acordo com os resultados apresentados anteriormente, tem-se que a reagao de
esterificacao do fenol ¢ mais apropriada para um possivel processo de eliminac¢do do fenol

com rea¢do quimica.

Antes de proceder com a proposi¢ao de um esquema de reacao e separagao deve-
se fazer, ainda, a caracterizagdo do sistema em termos de seu equilibrio de fases. Estes

diagramas foram construidos supondo a fase vapor ideal e utilizando o modelo NRTL para
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calcular a ndo idealidade da fase liquida. Utilizou-se o software “BolhaT” elaborado por

Reis (2002), disponivel no LDPS.

A Figura V1.9 apresenta o diagrama de fases dos produtos formados na reagdo
(acetato de fenila + acido acético) a 101,32 kPa, mostrando que esta mistura ¢ ideal, ou
seja, ndo apresenta azeotropos, € € homogénea. Entretanto, os produtos formados na reagao
irdo ainda interagir com a 4gua, presente na alimentacdo da corrente de fenol. A Figura
VI.10 mostra o diagrama de fases da mistura acetato de fenila + dgua. Observa-se que ha
ocorréncia de um azedtropo e esta mistura ¢ heterogénea em quase todo o intervalo de
composi¢do. Tendo-se em mente que a separacdo dos produtos serd realizada em uma
coluna de destilagdo, a heterogeneidade desta mistura acarreta problemas operacionais e de
convergéncia, visto que a presenga de duas fases liquidas no interior da coluna diminui a
eficiéncia dos estagios de separagdo e dificulta o controle da mesma, por exemplo. Uma
estratégia para a diminuicao do fluxo de duas fases liquidas no interior da coluna ¢ eliminar
o condensador, impedindo que haja um refluxo da fase liquida, no caso, heterogénea. A

mistura 4gua + acido acético ¢ homogénea, mas apresenta um azedtropo (Figura VI.11).

ya’\c\do acético

00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10

X, . -
4cido acético

Figura V1.9 Diagrama de equilibrio liquido-vapor do sistema acido acético/acetato de fenila

a 101,32 kPa.
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Figura VI.10 Diagrama de equilibrio liquido-vapor do sistema dgua/acetato de fenila a

101,32 kPa.

X,
agua

Figura VI.11 Diagrama de equilibrio liquido-vapor do sistema agua/acido acético a 101,32

kPa.
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Assim, propde-se que a reagdo seja feita em um vaso e que a separagdo dos produtos
obtidos seja feita em uma seqiiéncia de colunas de destilagdo e decantadores. O fluxograma
do processo completo ¢ apresentado na Figura VI.12. A concepg¢do deste processo esta sob
pedido de patenteamento na INOVA-UNICAMP. Com o processo proposto, o fenol é
completamente consumido, obtém-se dgua 100% pura, acetato de fenila 100% puro e uma
corrente de dgua + 4cido acético que pode ser separada por extracdo liquido-liquido,

conforme apresentado na literatura (Perry et al., 1997).
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Figura VI.12 Fluxograma do processo proposto de tratamento de dguas fendlicas.
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A Tabela VI.11 apresenta os dados das correntes materiais de todas as unidades do

processo. As composigdes das correntes estdo sumarizadas na Tabela VI.12. A Tabela

VI.13 apresenta os valores das carga energéticas de cada equipamento.

Tabela VI.11 Dados das correntes materiais do processo de tratamento de dguas fenolicas.

Fracao de vapor

Temperatura (OC)

Pressao (kPa)

Fluxo molar (kgmol/h)

Fenol + Agua
Anidrido acético
Produtos

Topo 1

Agua Pura
Liquido leve
Liquido pesado
Topo 1 resfriado
Agua + Acido Acético
Fundo 2

Acido acético puro

Acetato de fenila puro

25

25

36,73

99,49

99,99

30

30

30

99,64

145,5

117,8

194,2

101,3

101,3

101,3

101,3

101,3

101,3

101,3

101,3

101,3

101,3

101,3

101,3

1000

19

1019

10810

848,7

70,80

10740

10810

45,32

25,48

7,090

18,39
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Tabela VI.12 Composicdes das correntes materiais do processo de tratamento de aguas

fenolicas.

Fenol Agua Anidrido Acetato de Acido Acético
Acético fenila

Fenol + Agua 0,019 0,981 0 0 0
Anidrido acético 0 0 1 0 0
Produtos 0 0,9627 0 0,186 0,186
Topo 1 0 09214 0 0,0092 0,0694
Agua Pura 0 0,9990 0 0 0,0010
Liquido leve 0 0,5698 0 0,2602 0,1701
Liquido pesado 0 0,9237 0 0,0076 0,0687
Topo 1 resfriado 0 0,9214 0 0,0092 0,0694
Agua + Acido Acético 0 0,8900 0 0,0007 0,1093
Fundo 2 0 0 0 0,7218 0,2782
Acido acético puro 0 0 0 0,0005 0,9995
Acetato de fenila puro 0 0 0 1 0
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Tabela VI.13 Poténcia requerida ou consumida das correntes energéticas do processo de

tratamento de dguas fenolicas.

Fluxo de Calor (kJ/h)

Carga térmica do refervedor 1 4,907x10"
Carga térmica do resfriador 4,868x10"
Carga térmica do condensador 2 1,937x10’
Carga térmica do refervedor 2 2,018x10’
Carga térmica do condensador 3 6,620x10°

Carga térmica do refervedor 3 8,721x10°

O equipamento denominado no fluxograma da Figura VI.12 por V-1 ¢ um vaso onde
ocorre a reagdo do fenol com o anidrido acético, que foi alimentado em porcentagem
estequiométrica. A corrente “Fenol + Agua” contém 1,9% de fenol e o restante de 4gua (em
base molar), correspondendo & composi¢do azeotropica da mistura agua + fenol. Os dados
de equilibrio quimico sdo aqueles apresentados na Tabela VI.5. Assim, a reacao tem 100%

de conversao.

O produto obtido do vaso de reacdo (“Produtos”) segue para uma coluna de
destilagdo. Todos os parametros das colunas de destilagdo foram parametricamente
otimizados para minimizar a carga térmica no refervedor. A alimentagdo ¢ feita no meio da
coluna. A coluna tem 30 estagios, sem contar o refervedor. Este numero de estagios foi
calculado assumindo-se eficiéncia global de 100%. Contudo, sabe-se que na pratica a
eficiéncia de cada prato e de cada componente varia ao longo da coluna. Assim, € possivel
realizar esta separacdo com uma coluna de 30-50 estdgios. A auséncia do condensador

nessa coluna ¢é para evitar a formagao de duas fases liquidas no interior da mesma.
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O topo da primeira coluna (T-1) ¢ resfriado at¢ uma temperatura Otima para a
separacdo das duas fases liquidas presentes nesta corrente (30 °C). Temperaturas entre 5 °C
e 100 °C também possibilitam esta separagdo de fases. O decantador (D-1) separa uma
corrente liquida pesada (“Liquido pesado”), rica em agua, e outra corrente liquida leve
(“Liquido leve™). A corrente rica em agua ¢ reciclada para a coluna de destilagdo (T-1). A
corrente leve, contento agua + acetato de fenila + acido acético, ¢ separada em uma
segunda coluna de destilacdo (T-2), obtendo dgua + acido acético como produto de topo e
uma corrente de fundo que serd separada em uma terceira coluna de destilagdo (T-3). A
separagio da corrente “Agua + Acido Acético” pode ser feita pelo processo ja conhecido de
extracao liquido liquido, empregando, por exemplo, acetato de etila, MTBE ou 2-pentanol
como solventes (Perry et al., 1997). Esta separagdo ndo sera simulada neste trabalho, pois

trata-se de um processo amplamente conhecido na engenharia quimica.

As colunas T-2 e T-3 tém 30 e 20 estagios, respectivamente, sendo estes os nlimeros
de estagios otimizados. As posi¢des Otimas de alimentagdo sdo no meio da coluna.
Resultados qualitativamente similares seriam obtidos com colunas de 20-60 estagios. A
coluna T-3 recupera todo o acetato de fenila formado. A corrente de topo desta coluna

contém acido acético puro.

Portanto, tem-se um processo completo para tratamento de aguas fenolicas a partir da
reacdo do fenol com anidrido acético. Os produtos formados sdo completamente
recuperados nas operagdes unitarias subseqiientes ao reator. Todas as correntes de saida do
processo estdo em composicdo pura de cada um dos produtos, com excegdo da corrente

agua + acido acético.

VI.2.1 Vantagens

O processo apresentado para recuperagdo de fenol mostra-se bastante vantajoso
frente aos processos existentes. Com o processo descrito € possivel recuperar agua 100%

limpa, atendendo completamente as restricdes ambientais. O processo ¢ bastante robusto e
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de facil implementacao industrial, visto que ndo ocorre em condi¢des drasticas de pressao

e/ou temperatura e emprega equipamentos de facil aquisi¢ao e funcionamento.

O custo operacional estd atrelado ao uso do reagente (anidrido acético) e a carga
térmica dos refervedores das colunas de destilagdo. O anidrido acético ¢ facilmente obtido,
visto que € um composto obtido pela desidratacdo do acido acético. Seus principais usos
sdo na manufatura de produtos quimicos, corantes, lacas para aviagdo, drogas sintéticas e

acetato de celulose.

As correntes de saida do processo sdo praticamente puras, com excecdo da corrente
dgua mais acido acético, sendo que esta mistura pode ser separada por um processo ja
conhecido de extracao liquido-liquido. E possivel obter acetato de fenila e acido acético

como produtos.

VI.3 Discussoes Finais

Neste capitulo foram estudados dois métodos para a predi¢do do equilibrio
quimico (K) de duas reagdes para o consumo de fenol, método de Benson e modelagem
molecular. O método de Benson vem sendo aplicado com sucesso desde a década de 70. A
modelagem molecular ¢ uma ferramenta computacional que cada dia mais ganha novos

usuarios na engenharia quimica.

Ambos os métodos levaram a mesma conclusdo: de que a reacdo de esterificacio
do fenol (Figura VI.2) ¢ mais apropriada que a de acilacdo (Figura VI.1), visto que a
primeira apresenta valores mais elevados de K, em condi¢des moderadas de temperaturas.
Quantitativamente, os resultados obtidos pelos dois métodos foram diferentes. Necessita-se

de dados experimentais para ambas as reagdes para confirmar a precisdo dos métodos.

Escolhida a reacdo mais apropriada, propds-se ainda, neste capitulo, um processo
de tratamento de aguas fenodlicas, baseado nos principios da destilacdo reativa. Este

processo, composto de um vaso de reagdo e uma seqiiéncia de colunas de destilagdo, atende
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completamente as exigéncias ambientais, visto que as correntes de saida estdo em

composicao praticamente puras.

Restam ainda os desafios de obter os dados experimentais e cinéticos da reagdo
proposta e de fazer a intensificacdo do processo proposto, ou seja, realizar a reagdo e a
destilacdo em um unico equipamento, tendo, assim, um processo de destilagdao reativa. A
convergéncia da coluna reativa ndo ¢ facilmente obtida por tratar-se de um sistema bastante
complexo, com altas ndo idealidades, heterogeneidades e, ainda, regides de altas
temperaturas. Sugere-se um estudo detalhado do comportamento deste sistema e uma
possivel configura¢do da coluna com pump around, para diminuir a temperatura nos pontos

quentes da coluna.
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CAPITULO VII

CONSIDERAGOES FINAIS E SUGESTOES PARA
TRABALHOS FUTUROS

O principal objetivo deste trabalho de tese ¢ avaliar e aplicar modelo de estagios
de ndo equilibrio em processos de destilacio complexos. Até os dias de hoje, o modelo
mais realista para o calculo dos perfis em colunas de destilagdo ¢ o modelo de estagios de

ndo equilibrio, desenvolvido por Krishnamurthy e Taylor (1985a).

A comparagao dos perfis de temperatura, fluxo e fracdes molares calculados com o
modelo de estagios de equilibrio e de ndo equilibrio mostra que existem diferencas nas
predicdes com os dois modelos. Estas diferengas sdo mais pronunciadas nos perfis da fase
vapor, visto que esta fase controla os fendmenos de transferéncia de calor e massa. Ainda, o
modelo de estagios de equilibrio subestima o nimero de estagios necessarios para uma data

separagao.

Quanto a simulacdo dindmica envolvendo os dois modelos, percebe-se que o
modelo de estagios de ndo equilibrio ¢ mais lento e o novo estado estacionario alcancado &,

geralmente, diferente.

Com os resultados de simulagdo obtidos, tem-se que os softwares EQUILIBR,
para simulacdes em estado estacionario e com o modelo de estigios de equilibrio,
DINAMICO, para simula¢des em estado nao estacionario com o modelo de estagios de
equilibrio, DISNON, para simulagdes em estado estacionario com o modelo de estagios de
ndo equilibrio e DISNOD, para simula¢des em estado ndo estaciondrio com o modelo de
estagios de ndo equilibrio, sdo robustos e altamente eficazes na predi¢do do comportamento

de colunas de destilagao.
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Para trabalhos futuros, sugere-se a implementacdo de mais subrotinas para o
calculo dos coeficientes de fugacidade e de atividade com diferentes equagdes de estado e
modelos de atividades, respectivamente. Além disso, pode-se ampliar o banco de dados de
componentes e misturas a serem simuladas. Um ultimo passo seria o desenvolvimento de
uma interface grafica para a programagdo elabora, tornando-a mais amigavel para o
usuarios. Estes softwares poderiam ser, entdo, utilizados como ferramentas de ensino e
pesquisa e, at¢ mesmo, com finalidades comerciais, sem a necessidade de pagamento de
licengas para companhias privadas. Além disso, tem-se um software aberto que pode ser
modificado e melhorado constantemente. Em colaboragdo com outros pesquisadores e
laboratorios, poderia-se implementar neste software todas as operagdes unitarias

necessarias para a simulagdo completa de um processo industrial.

Com a finalizagdo deste trabalho de tese, o Laboratério de Desenvolvimento de
Processos de Separacdo (LDPS) dispde, além de um simulador de processos altamente
robusto e que inclui a modelagem mais realista para colunas de destilagao, uma ferramenta
completa para a caracterizagdo de misturas. Deve-se salientar que a caracterizacdo das
misturas ¢ uma etapa prévia primordial para a proposi¢do de um esquema de separacio

adequado.

Desenvolveu-se, em um trabalho anterior de mestrado (Reis, 2002), um programa
computacional para o célculo de diagramas de fases e mapas de curvas residuais de
misturas homogéneas e heterogéneas. Neste trabalho de doutorado, foi implementado a esse
software o céalculo de mapas de curvas residuais utilizando corregdes de eficiéncia e o

modelo de estagios de ndo equilibrio.

A constru¢do de mapas de curvas considerando valores de eficiéncia e o modelo
de estdgios de ndo equilibrio leva a conclusdes altamente relevantes. Primeiramente, ¢é
preciso considerar que as trajetorias liquidas calculadas com diferentes modelos percorrem
diferentes caminhos. Isto mostra que as trajetérias liquidas de composi¢ao sao sensiveis ao
modelo aplicado. Assim, dependendo da composicdo inicial, ¢ possivel que ocorra a
predi¢do de diferentes produtos, aplicando diferentes modelagens. Contudo, ¢ preciso ter

claro que as fronteiras de destilacdo, em mapas de curvas residuais, também sdo trajetorias
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liquidas de composi¢ado e, assim, também sofrem influéncia do modelo aplicado. Uma vez
que as fronteiras de destilacdo modificam seu caminho percorrido, as regides de destilacao
também sdo modificadas e dai a predi¢do de diferentes produtos com diferentes
modelagens. Por fim, a afirmacdo de que curvas residuais sdo proibidas de atravessar
fronteiras de destilacdo continua sendo absolutamente valida. Deve-se apenas considerar a
constata¢do de Bossen et al. (1993) de que curvas residuais podem atravessar fronteiras de

destilagdo com pronunciada curvatura pelo seu lado concavo.

Para a consideracdo de valores de eficiéncia em mapas de curvas residuais,
utilizou-se as correlagdes de Barros & Wolf para componentes para os processos de
destilagao convencional e extrativa. Estas correlagdes foram validadas com o modelo de
estagios de ndo equilibrio e com dados experimentais, mostrando sua acuracia na predig@o

de perfis reais de destilagao.

Afim de dispor de um conjunto completo de ferramentas de caracterizagdo de
sistemas, desenvolveu-se neste trabalho uma subrotina para o calculo de diagramas de fases
e mapas de curvas residuais reativos. No estudo de sistema reativos, desenvolveu-se

também um novo algoritmo para a predicao e calculo de azeotropos reativos.

Este novo programa para o célculo de azeotropos reativos mostrou-se superior aos
desenvolvidos até o momento, principalmente pelos fatos de verificar se a mistura tem
azeodtropos e determinar suas composicdes, ndo depender de estimativas inicias e ser de
facil convergéncia. Estas vantagens sdo alcangadas por aplicar um método de busca de
composi¢des azeotropicas em todo o intervalo de composi¢do do diagrama de fases e pela
aplicacdo de uma nova fungdo objetivo que leva em conta ndo apenas as diferencas de
composi¢cdes das fases liquidas e vapor, mas também a diferenca entre os pontos de bolha e

de orvalho. Esta funcdo objetivo ¢ minimizada em um algoritmo de otimizacao.

Os resultados obtidos com os novos softwares de caracterizagdo desenvolvidos
neste trabalho foram comparados com os publicados por outros autores, que utilizaram
diferentes estratégias de calculo, e com dados experimentais. Vale salientar, também como

uma sugestdo para trabalhos futuros, que ha escassez de dados experimentais de sistemas
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reativos que podem ser aplicados ao processo de destilagao reativa. Na literatura, ndo deve
existir mais uma dezena, sendo bastante otimista, de determinacdes experimentais de

azedtropos reativos.

O processo de destilacdo tem atraido muita aten¢do nos ultimos anos, dadas suas
iniimeras vantagens. Na busca de novos sistemas para aplicacdo do processo de destilagao,
estudou-se a purificacdo de 4guas fenolicas. Devido a complexidade da mistura dgua +
fenol, principalmente devido a formagdo de um azedtropo em baixas concentragdes de

fenol, ndo existe, ainda, um processo eficiente para a separagdo da mistura agua + fenol.

Antes da proposi¢ao do esquema de reacdo + separagdo, estudou-se duas reagdes
indicadas para o consumo de fenol, as reagdes de acilacao e de esterificacao do fenol. Para
isso, calculou-se a constante de equilibrio quimico das duas reagdes, determinando os
valores de entalpia e entropia dos reagentes e dos produtos. Vale lembrar que ndo dispde-se
de dados experimentais para nenhuma destas reagdes e esta €, também, uma sugestdo para

trabalhos futuros.

Os resultados obtidos com o método de Benson e com modelagem molecular
mostraram que a reacdo de esterificagdo ¢ mais apropriada para o consumo de fenol, visto
que possui valores mais elevados de K (constante do equilibrio quimico), em condigdes

moderadas de temperatura e pressao.

Como sugestdo de trabalhos futuros, sugere-se uma comparagdo mais efetiva entre

os resultados obtidos com o método de Benson e por modelagem molecular.

Nao obteve-se sucesso na intensificagdo do processo, ou seja, na execugdo da
reacdo e da destilagdo em um mesmo equipamento. Analisando os diagramas de fases dos
componentes presentes no interior da coluna tem-se que este ¢ um sistema altamente nao
ideal, com azeotropia e heterogeneidade na fase liquida. Contudo, propds-se um esquema
de reagdo seguido de trés colunas de destilagdo que mostrou-se robusto e capaz de atender
completamente as restrigdes ambientais, obtendo todas as correntes de saida com
composicdo praticamente puras. A intensificagdo deste processo ¢ uma sugestdo para

trabalhos futuros.
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Por fim, desenvolveu-se neste trabalho um conjunto completo para caracterizagao
de sistemas e simula¢do de processos, envolvendo desde o modelo de estadgios de equilibrio
até o modelo de estagios de ndo equilibrio. Propds-se, ainda, um eficiente processo para o

tratamento de aguas fenolicas.
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APENDICE A

Relacées Termodinamicas de Equilibrio

A base fundamental do processo de destilagdo ¢ o equilibrio entre as fases liquida
e vapor de um sistema. O equilibrio ¢ definido como a condi¢do alcancada depois de um

tempo infinito de contato entre as fases.

Geralmente, as composicdes da fase liquida e vapor sdo diferentes depois de
alcangado o equilibrio. A relacdo entre as composi¢des de um componente em diferentes
fases ¢ dada pela razao de equilibrio, sendo funcdo da temperatura, pressao e composi¢ao
da fase liquida. Outros termos comuns usados para a razdo de equilibrio sdo coeficiente de

distribui¢do, constante de equilibrio, constante-K ou volatilidade.

A razdo de equilibrio de fases ¢ definida como:

K =21 (A.1)

onde,
K= constante de equilibrio para o componente j;
yi= fragdo molar do componente j na fase vapor;

xj= fra¢do molar do componente j na fase liquida.
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Termodinamicamente, o sistema estd em equilibrio quando a energia livre de

Gibbs (G) ¢ minima, em determinada pressdo e temperatura. Outra maneira de expressar o

equilibrio termodinamico ¢ através da igualdade dos potenciais quimicos ou das

fugacidades. Fugacidade significa, literalmente, a tendéncia a “fugir”, uma medida exata da

volatilidade de um componente em solucdo (Winnick, 1997).

Neste trabalho, a abordagem y-¢ ¢ utilizada para representar o equilibrio liquido-

vapor. Segundo esta abordagem, as fugacidades da fase liquida e vapor sdo representadas

de acordo com as equagdes (A.2) e (A.3), respectivamente.

L 0
fi =vxf;
f =4;y;P
onde,

L _ . . , . .
f;" = fugacidade do componente j na fase liquida;
f;' = fugacidade do componente j na fase vapor;

yi= coeficiente de atividade da fase liquida;
¢;= coeficiente de fugacidade do componente j, na fase vapor;

P= pressao do sistema ¢;

f jo = fugacidade referéncia.

A fugacidade referéncia pode ser expressa de acordo com a equacao (A.4).

(A.2)

(A.3)

246



f’ =P POY, (A.4)

onde, POY; ¢ o fator de Poynting e Pjat ¢ a pressdo de saturacdo do componente j, na

temperatura do sistema.

Garantindo a representacdo do sistema, algumas simplificagdes tornam as
equagdes mais faceis de serem resolvidas matematicamente. A fase vapor pode ser

considerada ideal quando trabalha-se em pressdes proximas a atmosférica. Assim, ¢;=1,0 e

(|)jat =1,0. Ainda, desprezando-se o fator de Poynting, tem-se entao:

yx,P* =y,P (A.5)

it

Na maioria dos sistemas, a fase liquida ndo ¢ ideal ¢ o equilibrio de fases destes
sistemas ¢ modelado calculando-se o coeficiente de atividade da fase liquida, que ¢
dependente da temperatura e da composi¢ao da fase liquida dos componentes. Os valores
dos coeficientes de atividade variam de 10 (acidos fortes) até 10° (liquidos imisciveis)
(McKetta, 1993), mas usualmente variam de 0,1 a 20.

sat

A presséo de saturagdo dos componentes (P ) pode ser calculada pela equagdo de

Antoine (Reid et al., 1987):

sat BJ
In(P}") = A; = (A.6)
]
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onde,

P = pressio de saturagao do componente j, em mmHg;

T= temperatura, em K e

A;, B; e C;= coeficientes da equagio.

A literatura apresenta varios modelos termodinamicos para o célculo dos
coeficientes de atividade da fase liquida. Neste trabalho, foram utilizados os modelos

Wilson e NRTL.

O modelo NRTL (“non-random two liquids”) (Renon e Prausnitz, 1968) ¢
aplicavel a sistemas multicomponente liquido- vapor, liquido- liquido e liquido- liquido-
vapor. Pode ser aplicado a sistemas ternarios ou de ordens superiores, sistemas diluidos e
misturas de alcool- hidrocarboneto. A equacdo do modelo NRTL contém cinco pardmetros
ajustaveis (ajj, aij, bij, bij € aj), alguns dos quais sdo dependentes da temperatura e outros,

independentes.

Para um sistema multicomponente, a expressaio NRTL para o coeficiente de

atividade é:

C
250% o xG, i
Iny, =+ 3 - (A7)
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onde,
Gji=exp(-04iTji);

i~ b T
J RT

oii = alp;; + alt;; t = constante ndo-randomica para interacdo bindria;

aj; = parametro de energia de interagdo entre os pares de moléculas i € j, ndo dependente da

temperatura (cal/gmol);

bji = parametro de energia de intera¢do entre os pares de moléculas i e j, dependente da

temperatura (cal/gmol K).

Para uma mistura multicomponente, o modelo de Wilson é:

[ c XkAkj
Iny; =1-In| X XAy |- X——— (A.8)
i=1 k:lz;‘xi/\ki
Onde,
Vi i . 3 .
Ay =V—exp ———|, sendo V ¢ o volume molar, em cm’/gmol, e Aj os pardmetros
Y

energéticos de interagdo, em cal/gmol.

A Tabela A.1 apresenta os coeficientes de Antoine para os componentes

. *
considerados neste trabalho. Para os componentes marcados com ", os valores dos
coeficientes foram retirados de Maier et al. (2000). Para os outros componentes, utilizou-se

como fonte bibliografica Reid et al. (1987).
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Tabela A.1 Coeficientes da equagdo de Antoine.

Componente A B C

A 25,7589 9367,97 119,57
A 17,0111 3530,58 -50,85
Acetato de Isopropila 16,8870 3307,73 -39,485
Acido Acético 16,8080 3405,57 -56,34
Agua 18,3036 3816,44 -46,13
Anidrido Acético 16,3989 3287,56 75,11
B 18,4690 445783 -14,71
B’ 18,6790 3667,70 -46,98
c® 17,7034 3845,08 -61,35
c® 16,3525 2866,61 -55,28
D" 18,5849 3984,92 -39,734
Etanol 18,9149 3803,98 -41,68
Etilacetato 16,1516 2790,50 -57,15
Etilenoglicol 20,2501 6022,18 -28,25
Isobuteno 15,7528 2125,75 -33,15
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Isopropanol

Metanol

Metilacetato

MTBE ©

n-heptano

n-hexano

n-pentano

Tetraetilenoglicol

18,6929

18,5875

16,1295

15,8234

15,8737

15,8366

15,8333

16,8321

3640,20

3626,55

2601,92

2571,58

2911,32

2697,55

2477,07

4780,17

-53,54

-34,29

-56,15

-48,406

-56,51

-48,78

-39,94

-137.15

®) Fonte: Maier et al. (2000)

A Tabela A.2 apresenta os valores dos parametros do modelo NRTL para os pares

das misturas consideradas neste trabalho. Para a mistura etanol/agua/etilenoglicol, os

parametros foram retirados de Meirelles et al. (1992), sendo estes valores obtidos a partir de

dados experimentais. Para os pares com acetato de isopropila, considerou-se os pardmetros

reportados em Maier et al. (2000). Nao dispdem-se na literatura os parametros de interacao

para com as moléculas de acetato de fenila e de anidrido acético, mesmo que fosse

considerado outro modelo para o calculo do coeficiente de atividade. Assim, estes

parametros foram preditos com o método de contribuicao de grupos UNIFAC. Para todas as

outras misturas os valores sdo aqueles reportados por Gmehling e Onken (1991).
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Tabela A.2 Parametros do modelo NRTL.

Component i Componente j ajj aji b;; b;i alp;; alt;;
(cal/mol)  (cal/mol)
(cal/mol K)  (cal/mol K) (OC'I)
Acido Agua 219,72 842,61 0,0 0,0 0,300 0,0
Acético
Acido Isopropanol -281.45 81,39 0,0 0,0 0,305 0,0
Acético
Acido Acetato de 141,01 154,79 0,0 0,0 0,301 0,0
Acético Isopropila
Agua Acetato de 1270,20 1165,71 0,0 0,0 0,330 0,0
Isopropila
Isopropanol  Acetato de 296,96 140,10 0,0 0,0 0,301 0,0
Isopropila
Etanol Agua -105,50 787,10 4.4 4.1 0,171 0,00523
Etanol Etilenoglicol ~ 3233,10 -1040,10 -22,2 12,8 0,370 0,0
Agua Etilenoglicol ~ 330,60 -34520 1,9 2,2 0,186 0,0
Etanol Tetraetilenoglicol 310,54 -442.06 0,0 0,0 0,3 0,0
Agua Tetraetilenoglicol -90,05 3,855 0,0 0,0 -1,29 0,0
Metilacetato  Metanol 290,35 443,89 0,0 0,0 0,296 0,0
Metilacetato  Etilacetato 119,40 -77,45 0,0 0,0 0,303 0,0
Metanol Etilacetato 341,42 405,40 0,0 0,0 0,030 0,0
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Isopropanol ~ Metanol -251,00 219,56 0,0 0,0 0,305 0,0
Isopropanol Agua 39,85 1655,25 0,0 0,0 0,325 0,0
Metanol Agua -48,67 610,40 0,0 0,0 0,300 0,0
Metanol Acetona 118,08 296,24 0,0 0,0 0,300 0,0
Fenol Agua 1840,78 242276 0,0 0,0 0,632 0,0
Fenol Acido Acético 552,49 -31,93 0,0 0,0 0,300 0,0
Fenol Anidrido -215,72 -1050,94 0,0 0,0 0,300 0,0
Acético

Fenol Fenil Acetato -169,87 -704,21 0,0 0,0 0,300 0,0
Anidrido Fenil Acetato 511,55 -140,28 0,0 0,0 0,300 0,0
Acético

Anidrido Agua -386,03  1998,01 0,0 0,0 0,300 0,0
Acético

Anidrido Acido Acético -444,71 400,77 0,0 0,0 0,300 0,0
Acético

Fenil Acetato Agua 1278,87 4300,78 0,0 0,0 0,300 0,0
Fenil Acetato Acido Acético 1023,23 -356,64 0,0 0,0 0,300 0,0

A Tabela A.3 apresenta os pardmetros do modelo de Wilson, para as misturas
consideradas neste trabalho. Utilizou-se os parametros de interagdo conforme apresentados

em Gmehling e Onken (1991). Entretanto, ndo foi encontrado nesta literatura os valores
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para os pares isobuteno/n-butano ¢ MTBE/n-butano, que foram, entdo, considerados como

zero, conforme sugerido por Maier et al. (2000).

Tabela A.3 Parametros do modelo de Wilson.

Componente i

Componente j A;; (cal/mol)

Aji (cal/mol)

V; (cm*/mol) V; (cm*/mol)

Isobuteno

Isobuteno

Metanol

Metanol

Metanol

MTBE

MTBE

n-butano

169,9953

-60,1022

1483,2478

2283,8726

2576,8532

271,5669

-406,3902

382,3429

93,33

93,33

44,44

44,44

44,44

118,8

118,8

100,39
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