UNIVERSIDADE ESTADUAL DE CAMPINAS

FACULDADE DE ENGENHARIA QUiMICA
ARFEA DE CONCENTRACAQ: DESENVOLVIMENTO DE
PROCESSOS QUIMICOS

MINIMIZACAO DE EMISSAO DE POLUENTE
NA SINTESE DE RESINAS FENOLICAS

Autor: Jodo Milton Prestes
Onentador: Profa. Dra. Mania Regina Wolf Maciel

Tese submetida 4 Faculdade de Engenharia Quimica,
como parte dos requisitos exigidos para obtencéo do
titulo de Mestre em Engenharia Quimica

Campinas - SP - Brasil
janeiro - 1995



Z2Y PRTIEY

FICHA CATALOGRAFICA ELABORADA PELA

BIBLIOTECA DA AREA DE ENGENHARIA - BAE - UNICAMP

P926m

Prestes, Jodo Milton

Minimizacd@o de emissdo de poluente na sintese resinas
fenolicas / Jofo Milton Prestes.--Campinas, SP: {s.n.],
1995,

Orientador: Maria Regina Wolf Maciel.
Dissertacio (mestrado) - Universidade Estadual de
Campinas, Faculdade de Engenhania Quimica.

1. Destilacdo. 2. Resinas fenolicas. 1. Maciel, Maria
Regina Wolf. II. Universidade Estadual de Campinas.
Faculdade de Engenharia Quimica. T Titulo.




Esta verso corresponde a redacgfio final da Tese de Mestrado defendida
pelo Engenhetro Jodo Milton Prestes, e aprovada pela Comissdo Julgadora em
26 de janeiro de 1995,

M;;:W, e ,%//g’%”///
/‘/’ Profa. Dra. Iv{mﬁeg)na Wolf Maciel

-



Tese defendida em 26 de janeiro de 1995 e aprovada pela banca
examinadora constituida pelos professores:

/' Prof. Dr. Rubens Maciel Filho

"L v e

?rofa, “Brars Méria Regina Wolf Maciel
{orientadora)




AGRADECIMENTOS

Prota, Dra. Mara Regma Wolf Macie! pela sua valiosa ¢ dedicada
orientagdo no desenvolvimento deste projeto.

Meus amigos Elson, Fabio, Zitlo ¢ meu irm3o fose Carlos pelo
apolo.

Faculdade de Engenharia Quimica da Unicamp.

Minha mée, pelo apoio ¢ encorajamento.

Gislene, pela sua enorme colaboragiio no desenvolvimento deste
trabalho



— er  we- WX M W WP W W W W W W

NOMEMNCLATURAS

Aj - parametro da squacgiio de Antoine para o componente 1

Ay - parametro do medelo NRTL, cal/mol

anm - parametro de interagio de grupos do método UNIFAC, K

B - pardmetro da equacio de Antoine do componente 1

Bji - segundo coeficiente do virial para o components i em3/mol

Bj; - segundo coeficiente do virial cruzado, cm3/mol

Bgii - pardmetro da equaciio de Pirzer para o compenente i, crm3/mol

B 14 - parAmstro da equaglo de Pitzer para o compensente i, em3/mol

Bgii - parametro da equagdo de Pifzer cruzado, cm/mol

B;_{}? - parimetro da equagiio de Pitzer cruzado, cm3/mol

Cy - parametro da equagio de Antoine para o componente i

D« vazio do destilado, mol/h

F - vazio implicita de formol representada em termo da dgua, molh

Fi - fugacidade do componente 1na fase n, bar

/¥ - fugacidade do componente i no estado padrio, bar

/Y - fugacidade do compenente 1 na fase vapor, bar

7il - fugacidade do componente ina fase liquida, bar

tator - termeo que representa a reacio fenol/formol na modelagem

Hnp - quantidade nicial no reator, mol

Hp - quantidade no reator, mol

Hy - *holdup”do tanque de decantacio da fase aquosa, mol

Hp - “holdup™do estigio da coluna, mol

Hg - “holdup”do tanque de decantagio da fase organica, mol

K - constante do equilibrio lguido-vapor

M; - massa molecular do componente L g

N - numero de componegnias

nj - numero de moles do componente {, mol

ng- quantidade de agua de diluigdo do formol mol

nd) - quantidade de dgua de diluigdo referente a 10% de adigdo do

formol, mol

ny - quantidade de agua de reagio, mol

ny| - quantidade de agua de reagio refarente a 10% ds adigio do formol,
mol

ngi - quantidade inicial do componente 1 antes da adiclo da vazio F, mol

ng; - quantidade tinal do componente 1 no reator, mol
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nt . nmero de estégios da coluna de destilagdo

P - pressdo, bar

P¢; - pressdo critica do componente i, bar

P¢ij - pressdo critica cruzado, bar

P;8at - pressio de saturagiio do componente i, bar

gj - area superficial de Van der Walls

Qn - parimetro do método Unifac representande superficie de grupo
R - constante dos gases, cm3*bar/mol*K

ri - volume de Van der Walls

S - vazido de refluxo, molh

T - temperatura, K

Tei - temperatura critica do componernte i, K

Teij - temperatura critica cruzada, K

Ty - temperatura reduzida do componente i

Trij - temperatura reduzida cruzada

U - constante

YV - vazfo da fase vapor na coluna de destilagdo, mol/h

Vi - volume critico do componente i, cm3/mol

Veij - volume critico cruzado, cm3/mol

Vil - volume meolar do componente i, cm3/mol

Xaz - composicio do azedtrope

Xboi - fracfo molar da fase liguida do componente 1 no reator no inicio
da batelada

Xb,j - fracdo molar da fase liquida no reator do componente
xd,j - fraghio molar da fase liquida no destilade do componente j
X4 - fracfio molar da fase liquida do componente j

Egj - fracio melar da fase liguida normalizada do componente j
%;"- fragio molar da fass liquida do componente ina fase”

%y~ fracfo molar da fase liquida do componente ina fase’

Xb,j - fragdo molar da fage liquida no reator do componente |
X j - fragfo molar da fase liquida no destilado do componente j
X - fragdo do grupo m (método UNIFAC)

Xq,j - frag@o molar da fase liquida no prate n do componente ]
Xqt,j - fragdo molar da fase liquida no topo da coluna do components j
Xpd,j - fragdo molar da fase aquosa na entrada do decantador
Xps,] - fra¢@o molar da fase orginica na entrada de decantader
Xg i - fragdo molar da fase orglnica na saida do decantador

¥j - fragiio molar da fase vapor do componente
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Y - fragio molar da fase vapor normalizada para o componente j
¥b,j - fragéo molar da fase vapor do componente j no reator

¥n,j - fraglo molar da fase vapor do componente j no prato n

Ynt,j - ffagfo molar da fase vapor do componente j no topo da coluna
Ynm - pardmetro do método UNIFAC

Z; - quantidade molar do componente 1 na solugfio, mol

Zi- quantidade molar do componente 1na fase °;mol

- Z{’- quantidade molar do componente i na fase”, mol

S GREGAS

0.4 - par@metro do modelo NRTL

@i - fracdo da area superficial molar

8 - fragio do volume molar

v; - coeficiente de atividade do components 1

vi - coeficiente de atividade do componente 1da fase’

vi" - coeficiente de atividade do componente i da fase "
y§ - coeficiente de atividade residual do moeléeula i

¥i¢ ~ coeficiente de atividade combinatorial da molécula i
Mo - relacio molar fenol/formol

uifl - potencial quimico do componente ina fase n

O - fracio da 4rea superficial do grupo

vii - namero de grupos k da molécula

Tk - coeficiente de atividade residual do grupe k na solugio

Ty ~ cosficiente de atividade residual do grupo k em uma solugdo de
referéneia contendo somente moléculas do tipo 1

@; - coeliciente de atividade do componente i

@#al - coeficiente de atividade do componente i na saturagio
i ~ fragdo da area superficial molar

wi - fator acénirico do componente i

®;j - fator acéntrico cruzado

SUB-INDICES

1 -4gua 3 - fenol
2 - solvente 4 - formel



RESUMO

Este trabalho descreve a modelagem e otimizagio efetuada em um
processe de sintese de resimas fendlicas novelacas em batelada.
Basicamente, a finalidade da otimiza¢do ¢ a dimmuigdo da concentracio
do fenol no cfluente, visto ser este um dos maiores problemas do
Processc, pois a atual concentracio encontrada na indistria compreende-
se entre 20.000 ¢ 50.000 ppm, o qual ¢ um valor muito alto se se levar
em congideragio a toxidade do fenol. O permitido segundo legislagfies de
diversos paises esti entre | ¢ 0,01 ppm. conforme a classificacio do
emissario receptor. A otimiracio sera, portanto, considerada na etapa de
separagao.

O efluente € basicamente constituido de fenol ¢ agua, resultante da
reacdo de condensacio enire ¢ fenol, o formol ¢ a agua de diuigde do
formol, sendo este retirado do reator, atraves de destilagdo com auxilio
de um solvente, Verificou-se que na mndastria (Resana S.A. Ind
(Quimicas), na coluna de destilagdo que estd acoplada ao reator, o refluxo
da mesma retorna ao reator. S¢ o refluxo retornar ao topo da coluna, a
concentragdo do fenol dminuird, pois a troca de massa sera bem mais
efetiva. Este, portanto, ¢ também um ponto a3 ser sxplorade naz
modelagem. Convém salientar que esta modelagem ¢ bastante complexa,
uma vez que envolve destiagio complexa em batelada ¢ com reaglo
quimica.

Como se trata de uma destilagio com caracteristicas préximas 3
eotropica, ha a necessidade de se escolher o melhor solvente para o
processo. Alguns selventes foram estudados através de  andlises
termodindmica, econdémica ¢ toxidade dos sistemas agua-solvente-fencl.
A mdasina hoje usa o tolueno como solvente.

Para caracterizar o processo, duas modelagens foram fenas, a
primeira ndo considera a reagfo guimica do processe ¢ a segunda a
considera estequiometricamente. Para solucionar o sistema de squagfes,
foi usado o métedo de Euler para 3 primeira modelagem ¢ o método de
Runge Kutta de 48 ordem para a segunda medslagem. Utiliza-se o
metodo UNIFAC para a predigio do coeficients de atividade nos célculos



SUMARIO

Nomenclatura
Resumo

Capitulo I - Intreducio
I.1 - Objetivos deste trabalho

Capitule II - Reviso Critica da Literatura

I1.1 - Introducido

1I.2 - Resinas Fendlicas Novolacas

11.2.1 - Defmigdo

I1.2.2 - Reagdes entre fenol ¢ formol sob condigbes acidas

11.2.3 - Novolacas

11.2.3.2 - Sequéncia operacional do processo por fusio

I1.2.3.b - Sequéneia operacional do processo por solvents

1.3 - Effuentes Fendlicos

11.3.1 - Definigdo

11.3.2 - Métodos de tratamento

114 - Termodinamica de Equilibrio de Fases

[1.4.1 - Condigdo de equilibrio de fases

11.4.2 - Equilibrio liquide-vapor

I1.4.3 - Equilibrio liquido-liquido

11.4.4 - Metodos de caleulo do equilibrio Hguido-vapor

I1.4.4.a- Abordagem Equagdes PVT

I1.4.4.b - Abordagem Gama Fi

i1.4.5 - Equagdes utilizadas

11.4.5.a - Pressdo de saturagdo

11.4.5b - Volume molar

[1.4.5.¢c - Correlag@es para a obtengio do coeliciente de
atividade

II.4.5.d - Calculo dos coeficientes de fugacidade

1.5 - Modelagem de colunas de destilacHo em batelada

I1.6 - Modelagem de colunas de destilaclo azeotrdpica

[1.7 - Conclusio



— -— — —_— - -— —_— -— — —_— — — — _ —_— — — - — - - —_ — — -_— —_— - —_— - —-— — -— -— — — —— — - — —

Capitulo III - Escotha dos Solventes para a Destilagio envolvendo
Aguac Fenol

IIL1 - Introdugio

HL2 - Programa de ponto de bolha a pressio constante

H1.3 - Comparacio entre o0 método Unifac ¢ o modelo
NRTL

111.4 - Vanacgdo do azeotropo com a pressio no sistema
agua-fenol

15 - Anélise de varios solventes

[I1.6 - Escolha do solvente

{I1.7 - Conclusdo

Capitulo I'V - Modelagem da Colunas de Destilacio Complexa em
Batelada
IV.1 - Introdugio
IV.2 - Programa para ¢ calculo do equilibrio
liquido-liquido
IV.3 - Modelo matematico
IV.4 - Condigdes miciais do processo
IV.5 - Resultados ¢ Analises
IV.6 - Conclusio

Capitulo V - Modelagem da Coluna de Destilagio Complexa em
Batelada considerande-se aspectos da reagio

V.1 - Introdugio

V.2 - Modelo matematico

V.3 - Caleulo da vazio “F”

V.4 - Céleulo do termo “fator”

V.5 - Condig¢les iniciais

V.6 - Analise das simulagdes

V.6.1 - Desempenho do método numérico

V.6.2 - Variagdo do destilado em relagfo ao “holdup”da
coluna

V.6.3 - Variagdo do destilado em funcfo da concentraco de
solvente

28
30

33

37
39
49
52

53

55
56
60
62
63

64
65
68
69
71
73
73

b
;4
H

76



V.6.4 - Variagdo do Destilado em relagio ao nimero de
pratos
V.6.5 - Smulagio utilizando o Ciclohexano como solvenie
V.7 - Conclusio
Capitulo VI - Conclusdes ¢ Sugesifes

Capitulo VII - Bibliografia

Absiract

33

vi



CAPITULO I- INTRODUCAOQO

1.1 - OBJETIVOS DESTE TRABALHO

O principal objetivo deste projeto de tese € a otimizagio de um
processo de fabricagio de resinas fendlicas em batelada, especificadamente na
etapa de destilagdo da agua, ou seja, na desidrataciio da resina.

O principal problema encontrado no processo atual (Resana S.A. Ind
Quimicas) ¢ a alta concentragfio de fenol no efluente aquoso. Devido 3 alta
toxidade do fenol, o efiuente nfo pode ser simplesmente lancade no
emissario, ¢ sim deve sofrer tratamentos adequados para eliminar ou reduzir o
fenol da corrente aquosa até valores aceitaveis pela legislag3o brasilerra.

Em uma planta de resinas, geralmente o tratamento biolégico de
efluentes ¢ o mais utilizado, contudo, a méxima concentra¢io de fenol que a
estagdo de tratamento resiste € da ordem de 2% em massa (20.000 ppm) e o
efluente geralmente possui de 2 a 5% (20.000 a 50.000 ppm). O tratamento
deve reduzir a quantidade de fenol até valores bem baixos, valores estes que
dependem da classificacio do emissario, pois mesmo em pequenas
concentragdes o efluente pode causar danos em potencial ao ecosistema, além
de problemas legais com orglos publicos que atuam na protegio ac meio
ambiente.

O objetive prmcipal desta tese ¢ realizar a diminuigio dessa
concentragdo de fenol durante 2 sintese da resma, visto que o efluente ¢
resultante da etapa de destilacBo. Basicamente, ha 2 tipos basicos de
processe para a sintese de resinas fendlicas novelacas: o por fusfo 2 o por
solvente, sendo preferivel o segundo, pois o tempo de batelada ¢ a
concentragio de fenol no efluente sfo menores. Esse processo ¢ caracterizado
pela adigio do formol no reator sob uma vazio controlada e pela utilizacfo de
um solvente orginico para auxilio da retirada da agua no reator, em oposi¢do
a0 primeiro onde as matérias primas sfo carregadas logo no micic da
operagdo em batelada.
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do equilibrio liquido-vapor ¢ para o calculo do equilibrio lquido-liquido
¢ a equagdo do Virial para predizer o comportamento da fase vapor no
calculo do equilibrio liquido-vapor.

Nas simulag¢des foram analisadas o comportamento do destilado
(efluente) em relagfio 2 variagdes no processo, verificando-se que a
performance foi altamente animadora quande comparada a normalmente
encontrada na mdustria. Além disso, o ciclohexano foi considerade um
dos melhores solventes para a separa¢iio da mistura agua-fenol.



O processo por solvente envolve uma etapa de destilagio complexa
em batelada. O retorno do solvente orginico (linha de refluxe) como utilizado
na industria ¢ o reator, como ilustrado na figura 1.1,

saida
de
condensador agua

safda de
dgua

entradae
de dgua

—

motor
decantedor [:)

- YAPOr
fluido
termicn

dguc de __,qéé

resfriamento

retorno de

fluido
termico

condensado

Figura 1.1 - Reator tipico tipo batelada para a sinfese de resinas



Se o refluxo retornar ao topo da coluna ao invés do reator, obter-se-a
uma razio de refluxo interna maior e, consequentemente, a troca de massa
sera bem mais efetiva obtendo-se um preduto de topo mais puro, ou seja,
uma concentragdo menor de fenol no efluente aquose. Esta configuracfo ¢ a
que sera, entdo, utilizada neste trabalho.

Para se¢ analisar o processo proposio, no capitulo II ha uma revisfio
- ¢ritica da literatura sobre o processo ¢ no capitulo 11 hd um estudo sobre a
escolha do melhor solvente para a destilagio, onde se analisa o sistema agua -
fenol.

A modelagem matematica do processo, a metodologia empregada ¢ as
simulag@es estlo descritas nos capitulos IV - Modelagem da coluna de
destilagio complexa em batelada ¢ V - Modelagem da coluna de destilagdo
complexa congiderando-se aspectos da reagio.

As conclusdes relativas ac projeto estiio descritas no capitulo VI e no
Vil encontram-se as referéneias bibliograficas.



CAPITULO II- REVISAQO CRITICA DA LITERATURA

1.1 - INTRODUCAO

O objetive deste capitulo € o de apresentar o que € encontrado na
- literatura a respeito do tema do projeto e as ferramentas a serem utilizadas
para se conseguir chegar ao objetivo final (minimiza¢io de poluente).

Resinas fenolicas novolacas possuem, tradicionalmente, dois tipos
basicos de processo de sintese, sendo que em ambos 0s casos a concentra¢io
de fenol no efluente ¢ alta. Neste capitulo, serdo descritos os processos de
sintese, o problema do efluente fendlico ¢ alguns métodos de tratamento do
efluente.

Em relagdo aos calculos do equilibrio de fases, neste capitulo serfio
descritas as equagdes termodindmicas e para a modelagem do sistema partiu-
se de dois tipos de colunas tradicionais, frabalhando, simultaneamente, com
destilagio em batelada e destilagio azeotropica. O termo "destilagio
azeotropica” tem sido normalmente referenciado na literatura para identificar
processos onde a separagdo se da com a adig@o de um terceiro componente
{caracteristico) ¢ este proporciona a formagio de um azediropo ternario. No
caso das misturas temnarias estudadas neste trabalho, como sera visto em
capitulos posteriores, ndo hi a formagdo de azeodtropos ternarios. Sendo
assim, emborz o processo de purificacio apresente semelhancas com a
destilacio azeotropica, ndo sera usado este termo neste projeto.
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I1.2 - RESINAS FENOLICAS NOVOLACAS

11.2.1 - DEFINICAQO

O termo resmas fendlicas ¢ empregado para se referir 8 uma grande

- vaniedade de produtos que resultam da reacio de fenos com aldeidos.

Varios dervados fendlices sdo utilizados na preparagio dessas resinas,
enfretanto, o fenol, propriamente dito, € o mais empregado.

Dentre os aldeidos, embora sejam utilizados o acetaldeido,
benzaldeido ou amda o furfuraldeido, na realidade, o formol ¢ empregado
quase que 100% como fonte de aldeido na sintese de resinas fendlicas.

O produto da reagiio entre o fenol ¢ formol pode ser fluido, sélido,
soltvel em véarios solventes, inclusive a agua, ¢ isto depends das matérias
primas e processos empregados para a sintese. As caracteristicas fisicas das
resinas fenolicas sfo obtidas sempre em funcio de uma determmada
aplicagio e, por ser um dos polimeros mais baratos, ¢ consiierado dentre os
de maior importincia (Alto¢ e Benites, 1985).

11.2.2 - REACOES ENTRE FENOL E FORMOL SOB
CONDICOES ACIDAS

A reagdo enire fenol ¢ formol em um intervalo de pH fortemente acido
ocorre via substituigio eletrofilica. Os catalisadores mais frequentements
utilizados sdo os acidos oxalico, suiftrico e para-tolueno sulfbnico. Nz
primeira etapa, ocorre a formagfo de um ion carbonio tipo hidroximetileno, a
partir do metileno glicol (figura i1.1). Este carbocation atua como agente de
hidroxialguilac3o.



H-+

HO-CHz-0H ~«—

)
HO-CHz + H20

Figura [1.1 - Formacfio do ion carbonio

A adi¢So subsequente do ion carbbnio hidroximetileno ao fenol ¢

relativamente lenta, ¢ determina a velocidade da reagdo (figura 11.2).

3 AN ()
7T

iento CHoOH

Figura I1.2 - Adiciio do jon carbénio ae fenol

CH

CHoOH

Deve-se salientar que, analogamente ao processo em meio alcalino, 2
meta substituicdo fambém nfo ¢ observada em meio acido. Entretanto, o
grupo metilol ¢ um intermedidrio transiorio sob condigles scidas. Nestas
condigBes , originam-se os ions carbdnio benzilicos (figura 11.3), que por sua
vez reagem rapidamente com o fenol gerando o dihidroxidifentimetano,
como pode ser visto na sequéncia da figura I1.3.



Figura I1.3 - Formacio dos ions carbonios benzilicos e reaciio
cem o fenof

Desta forma, a estrutura polimérica vai sendo construida, sendo
caracterizada pela presenga de ntcleos fendlicos unidos entre si por poentes
metilénicas, sem a presenga de grupos metilol livres. Seb condigdes acidas, a
substituicio do metilol ¢ a formagio da ponte metilénica ocorrem
preferencialments na posicdo "para” em relagdo a hidroxila fendlica. A figura
1.4 a seguir, ilustra uma estrutura de novolaca tipica.

OH
OH
Saate
CHz '
Cho OH
GH

Figura 114 - Estrutura tipica de uma resina fendlica tipo novolaca
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I1.2.3-NOVOLACAS

Nowvolacas sdo resinas resultantes da reagio do fenol com o formol,
caracterizadas por em sua sintese possuirem uma relagio molar de
formol/fenol entre 0.5 e 0.9, utilizar catalisador acido ¢ necessitar da adi¢fo de

um agente de cura (Knopp ¢ Pilato, 1985).

Geralmente essas resinas sfo processadas em reatores do tipo
batelada, que devem possuir sistemas de aquecimento ¢ refrigeragdo, uma
coluna de destilagio ¢ um tanque de decantagic acoplados a eles.
Basicamente, ha dois processos de siniese das novolacas: por fusfo e por
solvente, sendo o segundo processo mais rapido ¢ o formol ¢ adicionado sob
uma vaz8o controlada no reator ao invés de ser carregado logo no inicio da
operagio. Em termos da concentraglo de fenol no efluente, o primeiro possui
uma conceniragio media em torno de 50.000 ppm enquantoe o segundo
possui uma concentragio media de 20.000 ppm.

Os processos para a sintese das resinas estdo descritos abamxe:

11.2.3.a - Seguéncia operacional do processo por fusio

Carrega-se no reator, fenol ¢ formaldeido em presenga de catalisador
acido. O tempo de reac¢io depende da concentragio do catalisador, da razio
molar fenol/formol e da temperatura. O refluxo ¢ utilizado durante o tempo
de reacdo, fazendo-se analises de formel livre na linha de refluxo, para saber
até onde deve ser feita a condensagio do polimero. Ao c¢hegar as
especificacbes, neutraliza-se o catalisador ¢ desidrata-se a resma atraves de
destilagio, acompanhandc andlises de ponto de fusfio, cura (analise
normalmente feita em um prato de ferro com aproximadaments 20 om,
colocado num aquecedor elétrico, onde uma pegquena quantidade medida de
resma ¢ colocada ¢ dai verifica-se o tempo de enrjjecimento) ¢ “flow™” (0.5 ¢
de uma resina solida ¢ prensada para formar uma pastitha, que ¢ colocada
numa placa de vidro inclinada, num angulo de 630 , a 1259C, num fomo.
Cuando a resina se funde, escoa pela placa. A extensio deste escoamento esté
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relacionada 3 viscosidade, a temperatura elevada e 3 reatividade da resina. Esta
distdncia de escoamento ¢ medida ¢ expressa em milimetros). Quando a
resina chegar as especificaces, ela ¢ descarregada em bandejss, onde apds
resiriadas sHo Dbritadas, moidas ¢ adicionado o agente de curm
(hexametilenotetramina).

11.2.3.b - Sequéncia operacional do processo por selvente

O processo por solvente € realizado na seguinte sequéncia:

- carregamento do fenol no reator

- carregamento do solvente no vaso de separagio

- carga de parte do formel no reator

- carga do catalisador acido

- agquecmmento sob refluxe (116°C - 1152C), por tempo determinado

- adi¢do do formol, com vazio regulada conforme analise de formol
livre coletada na fase aquosa.

- ap03 o carregamento de todo o formol, € realizada a destilagio do
solvente, sendo este acondicionado em local adequado

- neutralizagiio do catalisador

- destilacio do excesso de fenol até as especificagBes de ponto de
fus3o, “flow” ¢ cura. Quando a resina chegar nas especificacdes =la &
descarregada em bandejas, onde apods resfriada e britada, ¢ meoida ¢ ¢
adicionado o hexametilenotetramma.

Normalmente a planta tipica da unidade de produglio de resmnas
fenélicas € como esta ilustrade na Figura I1.5.



1 - reservatorio de fenol
2 - reservatorio de formol
3 - balanca de dosagem

4 - condensador

3 - reator de sintese

6 - tangue de condensadoe
7 - tanque de vacuo

8 - tanque de resina

9 - bandeja

10 - momho

11 e 12 - sistemas de resfriamento

Figura [1.5 - Planta tipica de producio de resinas fenélicas
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I1.3 - EFLUENTES FENOLICOS

11.3.1 - DEFINICAQ

Os efluentes fendlicos sfio particularmente nocivos por seu odor €
efettos sobre a fauna aquatica < seres humanos. s stluentes s3o produzidos
em varios tipes de plantas quimicas reiacionadas na tabela 1.1 (Portilla et al,
1589},

Tabela L1 - Concentraciio de fenol em diversos efluentes

INDUSTRIA | Conceniracio (ppm)
Coqueria 1.000 a .OGO
Fabricas de benzeno 50
Retmarias 2.000223.000

Fabricas de resinas 50.000

Og fendis sdo considerades téxicos para algumas formas de  vida
aguaticas em conceniragdes superiores a 50 ppb. A ingsstio de 1 grama de
fenol pode ser fatal em seres humanos (Portilla ot al, 1989). Algumas das
principais caracteristicas dos fendis ¢ seus derivados sZo as seguinies:

- 380 mutto idxicos, principalmente por sua agfo sobre o sistema
NETVoso.

- apresentam uma demanda de oxigénio elevada (teoricaments 2.4 mg
Onz/mg fenol), ¢ assim consomem o oxigénio das aguas receptoras (Portiila ot
al, 1989),

- ddo a agua sabor ¢ odor desagradaveis. Normalmente nio se detecta
sabor em conceniracdes inferiorss a 1 ppm, porem om alguns casos ¢ possivel



notar para concentragbes de 0.1 a 0.01 ppm (Portilla et al, 1989). O cloro
utilizade em aguas pofavels se combma com os fenows, dando lugar a
compostos nio degradiveis ¢ ainda mais téxicos (Portilla et al, 1989). Por esta
razio nos Estados Unidos o limite de fenois em aguas potavess € 1 ppb.

Segundo a legislacdo de diferentes paises, as concentragdes de fenois

nos efluentes podem estar compreendidas entre 1 € 6.01 ppm, em funglo do
- tipo de corrente receptora do efluente (Portilla et al, 1989).

11.3.2 - METODOS DE TRATAMENTO

Podem-se distinguir dois tipos de sistemas de depuragdo:
a - Métodos nio destrufives: sio os que permitem a recuperagdo do fenel

sua reutilizacio. Esses meétodos sfo utilizados quande a concentracdo de
tenol ¢ elevada.

b - Meétodos destrutives: ¢ quando se faz a oxidagdo do fenol. Utilizam-se
esses metodos quando a concentragio do fenol € baixa.

A tabela IL2 mostra zlguns processos relativos a estes meétodos,

Tabels 11.2 - Métodos de fratamento de efluentes fendlicos

e - ST T 3 I

Extragiio com solventes i

Adsor¢io com resinas |

Processos com membranas %

- o Ultra ¢ hiper filtragdo ;
Métodos destrutivos Incineracgio

Oxida¢do quimica
Tratamento biolégico




1.4 - TERMODINAMICA DO EQUILIBRIO DE FASES
11.4.1 - CONDICAO DE EQUILIBRIO DE FASES

O critério geral do equilibrioc de fases afirma que a condicio de
equilibrio entre varias fases, nas mesmas condigdes de temperatura 2 pressio
estd satisfeita quando o potencial quimico da cada espécie guimica presente
no sistema ¢ o mesmo em todas as fases, ou seja:

uj? =l = .. wy?? (ILD

3341

onde "i" ¢ um componente qualquer ¢ "n” representa as diferentes
fases presentes no sistema,

Uma outra forma do critério geral de equilibrio, igualmente 0til, ¢
como esta representado na equacdo 112, onde fiB € a fugacidade do
componente "1

fif=fib .. fm (1.2

Segundo a equagdo I1.2, esse critério estabelece gque para haver
equilibric enire fases multiplas nas mesmas condigBes de temperatura e
pressio, a fugacidade de cada componente deve ser igual em todas as fases,
a equacdo L2 ¢ de maior utilidade pois a fugacidade pode ser relacionada a
variaveis mais facilmente medidas (Smith ¢ Van Hess, 1975, Prausnitz st al,
1967).
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[1.4.2 - EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR

O problema fundamental do equilibrio liquide-vapor (ELV) trata de
um sistema muliticomponents, com "N” especies quimicas nio reatantes,
cujas variaveis da regra das fases sfo T, P, N-1 fra¢8es molares na fase liquida
e N-1 fragBes molares na fase vapor, Existem assim 2N variaveis. A aplicagio
das regras das fases da F = N, ¢ isto significa que, num estado de equilibrio,
apenas N, entre 2N variaveis, sfo independentes. Uma vez especificadas as N
variavels da regra das fases, as N variveis restantes podem ser, em principio,
determmadas pela resolucdo do sistema de N equagdes de equilibrio da forma
da equagdo [1.3 (Smith ¢ Van Hess, 1975):

fiv=7i 1)

A equaclio 1.3 ainda € pouco pratica pois as fugacidades nfio estio
relacionadas as variaveis experimentais faceis de serem medidas como x, v, T
¢ P onde x € a fra¢do molar da fase liquida, v € a fragfio molar da fase vapor,
T ¢ a temperatura absoluta ¢ P € a pressfio total do sistema. A relaglio desejada
entre fugacidade ¢ as variavels acessivels experimentalmente ¢ facilitada por
duas fungdes auxiliares gue sdo @ {coeliciente de fugacidade do componente
"™ e v (coeficiente de atividade do componente "i"). O cocficiente de
fugacidade, que relaciona a fugacidade do componente 1 da fase vapor fiV
com a fra¢3o melar v e a pressdo total P, ¢ defnido por:

Qi= fi¥/(yi+P) (1L4;

O coeficiente de atividade (v;) relacionsa a fugacidade do componente {
na fase liquida fil com a fraglo molar % ¢ uma fugacidads de um estado
padrdo 39, ¢ € definido por:



vi= fif ¥/ (5" fi9) (11.5)

A partir das equagdes (IL.3), (IL4) ¢ (I1.5), a equagio do cquilibrio

liquido-vapor para o componente 1 formna-se;

virx;* fi0 = 7" Py (1L.6)

A equaglio I1.6 ¢ a chave para o calculo do equilibrio Hquido-vapor
multicomponente, guando se utiliza a abordagem de calculo gama-ti.

11.4.3 - EQUILIBRIO LIQUIDO-LIQUIDOC

A partir da equagiio I1.2 ¢ estendendo o mesmo raciocinio do caso deo
equilibrio  liguido-vapor, considera-se uma mistura liquida com N
componentes contendo Zj; moles do componente 1, Z2 meiss do
componente 2. ¢ Z N moles do componente N. O componente | € um
solvente, os componentes 2, 3 ... N-1 sdo solutos, ¢ o0 componenis N ¢ o outlro
solvente. O programa para o calculo do equilibrio liquido-liquido, conforms
descrito em IV .2, serve para encontrar se as duas fases coexistem a uma dada
temperatura ¢ composi¢des globais, ¢ se sim, quais as composigles nas duas
fases lquidas denotadas por " ¢'. Assim, 71,27 .. ZN 21 .22 .. ZN ., sdo
as quantidades molarss de cada componente, respectivaments, nas fases "¢ "
Assim, as equacles que determinam este caso podem ser expressas por
{Fredenslund st al, 1977
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Zi+Zi =14 L7

Xi Y =X (IL8)
x3=Z;/ZIZ§ (L9
xi=2i{7/ziz " (IL.1%)

1L.4.4 - METODOS DE CALCULO DO EQUILIBRIO LIQUIDO-
VAPOR

A constante de equilibrio K, definida pela equacio I1.11, relaciona as
fracGes molares da fase liquida ¢ vapor:

Ki=yyxi (IL11

Para se calcular a constante de equilibric ha duas abordagens que
podem ser utilizadas na modelagem da coluna de destilagdo, como mostradas
a seguir.

il.4.4.a - Abordagem equacies PVT

A abordagem das equagles de estade PVT (Pressfo-Volume-
Temperatura) utiliza a mesma relagio PVT para representar simultaneamente
as fases liquida ¢ vapor. Os coeficientes de fugacidade sfio obtidos através de
relagbes PVT que representem bem as fases liquida e vapor, como por
exemplo as equacdes cubicas (Soave-Redlich-Kwong e Peng-Robinson). Esta
metodologia ¢ mais frequentemente utilizada para sistemas que nfio se
desviam grandemente do comportamento ideal. Esta ndo serd a abordagem
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utilizada neste trabalho, pois o sisterna estudado ¢€ altamente nfo ideal.

i1.4.4.b - Abordagem gama-fi

Essa abordagem utiliza modelos separados para as fases liquida (via
coeficiente de atividade) e vapor (relagbes PVT). Podem ser utilizados os
modelos de Wilsen, UNIFAC, UNIQUAC, NRTL, etc para o calculo da fase
Hquida e relagfes PVT como as equacdes do Virial ¢ SRK para a predigio da
fase vapor. Este procedmmento de cilculo ¢ adequado para sistemas altamente
ndo ideais. Esta sera a abordagem utilizada neste trabalho.

11.4.5 - EQUACOES UTILIZAD

A equagdo para a fugacidade do componente puro i no estado padrio ¢
definido por Prausnitz et al (1977

fio=Pysat gisatexp[1/(R*T)*/VildP] (IL.12)
A equagio do equilibrio de fases fica definida por:
yiexi® Pysat=gisat=exp[Vi{/RTE-FSat)l= gy Prg; (1.13)

As equagfes ¢ modelos necessarios para os caiculos esto descritos
abaixo:
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i1.4.5.a - Pressiio de Saturacgio

Foi1 utilizada a equacio de Antome (equagdo 11.14) conforme descrita
no Dechema (Gmehling ¢ Onken, 1977), bem como os parametros
necessarios para o seu calculo:

In Pjsat=A;- B/ (T+Cyp (IL.14)

11.4.5.b - Volume Molar

A equagio de Rackett modificada (equagio I1.15) (Reid et al, 1987) foi
utilizada para o célculo do volume molar a partir das constantes criticas

Vil = R*Ti/Pgi * gmégi-é-{ﬁ-*ﬁ’ﬁ}*ﬁ.%ﬁ?) (IL15)

Zra,i= 0.29056 - 0.8775 * wj

[1.4.5.c - CorrelagBes para a obiencdo do coeficiente de atividade

- Método UNIFAC

Utiliza-se o método UNIFAC, equagles ¢ constantes, conforme
deserito por Fredenslund et al, (1977). Basicamente consiste am;
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brry =l + byt aLis)

onde:

¥i - coeficiente de atividade da molécula 1
¥i¥ - coeficiente de atividade residual da molécula i

vi® - coeficiente de atividade combinatorial da melécula i

Fica o coeficiente de atividade residual definido por:

Inys¥ = TR vky*( ety - Intkg) (L17)

k= 1,2,..n (n = nimero de grupos na mistura)

onde:

Tk - coeficiente de atividade residual do grupo k na solugio

Tk - cocficiente de atividade residual do grupo k em uma soluglio de
referéncia contendo somente moléculas do tipo 1

vk; - miamero de grupos k na molécula i

para o calculo de Imey ¢ Intig

T k = Qkﬁ g E -g;}ﬁ(g it &9 mﬁy rgals

{IL.18)
m.n = 1,2,..n (todos os grupos)

onde:
X - fracfo de grupo

X = Z vmy*syZIZR vy (11.19)
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j=1.2,..n (todos os grupos)

Oy - fragdo da area superficial do grupo
Om=0m*Xm /22 Qp*Xp d1L.zo
n=1,2,... n (todos os grupos)

Qm - parimetro do método UNIFAC representando superficie de
grapo

O parametro Ygm ¢ dado por:

Ynm = explapy/D (1121

A, m - parimetro de interagio de grupos
T - temperatura em Kelvin

O coeficiente de atividade combinatorial do componente i fica definido
por:
Iy iS=ndy/d; + 22 *qi*mdyxi + - Sydi + T xg + Iy 1122
h=#2*(ri-gp-(r3- 1) =10
bi=ai*xi /(T qj * xp
@ﬁi‘g*ﬁgf{ﬂﬁrﬁ*xﬁ
=1,2,...n (nimero de componentes)

r=21 vk* Ry
ai=Z! vki"Qk

k=1,2..,n (mimero de grupos na molécula 1)



onde:
& - fracic da area superlicial molecular

83 - fragio do volume molecular
rj - volume de Van der Walls
g; - area superficial de Van der Walls

- Modelo NRTL (Non RandomTwo Liquids)

O modelo NRTL (Reid et al, 1987) utilizando os parametros do
Dechema (Gmehling ¢ Onken, 1977) ajj ¢ Ajj, ¢ definido por:

inyk=%] T3 Gji" i / xi G x + % [ Gy / ri G ap ~* (i
IF 5ty * Gry/ 2] Gy xp)] (I1.23)

Aji = gji-gjj

gii = Zjj

T = (gji- g/R*T
Gijj = expC%ji"TjD)
TH = TS H

°§mG§j2§

11.4.5.d - Célculo dos Coeficientes de Fugacidade

A equag¢io do Virigl utilizada para o calculo dos coelicientes de
fugacidade do componente i na mistura fica como defimida abaxo (Smith ¢
Yan Hess, 1575
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Inp=P/(R"T)* B+ 12" 2L VK" @ Er gl (1L.24)
&ji = &ij = 2"Bji - Byj - By
@iSat = exp(Bji"PiSayR*T)

Os segundos cocficientes do virial sfo calculados a partir da
correlacio de Pitzer, extendidas para misturas (Prausnitz, 1969):

Bij = R*Tci Feij ~ Boijt @35~ Bryp)
Boij = 0.083 - 0.422 / Ty 1.6

Bisj= 0.139 - 0.172/ Tyjj 4.2

®f = (@] + ©f)/2

Teijj= (Tci ® ’g‘g‘é}ﬁ.S

Vegj = [(Veil/3 + Vi3 y213

?eéém%éj % R*Yﬁjivﬁg

Mesmo sabendo-se que a melhor correlagde ¢ a de Rayden O
Connell, verficada em simulagles iermodimamicas dos mesmos sistermnas
envolvidos ¢ nas mesmas condigles do processo observa-se gue o
desempenho dos métodos s3o muito parecidos,



11.5- MODELAGEM DE COLUNAS DE DESTILACAO EM
BATELADA

Frequentemente a destilacio em batelada ¢ utilizada para a separagdo
de pequenas guantidades de material. A energia consumida na batelada ¢
normalmente superior 3 operagio continua, mas para pequenos volumses ©
custo de energia em relagdo a pureza adquuwida € o custo fxo acabam
tornando esta operagio vantajosa em comparagio a outra (Luyben, 1990).

A prmncipal vantagem da destilacio em batelada ¢ sua flexabilidade,
sendo que poucas mudaneas sfo necessirias de uma mistura para a outra se o
projeto for adequado, ou seja, ela € capaz de separar uma mustura contendo
gualguer namero de componentss em seus compenentes puros desde que
ndo ocorram azedtropos. Para se encontrar um resultado similar com um
sistema de destilagio continuo seriam necessarias (Ne-1) colunas para um
sistema com Nc componentes.

Por outro lado, quando a capacidade da planta aumenta chega-se a um
ponto em que o equipamento em batelada torna-se muito mais care devido ao
tamanho ¢ trabalhos manuais adicionais, sendo muito mais econdmico, neste
caso, usar o sistema de destilacio continua.

Nao ha regra geral para se usar o sistema em batelada ou continuo,
exceto que para uma planta, em geral, com capacidade para mai do que
10.000 ton/ano ¢ preferivel utilizar-se a continua. A batelada requer
consideravelmente mais trabalho e aten¢do do gue colunas continuas; £
também necessario ligar, desligar, drenar e limpar a coluna entre as cargas ¢
isto pode resuliar em um substancial gasto de tempo. Por isto, somente ¢
usada quando um produto ¢ para ser manufaturado em espagos de tempo
isolados, ou come no caso deste trabalho, em que o reator de produgio de
resinas opera no medo batelada ¢ dai, entdo, a coluna de separagio segue ©
mesmo procedimento.

A mustura na destilacio em batelada ¢ carregada em um destilador,
onde ¢ agquecida de maneira a vaporiza-la progressivamente; ¢ vapor
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condensado e coletado em uma série de fragBes. A operagdio da destilaglio em
batelada envelve a carga do pote com o material a ser separado e o
fracionamento, até que a quantidade desejada tiver side destilada. A
composi¢io do topo varia durante a operagio ¢ usualmente um numsro de
cortes sio feitos. Alguns dos cortes sdo os produtos desejados ou podem ser
reciclados. A fra¢io residual da base pode ou nfo ser recuperada como um
produto.

Normalmente, ha duas maneiras de operagio da unidade em batelada:
operagdo mantendo 3 especificagdo de topo constante (razic de refluxo
variavel) e a operagdio a refluxo constante (especificagio de topo variavel).
(Galindez e Fredensiund, 1988).

Ha uma terceira maneira de operagio da coluna que combina os outros
dois modos anteriores que seria a politica de razio de refluxo otima (Earhat et
al, 1989, Diwekar et al, 1987). A razfio de refluxo 6tima pode usualmente ser
definida pela solugdo de um dos seguintes problemas de otimizagio:

- Problema de maximeo destilado: quantidades de destilade sob uma
concentracdo especificada em um periodo de tempo determinado (Converse ¢
Gross, 1963)

- Problema de tempo minime: minimizacio do periodo de destilagdo
necessario para produzir uma cerfa quantidade de material soeb uma
concentragio especificada (Diwekar et al, 1987)

A literatura publicada para a otimizagfio de colunas de destilagdo em
batelada € concentrada na politica de raz3o de refuxo otima. H3 alguns artigos
publicados para um otimo "design” de operacdo de colunas em batelada
utilizando uma pré definida politica entre refluxo constante ¢ variavel (
Houtman e Hussain, 1956, Robmson ¢ Goldman, 1969 ). Recentemente
foram feitos alguns estudos sobre a otimizaglo de colunas em batelada
operando a refluxo constante ¢ variavel, formulando o problema utilizando
uma fungdo objetive (Diwekar ¢ Goldman, 1989 ).

A modelagem e simulagfo de um processo em batelada torna-se mais



dificil para sistemas envelvendo mais de tr€s componentes, pois o niimero de
equa¢des aumenta enormemente quando aumentados 08 nimero de pratos €
o numero de componenies o que resulta em aumento de memdria e o
aumento do tempo computacional (Diwekar et al, 1987, Diwekar ¢ Madhavan,
1691). Além disso, as equacles 350 no estado dindmico, por natureza.

As equagles resultantes sfo "stff”, devido as diferengas nas
volatilidades dos componentes ¢ as diferengas no “holdup” entre os estagios
mternos ¢ o rebeiler ¢ o condensador. O “holdup” dos estagios mternos sdo
tipicamente menores que o do reboiler e condensador, sendo que a resposta
dos estagios internos € mais rapida gue a dos outros.
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116 - MODELAGEM DE COLUNAS DE DESTILACAO
AZEOTROPICA

Colunas azeotrépicas estio em operagio ha muito anos, mas somente
recentemente os modelos matematicos estdo suficientemente precisos para
caracterizar os perfis de temperatura e concentragio. Esses perfis sfo

extremamente sensivels as pequenas diferencas de concentra¢lo entre o

solvente, o produto de fundo ¢ a taxa de vapor (Prokopakis et al, 1981,
Magnussen et al, 1979). Todavia, estas variiveis devem ser cuidadosamente
ajustadas para prevenir uma corrente de vapor que ndo possa ser condensada
na forma de duas fases liquidas e com isso ¢ dificil detectar condigdes de
operagdo para obter uma alta pureza no produto de topo da coluna
(Prokopakis e Seider, 1983).

A separagio dos componentes de uma mustura azeolrdpica ¢
mpossivel de ser realizada por destilagio convencional, a nio ser gue se
empregue algum meio especial para quebrar o azedtropo. O procedimento
mais pratico € através da destilagfo azeotropica € consiste em acrescentar um
outro componente i mistura que vai ser separada. Duas caracteristicas
importantes deste components adicionado € que seu ponto de ebulicio deve
estar entre 0s componentes a serem separados ¢ formar imiscibilidade parcial
com um dos componentes. Nestas condigdes, o componente acrescentado

forma wm azeoiropo com um ou mais dos componentes a serem separados
(Prokopakis e Seider, 1983).

A mistura azeotropica pode ebulir 2 uma temperatura maior ou menor
do que seus componentss, dependendo da natureza molecular do sistema,
sende que azedtropos de ponto de ebuligio minimo s3o 038 mais comuns.

Cutro aspecto a ser considerado nos azedtropos ¢ gue eXistem
azeOtropos homogéneos ¢ heterogéneos. Os homogéneos guando
condensados, apresentam apenas uma fase liquida o que faz sua separacio ser
muifo mais dificil e os heterogéneos quando condensados, suas fases Hquidas
se separam {elas sfo miscivels numa faixa de composicio),



11.7 - CONCLUSAO

Ap0s se analisar a literatura sobre o tema de tese proposto chega-se
as seguintes conclusdes:

- Os processos de fabricagdio de resinas fenolicas novolacas possuem um
grande incoveniente: o seu efluente fendlico. O processo por solvente supera
o por fusdo em relagdo ao tempo de batelada ¢ 2 concentragdo de fenol no
efluente,

- Se se fizer a modificagio da posigfo do retorno do solvente, ou sgja, que ¢ele
retorne pelo topo da coluna, o processo se caracterizara como uma destilagio
complexa em batelada, mas serd bem mais efetiva.

- Na obtengdo do segundo coeficiente do Viral no calculo do Equilibrio
liguido Vapeor, o metodo mais adequado € o de Rayden O'Connell, entretanto
¢ utilizade o método de Ptizer, pois em simulagles realizadas com ambos
métoso verifica-se a consisténcia do método de Ptizer para as condigfes desse
pProcesso

- Uma modelagem em que se utiliza um processo de destilacio complexa, no
modo da operacio em batelada ¢, amda, levando em conta aspectos da reagio
guirmnica, nuneca foi citado na literatura disponivel.
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CAPITULOIII - ESCOLHA DE SOLVENTES PARA A
DESTILACAO ENVOLVENDO AGUA-

FENOL

[1L.1- INTRODUCAO

O sistema termodinimico Agua-fenol segundo Schreinemakers
{1900) possul azedtropo na fragio molar 0.981. A firn de se conhecer
comportamente deste
termodindmico através de programas do tipo ponto de bolha. Com os
resultados, pode-se verificar qual o melhor meodelo para representar o

methor o

siastema realizou-se¢ 0O

sistemna ( em relagio aos dados sxperimentais disponiveis ).
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Figura II1.1 - Diagrama do equilibrio T vs x1, ¥1 do sistema

agua(l)-fenol (2) a pressio de 1 atm { King, 1969)
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A figura IIL1 representa o sistema termodinidmico 4gua - fenol.
Como o processo em estudo refere-se a destilagdo, € importante notar
que nas regifes 1 e 2 existem as fases liguida e vapor, verificando-se
assim que o sistema agua - fenol nas condigBes de processo se
enquadram no caso do equilibrio liquido-vapor, e ainda ¢ um sistema nfo
ideal com azedtropo.

Apos o estudo do comportamento do sistema, realiza-se o estudo
da sensibilidade do azedtropo em funcio da pressiio, pois s¢ se conseguir
uma alta sensibilidade, ou seja. o deslocamento expressivo do azedtropo,
nio se necessitaria da mfroducio de um terceiro componente para a
separagio. Como os resultados ndo foram safisfatérios, a outra opgfio ¢
encontrar um solvente que seja capaz de deslocar o azedtropo do
sistema. Para isso, realizou-se um estudo visando selecionar o melthor
solvente para © processo segundo alguns parametros que serdo
discutidos abanxo.
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I1i.2 - PROGRAMA DE PONTO DE BOLHA A PRESSAC
CONSTANTE

Basicamente, o programa de ponto de bolha 3 pressdo constante se
mnicia com valores dados de P,x1,x2,..Xn ¢ com os demais par@metros

- necessarios para as resolucdes das equagdes. Deseja-se calcular a

temperatura ¢ as fragdes molares dos componentes na fase vapor.

A primeira etapa ¢ a do cilculo de todas as grandezas que
dependem somente da temperatura e das informages dadas. Sdo elas:

1. Todos os B;g' dados por 11.4.5.d
2. Todos os Patpori1.4.5.a

3. Todos os @33t por 11.4.5.d
4. Todos os yjporild.Sc
5. Todos os Vil por I1.4.5.b

Disp8e-se agora de toda a informagfo necessaria para o calculo dos
valores miciais de v;, mediante a equag3o IIL.1 (Smith ¢ Van Hess, 1975)

YR V@i Pat exp(ViIVR*T)*(P-Psat)/(P o)  (1IL1)

Todas as grandezas no segundo membro desta equagio ou ja foram
calculadas ou foram especificadas mnicialmente.

Cada v; ¢ determinado por um calculo independente: a condigdo
Zyy=1 ndo foi imposta gos valores. No finai do cilcule, os resuitados
devem satisfazer a esta condigio, mas ¢ pouco provavel que as primeiras
estimativas de yj estejam de acorde com ela. De qualquer manena, a

soma Lvi=1 ¢ a grandeza chave deste esquema, € a etapa seguinte ¢ a de
somar os valores calculados para o8 vi.

Dispde-se agora de um conjunto de v; de onde se podem calcular
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@i A partir da interacfo inicial, este cilculo € imediate. Antes porém, os
v; calculados sdo normalizados, sendo cada valor dividido pela soma
Zyi=1. Com isto fica garantido que o conjunto dos yj, usado no calculo
dos «pj tenha a soma unitaria.

Uma vez calculado o primeiro conjunto de ¢j, completa-se o ciclo
interno do diagrama de blocos mediante o novo célculo dos vy Em
virtude de a temperatura ser a mesma que no ¢alculo anterior, os vy, 0S

P;3at ¢ os @83t ficam mutiveis.

Novamente, se calcula Lyy em virtude dessa ser uma segunda
itera¢3o, a nova soma Lyi=1 ¢é comparada com a soma encontrada na
primerra iteragdo. Caso tenha havido mudanga, os @i sio calculados ¢
comega outra iteragdio. Este processo se repete até que a modificagdo na
soma Xy;=1 de uma iteragio para a seguinte ssja menor que uma
tolerincia pré-estabelecida. Guando esta condicio se realiza, a etapa
segumte ¢ a de se verificar se Zvi=1. Se for, o calculo estd terminado: os
valores de vj sdo os valores de equilibrio na fase vapor, ¢ a temperatura
admitida ¢ a temperatura de equilibrio.

Quando Zyi=1, o valor hipotético de T deve ser ajustado; se Zy>1,
a temperatura hipotética ¢ muito elevada;, se Zyi<l, a temperatura
hipotética € muito baixa. Todo o processo iterativo € remiciado com uma
nova temperatura. Na primeira fteracio, 0s @; ndo precisam ser igualados
a unidade; os valores calculados pela dltima vez serfio methores. O
processo todo se repete até que Zyy=1, difira da unidade por tolerdncia
pre-estabelecida (Smith ¢ Van Hess, 1975). No diagrama de blocos da
figura I11.2 verifica-se toda sistematica descrita acma.
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I11.3 - COMPARACAQ ENTRE O METODO UNIFACE
O MODELO NRTL

Atraves de simulagdes desenvolvidas com auxilio do programa de
ponto de bolha descreve-se o sisterna agua - fenol, utilizando a equacio
do Virial para a predigde da fase vapor ¢ o0 modelo NRTL e o método
UNIFAC para o caloeulo da fase liquida. Os resultados encontrades estio
ilustrados nos diagramas de equilibrio T vs X1, ¥y1 ¢ ¥1 vs X} bem
como o8 dados experimentais { Schrememakers, 1900 ) mostrados nas
figuras [11.3 a2 I1L6.

1.00 - - —
3 — . UNIFAC
. oses: EXPERIMENTAIS
0.80 - /
0.60 3=
> T
0.40 /
1
0.20 3 {,
G.QD‘E FRER T i3 EEEE ERERE I ] v T8 § ¥ I T f i ed4d 5 FT 41 &35 T4 F
0.00 .20 .40 0,80 0,80 1.00

Figura I11.5 - Diagrama %3 vs y1 para o sistema
agua (1)-feneol (2) a P= 1.013 bar - métodeo
UNIFAC
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Analisando-se as figuras mostradas acima, verifica-se que ambos,
o modelo NRTL ¢ o método UNIFAC representam mais ou menos
adequadamente os dados do equilibrie liquido - vapor do sistema dgua -
fenol, embora os dados de equilibrio encontrados na literatura sgjam de
1900 ¢ podem coriter erros; por isso, as discorddncias com o3 modelos
em alguns trechos. O modelo NRTL foi escothido para os cdlculos do
sistema agua - fenol deste trabalho uma vez que no ponto de azeotropia
houve uma melhor concordincia com os dados experimentais que o
método UNIFAC, porém para sistemas temnirios foi utilizado sste
meétodo, pois ndo foram encontrados dados experimentais destes
sisternas (pardmetros bindrios) para utilizar o modelo NRTL.



IIT .4- VARIACAO DO AZEOTROPO COM A PRESSAQO
NO SISTEMA AGUA - FENOL

A verificagiio da influéncia da variagio da pressio no deslocamento
do azeétropo do sistema ¢ importante como uma primeira tentativa de se
evitar a necessidade de adicio de um terceiro components ao sistema
para deslocar o azeotropo. Atraves do programa de ponto de bolha a
pressdo constante, efectuaram-se varias simulagfes para localizar os
azeotropos do sistema numa determinada faixa de pressdo. O modelo
NRTL e o metodo UNIFAC foram utilizados para a predigio da fase
liquida; a equagiio do Virial foi usada para a predigio da fase vapor. Em
ambos o0s casos, os resultados dessas simulacBes estio ilustrados na

figura I11.7.
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Figura II1.7 - Diagrama x5z vs P para o sistema dgua - fenol



Verifica-se, em primeire lugar, que nfo s¢ conseguin, a niveis
econoemicos, deslocar 0 azedtropo a um nivel desejado ( ou seja, fazer
esaparecer o azeotropo ), além do que ha o problema da carga da resina,
gue se encontra ne reator, subir ¢ obstruir a coluna por sspumagde; isto
faz com que seja necsssirio partr para a procura de um sobvente
adequado para ser adicionado i mistura binaria inicial para se proceder
com a separagdo. Outro ponto gue pode ser verificado na figura ¢ a
diferenca na concentra¢io do azedtropo com o tipo de modelo usade
para o célculo do costiciente de atividade.



II1.5 - ANALISE DE VARIOS SOLVENTES

Apos a analise termodinimica do sistema agua-fenol constata-se
a necessidade da adi¢3o de um terceiro componente para a separagiic do
sistema.

Isto pode se dar através da destilagio azeotropica ou extrativa.
Considerando-se que a coluna csta acoplada ao reator do polimorizagio ©
o que vai para o cfluente ¢ a 4gua, a qual € um produto de topo, estudou-
se solventes adequados para o principio da destilagfio azeotrdpica e nio
extrativa. Como se sabe, ha diferengas em termos de propriedades fisicas
entre os solventes para os dois diferentes processos de separagio. além
disso, como ja comentado anteriormente, s¢ evitara de usar o termo
"destilagiio azeotropica”, uma vez que todos os solventes testados n3o
formam azeétropo termiric. Os testes com os solventes mencionados
foram realizados com base em suas utilizagfes pela indistria hoje.

Além da semelhanga estrutural com o componente mais pesado,

o solvente mais apropriado devera satisfazer a outros critérios (Van
Winkle, 1967

- ndo deve ser toxico, mflamavel ou corrosivo

- nfo deve reagir com qualquer dos componentes que estdo sendo
separados

- deve ser estavel
- geu custo deve ser bamo

- deve ter bama viscosidade, pois a eficiéncia de pratos sfo geralments
maiores

- ¢ ponto de congelamento deve ser muito bamxo, pois se este o for, o

processo pode ndo operar no mverno se for localizado ao ar livie ¢ em
paises de baixa temperatura



- deve ter habilidade para alterar o equilibrio enfre os componentes a
serem separados

Afim de se comegar a testar o melhor solvente para o sistema
agua - fenol, partiu-se de alguns solventes com estruturas molecuiares
similares ao fenol, que € o componete menos volatil. Os solventes pré-
selecionados e¢stio descritos na tabela I11.1, bem como o critério para a
pre - selegio.

Tabela I11.1 - Solvenies testados e critérios ufilizados

Selvenies Critérios da pré-seleciio

toluol, xilol e similaridade das cadeias

benzeno carbonicas com o fenol

ciclohexano e similaridade das cadeias

ciclopentano carbdnicas ndo aromaticas com o
fenol

heptano ¢ similares ao ciclohexano ¢ o

hexano ciclopentano

Mesmo tratando-se de sistemas ndo ideais, utilizou-se o cileule
do equilibrio lquido-vapor ao mvés do squilibric liquido-liquido-vapor
uma vezZ que s¢ tentars encontrar a minima concentragdo de solvente que
deslogue o azedtropo ¢ nfo leve a formagio de duas fases liguidas.

O gue evidencia a formac3o de duas fases liquidas de um sistema
bin&rio no diagrama de equilibrio %] vs y1 € a curva de equilibrio formar
um patamar numa determmada faixa de conceniragdio { composigio do
vapor constante para uma variacdo da composigio da fase liquida ).

Para se conseguir visualizar a mfluéneia do seolvente no
comportamento do gistema dgua - fenol de uma maneira bem smples,
utilizam-se diagramas do tipo X1 vs y1 & presso constante, omitindo-se o
solvente ¢ fazendo a somatoria de X ¢ Y ficar igual 3 unidade. A
concentragio do solvente fica indicada sobre a curva de equilibrio.



solvente ¢ fazendo a somatdria de X ¢ Y ficar igual 3 unidade. A
concentragio do solvente fica indicada sobre a curva de equilibrio.

As equagdes 1.2 ¢ [IL3 representam as normalizagfes de x e v
sendo que:

X1=x1/(x1+x3) (IIL.2)

Yi=¥1/(y1+733) (111.3)

%] - fra¢3o molar da dgua na fase liquida

v1 - fragdo molar da agua na fase vapor

x3 - fra¢do molar do fenol na fase liquida

v3 - fra¢do molar do fenol na fage vapor

¥ 1. fragdo molar da 4gua na fase liquida normalizada
Y1~ fragdo molar da agua na fase vapor normalizada

Os resuliados das simulagdes de todos os solventes envolvidos
estfo flustrados nas [11.8 4 [11.14.
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1.6 - ESCOLHA DO SCLVENTE

A vpartir da analise dos sistemas definidos nas figuras 1118 a
II1.14, verificou-se que quanto maior a adigdo do solvente maior a
tendéncia de s¢ formar duas fases liquidas (formagdo de patamar na linha
de equilibrio a mistura binaria inicial ), portanto a quantidade de solvente
a ser adicionada deve ser cuidadosamente estabelecida, pois além do
agravante da possibilidade de formacfio de duas fases liquidas na celuna
de destilagio com temperaturas mais aitas do que o decantador, ha o
problema de que quanto maior for a quantidade de solvente no processo,
maior sera o tempo da batelada, pois o solvente, apos a retirada da dgua,
devers ser retirado da coluna e do reator, através da aplicagiio de vacuo. E
importante salientar, todavia, que a separagio de fases liquidas ¢
garantida no decantador, devido 4 mais baixa temperatura.

Dentre  os pardmetros citados em 115, foram verificados a
toxidade ¢ o0 custo dos solventes, visto serem gstes itens fambém
importantes na problematica da escolha do solvente.

A partir de pesquisa efetuada no mercado nacional, mostrada na
tabela L2, envolvendo cotacdes de produte a granel ¢ pagamento 2
vista, ¢ sem levar em conswderacio a fributagio devida, pode-se ter uma
ideia do preco de cada um dos solventes que sstio sendo testados.

Tabela I11.2 - Preco dos solventes

SOLVENTES PRECO (USS/kg)
Tolueno 0.66

Xileno (.65

Heptano .57

Hexano 0.42

Benzeno (.85
Ciclohexano 77
Ciclopentano ndo encontrado
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Para determinar o custo do solvente no sistema, hi a necessidade
de se adotar uma base de cilculo, ou seja, definir uma quantidade de
solugiio, expressa em moles, para a partir da concentragio otima do
solvente expressa em fragfio molar, poder relacionar o custo do solvente
no sistema.

Através do produto entre a base de calculo, a fragio molar ¢ a
massa molecular do solvents, oblém-se a quantikiade de solvente

expregsa em kilograma.

Com os dados da tabela 111.2, através de uma simples conversfo ¢
encontrado o custo do solvente. Os custos encontrados através dessa
metodologia estio mostrados na tabela 111.3.

Tabela [11.3 - Andlise econémica dos seclventes
Base de ciiculo - 1060 Kmol de solucio

Solvente Fracio moiar Custo (US$)
Benzeno 0.001 65.38
Tolueno 0.001 60.00
Xileno 0,001 69,15
Heptano = 1  wess=s L e
Hestano | sesses ] s
Ciclohexano 0.0005 32.10
Ciclopentano 00005 1 eweem

Verifica-se pela tabela 1113 que o heptano ¢ hexano nfo possuem
as concentracfes mdicadas, i3s0 se deve ao fato de ambos formarem duas
fases liquidas nas condi¢fes de equilibrio com o sistema agua-fenol, o
que sera desconsiderade neste frabalho, pois a coluna serd calculada
através de dados do equilibrio liguido - vapor. Isto devido 2
coraplexidade inerente do problema em termos de modelagem e, depois,
convergéncia, pois trata-se de uma modelagem dindmica, com fermos de
reagdo quimica ¢ ainda a presenga do solvente ¢ do tanque de



decantacfo. Ndo ha custo de ciclopentano, pois ndo foi encontrado esse
produto no mercado para que se efetuasse a sua cotagio.

A toxidade dos solventes esta representada na tabela [11.4,
realizada a partir de consulta a Dangerous Properties of Industrial
Materials (19685), utilizando como pardmetro de toxidade a medida TLV
que significa "threshold limit values”, que indica a toxidade em valores

- numericos. As unidades podem ser expressas em partes de contaminante

por partes de ar (ppm) para gases ¢ vapores, miligramas de contaminante
por metro cibico de ar (mg/m3) para sélidos ¢ misturas. Esses valores
fornecerm um indice semi-quantitative de concentragio que um
trabalhador pode suportar em sua jornada de frabalho. Os indices de
TLV sfo publicados anualmente pela American Conference of
Governamental Industrial Hygienist (ACGIH).

Tabela II1.4 - Toxidade dos solventes

Produto TLV (ppm) TLV solvente /
TV fenol

Fenol 5 1

Xileno 200 40
Tgolueno 200 40
Ciclohexano 400 80
Ciclopentano nZo encontrado

Heptano 500 100
Hexano 500 109
Benzeno 25 5




[I1.7 - CONCLUSAQO

Analisando os sistemas termodindmicos estudados verifica-se que
snire todos o8 solventes, ¢ que melhor se enquadra € o ciclohexano.

Estudando o comportamento do xileno ¢ do tolueno, verifica-se
gque quanio a toxidade ¢ ao custo ambos possuem praticamente as
mesmas caracteristicas, sendo o custo do xileno um pouco menor,
todavia pode haver variagdes de mercado que invertam e3sa posi¢io.

Quanto go benzeno, 0 mesmo teve um desempenho bom no
desiocamento do azedtropo, porém quando comparados o seu cusio ¢
principalmente toxidade, o mesmo ndo se forna viavel

O cclohexano ¢ ¢ clopentano foram escolhudos porque suas
cadeias sfo similares as do xileno ¢ tolueno, embora sejam compostos
sem o nucleo benzénico. S3o bem menos toXicos ¢ de bom prego.

(Juanto ao compostos de cadeia aberta, o hexano ¢ o heptano, com
a minima adig3o destes a0 sistema agua-fenol, houve a formaclo de duas
tases lgudas, o gque nio ¢ adequado 4 proposta da modelagem deste
trabalho que considera o equilibrio liguido-vapor na coluna de destilagio
{ 32 caso formasse duas fases liquidas o sistema teria que ser calculado
com algoritmo de equilibrio Hguido-liquido-vapor, num futuro trabalho)



CAPITULO IV - MODELAGEM DA COLUNA DE
DESTILACAQ COMPLEXA EM BATELADA

IV.1-INTRODUCAO

Hoje com o avango dos meétodos numéricos € r1ecursos
computacionais relativamente acessiveis, 3 modelagem de um processo € uma
importante ferramenta para a Engenharia Quimica.

Uma das fases do processo de sintese de resinas fenolicas novolacas
por solvente, s¢ enquadra como uma destilagio complexa em batelada ¢ ainda
ha a adi¢do de uma corrente de reagente no reator, fazendo com que o
processo seja uma semi-batelada durante um certo periodo de tempo, além da
reagio quimica 4o processo.

Para a fabricaglio de resinas utiliza-se reatores em batelada ¢ estes
devem ter previsto em seu projeto multi-funcionalidade, ou seja, produzir
diferentes processos mdustriais. S¢ por um lado a multi-funcionalidade ¢ um
grande atribute nesse tipo de reator, por outro ¢ uma desvantagem, pois nio
sfo fettos projetos especificos para alguns processos, como o da sintese de
resmas fendlicas novolacas por solvente, o que resulta em processo que, em
algumas etapas, ¢ dificil otimizar,

Atualmente, na indistria, para o processo de resinas fendlicas
novolacas por solvente, na fase de destilagio da 4gua, o retorno do refluxo da
coluna ¢ langado diretamente no reator. Afim de solucionar este problema de
modelagem, considerando o retorno do refluxo para o topo da eoluna, para
consegur uma maior razdo de refluxo mterna consegumdo assim uma melhor
troca massica, utilizando o método de Euler, algumas simplificagfes sio
feitas, sendo a principal que todas as matérias primas estejam no reator e,
consequentemente, a modelagem seja caracterizada como uma destilacio
semelhante a4 azeotropica ¢ eom batelada, onde sera verificado o
comportamento do destilado (efluente).



O sistema desta coluna de destilagio em batelada ¢, um caso
complexo de modelagem, pois o regime ¢ transiente ¢ devido a presenga do
solvente, utilizado para o deslocamento do azeotropo, ¢ sistema torna-se
altamente mstavel exigndo a utilizagio de programas que preveem o©
equilibrie liquido-liquido, para ser usado no decantador ¢ na maioria dos
casos a utilizagio de meodelos de equilibrio liquido-liquido-vapor
conjuntamente com o equilibrio liquido-liguido, ao contrario da destilagdo
- tradicional onde somente ¢ utilizado o equilibrio Hquido-vapor.



IV.2 - PROGRAMA PARA O CALCULO DO EQUILIBRIO
LIQUIDO-LIQUIDO

Para descrever o equilibrio lquido-liquido a ser usado no decantador,
utiliza-se urm programa conforme metodologia descrita em Fredenslund et al
(1977), e esta ilustrado pelo digrama de blocos da figura IV . 1:

z 1
' Zi = LRy o A L2 ) ?22’” - zzizz‘
£Z; &r=Zi- I A5
' 4
1
xin' = BTy
LUt ' Xin” = %M EZig"
Zr=2;-3 i
* = B= (x5
S B + 1
o AT il Cm Ez.ﬂ_ )
Lz, Iz" 4" =L (222"
L4y =T
xi'= &'/
xi“ = Zi” '[ }:"zi.n
1wy -
1

Zi - vazio molar do componente i

Zi' - vazio molar do componente ina fase”’

Zi "= vazio molar do componente ina fase ”’

U - constante

%’ - fragio molar do componente ina fase’

Xi'’= fragio molar do componente ina fase ™’

vi - coeficiente de atividade do componente ina fase”’
vi' - coeficiente de atividade do componente ina fase ™’

Figura IV.1 - Diagrama de blocos para ¢ cilculo do equilibrio
liguido-liquide



IV.3 - MODELO MATEMATICO

Para se proceder com a modelagem do sistema ilustrado na figura

IV.1, assumem-se algumas condi¢des como mostradas abaixoe:

v
Yut.}
CONDENSADOR
S
| NT VASO SEPARADOR
X4 ==

250C

COLUNA

oo ox wng

- Q
REATOR (\ Hp x0; —t

Figura 1V.1- Esquema do processe

- "holdup” dos pratos constante
- "holdup” do tangue de decantagio constante
~ balangos de energia negligenciados

- ¢feifos hidrodinamicos entre o vapor ¢ o liquido desprezados

~ método UNIFAC para 2 predigfo do equilibrio liquide-liquido ¢ para a fase

liguida do equilibrio liguido-vapor

- equacio de virial para a predigiio da fase vapor do equilibrio liguido-vapor



- razio de refluxo variavel
- ndo ha formacdo de duas fases lquidas na coluna

A figura IV.1 mostra o processo a ser modelado. No processo por
solvente ha a adigio do formol ao reator, sendo que a medida que o mesmo ¢
adicionado, ha a reagdo do fenol com o formol que ¢ considerada como na
C Bgura IV.2.

OH

i\/.‘eH\/
/\’,/OH C
() | T cHOo  —— l\o/[ + HyO

O

Figura IV.2 - Reaciio de condensacgio entre fenoi e formol
{(Van Viack, 1970)

Nesta modelagem conforme figura IV.1, a vazio do formol nfio serd
considerada, pois com a introducio da mesma no sistema ocorre uma alta
nstabilidade, a qual acarreta problemas de convergéneia na simulagfo.

N#o sera indicado o termo da reaclo nas equagdes da modelagem,
pois a partir da figura IV.2 efetua-se o calculo estequiomeétrico de formagdo da
agua, considerando que todo formol seja consumido. Sendo que para as
condicBes mniciais do processo :

- a gquantidade do fenol! considerada fica sendo a mdédia aritmetica da
quantidade inicial e final

- 2 quantidade de agua considerada fica sendo a somatdria da agua de diluicio
do formol mais a resultante da reagdo
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- g quantidade de dgua considerada fica sendo a somatéria da 4gua de diluigio
do formol mais a resultante da reacgio

- aproximadamente 10% da carga inicial do “boiller” foi considerada como
solvente

A raz3o de refluxo, sera regulada conforme a formag3o de duas fases
liquidas, ou seja, a vazdo "V", apds sair do trocador de calor, esta dividida em
duas fases: a orglnica ¢ a aquosa, que podem ser consideradas como vazdes,
assim a vaz3o da fase orgénica ¢ relativa a linha de refluxo (vazio S ), ¢ 2
vazio da fase aquosa ¢ relativa a linha de destilado (vazio D). Deve-se
entender gue esse ¢ um importante artificio utilizado na modelagem, para
assegurarmos que a vazdo de refluxo seja composta somente pela fase
orgénica ¢ que a vazfo de destilado s6 pela fase aquosa.

O sisterna de equagdes (Woll Maciel ¢ Prestes, 1994) que governam o
sisterna acima comentado ¢ descrito abaixo:

REATOR

dHp/dt=- av.m
Iv.z

d{Hp=xp2)/dt = 8"x12 -V ¥h2 (Iv.3)

dHip=xp3)/dt = S*x13-V*¥b3 Iv.4)

COLUNA

Hpdxg y/dt=5*Zp+1§- Xnj |+ V*¥n-1,- Y ol (IV.5)

Hyp* dxnt /dt=8%[Xs j - Xntj | + VY1, - ¥ mijl {Iv.6)
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TANQUE DE DECANTACAQO
Eg*dﬁggé/dgm V*¥ntj- 5"%g,j- D*xd

Hg*dxg j/dt= V*¥ntj- $*Xg - D*xd

av.7

(IV.8)



IV.4 - CONDICGES INICIAIS DO PROCESSO

Devido ao alto niimero de combma¢des que podem ser feitas entre 2
relagio molar de fenol/formol ¢ catalisador na sintese da resma novolaca
- fendlica, adotou-se a sintese de uma resina gque possul relagdo molar (o)
fenol/formol igual a 1/0.66, com um rendimento tedrico de 12 kg.
Os caleculos referentes as consideragfes descrifas em [V.3 sdo
- quantidade de reagentes miciais ( antes da reacio )
fenol ==> n3 =127 mol
formol ==> ng4=n3x Mg = 127 x0.66 = 84 mol

agua de diluicio do formol 4 44% em massa ==>

ng=ngxMgx66/{44xM1)
g = 210 mol

- apds a reagdo
fenol ==> nf3= n3-n4 =127 -84 =43 mol
agua de reacio ==>
ny = 114 = 84 mol
- Condi¢@es niciais para a modelagem
fenol ==> (3 +nf)/2=(127 +43/2 =85 mol

agua ==> ngy+nd =210 +84 = 294 mol



solvente = 0.1*[(n3 +nf3) /2 +ny +ng ] = 38 mol
guantidade inicial no reator { Hpg ) = 417 mol

em termos de fragio molar

%1 - 0.70

x7 - 0.10
x3-0.20



IV.5- RESULTADOS E ANALISES

Analisando-se o desempenho do destilado em relagio so tempo de
processo verifica-se que a concentrag¢io de fenol no destilado ¢ menor a
- medida que se aumenta o nUmero de estagios teoricos ¢ que os valores
encontrados sfo muito menores do que os normalmente encontrados na
ndistria (normalments entre 20.000 a 56.000 ppm) como pode ser verificado

na figura [V.3.

&80.00 -

—— 3

& . Condicoes iniciais
% . H.=2.0 mol
WS‘%O.OO E § Ha==1.0 mol
_— 3 4

g :

> 820.00 E

A e 6

o

T 800.00 =

o .

) E

g‘;} .

& 780.00 3

Tt :

- -

c .-:

O 760.00 3

- E

] .

S z

?40:{}0 i?iiil)ll!il§=?¥_'l‘]ff[¥ll ‘i'ilili EIE N )
0.¢ 1.00 2.00 3.00 4.00
Tempo (h)

Figura IV.3 - Comportamento do destilado em relaclio ao fempo
de batelada do sistema: dgua (1)-toluel (Z)-fenol(3)



IV.6 - CONCLUSAQO

Pela analise do comportamento do destilado, mesmo que esta ssteja

- baseada em uma modelagem simplificada do processo, verifica-se que as

concentragdes encontradas sdo muito menores que a de fabricas de resmas
fenolicas, ¢ verifica-se que quanto maior o ntmero de pratos, menor € a
concentraciio do fenol.

Portanto, esses valores encontrados devem ser considerados como
preliminares ao que seria o comportamento do sistema frente a uma
modelagem mais rigorosa.



CAPITULO V-MODELAGEM DA COLUNA DE DESTILACAQ
COMPLEXA EM BATELADA
CONSIDERANDO-SE ASPECTOS DA REACAO

V.1 - INTRODUCAO

Como relatado no capitulo IV, a modelagem deste sistema de destilaglo
em batelada ¢ um caso complexo de modelagem, ainda mais se levar em
conta que esse processo envolve reagio quimica e durante parte da sintese ele
se comporta como uma semi-batelada. A adigio da vazio de formol no reator,
provoca uma alta instabilidade no processo resultando, muitas vezes, na nio
convergéncia da simulagio.

Como se esta considerando a entrada do formol no reator, tambem se
leva em conta a reagio quimica do processo, porem com algumas
considerag@es, que serfo discutidas ao longo do capitulo. Apés a modelagem,
realizam-se simula¢fes variando-se algumas variaveis ¢ verificando o seu
comportamento em relacio 2 composicio do destilado.



V.2 - MODELO MATEMATICO

Para a modelagem do sistema da figura V.1, sfo assumidas algumas hipoteses
como mostradas abaixo;

k'S
Yot d
CONDENSADOR
¥psj
NT S Tpdy
Lt | VASO SEPARADOR
“““““ 25°C
COLUNA
=4}
T
2.
i
AR

REATOR ( \.Hb%j

Figura V.1 - Reafor do processo

- “holdup” dos pratos constante

- “holdup™ do tangue de decantagio constante

- balango de energia negligenciado

- efeitos hidrodindmicos entre o liquido e o vapor desprezados

- metodo UNIFAC para a predigio do equilibrio liguido-liquido ¢ para a fage
liguida do equilibric  liquido-vapor



- equagio do virial para a predigo da fase vapor do equilibrio liquide-vapor
- razdo de refluxo variavel
- ndio ha formacio de duas {ases na coluna

- efeitos de pressio ¢ temperatura negligenciados na cindtica da reagio,
considerando-se apenas reagdo estequiometrica

No micio da operaglio, 30 ha fenol ¢ partes do solvente e catalisador no
reator. Carrega-se aproximadamente 10% de formol no reator ¢ com
aguecimento ¢ ajuda da exotermia da reagio fenolformol, chega-se 3
temperatura de destilacio do processo. A partir dat, inicia-se a adi¢io durante
aproximadamente 4 horas do restante do formol a 44% em massa, que nfo
deve estar em conceniracdo maior devido a problemas de cristalizaglio do
produto nas tubulagdes.

Considerando que o formol, loge que entre em contato reaja com o
{enol, o sistema termodinimico s6 serd composto por rés componentes, ou
seja, dgua-solvente-fenol,

A vazio “F”, na modelagem, implicitamente, refere-se a quantidade de
formol que deve ser adwionada ao réator, pois a mesma representa a
quantidade de agua que estd sendo adicionada com o formol mais a
quantidade de agua de reaglo.

No micio, g adicdo da vazio "F", deve ser gradativamente aumentada
até o seu limite, para evitar perdas de matéria-prima ¢ controle do processo e,
gonsequentements, a vazio "V" também ¢ aumentada gradativamente,

A medida que o formol ¢ adicionado ao reator, 0 MesmMo r2age com o©

fenol, tendo como produto agua ¢ polimero, sendo que o consumo de fenol ¢
representado pelo produto do termo "fator” ¢ a vazio "F".

Segumdo esta metodologia, as equacdes que descrevem o sstema s3o:



REATOR

dHy/dt=-D + F - F*fator

dHp=xp)/dt=5"x11 - V*yp1 + F

dHp~xp2)/dt=5"x12 - V*yy2

dHp*xp3)/dt=8*x13 - V*yp3 - F*fator

COLUNA
Hydxp /dt = 5*[Xn+1,i- Xn jl + V*[yn-1 - Yn,

Hyp*dxpt j/dt = S*[xg j - Xnt 3] + V*[¥nt-1,j - Ynjl

TANQUE DE DECANTACAO
Hs*ﬁXséﬁd&g 5= (Xg}gé - ngj)

Hgdxg ydt=D” (Xpd,j - Xdp)

V.1

(V.2)
V.3)

(V.4)

(V.5)
(V.6)

V.7

(V.8)
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V.3 - CALCULO DA VAZAQ “F”

A wvazio “F” mndicada nas equagdes V.1, V.2 ¢ V.4, implicitamente,
refere-se a quantidade de formol que deve ser adicionada ao reator, pois o
formol esta diluido a 44% em massa ¢ considerando que, logo que o formol
entre em contato com o fenol ocorre a reagio de condensagio, como indicada

- na figura V.2, consegue-s¢ que o sistema seja composto essencialmente por

trés componentes: agua, solvente ¢ fenol.

/\\\/OH \/\/ \/\/

CHAO e ir\ b

QJ/ 2 \/ \//

e

Figura V.2 - Reacdo entre o fenol e o formeol (Van Viack, 197§)

Considerando-se 2 hipotese acima de que o formol mediatamente apos
contate com fenol reagira formando agua ¢ polimero, pode-se representar a
vazdo F somente em termos de agua, bastando para isso quantificar-se =m
bases melares as guantidades de agua de diluigdo ¢ agua de reaglo. Com 550,
a vazio F pode ser representada por:

- quantidade de agua de diluigdo = ng
- quantidade de dgua de reaciio = nyy
- quantidade de formol = ng

Comeo ¢ colocado aproximadamente 10% do formol, logo no inicio da
operacido para a clevagfio da temperatura do reator, deve-se retirar a fragdo
devida da agua de diluigdo ¢ reaclio. Assmm, considerando-se um fempo de
adigdo de 4 horas, a vazio F fica definida por:

F = [(ng-0.10*ng) + (np-ng *0.10))/4 (V.9)
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V.4 - CALCULO DO TERMO "fator"

Considera-se que o mecanismo que rege a reagio entre o fenol ¢ o
formol seja somente dependente do tempo, ou seja, as condi¢des de pressio.
temperatura ¢ efeitos hidrodindmicos nio interferem na reagio quimica. Essas

- consideragdes sdo adotadas simplesmente para deixar a simulagiio o mais

perto possivel da realidade e nido demxar o sistema ainda mais complexo ¢
dificil de ser modslado.

No micio do processo tem-se aproximadamente 90% da gquantidade de
formol diluido a 44%, que serd adicionado ao reator em aproximadamente 4
horas.

O formol ao ser adicionado reagira com o fenol, formando polimero ¢
agua, portanto, a cada incremento de tempo da adigio de formol ao reator,
deve haver um "fator” que represente o consumo de fenol no reator.

Como se sabe, a vaziio F ¢ caracterizada pela somatoria da quantidade
de agua de diluigio do formol e a agua de reacfio. O termo fator deve
correlacionar estequiometricamente a quantidade de fenol a ser consumida,

sendo que para se chegar a seu valor nominal, segue-se a segumte
metodologia:

relacdo molar fenol/formol => 1,

- guantidades iniciais de matéria prima

nuamero de moles inicial de fenol => n3

numero de moles inicial de formol => ng = n3fe (V.15

numero de moles da agua de diluigio do formol a 44%
nd=n4*My*66/(M1744) (V.11)

Para a otimizagio do agueciments do reator adiciona-se
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aproximadamente 10% do formel, que ajudara por exotermia da reagioo
aquecimento do reator.

- 4gua devido 3 adi¢lo de 10% da quantidade de formol

ngi = ng * 0.10 (V.12)

- - agua devido a reagdo

iyl =04 * 9.10 (V.13)

Portanto, no reator ha dgua, fenol ¢ solvente que quantificando fica;

- agua

ng] = ndjy +orj (V.14)
- solvente => 102
- fenol

nf3 = 03 - 9,10 * 04 {(V.15)

A quantidade de fenol que restara no {im da reacio no reator € igual a:

Bf3 = 03 - N4 (V.16)

Assm o termo “fator” que referencia a quantidade de fenol consumido,
fica definido como:

fator = (g3 - npy)y/(4*) (V.17)
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V.5 - CONDICOES INICIAIS

Considerando a mesma resina de relagio molar no = 1/0.66, as
condi¢des miciais das simulagdes conforme metodologia de V.4 ficam:

n3 = 127 mol

- pelas equagdes V.10 e V.11 temos:

ng = 127 * 0.66 = 84 mol

ng = 84 * 30 * 66/(18*44) = 210 mol

- calculando a fragdo devido a parte do formol carregado no reator definida
pelas equagdes V.12 ¢ V.13 tem-se :

ng1 =210 *0.10 =21.0 mol

nyl =84 *0.10 = 8.4 mol

- as condigdes iniciais no reator definidas pelas eguacdes V.14 ¢ V.18 ficam:
np] =21.0 +8.4=29.4 mol

nn3 =127 -{(0.10 * 84) = 118 mol

- a equagde V.17 mostra o calcule do termo “fator” ¢ a equagio V.9, a vazio
“F”. Assim utilizando-se os valores calculados acima, tem-se:
F=[(210-0.1% 210} + (84 - 0.1 * 84))/4

F =66 molh



fator = (118 - 34)/(4 * 66)
fator = 0.28

Verifica-se que o termo fator ¢ igual a 0.28 ¢ a vazio ¢ 66 mol/h,
portanto, na vazdo "F", 18.5 mol/h ¢ a taxa de consumo do fenol pela reaglo.



V.6 - ANALISE DAS SIMULACOES

V.6.1 - DESEMPENHO DO METODO NUMERICO

Basicamente, os dois métodos numéricos utilizados para a resolugdo do
sistema de equagdes diferenciais sfio do tipo de valor inicial. A consisténcia
desses metodos em relagdo 4 modelagem do sistema dove sor considerada
principalmente em relagio ao tempo computacional e precisfio requerida.
Foram testados dois métodos numéricos: o de Euler e o de Runge Kutta de 42
ordem.

Em ambos 0s métodos, quanto menor foi o passo fornecido, maior foi o
tempo computacional ¢ teoricamente maior serd a precisfio do método. Deve
ser encontrado um passo ¢ método otimos, pois o tempoe computacional ¢
mportante.

Utilizando as mesmas condigdes miciais e utilizando es mesmos
critérios de parada verificamos que:

- 0 maior passo possivel para convergéncia do método de Euler foi de
1.0*10-3 enquanto para o outro foi de 1.0*10-2,

- ¢ tempo computacional do método de Runge Kutta de 42 ordem € bem
menor em relagio ao método de Euler, utilizando os passos acima
mencionados,

- diminuindo-se o passo do método de Runge Kutta de 42 ordem nfio houve
mudang¢a consideravel nos resultados, entretanto, aumentou mutto o tempo
computacional.

- o8 valores relativos aos métodos de Euler ¢ Runge Kutta de 42 ordem,
utilizando os maiores passos possiveis estfo ilustrados na figura V.3.
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Figura V.J - Comparacie do comportamente do destilado em
funcido do método numérico do sistema:
agua (1)-tolusl (2)-fenel (3)

V.6.2 - VARIACAO DO DESTILADO EM RELACAO AC
“HOLDUP” DA COLUNA

Para “holdup™ muito pequenos nic houve convergéncia com 0 passo
utilizado. Se fossem passos menores talvez se congeguisse utilizar “holdup”
menores na coluna, mas o problema fcaria mviavel em relagiio ao tempo
computacional. “Holdup” muito pequeno provoca uma alta mstabiidade na
simulacio do processo, nic compensada pelo método numerico e,
consequentemente, resultando em problemas de convergéncia.



Através da figura V.4 pode-se verificar que o comportamento do
sisterna com “‘holdup” maior ¢ mais estavel .
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Figura V.4 - Comportamento do destilado em flmgau do “holdup”
do prato da coluna do sistema:
agua {1)-toluol (2)-fenol (3)
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V.6.3 - VARIACAO DO DESTILADO EM FUNCAO DA
CONCENTRACAO DE SOLVENTE

A quantidade de solvente utilizada se refere 4 quantidade micial de
solvente no reator. Verifica-se que com uma concentragdo menor de solvente,
encontra-s¢ uma concentragio de fenol (expressa em ppm) menor no
destilado, como mostra a figura V.5,

i LA
L o
© o
(] 3
(@] O

450.00
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: H T e § 1 T4 ¢ T E 4 F 8 F oF 8 1 L) + g a3 r1 13114 ; T3 4 ¢ ¢ F 10 @
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Figura V.5 - Variacio do destiladeo em relaciio 3 concentracio do

solvente do sistema:
agua (1)-toluel (2)-fenol (3)
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V.6.4 - VARIACAO DO DESTILADO EM RELACAQ AO
NUMERO DE PRATOS

Conforme verificado pela figura V.6, quanto maior a altura da coluna
melhor é o desempenho do destilado em relagio 3 concentragio de fenol,

~ durante um determinado tempo de destilagio.
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Figura V.6 - Variacdo do destilade em relacdo a altura da coluna
sistema: agua {1)-toluel (2)-fenol (3}

V.6.5 - SIMULACAO UTILIZANDO O CICLOHEXANO COMO
SOLVENTE

Constatou-se no capitule Il que o ciclohexano ¢ o melhor solvente



para ¢ processo. Procedeu-se entic com uma simulagio utilizando este
solvente ¢ verificou-se que 0 seu comportamento ¢ diferente em relagio ao
toluol, pois o ciclohexano tem a tendéncia de dimmuir a concentragdo do
fenol em relagdo ao tempo de batelada em oposigdo ao toluol gue tende a
aumentar a concentragio de fenol. O comportamento do ciclghexano pode
ser visto na figwra V.7. Para as mesmas condigdes de processo, a
concentragio de fenol no efluente € bem menor.
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Figura V.7 - Comportamento do destiladeo utilizando ciclohexano
¢ toluol



V.7 - CONCLUSGES

Verificou-se nesse capitulo, os problemas para a modelagem do
sistema, prncipalmente devido 3 necessidade de se adicionar um solvente, 2
natureza transiente do processo, a reagio quimica ¢ 4 entrada do formol. Este
provoca uma alta instabilidade do processo ¢ que s6 foi solucionado apds a
mudanc¢a das equagdes do balange de massa do tanque de decantaglo em
- relaglio ao capitulo IV,

O3 resultados sncontrados agui confirmam os encontrados no capitulo
1T de gue quando se utiliza o ciclohexano em substituigio ao toluol, tem-ze
um desempenho muifc bom, que deve ser melthor estudado em escala de
iaboratorio e piloto. Os dados com ¢ toluol também foram animadores
quando comparados com os normalmente encontrados na industria.



CAPITULO VI- CONCLUSOES E SUGESTOES

Os efluentes fendlicos s3o alfamente nocivos ao meio ambiente devido
a seus efeitos téxicos, pols mesmo a minima concentra¢io de fenol pode ser
perigosa a algumas formas de vida,

Como o processo de sintese de resinas novolacas estudado possui
atualmente um sfluente fendlico com uma alta concentragio de fenol, ¢
necessariv o seu Iratamento, pois o langamento deste ao emissario pode
causar enormes prejuizos ac meio ambiente bem como acarretar problemas
legais com orgdos pablicos que atuam na protegio do meio ambiente,

Partindo-se do principio que deve-se sempre que possivel atuar no
processo fabril, para amenizar os custos em sistemas de tratamento de
efluentes ¢ evitar tambeém perdas de matérias primas, os resultades obtidos
nas simula¢des em relagio aos encontrados na mdustria foram altaments
animadores.

O diagrama de equilibric encontrado na literatura demonstra um
azeotropo no sistema agua-fenol (a 1 atm) numa fra¢fo molar de fenol de
0.981. Como um primeno passo, claborou-se um programa de ponto de bolha
¢ foram comparadoes dois métodos para a predicio da fase liquida: o medelo
NRTL ¢ o metodo UNIFAC. Verificou-se que o modelo NRTL ¢ o que

sihor se adapta ao cilculo da fase liquida para o sistema binario agua-fenol,
todavia escolheu-se ¢ método UNIFAC para os sistemas temdrios devido a
indisponibilidade de pardmetros de interacdo para os pares fenol-solvente.

Os diagramas de equilibrio resultantes das simulacdes foram
analisados ¢ verilicou~se que a variacfo da pressio no sistema ndo deslocou o
azedtropo. Entdo, para s¢ conseguir o deslocamento do azedtropo do sistema
g, consequentements, se atingir o grau de pureza requerido, foi necessirio a
adigdo de um solvente. Na indastria se utiliza hoje o tolueno, entio procedeu-
se com o estudo deste solvente ¢ outros pre - selecionados em funcio de sua
estrutura molecular, toxudade ¢ custos. Alcangou-se resultados animadores no
desempenho do ciclohexano. Atraveés de resultados obtidos nas simulag8es
do ssquema de separaclo, o ciclohexano comportou-se também como um
solvente com grande potencial para o processo ¢ merece ser melhor sstudado
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em termos de desempenho em escala experimental ¢ industrial para que 0s
resultados sejam confirmades. Isto porque o toluene ¢ hoje o solvents usado
nas industrias de resmas fendlicas.

A complexidade desse sistema no tocante 4 modelagem foi um
desafio, pois nada fora encontrado na literatura a respeife de colunas de
destilacdo azeotropica em batelada.

Para possibilitar a modelagem do sistema, foram utilizados alguns
artificios ¢ suposicdes que, entretanto, ndio descaracterizam 0 processo,

Para se levar em conta a reagfo quimica da sintese, utilizou-se uma
taxa estequioméirica, que foi gerada a partir de dados observados na indistria.
Nessa taxa nfo estio considerados os efettos de pressfo, temperatura ¢
catalisador na formagio do polimero. Tal consideracdo foi utilizada, pois o
objetivo principal da tese ¢ a redugdo do fenol no etluente ¢ nfio a modelagem
da sintese completa da resina.

Outroe ponto fundamental na modelagem fo1 a operagdo da coluna,
pois ha trés tipos de operagdes:

- Razip de refiuxo fixa
- Razio de refluxo variavel
- BRazio de refluxo otima

A modelagem sscolhida foi a de refluxo variavel, sendo que a vazio
de refluxo ¢ regulada pela separacdo das duas fases liguidas no tangue de
separagdo, pois assim nfo hi o problema da fase agquosa retornar 3 coluna e a
parts organica sair com a vazfo do destilado.

Estudou-se o uso de dois métodos numéricos, o método de BEulere o
de Runge Kutta de 48 ordem. O método de Runge Kuita de 48 ordem, obteve
um melhor desempenho devido ac menor tempo computacional.

Cs  resultados  encontrados nas  simulagdes  foram  alfaments
animadores, visto que as conceniracdes do efluente frente ac normalmente
atingido na mdustria foram bem menores.



A performance do ciclohexano foi melhor que a do tolusno,
confirmando-se os resultados obtidos nas curvas de equilibrio.

Procedeu-se com dois tipos basicos de simulagBes, a primeira nio
considerando a vazio de adigdo do formol, ¢ a segunda levando-se em conta a
mesma. A primefra foi utilizada para se ter uma idéia inicial do sistema ¢ a
segunda para s¢ chegar 0 mais préoximo da realidade. Em ambos o0s casos, 0s
resultados encontrados foram cocrentes.

Os resultados encontrados foram bens, € como proposta para
trabalhos futuros, deveria ser feito a modelagem mais rigorosa do sistema,
evidenciando melhor a cinética da reagdo, a utilizagdo do equilibrio liquideo-
liquido-vapor na coluna de destilagfo ¢ a inciusdo dos balangos de energia.

A utilizagdo de um outro método numérico como o Gear deveria ser
utilizado

Os resuitados encontrados deveriam ser comprovados através de
experiéneia em escala de laboratorio.

Um estudo mais elaborado em relagdo a escolha de solventes deverd
também ser realizado.
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ABSTRACT

This work describes the optimization of a novolac resmn synthesis
carried out m a batch reactor. Basically, the main purpose of this work is
to reduce the concentration of phenol in the efluent, because this is the
largest problem in the process, since in the industry the concentration of
phenol in the efluent is between 20.000 and 50.000 ppm, wich is a high
value if the toxity of phenol is to be considered. The maximum value of
phenol according to the legislation of a lot of countries is between 1 and
0.01 ppm, depending on the classification of the emissary. The
optimization will be then, considered in the separation stage.

The efluent is basically compound by phenol and water, wich is
resulting of the condensation reaction between phenol, phormol and the
water of dilution of phormol, and it leaves the reactor by distillation
adding a solvent. In the mdustry (Resana S. A. Ind. Quimicas) was noted
that in the column, wich is acoplated to the reactor, this reflux retumns to
the reactor. If the reflux return to the top of the column, the
concentration of phenol wil reduce, once the mass transfer will be
mereased. Therefore it 1s a point that will be, also, explorated mn the
modelling. It 8 important to say that this modelling is very complex
because it mvolves batch complex distillation with chemical reaction.

This distillation has characteristics of azeotropic distillation, then
there is necessity to choose the best solvent for the system. Some
solvents were studied by thermodynamic, economy and foxity analysis
n water-solvent-phenol systems, Nowadays, the mdustry applies the
toluene as the solvent.

To characterize the process, two kinds of modelling were made. In
the first chemical reaction was not taken-into account and i the second i
was considered. To solve the system of equations, was used the Huler
method for the first modelling and Runge-Kutta fourth order n the
second. The Unifac method was used for the prediction of activity
coeficient in the liquid phase in liquid-vapor and liguid-liguid equilibria



calculations and the Virial equation was used for the prediction of vapor
phase m the liquid-vapor equilibria,

In the simmulations were analysed the behaviour of distillate
(efluent) m relation to changes m variables of this process, verifying that
the behaviour was very good, mainly when compared to the one
normally found in the mdustry. Furthermore, ciclohexane was
considered as the best solvent for the separation of the water-phenol
mixtures.



