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RESUMO

ANALISE ENERGETICA RIGOROSA DO PROCESSO DE DESTILACAO POR
MUDANCA DE PRESSAO: PROPOSTA DE NOVO PROCEDIMENTO DE
OTIMIZACAO

Diversos sao os tipos de destilacdo encontrados industrialmente; entretanto, para separacao de
misturas bindrias azeotrépicas destacam-se dois tipos: destilagdo por mudanga de pressdo e
destilacdo extrativa. O primeiro € eficaz quando a composi¢do da mistura varia
significativamente com a pressdao e o segundo quando se € possivel utilizar um solvente
adequado. A selecao do solvente afeta fortemente o consumo de energia e o investimento de
capital devido as diferencas em seletividade, capacidade e ponto de ebulicdo. O processo de
destilacao por mudanga de pressao acaba ganhando espago, visto que ndo € necessario a adicao
de um terceiro componente para que ocorra a separacdo, mostrando ser uma excelente
alternativa para uso em escala industrial. Porém, para se tornar competitiva com as demais,
precisa ocorrer a integracdo térmica parcial ou total do sistema. Diversas metodologias de
otimizag@o s@o encontradas na literatura. Simuladores comerciais, como Aspen Plus™, sdo
bastante utilizados como ferramentas para o desenvolvimento de procedimentos sistematicos
para otimizagdo do processo destilacdo por mudanca de pressdo. Dentro deste contexto, este
trabalho tem como objetivo propor um procedimento de otimizagdo aplicdvel ao processo
destilacao por mudanca de pressdo. A mistura acetona-metanol foi escolhida como estudo de
caso e o processo foi simulado utilizando o software Aspen Plus™. Os resultados obtidos
mostram que ¢ fundamental considerar a nio idealidade da fase vapor, em funcdo da forte
influéncia sobre o equilibrio liquido-vapor. Para ambas as configura¢des, o procedimento de
otimizagdo proposto obteve melhor resultado quando comparado aos trabalhos utilizados como
referéncia. Na configuragcdo sem integracdo térmica, a reducdo da energia das cargas térmicas
totais dos reboilers (Qr total) foi de 13,7 % e 5,8% menor; e para a configuragdo com integracao
térmica, a redugdo da energia das cargas térmicas totais dos reboilers (Qr total) foi de 30,26 %

e 4,84% menor respectivamente.

Palavras-chaves: Destilacio por oscilagdo da pressdo; Equilibrio fases; Otimizacdo

energética.
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Proposal for New Optimization Procedure. 2021, 71 p. Master degree in Chemical
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ABSTRACT

RIGOROUS ENERGETIC ANALYSIS OF THE DISTILLATION PROCESS BY
PRESSURE CHANGE: PROPOSED NEW OPTIMIZATION PROCEDURE

There are several types of distillation found industrially; however, for the separation of binary
azeotropic mixtures, two types stand out: distillation by pressure change and extractive
distillation. The first is effective when the composition of the mixture varies significantly with
pressure and the second when a suitable solvent can be used. Solvent selection strongly affects
energy consumption and capital investment due to differences in selectivity, capacity and
boiling point. The distillation process by pressure change ends up gaining space, as it is not
necessary to add a third component for separation to occur, proving to be an excellent
alternative for use on an industrial scale. However, to become competitive with the others, the
partial or total thermal integration of the system needs to occurs. Several optimization
methodologies are found in the literature. Commercial simulators such as Aspen Plus™ are
widely used as tools for developing systematic procedures for optimizing the distillation
process by pressure change. Within this context, this work aims to propose an optimization
procedure applicable to the distillation process by pressure change. The acetone-methanol
mixture was chosen as a case study and the process was simulated using Aspen Plus™
software. The results obtained show that it is essential to consider the non-ideality of the vapor
phase, due to the strong influence on the liquid-vapour balance. For both configurations, the
proposed optimization procedure obtained better results when compared to the works used as
reference. In the configuration without thermal integration, the energy reduction of the total
thermal loads of the reboilers (total Qr) was 13.7% and 5.8% lower; and for the configuration
with thermal integration, the energy reduction of the total thermal loads of the reboilers (total

Qr) was 30.26% and 4.84% lower, respectively.

Keywords: Distillation by pressure oscillation; Balance phases; Energy optimization.
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1 INTRODUCAO

A destilac@o € um processo de separagcdo considerado como um dos mais importantes em
escala industrial, sendo bastante utilizada em plantas quimicas e petroquimicas, responsavel
pelo maior percentual do consumo global de energia. Além disso, sua utilizacdo proporciona
um considerdvel aumento no valor agregado dos produtos e possibilita o cumprimento das
exigéncias cada vez mais restritas do mercado, quer seja em termos econdomicos, quer seja na
minimizacdo da geracdo de poluentes devido ao alto grau de pureza dos produtos (Noriler,

2003).

Segundo Biddulph (2002), a operacdo de colunas de destilacdo realiza quase 95% de todas
as separagdes nos processos quimicos nas industrias e consome em torno de 3% do total
enérgico mundial. Desta forma, mais da metade da energia dos processos que envolvem troca
térmica de uma planta quimica é dedicada aos refervedores (reboilers) das colunas de
destilacdo (Soave & Feliu, 2002). Assim, estudos sdo realizados frequentemente, propondo
alternativas e solu¢des em otimizagdo de processos que envolvem a destilagdo, resultando na

reducdo dos custos energéticos, os tornando vidveis.

O consumo energético de colunas de destilacio pode ser ainda maior nos casos que
envolvem misturas azeotropicas. Quando isto ocorre, a destilagdo convencional nao € capaz de
separar os componetes com alta pureza. Nestes casos, outros métodos de destilagao podem ser
utilizados, como a destiacdo extrativa, que utiliza um solvente que altera a volatilidade relativa

entre os componentes da mistura, ou a pressure-swing distillation (PSD).

O método PSD consiste em duas colunas operarando em diferentes pressoes, realizando a
separacdo da mistura azeotrépica e possibilitando variar as composi¢des dos azedtropos a fim
de obter os dois componentes puros. A configuragdo € aplicavel quando mudangas na pressao
alteram significativamente a composi¢dao do azedtropo, seja ele de minimo ou maximo ponto
de ebulicdo. O deslocamento do ponto de azeotropia devido a variagao de pressdao € um fator
significativo, indicando a viabilidade do uso de PSD. Para que a separagdo por mudanga de
pressdo seja pratica, a composi¢ao azeotrdpica deve variar pelo menos 5%, preferencialmente
10% ou mais, em uma faixa de pressdo moderada de ndo mais de dez atmosferas entre as duas

pressoes (Modla e Lang, 2008a, 2008b; Wei et al., 2013).
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Diversas misturas bindrias ou ternarias podem ser separadas através do processo PSD. De
acordo com Vaz Mangili (2016), a destilacdo da mistura acetona-metanol é bastante atrativa
devido a sua viabilidade econdmica, visto que estes compostos podem ser utilizados
posteriormente para inimeros fins. A mesma representa um azeétropo de minimo, isto €, dada
uma composicao especifica, a mistura apresenta ponto de ebulicdo constante e comporta-se
como uma substincia pura e o seu ponto de ebuli¢do € atingido a temperaturas inferiores a dos
componentes puros. Além disso, o ponto azeotrépico da mistura acetona-metanol é sensivel a

mudanca de pressdo e, portanto, o método PSD pode ser aplicado para separacdo desta mistura.

No processo PSD, para que ocorra o deslocamento do ponto azeotrépico, uma das colunas
deve operar a elevada pressdo, tornado o processo ainda mais dispendioso em termos de
consumo de energia. Neste sentido, € essencial que os processos PSD sejam energeticamente
integrados e otimizados. A otimizagao consiste na determinagdo das varidveis de um sistema
com o objetivo de maximizar ou minimizar uma fungdo-objetivo. Sao exemplos de fungdo
objetivo: maximizar a obteng¢do de produtos e minimizar a carga térmica do refervedor. A
otimizacdo de um processo ou equipamento € necessdria para que uma maior producio seja
alcancada com menores custos operacionais (consumo energético e de utilidades) e sem perda

de matéria-prima (Yamanishi, 2007).

Simuladores comerciais, como Aspen Plus™, sdo bastante utilizados como ferramentas
para o desenvolvimento de procedimentos sistemdticos para otimizacdo do processo PSD.
Dentro deste contexto, esste trabalho tem como proposta desenvolver uma metodologia de
otimizacao aplicdvel ao processo PSD. A mistura acetona-metanol foi escolhida como estudo
de caso e o processo foi simulado utilizando o software Aspen Plus™. O procedimento
proposto, tem seus dados operacionais baseados nos trabalhos de Luyben (2008) e Fulgueras

et al., (2016), e pode ser aplicado em processos com integracdo e sem integragcdo térmica.
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2 OBJETIVOS

2.1 Objetivo Geral

Propor uma metodologia rigorosa de otimizacao para o processo de destilagcdo por mudanga

de pressdo (pressure-swing) para a separacao da mistura acetona-metanol.

2.2 Objetivos Especificos

Avaliar o efeito da pressao sobre o ELV da coluna de alta pressao (HP);

e Simular o processo de destilacdo por pressure-swing, em regime estaciondrio sem

integracdo térmica;
e Desenvolver e aplicar uma metodologia de otimizagdo para o processo em estudo;
e Avaliar as oportunidades de integracdo térmica parcial e total dos fluxogramas;
e Avaliar o efeito do uso de refervedor auxiliar na coluna LP;

e Avaliar o efeito do pré-aquecimento da corrente fresh de azedtropo sobre a

performance energética do processo;
e Avaliar o efeito do ELV da nio idealidade da fase vapor;

e Comparar os resultados em termos de consumo e desempenho energético com as

metodologias de otimizagdo j4 existentes na literatura.
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 Processos de Separacao: Destilacao

Processos de separacdo estdo presentes em uma grande variedade de plantas industriais e
apresentam importancia fundamental em termos de purificagdo de produtos. Contudo, a
separacao de componentes de misturas ndo € uma operacao simples, devido a presenca de ndo
idealidades nas fases da mistura (Black e Distler, 1974). Utilizado ha muitos séculos atras,
buscava-se obter produtos uteis e necessarios para a vida do homem. Em meados do século 11,
a destilagdo j4 era utilizada na Itdlia para produzir bebidas alcodlicas (Seader e Henley, 1998).
Nos dias atuais, aprimorar esse processo torna-se um fator imprescindivel, quando
relacionados a termos econOmicos no meio industrial e que atenda as normas,

exigéncias/vigéncias ambientais.

Assim, Gomide (1998) ressalta que a destilagdo é o processo de separa¢do mais usual na
inddstria quimica. Onde, a separacdo das espécies estd ordenada na diferenca de volatilidade
dos componentes envolvidos no processo. Uma fase vapor entra em contato com uma fase
liquida e ocorre transferéncia de massa entre as duas fases. Algumas misturas, no entanto,
apresentam caracteristicas que dificultam ou, até mesmo, impedem a total separacdo de seus

componentes (Soares, 2010).

Define-se como azedtropo, uma mistura de dois ou mais componentes, que, em propor¢oes
especificas dos constituintes, formam um ponto de ebulicio muito proxima entre elas, e que,
portanto, ndo podem ser separados pelo processo de destilacdo simples (Smith et al., 2007). A
presenca do azedtropo oferece uma barreira a separagdo completa dos componentes da mistura.
Sendo assim, os métodos empregados na separagdo de misturas azeotrépicas modificam o

processo de destilacdo convencional para efetuar a separacao (Nunes, 2015).

Diversos sdo os tipos de destilacdo encontrados industrialmente. Porém, para separacdo de
misturas bindrias homogéneas, Luyben (2008) destaca duas abordagens que podem ser
adotadas com sucesso: destilacdo por mudanca de pressdo (PSD) e destilac@o extrativa. Estes
métodos sdo os mais comuns para separacao de misturas azeotrépicas homogéneas, sendo o
primeiro eficaz quando a composi¢do da mistura varia significativamente com a pressdo € o

segundo quando se € possivel utilizar um solvente adequado. A selecdo do solvente afeta
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fortemente o consumo de energia € o investimento de capital devido as diferencas em
seletividade, capacidade e ponto de ebulicdo. A destilacdo por pressure-swing acaba ganhando
espago, visto que nio € necessdrio a adi¢cdo de um terceiro componente para que ocorra a
separacdo, mostrando assim, ser uma excelente alternativa para uso em escala industrial.
Porém, para se tornar competitiva com as demais, precisa ocorrer a integracao térmica parcial

ou total do sistema.

3.2  Misturas Azeotropicas

A palavra aze6tropo, de origem grega, pode ser traduzida como “aquele que ndo sofre
mudanga ao ferver” (Widagdo e Seader, 1996). Assim, ¢ considerado uma mistura azeotropica
quando a mesma contém dois ou mais componentes volateis que quando submetidos a um
processo de separacao por destilacdo convencional apresenta as composi¢des das fases liquida
e vapor idénticas. Logo, é impossivel obter produtos com pureza acima da composi¢dao

azeotrépica (Nunes, 2015).

Horsley (1973) descreve que a tendéncia de uma mistura bindria formar um azeétropo
depende de dois fatores: Em primeiro lugar, a diferenca das temperaturas de ebuli¢do entre os
componentes da mistura. Quanto mais proximas forem as temperaturas de ebuli¢do, maior a
probabilidade de se formar um azedtropo. A outra caracteristica que influencia a formacao do
azeotropo € o grau de aproximacao ou afastamento da idealidade da mistura, ou seja, a presenca
de desvios em relagdo a lei de Raoult; quanto maior o afastamento da idealidade, maior serd a

probabilidade de formacao de um azedtropo.

O deslocamento do ponto de azeotropia devido a variagdo de pressdo é um fator
significativo, indicando a viabilidade do uso de PSD. Para que a separagdo por mudancga de
pressdo seja pratica, a composicao azeotropica deve variar pelo menos 5%, preferencialmente
10% ou mais, em uma faixa de pressao moderada de ndo mais que dez atmosferas entre as duas
pressoes (Modla e Lang, 2008a, 2008b; Wei et al., 2013). A mistura acetona-metanol apresenta
sensibilidade a pressao, logo € possivel aplicar o método Pressure-Swing Distillation. A Figura

1 ilustra como se comporta uma mistura azeotropica com ponto de ebulicio minimo.
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Figura 1- Diagrama x-y de uma mistura azeotrépica.
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Fonte: Reis (2002)

Uma forma de classificar essas misturas € em relacio aos desvios da idealidade do sistema
em estudo. Desvios positivos da lei de Raoult podem levar a formag¢ao de um aze6tropo com
ponto de ebulicao inferior ao ponto de ebulicdo do componente mais volatil da mistura, o qual
€ denominado de azedtropo de minimo de temperatura de ebulicdo. Por outro lado, desvios
negativos da lei de Raoult podem levar a formacdo de um azedtropo com ponto de ebuli¢do
superior ao ponto de ebulicio do componente menos volatil da mistura, o qual € denominado

de azedtropo de maximo de temperatura de ebulicdo (Ligero, 1994).

Henley e Seader (1981) citam uma outra forma de classificagdo para a mistura azeotrdpica,
em especial usando o método de destilacao por Pressure-Swing Distillation, classificando-as
referente as fases em equilibrio pelo sistema. Um azedtropo homogéneo possui apenas uma
fase liquida em equilibrio com a fase vapor. Enquanto que um aze6tropo heterogéneo, por sua
vez, possui mais de uma fase liquida em equilibrio com a fase vapor e € sempre um azetropo
de minimo de temperatura de ebuli¢do. Assim, uma mistura azeotrdpica nao pode ser separada,
resultando nos componentes puros através de um processo de destilacdo simples, pois a
presenca desse azedtropo oferece uma barreira a separacdo completa dos componentes da
mistura. Sendo assim, surgem novos métodos nos quais empregados na separacio de misturas

azeotrépicas modificam o processo de destilacdo simples para efetuar a separagao.
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3.3  Processos de Separacao de Misturas Azeotropicas

3.3.1 Destilacio Azeotrépica

A destilagc@o azeotrépica € um processo de separacao aplicado as substancias com pontos
de ebuli¢do proéximos ou formadoras de azedtropos. Durante este processo, as volatilidades
relativas entre os componentes a serem separados sdo aumentadas pela adicao de um terceiro
componente, conhecido como solvente. Normalmente, o solvente é alimentado no topo da
coluna, formando um azedétropo de baixo ponto de ebulicio com um dos componentes a serem
separados, se 0 azedtropo original da mistura for de minimo ponto de ebulicdo. Vapor com a
composicio azeotropica é condensado e, para sistemas heterogéneos, formam-se duas fases
liquidas, que se estabelecem na operacdo seguinte, no acumulador ou separador de fases

liquidas (Perioto, 1998).

Em seu trabalho, Reis (2002) descreve sobre o processo da destilagdo azeotrdpica
homogeénea, onde informa a necessidade de adicionar um “entrainer”, onde o mesmo forma
um azeo6tropo de minimo ou de maximo ponto de ebuli¢io com um ou mais componentes da
alimentacdo, ndo promovendo separacdo de fases. Entretanto, o tipo de destilagdo azeotrdpica
mais utilizada nas industrias € a heterogénea. Para este caso, um aze6tropo de minimo ponto
de ebuli¢do é formado pelo “entrainer”. O vapor obtido no topo da coluna tem a composi¢ao
do azedtropo heterogéneo e esta mistura é separada em um decantador, explorando a separagao

das duas fases liquidas, uma rica no componente mais leve e outra no componente mais pesado.

Gutiérrez (2008) exemplifica o processo de destilacdo azeotrdpica para uma mistura etanol -
agua, mostrado na Figura 2, onde contém 11% de dgua, com ebuli¢ao a 78,16 °C. Adicionando
o benzeno, hd formagdo do azedtropo, composto por dgua-etanol-benzeno, por a mistura ser
mais volatil que o etanol, € possivel acontecer a separacdo. Apds a condensacdo da mistura
agua-etanol-benzeno, formam-se duas fases imisciveis, sendo a mais leve composta por
benzeno-etanol e uma mais pesada etanol-dgua. Este cendrio favorece bastante para que a

separacdo ocorra (Hoffman, 1964; Perry et al., 1997).

Embora a destilacdo azeotrépica heterogénea seja uma alternativa econdmica para a
separacdo de misturas nio-ideais nas industrias, este processo € dificil de ser operado e
controlado. Rovaglio e Doherty (1990) realizaram simulacdes do processo de destilacao

heterogénea da mistura etanol-dgua-benzeno e observaram a ocorréncia de multiplos estados
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estaciondrios, comportamento dindmico complexo e sensitividade paramétrica a pequenas

mudangas nas condi¢des operacionais.

Figura 2 - Esquema do processo de desidratacdo do etanol por destilacio azeotrdpica usando
benzeno como "entrainer".
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Fonte: Gutiérrez (2008).

3.3.2 Destilacao Extrativa

A destilagdo extrativa € um método que utiliza grandes quantidades de solvente com alto
ponto de ebulicdo, em relacdo aos componentes da mistura. O solvente altera os coeficientes
de atividade da fase liquida da mistura, tornando a volatilidade relativa dos componentes de
interesse mais favordavel. O ponto de entrada do solvente deve ser acima do de alimentagado e
alguns pratos abaixo do topo da coluna, de forma que uma concentragao aprecidvel de solvente
¢ mantida em todos os pratos da coluna. A retirada do solvente ocorre no fundo da coluna, sem
provocar a formagdo de um novo azedtropo, pois o solvente tem apenas a funcdo de quebrar o

azeotropo existente (Reis, 2002).

Segundo Andrade (2019), a ocorréncia de azedtropos adiciona algumas dificuldades para
a separacgdo, pelo fato de as fases liquida e vapor apresentarem a mesma composi¢ao, o que faz
com que, do ponto de vista de separacdo, esta mistura se comporte Como um componente puro.
A “quebra” do azedtropo torna-se invidvel do ponto de vista operacional e econdmico para a

destilacao convencional, uma vez que seria necessario operar a uma pressao muito baixa. Por
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consequéncia, tais misturas ndo podem ser separadas por um processo de destilacdo
convencional, sendo necessdrio recorrer a outros tipos de destilacdo. A Figura 3 ilustra o

processo de de destilagdo extrativa proposto por Luyben (2008a).

Figura 3 - Planta do processo de destilagdo extrativa.
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Fonte: Adaptado de Luyben (2008a).

Usualmente, a configuracdo da destilacdo extrativa é constituida por duas colunas. A
primeira coluna é denominada de extrativa, pois € nela que ocorre a separacdao da mistura
azeotropica na presenca do solvente, obtendo como produto de topo o componente mais volatil
com alta pureza, na base o componente de volatilidade mais baixa e o solvente. A segunda
coluna € convencional, e é conhecida como coluna de recuperacdo, que tem a finalidade de
recuperar o solvente. O solvente puro saindo pelo fundo da segunda coluna pode ser reciclado,

retornando a primeira coluna (Luyben, 2013).

Desse modo, a coluna extrativa deverd conter duas alimentacdes: a da mistura azeotrépica
e a de solvente. O solvente é alimentado mais préximo ao topo da coluna, percorrendo-a em
sentido descendente com a finalidade de ir ao encontro do fluxo ascendente de vapor, atingindo

um novo equilibrio com fragdes das fases liquida e vapor diferentes da mistura original.

De acordo com Van Winkle (2001), para escolha de um solvente alguns critérios devem

ser observados:
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e O solvente ndo deve perder suas propriedades com o aumento de temperatura, ou
seja, deve ser termicamente estavel;

e O solvente deve possuir preco acessivel e ser de facil obtencao;

e O solvente deve possuir baixo calor latente, pois parte dele serd vaporizada no
processo de destilacdo;

e O solvente deve ser inerte as espécies da mistura que estd sendo adicionado;

e O solvente deve implicar em uma répida e facil separacdo da mistura a qual foi
adicionado;

e O solvente ndo pode ser téxico nem corrosivo evitando, assim, acidentes

indesejados.

O Quadro 1 ilustra alguns exemplos de solventes liquidos simples comumente usados na

destilagdo extrativa.

Quadro 1 - Solventes liquidos comumente usados na destilagdo extrativa.

Componentes a serem separados Solventes
Alcool (etanol, isopropanol, terc-butanol) e dgua Etilenoglicol
Acido acético e dgua Tributilamina
Acetona e metanol Agua, etilenoglicol, DMSO
Metanol/ acetato de metila Agua
Propileno e propano Acetonitrila
Alcool (etanol, isopropanol) e dgua DMF
Hidrocarbonetos C5 DMF
Aromaticos e ndo-aromaticos DMF, NMP, NFM

3.3.3 Destilacao por Mudanca de Pressao (Pressure-swing Distillation)

A destilagdo por variacao de pressao, também conhecida como Pressure-swing distillation
ou PSD consiste em duas colunas de destilacio operando a diferentes pressdes (Knapp;
Doherty, 1992). Este processo pode ser utilizado para separacdo de misturas azeotropicas
homogéneas e ja é conhecido para separacdo de misturas como THF-4gua, acetonitrila-dgua,

metanol-metiletilcetona e acetona-metanol (Repke, Florian e Klein, 2005). A técnica de
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mudanca de pressdo pode envolver tanto uma como duas colunas. O uso de uma tnica coluna
€ conhecido como Pressure Sensitive Distillation, enquanto processo envolvendo duas colunas

€ chamado de pressure-swing distillation (Frank, 1997).

O processo de destilagdo utilizando PSD tém sido notado e estudado nos ultimos anos, mas
pouco se sabe é que desde 1920 ja se fazia conhecimento do mesmo (Lladosa, et al., 2011). A
necessidade de novas alternativas, onde nido exista a necessidade de adicionar um terceiro
componente para promover a separagdo, torna O processo extremamente atrativo.
Configuragdes sdo estudadas com o prop6sito de minimizar o custo energético, recorrentes das
cargas térmicas dos reboilers. Logo, para que a pressure-swing distillation apresente melhor
eficécia perante aos demais métodos, ambas as colunas do processo necessitam ser integradas
termicamente. Dependendo da mistura a ser utilizada, essa integracdo pode ocorrer de forma

parcial ou total.

O interesse pelo processo PSD se deve, principalmente, pela auséncia da necessidade de
adicionar um terceiro componente para promover a separacdo, O que torna O Processo
ambientalmente amigével. Entretanto, para ser competitiva com a destilacdo extrativa ou a
destilacdo azeotrOpica, € necessario integrar termicamente as duas colunas do processo PSD,
de modo que o condensador da coluna de alta pressdo (HP) seja o reboiler da coluna de baixa
pressdo (LP). A integracdo pode ser realizada de duas formas: a primeira coluna operando a

baixa pressdo e a segunda coluna operando a alta pressao (LP-HP), ou vice-versa (HP-LP).

A otimizacdo do ponto de vista energético e econdmico de um processo PSD envolve
elevado nimero de varidveis de decisdo, incluindo varidveis discretas e continuas: composi¢ao
da corrente de topo, posicdo dos pratos de alimentagcdo, composicao de topo, pressdao e nimero
de estdgio; para as colunas de alta e baixa pressdao; num total de 9 varidveis. A fungdo objetivo,
na maioria das vezes, € o custo anual total (TAC). Em alguns casos, porém, ha mais de uma
funcdo objetivo a ser otimizada além do TAC, como por exemplo, o consumo especifico de
energia (SEC), as emissdes de CO (You et al., 2016a ) ou a eficiéncia termodinamica (Ortiz e
Oliveira, 2014). O Quadro 2 apresenta exemplos de misturas bindrias que formam azeétropos

sensiveis a pressdo e teoricamente podem ser separados por PSD.
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Quadro 2 - Exemplos de misturas azeotropicas binarias sensiveis a pressao (Horsley, 1952).

Componentes Componentes
Diéxido de Carbono / Etileno Metanol / Benzeno
Acido hidrocloridrico / Agua Metilamina / Trimetilamina
Agua / Acido férmico Etanol / Dioxano
Agua / Acido acrilico Etanol / Benzeno
Agua / Acetona Etanol/ Heptano
Agua / Oxido de propileno Etanol /Metil-etil-cetona (MEK)
Agua / Acetato de metila Dimetilamina / Trimetilamina
Agua / Acido propibnico Isopropanol / Benzeno
Agua / 2-metoxi-etanol Propanol / Benzeno
Agua / Etanol Propanol / Ciclohexano
Agua / MEK (Metil-etil-cetona) Propanol / Metil-n-propil-cetona
Agua / Tetrahidrofurano (THF) Metil-etil-cetona (MEK) / Benzeno
Tetracloreto de carbono / Etanol Metil-etil-cetona (MEK) / Ciclohexano
Tetracloreto de carbono / Acetato de etila Metil-etil-cetona (MEK) / 2-propanol
Tetracloreto de carbono / Benzeno Alcool Isobutilico / Benzeno
Metanol / Acetona Benzeno / Ciclohexano
Metanol / Metil-etil-cetona (MEK) Benzeno / Hexano
Metanol / Metil-propil-cetona Fenol / Acetato de butila
Metanol / Acetato de metila Anilina / Octano
Metanol / Acetato de etila Etanol / Metil-n-propil-cetona
Agua / Acetonitrila

A Figura 4 ilustra de forma simplificada a pressure-swing distillation, representada para
uma mistura bindria que constitui um aze6tropo homogéneo de minimo ponto de ebuli¢do, a
alimentacdo bruta (F) é misturada com a corrente de reciclo proveniente da coluna 2 formando
a corrente de alimentagdo (F1) para a coluna 1 a pressao P1. Como a composi¢ao de F1 estd a
direita do azed6tropo a pressdao P1, o componente A puro (B1) é obtido no fundo da coluna 1 e
uma mistura proxima da composicao do azedtropo a pressdao P1 € obtido no destilado (D1). A
corrente D1 entdo € bombeada a pressdo P2, passando a ser a alimenta¢do da coluna 2 (F2). A
composi¢ao de F2 estd a esquerda do azedtropo a pressao P2 e assim é obtido o componente B

puro (B2) no fundo da coluna 2 e uma corrente de composicdo proxima a do azedtropo a
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pressdo P2 (D2) € obtida no topo e reciclada para a coluna 1.

Figura 4 - Processo simplificado de destilacdo Pressure-Swing.

Fonte: Autor (2021).

Luyben (2008b) comparou o design e o controle dos dois processos na separag¢do do bindrio
acetona-metanol. O autor utilizou regras heuristicas para definir o nimero de estigios e a
posicdo das alimentacdes das colunas, além de fixar a composi¢do do produto de topo em 2,5%
abaixo do ponto azeotrdpico. O autor concluiu que a destilag@o extrativa apresenta menor custo
total anual (TAC) do que o processo PSD com integracdo térmica (LP-HP). As simulacdes
foram realizadas usando o Aspen Plus™, e para representagdo do equilibrio liquido-vapor
(ELV) foi usado o modelo termodindmico UNIQUAC, levando em consideragdo apenas a ndo-

idealidade da fase liquida do sistema.

Lladosa et al. (2011) avaliaram a separagdao da mistura bindria di-n-propil éter e n-propil
alcool usando destilacdo extrativa e PSD. As simulacdes foram realizadas usando o software
Aspen Hysys®, e 0 modelo termodindmico UNIQUAC, que no referido software considera a
fase vapor ideal. No caso do processo PSD, as varidveis de decis@o na otimizagdo foram o

nimero de estdgios de cada coluna, a vazio de reciclo e a composi¢do do destilado da LP. Um
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procedimento short-cut foi usado para determinacdo do nimero de estdgios das colunas. Os

autores concluiram que o processo PSD € muito mais atrativo em termos de TAC.

Luyben (2012), avaliou sistemas utilizando PSD aplicados em misturas azeotrdpicas para
pontos de ebulicio de minimo e maximo. Duas configuragdes foram estudadas onde, para o
ponto de ebuli¢cdo minima, os fluxos de destilados sdo reciclados. J4 para o ponto de ebuli¢do
maxima, o reciclo ocorre através dos fluxos de fundo das colunas. De forma empirica,
esperava-se que em termos de consumo de energia, o fato da corrente de reciclo que sai do
topo da coluna necessitar de aquecimento, tornaria a configuracdo menos favoravel. O autor
retifica a importancia de se utilizar integragcdo de calor, ja que as colunas operam a diferentes
pressdes. O autor concluiu que o efeito da pressao sobre o deslocamento do ponto azeotrépico

tem pouco impacto no consumo de energia das duas separagdes.

Wang et. al (2014), simularam um processo em pressure-swing distillation da mistura
tetrahidrofurano-metanol. Os autores consideraram dois tipos de configura¢des LP-HP e HP-
LP, e propuseram um procedimento do tipo sequencial iterativo de otimizagdo do processo,
utilizando o TAC como funcdo objetivo. Especificacdes como do topo das colunas de alta e
baixa pressdo ndo foram consideradas varidveis. Concluiram que a melhor op¢ao de otimizagao

depende fortemente da composi¢ao da alimentagao.

Hosgor et al. (2014) avaliaram o design e o controle do processo do processo PSD, com e
sem integracdo térmica, na separa¢do da mistura metanol-cloroférmio. Uma comparagdo com
a destilacdo extrativa foi realizada e a conclusdo é de que o processo PSD se mostrou
economicamente mais atrativo, e possivel de ser operado com uma estrutura de controle
relativamente simples. Na otimizagao do processo PSD foi usado um procedimento sequencial,

e considerou cinco variaveis de decisao.

A separagdo da mistura tolueno-etanol usando o processo PSD foi estudada por Zhu et al.
(2015), cujo estudo avaliou o design e o controle do processo. A pressao de operacdo das
colunas foi escolhida com base no deslocamento do ponto azeotrépico, para um range de
pressao entre 0.4 e 12 atm. Um procedimento de otimiza¢do sequencial foi usado para avaliar

a performance do processo PSD, usando como fung¢do objetivo o TAC.

Fulgueras et al., (2016), também avaliaram o processo de PSD dos sistemas com e sem
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integracdo térmica para separacdo da mistura acetona-metanol. Os autores utilizaram o
software PRO/II e o modelo termodindmico diferente do proposto por outros autores em seus
trabalhos, quando relacionados a mistura citada acima. O modelo escolhido através de
procedimentos experimentais foi o NRTL, representando a fase liquida e para fase vapor, foi
considerado como sendo ideal. Para otimizagdo, realizou-se um procedimento chamado de
short-cut que determina o nimero minimo de estdgios, bem como as razdes de refluxos
requeridas. A funcdo objetivo para este caso, foi a soma dos consumos energéticos dos
refervedores das duas colunas. O niimero de estidgios 6timos foi encontrado através da criacao
do grafico numero de estdgios versus razao de refluxo. Quando comparados com os resultados

do Luyben (2008), os resultados obtidos apresentaram um consumo de energia menor.

Ghuge et al. (2017) realizaram a comparacao entre a destilacdo extrativa com o processo
PSD, com e sem integracdo térmica na separacdo da mistura tetrahidrofurano-dgua. Foi
considerado a otimizagdo de ambos os processos de separacao. Para representacao do equilibrio
liquido-vapor (ELV) foi usado o modelo termodinamico NRTL. Usando o TAC como func¢ao
objetivo, os resultados indicaram pequena vantagem para a destilacdo extrativa. A otimizagao
do processo PSD foi iniciada na observagdo da influéncia da pressdo sobre o deslocamento do
ponto azeotrépico, e usando uma andlise de sensibilidade para determinar a razdo minima de
refluxo para a alcancar a especificacdo desejada nos extremos das colunas. A partir desse

resultado, o nimero de estdgios das duas colunas foi definido.

Silva (2020) avaliou o comportamento do processo de separacao por meio de mudanga de
pressdo (pressure-swing distillation) do sistema acetona-metanol, utilizando colunas com
diametro fixo e colunas com didmetro variado. Os dois casos foram comparados, em termos de
controle, utilizando o software Aspen Plus™ em estado dinamico para obter respostas dos
controladores, diante distirbios dados na alimentag@o das colunas. O autor concluiu que o uso
de colunas com diametro variado traz beneficios no controle do processo em geral, pois
verificou-se uma redugdo no tempo de resposta necessdrio para os controladores levarem a
composicao, tanto da acetona quanto do metanol, a um novo estado estacionario apds disttirbios

na alimentacao.

3.4  Espécies Quimicas da Mistura
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3.4.1 Acetona

A acetona, nome popular dado a propanona, € um liquido incolor, inflamével e que evapora
facilmente. E um composto organico de férmula quimica CH;(CO)CH;, miscivel em 4gua e

possui peso molecular de 58,08g/mol e ponto de ebulicao de 56,14°C (Weber et al., 2014).

Diversas sdo suas aplicagdes, sendo a mais conhecida popularmente como removedora de
esmalte de unha. Além desta, a acetona € utilizada das seguintes maneiras: como solvente;
como reagente — mistura de acetona, Cr0O3 e H,S0,, dita reagente de Jones — para oxidacao de
alcool secunddrio na produgdo de cetonas (Wade, 2006); como um do componentes da mistura
de solventes em adesivos de uretano e neoprene, sendo o solvente principal em resinas
adesivas; para extracdo de gorduras, 6leos, ceras, resinas de produtos naturais, 6leos essenciais;
para extracdo de vitaminas do complexo B, antibidticos e enzimas na industria farmacéutica;
na producdo de explosivos (Cheremisinoff, 2003); como matéria-prima na producao de outros
solventes, em sua maioria empregados na industria de tintas, sendo o mais importante a metil-
isobutil-cetona (MIBK); como matéria prima para producdo de bisfenol A, resinas epoxi e

policarbonato (Wittcoff et al., 2004), entre outras.

A exposicao a acetona durante um longo periodo pode causar irritacdo na cavidade nasal,
garganta e olhos e a inalag@o dos vapores pode causar dores de cabeca, fadiga, ndusea, irritacao
nos bronquios e, caso a concentracdo seja elevada, produz um efeito anestésico. O contato
prolongado com a pele acarreta em ressecamento local, podendo causar dermatite e a exposicao
aos olhos causa irritacdo e, em caso de altas concentracdes, pode levar a lesdes na cornea.
Apesar dos potenciais riscos supracitados decorrentes do manuseio da acetona, esta substancia

ndo € classificada ou avaliada como carcinogénica (Luttrell, 2014).

3.4.2 Metanol

Alcool metilico, popularmente conhecido como metanol, é um liquido incolor, inflamavel
e que possui chama invisivel. E um élcool de férmula quimica CH;OH, miscivel em dgua e
possui peso molecular de 32,04 g/mol e ponto de ebuli¢io de 64,7°C (Ott et al., 2012). E
bastante utilizado nas unidades de olefinas em plantas petroquimicas, na producao de biodiesel
e éter dimetilico e na preparacdo de produtos na indudstria quimica, como por exemplo, na

preparacao de formaldeidos, dcido acético, uma grande variedade de éteres, como o éter metil
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tercidrio butilico (MTBE) (Wittcoff et al., 2004), corantes e €steres via reagdes de esterificacdo

de Fischer e transesterificagao (Wade, 2006).

A absorc¢ao do metanol € rdpida, tanto pela pele, via oral e por inalacdo, espalhando-se
facilmente pelos tecidos e 6rgaos do corpo. Quando inalado, o metanol pode causar irritacdo
no trato respiratorio, dores de cabeca, ndusea, fraqueza, diminui¢ao da visdo, cegueira, seguida
de um periodo de 12 horas assintomadtico, ap6s o qual pode acarretar em parada respiratoria,
se ndo houver tratamento. H4 ainda a possibilidade de sequelas neurolégicas permanentes
como rigidez da musculatura e hipocinesia. A exposi¢do a pele e aos olhos causa irritacao local.
Apesar dos severos danos causados devido a exposi¢do a esta substiancia, ndo se trata de um

composto carcinogénico (Luttrell, 2011).

O metanol é amplamente utilizado na inddstria como solvente, principalmente em reagdes
de importincia farmacoldgica, como no preparo de colesterol, vitaminas e hormonios.
Ademais, atualmente tem recebido maior importancia na sua utilizacdo como uma fonte
combustivel alternativa aos hidrocarbonetos por ser menos inflamavel e poluente e apresentar

um alto indice de octanagem (Hilmen, 2000; Wade, 2006).

3.5 Modelagem Matematica do Equilibrio de Fases

3.5.1 Equilibrio Liquido-Vapor

Para que o processo de destilagdo acontega, é necessario existir o equilibrio entre as fases
liquida e vapor do sistema quimico. Ao longo da coluna, considera-se que em cada estdgio ha
um equilibrio entre as fases. O conceito da energia livre de Gibbs € o ponto inicial. Uma outra
forma de expressar o equilibrio termodindmico € através da igualdade dos potenciais quimicos
ou das fugacidades. Logo, o equilibrio da fase liquida e vapor sdo representadas de acordo com

as equacgoes:

fh=1r (Eq.1)

fi = fugacidade do componente i na fase liquida;

fV = fugacidade do componente i na fase vapor;
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Através da fugacidade consegue-se determinar as duas varidveis que representam a nao-
idealidade: da fase liquida (coeficiente de atividadade) e da fase vapor (coeficiente de

fugacidade). Para a fase vapor, a equacao simplificada é:

f =" yP (Eq.2)

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

(le. = Coeficiente de fugacidade do componente 1, na fase vapor;

P= Pressiao total do sistema.

Sistemas que operam em baixas ou moderadas pressoes, sao considerados como um sistema
ideal. Assim, <le. € proximo da unidade, sendo igual a 1. Para esta situacdo a Equagdo 3 se

reduz a pressdo parcial do componente i:

' =yP (Eq.3)

Devido a pressdo de operagcdo de uma das colunas de destilacdo, neste trabalho, a fase vapor
foi considerada ndo-ideal, de modo que a Equacdo 3 ndo pode ser aplicada. Utilizou-se uma

equacdo de estado para esta abordagem que € descrita mais adiante.
A equacdo que representa a fase liquida € dada por:

ft =y, P (Eq.4)

Onde,
y; = Coeficiente de atividade do componente i;

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

pvav

>~ = Pressdo de vapor do componente 1 na temperatura do sistema.

Considerando como solucdes ideais (as espécies quimicas sdo semelhantes), y; é proximo

da unidade, sendo igual a 1. Assim, a Equacdo 4 se reduz a:
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fl = x;f* (Eq.5)

A Equagdo (5) também ndo tem utilidade para este trabalho, pois o sistema em estudo

apresenta formacdo de azedtropo. Portanto, substituindo as Equacdes (2) e (4) em (1):

¢V yiP = yixip™ (Eq.6)

i

Varidveis como ¢ e y; precisam ser calculadas por esse sistema nio apresentar
. . ~ va z
idealidade de fases, bem como, a pressao de vapor P, Ppodem ser calculadas através de uma

extensdo da equagdo de Antoine:

Cyi

To oo+ CaT+ CailnT + CeiTCE (Eq.7)

InP"*P = Cy; +

Para Cg; < T < Cy;

Onde C;; a C; sdo os parametros do modelo e Cg; e Co; sao os limites de temperatura em

que a equagdo tem validade.

Sistemas em que a fase liquida ndo apresenta comportamento ideal (formando aze6tropos),
o coeficiente de atividade devera ser estimado. Para determinar o modelo mais adequado, as
condig¢des do sistema quimico em estudo precisam serem levados em considera¢ao. Os modelos
mais conhecidos sdo: Wilson, Non-Random-Two-Liquid (NRTL) e Universal Quase Chemical
(UNIQUAC), onde se utilizam o conceito de composi¢do local e envolvem os parametros de
interacdo bindria baseados em ajustes a partir de dados experimentais (Smith et al., 2007).
Nesses modelos, a energia de interacdo entre as moléculas é considerada na forma de
parametros de interacdo bindria, dos quais depende a exatiddo da predicdo do equilibrio e,

portanto, a confiabilidade dos processos simulados (Figueroa, 2011).

Mas, antes de discretizar os modelos termodinamicos adotados, faz-se necessario abordar
sobre a razdo do equilibrio de fases, mais conhecida como valor-K (K-value), em que

corresponde a razdo entre as composi¢oes da fase vapor e liquida de um componente:
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K=2 (Eq.8)

Onde:

Ki= constante de equilibrio para o componente i;
yi= fracdo molar do componente i na fase vapor;

xi= fracdo molar do componente i na fase liquida.

Cada componente em uma mistura que esteja em equilibrio, possui um valor-K. Sendo
dependente de parametros fundamentais como temperatura, pressdo € composi¢do, esses
parametros sdo essenciais nos simuladores de processos quimicos, como o Aspen Plus.
Definido o valor-K, uma outra definicdo surge, a volatilidade relativa entre dois componentes,

representada por:

a;j = ﬂ (Eq.9)

A volatilidade relativa significa a dificuldade ou facilidade em separar dois componentes.
Dessa forma, para altos valores de a supde-se que ndo exista grandes dificuldades em separar

0s componentes em questao.

3.5.2 Modelos Termodinamicos

O modelo termodinamico para representar a nao idealidade da fase liquida devera prever
corretamente as propriedades da mistura sob determinadas condi¢des e, portanto, a escolha por
esse modelo € a primeira decisdo, e talvez a mais importante, na modelagem de um processo
quimico. Os modelos termodindmicos NRTL e UNIQUAC sdo aplicdveis a sistemas com
miscibilidade parcial, sistemas moderadamente ndo ideais e sistemas multicomponentes

liquido-vapor, liquido-liquido e liquido-liquido-vapor (Seader et al., 2011).

3.5.3 Modelo Termodinimico UNIQUAC

Abrams e Prausnitz (1975) apresentaram o modelo UNIQUAC (“universal quasi-
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chemical ), que utiliza dois parametros bindrios ajustdveis, podendo ser utilizado tanto para o
célculo de equilibrio liquido-vapor como para o liquido-liquido-vapor. O modelo UNIQUAC
utiliza a mecanica estatistica e a teoria quase-quimica de Guggenhein para representar a
estrutura liquida. Estende-se para misturas de moléculas de diferentes tamanhos e aspecto.
Assim como no modelo NRTL, sdo utilizadas composicoes locais. Porém, além de fracdes
volumétricas ou molares locais, o0 modelo UNIQUAC usa a fracdo de area local (81j) como

varidvel de concentracdo primaria.

A equacdo do modelo UNIQUAC pode ser aplicada para misturas contendo dgua, dlcoois,
nitrilos, aminas, ésteres, cetona, aldeidos, hidrocarbonetos halogenados e hidrocarbonetos.
Para uma mistura liquida multicomponente, o modelo UNIQUAC calcula o coeficiente de

atividade da fase liquida como:

i z . O P 67
lny-=ln—+—q-ln—+l-——ZX-l-—q° In ZGOT“ —1+Z— Ea.10
Onde:

6, = C"l’i (Eq.11)

j=i%j4j
0; = Cxiri (Eq.12)

X1 %14;
Int;; = — =2 (Eq.13)

RT

z
li = E(Ti —q)—rn+1 (Eq.14)

uij= parametro de energia entre os componentes 1 € j, ndo dependente de T (cal/kgmol) ;

qi= parametro de 4rea de van der Waals ;

ri= parametro de volume de van der Waals.

A pressio de saturagio dos componentes (Pf%") pode ser calculada pela equagio de Antoine

modificada:
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In(P*) = A; + + D; *InIn (T) + E; = TFi

B;
T+ C; (Eq.15)

onde,
Pf%= Pressdo de saturacdo do componente i, em kPa;

T= Temperatura, em K e Ai, Bi, Ci, D1, Ei e Fi sdo os coeficientes da equagao.

3.5.4 Modelo Termodinamico NRTL

O modelo NRTL (non-random two liquids) (Renon e Prausnitz, 1968) € aplicdvel a
sistemas multicomponentes liquido-vapor, liquido-liquido e liquido-liquido-vapor. Pode ser
aplicado a sistemas terndrios ou de ordens superiores, sistemas diluidos e misturas de dlcool-
hidrocarboneto. A equacdo do modelo NRTL contém cinco pardmetros ajustdveis (aij, aji, bij,
bji e aij), alguns dos quais sdo dependentes da temperatura e outros, independentes. Para um

sistema multicomponente, a expressao NRTL para o coeficiente de atividade é:

C
l Zk 1lexk Zk 1Gk]xk H Zl€=1 ijxk (Eq16)

onde,
Gj; = exp "%t (Eq.17)
b;; Eq.18
Tuzau+%+el]lnT+fUT ( q )
Ty = 0 (EqZO)
Onde,
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a;; = Constante ndo-randdmica para interag@o bindria;

a;j= Pardmetro de energia de interagéo entre os pares de moléculas i e j, ndo dependente da
temperatura (cal/gmol);

b;j = Pardmetro de energia de interacdo entre os pares de moléculas i e j, dependente da

temperatura (cal/gmol.K).

Os parametros bindrios aij, bij, eij e fij sdo assimétricos. Portanto, os componentes na
mistura ndo se distribuem uniformemente conforme a teoria de composi¢do local. Os
parametros bindrios para cada espécie quimica foram obtidos a partir do banco de dados do

Aspen Plus®, que tem como base, o banco de dados do Dechema.

3.5.5 Equacao de Estado de Redlich-Kwong

Um conjunto de equacdes foram desenvolvidas por estudiosos e pesquisadores para estimar
e prever a nao-idealidade das fases ELV, por exemplo. Conhecidas como equacdes de estado
(EOS), tem como finalidade descrever o comportamento dos sistemas termodinamicos para as
mais variadas faixas de temperatura, pressao e composicdo. Sao bastante utilizadas em
estimativas, modelagem e projetos. Estas contribuem na escolha correta de solventes, no
alcance de sequéncias de opera¢des mais vantajosas e otimizacao de dimensdes das operacdes

unitarias (Oliveira et. al, 2015).

As constantes de uma equacdo de estado para uma substdncia particular podem ser
avaliadas por um ajuste aos dados PVT disponiveis. Entretanto, para equacdes de estado
cubicas, estimativas adequadas sdo normalmente efetuadas a partir das constantes criticas Tc e
Pc (Smith et. al, 2007). Desse modo, sdo consideradas significativas para os engenheiros
quimicos. As equagdes de estado cubicas mais usadas sdo: PengRobinson (PR), Redlich-
Kwong(RK) e Soave-Redlich-Kwong (SRK), todas provenientes da teoria de van de Waals.
Elas sdo muito utilizadas em processos reais, devido principalmente a sua simplicidade

matematica (Medeiros e Arredondo, 2008).

Modelos termodinamicos convencionais, tais como equagdes de estado ctbicas e modelos
de coeficiente de atividade, muitas vezes ndo sdo satisfatorios quando se trabalha com sistemas
multifisicos ou de multicomponentes. Outra caracteristica das equagdes de estado cubicas, é

o fato delas serem capazes de descrever sistemas em uma extensa faixa de pressdo, incluindo
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compostos quase ou supercriticos, mas ndo apresentam desempenho adequado para sistemas
contendo moléculas polares. Para esta particularidade, utiliza-se a regra de mistura da energia
livre de Gibbs em excesso. Considerado complexo sua utiliza¢do, pois torna-se necessario
incluir parametros de interagdes bindrias dependentes da temperatura, onde estes sao obtidos a

partir de dados experimentais (Kontogeorgis e Coutsikos, 2012 ).

A escolha correta da equagdo de estado dependerd do sistema em questdo, podendo-se
constatar que uma se torna mais adequada do que outra. Desta forma, cabe ao engenheiro
empregar corretamente a equacgdo de estado, para que represente melhor a realidade de cada
caso (Elliot e Lira., 1999). Considerando a fase vapor da mistura, estima-se o coeficiente de

fugacidade da espécie quimica através da Equacgao (22):

Onde:
bP
_bp (Eq.23)
bi RT
_ a(T) (Eq.24)
Y bRT
7 = P
i = ORT (Eq.25)
1 Z+0p
_ Eq.26
I 9—eln<Z+eﬁ) 20
Onde,

¢@; = Coeficiente de fugacidade do componente i1 da mistura;

Z; = Fator de compressibilidade = PV/RT do componente da mistura;
pi= Parametro, equacdes de estado ctibicas do componente i da mistura;
q; = Parametro, equacdes de estado cubicas do componente i da mistura;

I; = Parametro, equacdes de estado cubicas do componente i da mistura.

A pressdo da Equacgdo (25) € calculada através da utilizagdo de uma EOS. Para esta
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situacdo utilizou-se a de Redlich-Kong. Sua escolha se deu a partir das espécies quimicas em

estudo, representada pela equacdo abaixo:

b AT a(T) oy

“V—b V({+bh) (Eq.27)
YR?T,?

a(T) = 5 (Eq.28)

Onde,

P = Pressao do gés;

R = Constante dos gases;

T = Temperatura;

a(T) = Constante que corrige o potencial de atra¢do das moléculas;
V = Volume molar ou especifico;

b = Constante que corrige o volume;

y = Constante, equacdes de estado ctibicas;

T, = Temperatura critica;

P. = Pressao critica.
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4 METODOLOGIA

A mistura bindria acetona-metanol foi utilizada como estudo de caso para esse trabalho.
Nessa mistura ocorre a formacao de aze6tropo de minimo ponto de ebuli¢do, de modo que, a
uma pressdo de 1 atm e temperatura de 55°C, tem-se a ocorréncia do azedtropo com
composi¢do de 77,6% em mol de acetona. Os pontos de ebulicdo dos componentes do

azeotropo diferem em menos de 10°C, sendo o da acetona 56,14 °C e do metanol 64,7 °C.

Para este trabalho, estudos do equilibrio liquido-vapor foram realizados. Foram
considerados os modelos termodinamicos: UNIQUAC, o mesmo utilizado por Luyben (2008b)
e NRTL utilizado por Fulgueras et. al (2016); a correcao da fase vapor foi utilizada apenas para
o modelo NRTL, corrigido através da equacdo de estado Redlich-Kwong (RK). Para o
UNIQUAC, foi considerado a fase vapor como sendo ideal. O abordagem escolhida para a
representacdo do ELV foi a gama-phi. Foram considerados nas simulagdes, os mesmos
parametros de vazdo, composicdo e temperatura de alimentacdo da mistura azeotrépica

utilizados em trabalhos publicados pelos autores citados.

O estudo tem como foco simulagdes para a mistura acetona-metanol utilizando a pressure-
swing distillation, todas em estado estaciondrio, com e sem integracao térmica. As simulacoes
foram realizadas nos laboratérios LARCA e LABFREN da UFG, utilizando como ferramenta
o simulador comercial Aspen Plus™ , na versdo 11.0. O objeto de estudo tem como premissa
o fato de que para esse método de destilacdo, o gasto energético € elevado. Assim, metodologias
de otimizacao que utilizem funcao objetivo com o intuito de minimizar o consumo de energia
dos refervedores sdo bastante atrativas, tornando a PSD uma excelente opg¢do para utilizagado

em cenarios industriais.

4.1  Equilibrio Liquido Vapor para a Mistura Acetona-Metanol

De acordo com a teoria do gds ideal, moléculas de gases submetidas a baixas pressoes
praticamente néo colidem por causa da distincia entre elas (volume tende ao infinito). A
medida que a pressao aumenta as moléculas passam a colidir com maior frequéncia, de modo
que a partir de certo valor o comportamento ndo pode ser mais considerado ideal. Entretanto,

a literatura ndo estabelece um limite até onde um gas pode ser considerado ideal.

Tomando como referéncia os dados experimentais da Tabela 1, varias combinagdes de
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modelos termodinadmicos foram testadas para correcdo da ndo idealidade das fases liquida e
vapor, usando os modelos UNIQUAC e NRTL para cédlculo do coeficiente de atividade, e as
EOS de RK, PR e HOC para célculo do coeficiente de fugacidade. Os testes incluiram o uso
de parametros bindrios para os modelos UNIQUAC, NRTL e NRTL-RK de diferentes bancos
de dados: literatura, Aspen e NIST.

A Tabela 1 apresenta dados experimentais de azeotropia para a mistura acetona-metanol,
onde é possivel observar o efeito da pressdo sobre a temperatura e composi¢do do ponto
azeotropico. As Tabelas 2 e 3 exibem as informagdes sobre o ponto azeotropico usando os

modelos termodinamicos UNIQUAC e NRTL disponibilizados pelo Aspen Plus™.

Tabela 1 - Dados experimentais para o azedtropo da mistura acetona-metanol.

Pressao (atm) Acetona (% mol) Temperatura (°K) Referéncia
1.000 77.60 328.35 You et al.
3.000 60.00 362.15 (2017)
4.004 54.00 372.80 Wilsak et al.
7.723 41.80 397.70 (1986)

13.826 26.00 422.60

Tabela 2 - Dados para o aze6tropo da mistura acetona-metanol previsto pelo modelo

UNIQUAC (Aspen Plus™).
Pressao (atm) Acetona (% mol) Temperatura (°K)
1 77.74 328.39
3 59.90 362.19
4.004 54.76 372.18
7.723 42.51 396.92
13.826 31.08 421.39

Comparando os dados das Tabelas 2 e 3 com a Tabela 1, € possivel perceber que a diferenca
entre o valor previsto pelos modelos UNIQUAC e NRTL com o dado experimental cresce com
o aumento da pressdo, chegando a mais de 5% mol para a pressdo de 13.826 atm. Nesse sentido,
pela grande influéncia do ELV sobre o consumo energético do processo PSD, a consideracdo

da idealidade para a fase vapor da coluna de alta pressdo deve ser avaliada com rigor. E

importante enfatizar que a composi¢do de topo de ambas as colunas do processo PSD sao
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variaveis de decisdo do processo de otimizacdo do consumo energético.

Tabela 3 - Dados para o aze6tropo da mistura acetona-metanol previsto pelo modelo NRTL

(Aspen Plus™).

Pressao (atm) Acetona (% mol) Temperatura (K)
1.000 77.90 328.43
3.000 60.30 362.22
4.004 55.30 372.22
7.723 43.20 396.98
13.826 31.60 421.51

No Aspen Plus™ os modelos UNIQUAC e NRTL levam em consideragdo a ndo-idealidade
da fase liquida e, conforme citado anteriormente, assumem a fase vapor como sendo ideal. Para
correc¢ao da ndo-idealidade da fase vapor, o Aspen Plus™ dispde de varias equagdes de estado,
tais como Redlich-Kwong, Peng-Robinson e Hayden-O’Connel. Entretanto, a maior parte dos
artigos sobre o processo PSD considera comportamento ideal para a fase vapor nas colunas de
baixa e de alta pressdo, o que pode influenciar na andlise da performance energética do
processo, visto que o deslocamento do ponto azeotropico influencia o consumo de energia dos

reboileres das colunas, principalmente da coluna de alta pressao.

A Tabela 4 apresenta os resultados obtidos a partir do modelo NRTL-RK, o qual usa a
equacdo do NRTL para corre¢do dos desvios da idealidade da fase liquida, e a equagdo de
estado (EOS) de Redlich-Kwong para correcao dos desvios da idealidade da fase vapor. Os
parametros binarios do modelo NRTL usado para obten¢do dos dados da Tabela 4 foram
obtidos a partir do banco de dados NIST que considera a EOS de Redlich-Kwong para

representacdo da fase vapor.

O efeito da pressao sobre a composicao e a temperatura do azedtropo da mistura acetona-
metanol é mostrado na Figura 5, onde é possivel visualizar que a composicio muda
significativamente com o aumento da pressdo. Também € possivel observar que os valores

previstos pelos modelos UNIQUAC e NRTL-RK se distanciam para pressoes acima de 5 atm.
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Tabela 4- Dados para o azedtropo da mistura acetona-metanol previsto pelo modelo NRTL-

RK (Aspen Plus™).
Pressao (atm) Acetona (% mol) Temperatura (°C)
1 78.77 328.52
3 60.72 362.73
4.004 54.97 372.86
7.723 40.44 397.83
13.826 26.33 422.35

Figura 5 - Efeito da pressdo sobre a temperatura e composi¢ao do ponto azeotrépico da
mistura acetona-metanol.
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Fonte: Autor (2021).

A Figura 6 mostra os diagramas xy da mistura acetona-metanol construidos usando os
modelos UNIQUAC, NRTL e NRTL-RK, respectivamente. A acetona possui menor ponto de
ebulicdo do que o metanol, e se comporta conforme esperado até o ponto azeotrépico ser

alcancado; quando o metanol passa a se comportar como 0 componente com menor ponto de
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ebulicio. Esse comportamento € observado para as pressoes de 1 e 10 atm, entretanto, 2 medida

que a pressdo aumenta o ponto azeotrdpico se desloca e a fracdo molar de acetona diminui.
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Vapor mole fraction of acetone

Figura 6 - Diagrama yx da mistura acetona-metanol: a) UNIQUAC; b) NRTL; ¢c) NRTL-RK.
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A Figura 6 mostra que o deslocamento do ponto azeotrépico € maior quando o modelo
NRTL-RK € usado para cédlculo do equilibrio liquido-vapor (ELV). A Figura 6.c também
mostra que curva de equilibrio a 10 atm estd mais proxima da diagonal; a direita e a esquerda
do ponto azeotrépico, o que significa maior dificuldade na separagdo (maior consumo
energético ou maior numero de estdgios da coluna de alta pressdo). Dessa forma, se por um
lado 0o modelo NRTL-RK prevé maior diferencga entre os pontos azeotropicos calculados a 1 e
10 atm, o que favorece a separacao, por outro, a previsdo de dados ELV pelo referido modelo
dificulta a separacdo. Nesse trabalho, optou-se pelo uso do modelo NRTL-RK para as colunas

de alta e baixa pressao.

4.2  Simulacdo e Otimizacio do Processo de Destilacido por Mudanca de Pressao Sem
Integracao Térmica

A Figura 7 apresenta o fluxograma do processo PSD, simulado no Aspen Plus™, sem
integracdo térmica. No topo da primeira coluna (de baixa pressdo) € obtido uma mistura
proxima do ponto azeotrépico da mistura acetona-metanol na referida pressdo de operagao,
enquanto na base € obtido metanol de elevada pureza. Na segunda coluna (de alta pressao), no
topo é obtido uma mistura préxima do ponto azeotrépico da mistura acetona-metanol na
pressdo de operacdo da referida coluna, enquanto acetona de alta pureza é obtida na base. O
destilado da primeira coluna alimenta a segunda, enquanto o destilado da segunda retorna para
a primeira. Apenas a configuracdo LP-HP foi avaliada nesse trabalho, entretanto o

procedimento de otimizacao proposto também vale para a configuragao HP-LP.

Figura 7- Fluxograma do processo PSD sem integragdo térmica.

Fonte: Autor (2021).
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A rotina RadFrac foi utilizada para simular as duas colunas, com eficiéncia de Murphree

igual a 100%. Conforme descrito anteriormente, na reproducdo dos fluxogramas, o modelos

termodindmicos UNIQUAC e NRTL foram utilizados para esta primeira parte deste trabalho

para calcular os coeficientes de atividade e fugacidade, representando a ndo-idealidade das

fases liquida. Os fluxogramas com e sem integra¢cdo térmica foram reproduzidos a partir dos

dados operacionais encontrados nos trabalhos de Luyben (2008) e Fulgueras et al., (2016),

conforme mostram as Tabela 5 e 6. Vale salientar que para esse primeiro momento, a énfase é

no procedimento de otimizagdo proposto neste trabalho. Sendo assim, foram mantidas as

mesmas configuracdes dos autores, bem como os modelos termodinamicos.

Tabela 5 - Informagdes sobre a corrente azeotropica das Colunas.

Componente

Composicao (% mol)

Acetona

Metanol

Vazao de Alimentacao (kmol/hr)

Temperatura (K)

Pressao corrente de alimentacio do azebtropo (atm)

50%
50%
540
320
1,5

Tabela 6 - Dados das colunas de baixa e alta pressao (LP e HP).

Luyben (2008)

Fulgueras et. al (2016)

Especificacao das colunas

Baixa Pressao Alta Pressao

Baixa Pressao

Alta Pressao

(LP) (HP) (LP) (HP)
Corrente de Base (%mol) 99,5 994 99,5 99,4
Destilado (%emol) 75 40 69,25 40,17
Tipo do Condensador Total Total Total Total
Pressdo (atm) 1 10 1 10
Razdo de Refluxo 2 3,0 2 3,0
Taxa de Destilado 450 180 460 188
(kmol/hr)
Nudmero de estdgios das 52 62 34 29
colunas
Estigio de alimentacao nas 42 41 18 19

colunas
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Estdgio de alimentacao do 37 - 18 -
Reciclo

Razio de Refluxo 2,84 3,11 1,72 4,13

Modelo Termodinidmico UNIQUAC NRTL

A Figura 8 apresenta o fluxograma do procedimento usado para a otimizacao energética
do PFD da Figura 7, uma vez definido o niimero de estdgios de cada coluna. O procedimento
consiste em uma anélise de sensibilidade para as varidveis discretas (posi¢ao das alimentagdes),
em conjunto com o método usado para otimizagdo (BOBYQA) das varidveis continuas (fracio
molar de acetona no topo de cada coluna). Ao final do procedimento é gerado uma matriz cuja
dimensao depende do niimero de varidveis de decisdo e da quantidade de resultados que se

deseja analisar.

A fungdo objetivo usada no bloco de otimizacdo foi definida como sendo a soma das
cargas térmicas dos refervedores (QR1+QR?2) das colunas LP e HP. Entretanto, qualquer tipo
de informacgdo referente ao processo pode ser obtido, definindo-se quais as varidveis
necessdrias para o processo € desta forma como resultato , aumenta-se o nimero de colunas
da referida matriz resultante; por exemplo, o comportamento das cargas térmicas dos

refervedores das duas colunas, em funcdo da posicao dos estdgios de alimentacdo de cada uma.
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Figura 8 - Procedimento usado para otimizagdo do fluxograma da Figura 7.

QC2, XID1. XID2 ¢ QR1-QR2

Manipular: RR1, DI, RR2 and D2
 Resultados Disponiveis: FEED-STAGE
» (RECICLO, FEEDI, FEED2), QR1,QR2. QCI,

Fonte: Autor (2021).
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A Tabela 7 apresenta parte dos resultados gerados pela matriz resutante da aplicacdo
do procedimento de otimizag@o proposto neste trabalho a partir da reprodu¢do do fluxograma
do autor Luyben (2008) utilizando o modelo termodindmico UNIQUAC, o mesmo
procedimento foi realizado para Fulgueras ef al. (2016). Uma vez que as simulagdes sejam
concluidas, a matriz resultante pode ser usada de modo a extrair o que se deseja: o estagio de
cada alimentacdo e a fracdo de acetona no topo de cada coluna que resultam no menor consumo
de energia pelos refervedores das colunas LP e HP; o que pode ser obtido pelo ordenamento

dos valores da coluna que mostra o consumo dos dois refervedores.

A partir da Tabela 7, é possivel perceber que para todos os cendrios simulados (cada
linha da matriz representa um cendrio operacional diferente) a carga térmica do refervedor da
coluna LP é maior do que a do condensador da coluna HP. Também € possivel, através da
matriz, selecionar em ordem crescente ou decrescente as condi¢des de operacdo das colunas
que representam os melhores cendrios otimizados. Ou seja, € possivel visualizar o cendrio que

apresenta o menor valor do somatério das cargas térmicas dos referverdores das colunas.
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Tabela 7 - Matriz resultante do procedimento de otimiza¢do do PFD da Figura 7.

NFazeot

NFRec

NFeed2

QRI

QR2

QC1

QRI1+QR2

Case Status (MW) (MW) (MW) (MW) X1D1 X1D2
1 OK 32 38 36 11,7142 7,981359 -12,1961 -6,32575 19,69556 0,730392
2 OK 32 38 38 11,65351 7,96828 -12,1166  -6,33147 19,62179 0,731679
3 OK 32 38 40 11,60556 8,023176 -12,0556  -6,39874 19,62873 0,731811
4 OK 32 38 42 11,57379 8,011507 -12,0281 -6,38324 19,58529 0,731227
5 OK 32 38 44 11,54561 8,061907 -12,0007 -6,43286 19,60752 0,730427
6 OK 32 38 46 11,48138 8,145671 -11,9373 -6,5155 19,62706 0,729686
63 OK 36 38 40 11,78497 7,864228 -12,222 -6,25308 19,6492 0,735467
64 OK 36 38 42 11,81995 7,800698 -12,2552  -6,19095 19,62065 0,736242
65 OK 36 38 44 11,77186 7,907996 -12,195 -6,31072 19,67986 0,736338
66 OK 36 38 46 11,68939 8,003031 -12,1329  -6,38557 19,69242 0,732998
67 OK 36 40 36 11,66982 795819 -12,1254  -6,33107 19,62801 0,733005
175 OK 42 46 36 12,37908 7,605184 -12,7884  -6,02109 19,98427 0,743093
176 OK 42 46 38 12,38448 7,566704 -12,7971 -5,97971 19,95119 0,742841
177 OK 42 46 40 12,38542  7,55385 -12,7984  -5,96628 19,93927 0,742841
178 OK 42 46 42 12,30096  7,60415 -12,7029  -6,02757 19,90511 0,742841
179 OK 42 46 44 12,2754  7,630367 -12,6762  -6,05522 19,90576 0,742549
180 OK 42 46 46 12,31515 7,616337 -12,714 -6,0432 19,93148 0,743376
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4.3  Simulacdo e Otimizacio do Processo de Destilacio por Mudanca de Pressao Com
Integracao Térmica

A integracdo térmica entre as duas colunas, através da corrente de topo da HP como fluido
de aquecimento do refervedor da coluna LP, pode ser total ou parcial. A integracdo total é
configurada pela utilizacdo de um tnico trocador de calor que funciona como condensador da
coluna HP e refervedor da coluna LP. Neste caso, a energia da corrente de topo da coluna HP
€ suficiente para produzir o vapor necessdrio que retorna na base da coluna LP (boilup). Na
integracdo parcial, a energia da corrente de topo da coluna HP nio € suficiente para promover

o boilup necessdrio e, neste caso, um refeverdor auxiliar é necessario.

A Figura 9 apresenta o fluxograma do processo PSD com as possiveis integracOes térmicas
para o processo. O equipamento REBCOND, mostrado na figura, representa o trocador de calor
responsavel por integrar o topo da coluna HP com a base da coluna LP, ou seja, funciona ao
mesmo tempo como condensador da HP e reboiler da LP. A corrente de saida do
refervedor/condensador (REBCOND) € liquido saturado e divide-se em refluxo da coluna HP
e alimentagdo (reciclo) da coluna LP. A base da coluna LP € dividida em boilup e produto de
base. Na mesma figura, estd destacado o QR1AUX, que funciona como o refervedor auxiliar
nos casos em que a integracdo térmica € parcial. Para integracao total, o QR1AUX ndo faz

parte do processo.

Figura 9 - Fluxograma do processo PSD com integracao térmica.
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Fonte: Autor (2021).
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Em funcdo da quantidade de reciclos, o fluxograma da Figura 9 apresenta maior dificuldade
para convergéncia, tornando o processo de otimiza¢do mais dispendioso do ponto de vista

computacional, dificultando a busca pelo ponto 6timo do ponto de vista energético.

Para contornar esta dificuldade de convergéncia, foi utilizando um Calculator, ferramenta
disponivel no Aspen Plus™, para calcular a diferenca entre a carga térmica do condensador da
HP e a do refervedor da LP. Uma funcao objetivo € definida como sendo a soma da carga
térmica do refervedor da coluna HP e um possivel uso de refervedor auxiliar da coluna LP (
QRIAUX + QR2). A Figura 10 apresenta um fluxograma com integracao térmica utilizando
um Calculator. Vale ressaltar que o fluxograma da Figura 10 ndo considera a utilizagao do pré-

aquecimento da corrente de alimentacdo (fresh) da mistura azeotrdpica.

Figura 10 - Fluxograma do processo PSD com integracdo térmica utlizando o calculator.

S S > L
CALCULATOR|

Fonte: Autor (2021).

Conforme discutido no capitulo 4, a temperatura do azedtropo acetona-metanol a 10
atm é proxima de 410 K, enquanto a 1 atm esse valor € da ordem de 330 K. Dessa forma, a
corrente de topo da coluna HP pode ser usada como fluido de aquecimento para o refervedor
da coluna LP, tornando o processo PSD mais competitivo em relagdo a outros processos de
separacdo; em especial a destilacao extrativa. Também € importante enfatizar que a temperatura
resultante no topo das duas colunas do fluxograma da Figura 7 € suficiente para que dgua possa

ser usada como fluido de resfriamento nos condensadores.
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A Figura 11 apresenta um fluxograma semelhante a Figura 10, com o uso do calculator
para a integracdo térmica condensador/refervedor. A diferenca, neste caso, € a estratégia de
integracdo térmica; onde se realiza o pré-aquecimento da corrente fresh do azedtropo
(AZEOTT1) proveniente da corrente de base da coluna de HP (ACETO1) corrente essa com
maior temperatura no processo. Foi utilizado um trocador de calor do tipo casco e tubo, o qual
foi simulado utilizando a rotina HeateX; a mesma usada para simular o refervedor/condensador
que conecta as colunas LP e HP. A Figura 12 apresenta o procedimento de otimizagdo, que

foram aplicados para os fluxogramas apresentados nas Figuras 10 e 11.

Figura 11 - Fluxograma do processo PSD com integracdo térmica com o pré-aquecimento da
corrente fresh AZEOT] e calculator.
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Fonte: Autor (2021).

Na literatura consultada até o presente momento, nio foi encontrado nenhum trabalho em
que € considerado o pré-aquecimento da corrente fresh do azedtropo com a corrente que
apresente maior energia no processo; neste caso, como sendo a base da coluna de HP. A
utilizacdo desta abordagem tem como finalidade promover também uma reducdo na carga

térmica do refervedor da coluna de LP.
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Figura 12 - Procedimento usado para otimizacao dos fluxogramas das Figuras 10 e 11.
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A funcdo objetivo foi escolhida como sendo (QR2+QR1AUX) de modo a minimizar o
consumo de vapor no reboiler da coluna HP e eliminar/mitigar o uso de um refervedor auxiliar
(QR1AUX) na coluna LP. OS valores sdao expressos nas Tabelas 8 e 9 e ao analisar tais valores,
foi possivel observar que o menor consumo energético do processo nao corresponde a0 menor
valor dessas varidveis, simultaneamente. Dessa forma, existe um trade-off entre operar com
menor consumo de energia e usar um reboiler auxiliar, ou consumir mais energia no reboiler

da coluna HP sem usar um reboiler auxiliar.

As Tabelas 8 e 9 apresentam de forma resumida os resultados para reproducdo do
fluxograma proposto por Fulgueras et al. (2016) que utiliza o modelo termodinamico NRTL,
gerados pela matriz resutante da aplicacdo do procedimento de otimiza¢do proposto neste
trabalho, que € mostrado na Figura 12, fazendo referéncia ao fluxograma da Figura 11. Vale
ressaltar que o mesmo procedimento descrito acima tambem foi testado na reprodugdo dos

dados propostos por Luyben (2008).

Conforme pode ser observado na Tabela 8, para alguns cendrios o valor de QR1AUX é
pequeno, tornando a integracdo térmica parcial do fluxograma. A integracdo serd total se a
carga térmica do refervedor QR1AUX for zero; nesse caso, o vapor da coluna HP suprindo a
energia requerida e passa a ser o refervedor da coluna LP. Assim, apds o ordenamento dos
valores em ordem crescente da referida coluna da matriz resultante, sao observados cenarios
cujo valor para carga térmica € zero, tornando a integracdo térmica do sistema total. Dessa
forma, foi escolhido e considerado um cendrio como sendo o 6timo com o0 QRIAUX sendo

Z€10.
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Tabela 8 - Matriz resultante do procedimento de otimizacdo do fluxograma da Figura 11.

QR1 QR2 QC2 QEXC QRI1AUX
Case Status Nfazeot NFRec NFeed2 (MW) (MW) (MW) X1D1 X1D2 (MW) (MW)
1 OK 14 14 14 12,55175 10,68012 -8,71444 23,23187  0,695047  0,442393 0
2 OK 14 14 16 13,01075 10,13232 -8,22771 23,14307  0,705355 0,444584 0
3 OK 14 14 18 13,25795 10,19732 -8,3248 23,45527  0,710355  0,444548 0
4 OK 14 14 20 12,94447 11,27954 -9,44088 2422401 0,708727 0,431573 0
5 OK 14 14 22 13,08538 12,95805 -11,1877 26,04343  0,714455  0,419495 0
6 OK 14 14 24 13,81202 17,09091 -15,408 30,90294  0,725852  0,407326 1,596027
87 OK 18 18 18 12,94806 9,923113 -8,09837 2287118  0,716609  0,441686 0
88 OK 18 18 20 12,90878 10,69877 -8,93166 23,60755  0,720026  0,428922 0
89 OK 18 18 22 12,9036 12,43169 -10,6985 25,33529  0,722287  0,420758 0
90 OK 18 18 24 13,61189 16,31828 -14,6738 2993017 0,734489  0,407553 1,061877
91 OK 18 20 14 12,16544 10,81417 -9,02856 2297961 0,712991  0,422111 0
173 OK 22 22 22 13,03859 11,9752 -10,2793 25,01379 0,72974 0,420584 0
174 OK 22 22 24 13,42344 15,98396 -14,3607 29,4074 0,738689  0,406036 0,93726
175 OK 22 24 14 12,53711 9,897066 -8,02171 22,43417  0,709967  0,444659 0
176 OK 22 24 16 13,1203 9,112819 -7,32809 22,23312  0,725949 0,44617 0
179 OK 22 24 18 12,97095 9,526951 -7,76148 22,4979 0,72572 0,439175 0
180 OK 22 24 20 12,86068 10,3276 -8,57819 23,18828  0,725758  0,433522 0




Tabela 9 - Continuacdo dos dados gerados através da matriz resultante do procedimento de otimiza¢do do fluxograma da Figura 11.

QTRSF  QRIAUX + QR2 REFHP DIST1 RECY BOIULUP1

Case  Status oy (MW) (KMOL/HR) (KMOL/HR) (KMOL/HR) (KMOL/HR)
1 OK  8.,714437 1451743 8457325 590,0573 319,7748 1282.984
2 OK 8227714 14.91535 801,7509 569,4243 299,1445 1329.901
3 OK 8324801 15.13047 825.4529 558,6994 288.4358 1355.169
4 OK  9.440879 14.78313 981,7707 548 4592 278,1833 1323.126
5 OK  11,18774 14.85569 1233.346 5264341 256,1705 1337.529
6 OK 1540805 17.09091 1818.875 497.7951 227,5184 1411.803
87 OK 809837 14.77281 810.2729 542.9587 272.6777 1323.494
88 OK 8931656 14,6759 937,0037 524.6406 2543669 1319.478
89 OK  10.69852 14.63677 1181.177 513.8277 243,5601 1318.949
90 OK 1467377 1631828 1734432 484.8076 214,5349 1391346
91 OK  9,028558 13.95106 941,5484 531,3884 261,1249 1243 487
173 OK 1027927 14.73452 1137.823 501,2988 231,027 1332754
174  OK 143607 15.98396 169937 4777126 207,4439 1372.089
175  OK 8021714 14.41246 783.9953 5596338 2893689 1281.49
176  OK  7.328085 14.90504 721,887 5292162 258.9433 1341.1
179 OK  7.761479 14.73642 7843615 523.3097 253,0304 1325.831
180  OK 8578186 14,6101 897.1926 5183515 2480761 1314.553
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S RESULTADOS

5.1 Avaliacao de Desempenho Energético sem Integracao Térmica

O procedimento de otimizagdo proposto neste trabalho foi testado e avaliado com base nos
mesmos parametros € modelos termodindmicos usados pelos autores Luyben (2008) e Fulgueras
et al. (2016). A ideia inical consistiu em reproduzir os fluxogramas a partir dos dados das Tabelas
5 e 6, e avaliar a aplicabilidade da metodologia em termos de convergéncia, bem como no
desempenho e no consumo energético total dos fluxogramas, esperando assim uma reducgdo

significativa das cargas térmicas dos reboileres do processo.

Apesar dos autores utilizarem a mesma mistura azeotrdpica, alguns pontos chamam a atengao;
como pode ser observador na Tabela 10, o autor Luyben (2008) para a coluna de baixa pressao,
fez uso de 18 estagios a mais do que o utilizado por Fulgueras et al. (2016), € mesmo assim, o
consumo do reboiler da coluna LP do primeiro autor foi quase 65% maior em relacio ao segundo
autor; esperava-se que para tal cendrio, o consumo do reboiler da coluna citada fosse menor devido

a utilizacdo de um nimero maior de estagios.

Um outro fato interessante a ser comentado € em relacdo ao nimero de estdgios, agora para as
colunas de alta pressio HP; Luyben (2008) propds uma coluna com 33 estdgios a mais que o
utilizado por Fulgueras et al. (2016). Tal discuss@o pode ser explicada da seguinte forma: enquanto
em Luyben (2008) a coluna LP ficou sobrecarregada, em Fulgueras et al. (2016) o autor usou a
estratégia de compensagio de energia, dividindo o esfor¢o da separagio entre as duas colunas. E

importante destacar que vapor de alta pressao € mais caro, o que significa que concentrar o

consumo energético na primeira coluna pode resultar em maior eficiéncia termodinamica.

Os resultados obtidos através do procedimento de otimizagao testado para o numero de estagios
das colunas LP e LH apresentados na Tabela 10, mostram que, para ambos os casos, em um dos
cendrios da matriz obtida, o consumo de energia envolvido neste trabalho quando comparados para
promover a separacdo da mistura foi 13.7% e 5.8% menor do que em Luyben (2008) e Fulgueras

et al. (2016), respectivamente; o que significa que o resultado obtido por esses autores nao era o
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otimo global. Vale ressaltar que os resultados apresentados na Tabela 10 tiveram como objetivo
avaliar o procedimento de otimizacdo proposto no presente trabalho, visto que o ndmero de

estagios das colunas e o modelo termodinamico foram os mesmos usados nas referéncias citadas.

Comparando os numeros das colunas 3 e 4 da Tabela 10, a explicagdo mais provavel para o
menor consumo de energia obtido no presente trabalho foi devido a composi¢do no destilado da
coluna LP. Por outro lado, pelos nimeros das colunas 5 e 6 da referida tabela, a explicacdo para o
menor consumo de energia obtido no presente trabalho foi devido a composi¢do no destilado da
coluna HP. Lembrando que a composicao de acetona no topo das colunas LP e HP sdo varidveis

de decisdo no procedimento de otimiza¢do proposto.

Tabela 10 - Principais resultados otimizados para o processo PSD sem integracao térmica.

Coluna Variaveis Luyben Presente Fulgueras et  Presente trabalho
(2008) Trabalho al. (2016) NRTL
UNIQUAC UNIQUAC NRTL
Nstage 52 52 34 34
RR 2.84 1.95 1.72 1.95
Qr MW) 14.77 11.66 12.66 13.44
LP Qc (MW) 15.08 12.10 13.14 14.05
Mol % 0.7500 0.7347 0.6925 0.7218
acetona
Nazeot 37 36 18 20
Nrecy 42 44 18 24
Nstage 62 62 29 29
RR 3.11 3.00 4.13 3.14
Qr MW) 7.42 7.86 12.48 10.31
HP Qc (MW) 5.86 6.24 10.91 8.62
Mol % 0.4000 0.3954 0.4017 0.4595
acetona
Nfeed 41 42 19 16
Sistema Qr MW) 22.19 19.52 25.14 23.75
Total Qc (MW) 20.94 18.34 24.05 22.67

Conforme citado no capitulo 4, no presente trabalho também foi avaliado o efeito de considerar

a ndo idealidade da fase vapor, principalmente na coluna de alta pressao HP. A Figura 13 mostra
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o PFD com o resultado de valores numéricos de algumas variaveis, incluindo as cargas térmicas
dos refervedores das colunas LP e HP. Para estes cendrios, o equilibrio liquido-vapor das fases
(ELV) foi representado pelo modelo termodindmico NRTL-RK, usando o procedimento de
otimizagdo proposto. A escolha do modelo termodinamico teve como premissa para validagdo do
modelo, os dados experimentais da Tabela 1 comparados com os dados da Tabela 4 para a mistura
acetona-metanol, além de apresentar um maior deslocamento do ponto de azeotropia, pomovendo

maior facilidade na separagcdo do azeotrépo.

Figura 13 - Resultados otimizados sem integracao térmica, considerando a ndo idealidade da fase
vapor: (a) nimero de estdgios de acordo com Luyben (2008) e (b) nimero de estagios de acordo

com Fulgueras et al. (2016).

RECY

328.5K 408.4 K
1 atm 1 atm
12.28 MW 8.40 MW

0.7386 mol acetone
2.11RR

0.3814 mol acetone
4.87 RR

463.52 kmol/h 193.2 kmol/h
PUMP
320.1K g
1 atm
0.50 mol acetone
540.00 kmol/h
C> 337.5K 416.5K
1 atm 1 atm
11.87 MW 9.83 MW
0.995 mol methanol 0.994 mol acetone
269.7 kmol/h 270.2 kmol/h
>
(a)
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328.5K 408.6 K

1 atm 10 atm

14.56 MW 12.30 MW

0.7377 mol acetone 0.4494 mol acetone
2.35RR 6.03 RR

510.51 kmol/h 240.23 kmol/h

#20

#24

320.1K
1 atm
0.50 mol acetone

337.5K
540.00 kmol/h 1 atm

14.00 MW
E>—|@ 0.9940 mol methanol

269.72 kmol/h

=)
(b)

De acordo com a Figura 13, quando comparado com Luyben (2008), o consumo de energia

416.5K
10 atm
- 13.88 MW
0.9950 mol acetone
270.28 kmol/h

IACETOT] >
ACETO1

do processo € 2.2% menor, e 10.9% maior do que o resultado obtido por Fulgueras et al. (2016).
Esses resultados podem ser explicados a partir da Figura 6¢, a qual mostra que a curva de equilibrio

a 10 atm se aproxima mais da diagonal, dificultando a separacdo dos componentes.

A Figura 14 mostra centenas de cendrios operacionais para o processo PSD sem integracao
térmica e, conforme pode ser observado, para as duas situagdes, 0 cendrio com menor consumo
energético € quando a carga térmica total € distribuida de forma mais ou menos igualitdria entre as
colunas; semelhante ao observado por Fulgueras et al. (2016) e contrario ao encontrado por
Luyben (2008). Os nimeros de (Qr1+Qr2) apresentados na Figura 14 também mostram que ndo

existe um padrio para ocorréncia do melhor cendrio operacional.
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Figura 14 - Consumo dos refervedores das colunas LP e HP: (a) numero de estagios de acordo com Luyben (2008) e (b) niimero de

estdgios de acordo com Fulgueras et al. (2016).
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5.2 Avaliacao de Desempenho Energético com Integracao Térmica

A Tabela 11 apresenta os resultados para o processo PSD com integracdo térmica, onde é
possivel observar que, para ambos os casos, Luyben (2008) e Fulgueras et al. (2016), o consumo
energético do processo € menor quando € utilizado o procedimento proposto na Figura 12. Em
relacdo a Luyben (2008), a reducdo do consumo energético € explicada principalmente pela menor
razdo de refluxo da coluna LP. Comparando com Fulgueras et al. (2016) a reducdo se deve
principalmente ao menor refluxo na coluna HP. E importante enfatizar que a mudanga na razio de

refluxo se deve a mudanca na composicao de topo.

Tabela 11 - Principais resultados otimizados para o processo PSD com integragdo térmica.

Coluna Variaveis Luyben Presente Fulgueras et al. Presente
(2008) Trabalho (2016) trabalho
UNIQUAC UNIQUAC NRTL NRTL
LP Nstage 52 52 34 34
RR 241 1.02 1.72 1.59
Qcr (MW) 5.86 9.57 10.91 9.56
Qraux (MW) 8.93 0.01 1.75 2.12
Qc (MW) 15.10 10.35 13.14 12.37
Mol % acetona 0.7500 0.6664 0.6925 0.7021
Nazeot 37 32 18 14
Nrecy 42 42 18 22
HP Nstage 62 62 29 29
RR 3.13 3.00 4.13 3.53
Qr (MW) 7.59 11.51 12.48 11.41
Qc (MW) - - - -
Mol % acetona 0.4000 0.3868 0.4017 0.4215
Nfeed 41 46 19 14
Sistema Qr MW) 16.52 11.52 14.23 13.54
Total Qc (MW) 15.10 10.35 13.14 12.37
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O numero de estagios das colunas e o0 modelo termodindmico foram os mesmos usados nas
referéncias citadas, e os nimero da Tabela 11 tiveram como objetivo avaliar o procedimento de

otimizag@o proposto no presente trabalho.

Utilizando o procedimento de otimizag@o proposto no presente trabalho, os nimeros da Tabela
11 mostram que a energia do reboiler auxiliar do sistema com nimeros de estagios iguais ao usado
por Luyben (2008) representa cerca de 54% do total consumido pelo processo, enquanto para o
sistema com nimeros de estdgios de Fulgueras et al. (2016) o reboiler auxiliar representa cerca de
15%. Conforme mencionado anteriormente, na literatura a presenca de um reboiler auxiliar no
processo PSD € considerada uma integragdo parcial, e a auséncia de reboiler parcial é chamada de

integracdo total.

O procedimento apresentado na Figura 8 foi utilizado para otimiza¢do do PFD com integracdo
térmica total, considerando a ndo idealidade da fase vapor utilizando o modelo termodindmico
NRTL-RK e o pré-aquecimento da corrente de azedtropo com a corrente de base da coluna HP.
Os resultados obtidos foram usados como estimativa inicial para simulagcdo do PFD mostrado na
Figura 15; mais especificamente, foram usadas estimativas para os dois splits e a carga térmica do
reboiler da coluna HP. Entretanto, mesmo usando a estimativa inicial bem préxima da solugdo, €
importante explicitar a maior dificuldade de convergéncia para a simulacio com niimero de

estagios utilizados por Fulgueras et al. (2016).

As Figuras 15a e 15b mostram que o pré-aquecimento representa cerca de 7.2% e 5.5%,
respectivamente, da energia fornecida ao reboiler da coluna HP. Os nimeros dessas figuras
mostram que o consumo de energia do processo em que € utilizado o nimero de estagios de Luyben
(2008) é 32% menor. E fundamental destacar que a integragio total para o sistema com nimero de
estagios utilizados por Fulgueras et al. (2016) ndo representa 0 cendrio com menor consumo
energético; o que sO acontece com o uso de um reboiler parcial na coluna LP. Entretanto, mesmo
com a integracdo parcial, o consumo de energia do PFD da Figura 15b sempre foi maior que o da

Figura 15a.
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Figura 15 - Resultados otimizados com integragdo térmica total e pré-aquecimento da

alimentacdo da coluna LP, considerando a ndo idealidade da fase vapor: (a) nimero de estdgios

de acordo com Luyben (2008) e (b) ndmero de estidgios de acordo com Fulgueras et al. (2016).
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6 CONCLUSOES

Nesse trabalho foi avaliado um novo procedimento de otimizacado energética para o processo
por mudanca de pressdo (PSD), além da influéncia do modelo termodinamico considerado na
correcdo da ndo idealidade das fases liquida e vapor. A seguir, sdo apresentadas as principais
coclusoes:

i.  Considerando os modelos UNIQUAC e NRTL para correcao da ndo idealidade da fase
liquida, e modelo ideal para a fase vapor, os resultados obtidos para o ELV ¢
praticamente 0 mesmo;

1.  Considerar a ndo idealidade da fase vapor (RK) altera significativamente o ELV,
aproximando a curva de equilibrio da diagonal, dificultando a separacio;

ili. A comparacdo com dados experimentais mostrou a necessidade de considerar a ndo
idealidade da fase vapor;

iv. O processo PSD somente € viavel economicamente se houver integragcao termica entre
as coluna LP e HP;

v.  Para ambas as configuracdes, com e sem integracdo térmica, o procedimento de
otimizagdo proposto obteve melhor resultado quando comparado aos trabalhos
utilizados como referéncia;

vi. A simulagdo da configuracdo termicamente integrada apresenta grande dificuldade de
convergéncia, principalmente quando o nimero de estagios é baixo;

vii. A integracdo térmica total ndo representa necessariamente o ponto de menor consumo

glogal de energia do processo, o que depende do nimero de estidgios das colunas LP
e HP;

viii.  Os resultados obtidos pelo procedimento proposto é de grande utilidade para a

implementacdo padrdo do PFD com integracdo térmica, o qual € necessdrio para

simulagdes em regime transiente.
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7 PROPOSTAS PARA TRABALHOS FUTUROS

Sao trés, as principais propostas de continuidade desse trabalho:

i.  Testar o procedimento para outras composi¢des da alimentagcio azeotrdpica;
1. Avaliar a eficiéncia termodinamica do processo PSD, considerando a integracao
térmica total e parcial;
iii.  Usar o Matlab® em conjunto com o Aspen Plus™ para otimiza¢do do nimero de

estagios das colunas LP e HP.
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