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RESUMO zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

A destilacao consome grande percentagem de energia usada na industria e 

consequentemente, uma melhoria da eficiencia energetica e o caminho para a reducao do 

custo final do produto. A separaeao do sistema etanol-agua e o principal problema na 

producao do alcool por fermentagao; pois a alimentacao e diluida, necessitando de 

grande quantidade de energia para a sua recuperacao, ate proximo da sua composicao 

azeotropica, por destilacao convencional. O objetivo do presente trabalho e a reducao do 

consumo energetieo na fase de concentracao do etanol. O estudo foi dividido em duas 

partes: destilacao convencional e destilacao com recompressao mecanica do vapor. A 

primeira parte, Simula a unidade convencional, visando estabelecer condicoes otimas de 

operacao com o objetivo de reduzir a quantidade de energia necessaria ao refervedor. 

Em seguida, avalia-se a flexibilidade do sistema, em termos de variacao da temperatura 

de alimentacao, composicoes da alimentacao e do destilado. A segunda parte, simula 

dois modelos de destilacao com recompressao mecanica do vapor: RMVL e RMVH; o 

modelo RMVL opera com baixa pressao no vaso de refluxo, ou seja, opera na pressao 

da coluna, enquanto que o RMVH opera com pressao alta no vaso de refluxo, ou seja, 

opera na pressao de descarga do compressor. O principal objetivo e avaliar a eficiencia, 

em termos energeticos, desses modelos comparando os resultados com os obtidos para a 

destilacao convencional. Com base nos resultados obtidos o modelo RMVL mostrou-se 

mais eficiente que o modelo RMVH e tambem ficou evidenciado a grande economia de 

energia obtida com a implantacao do sistema de recompressao. Como o sistema etanol-

agua apresenta comportamento nao ideal na fase liquida, utilizou-se o modelo UMFAC 

para a correcao dessa fase. 



ABSTRACT zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

The distillation consumes great percentagem of energy used in the industry and 

consequently, an improvement of the energy efficiency is the way to decrease the final 

cost of the product. The separation of system ethanol-water is the main problem in the 

production of the alcohol for fermentation; because the feeding is diluted, needing great 

amount of energy for its recovery, until close of its azeotrope composition, for 

conventional distillation. The object of the present work to decrease the energy 

consumption in the phase of concentration of the ethanol. This study was divided in two 

parts: conventional distillation and vapor recompression distillation. The first one, 

simulates the conventional unit, seeking to establish great conditions of operation with 

the objective of reducing the amount of necessary energy to the reboiler. After that, the 

flexibility of the system is evaluated, in terms of variation of the feeding temperature, 

compositions of the feeding and of the distilled. The second part simulates two 

distillation models with mechanical vapor recompression: RMVL and RMVH; the model 

RMVL operates with low pressure in to reflux vase, it means that the system works the 

pressure of the column, while RMVH operates with high pressure in to reflux vase, in 

means that the pressure of discharge of the compressor. The main objective is to evaluate 

the efficiency in energy terms of those models and comparing the results with those 

obtained from the conventional distillation. The results shown that the model RMVL 

presented better performance than RMVH and also the recompression system shown 

great economy of energy. As the system ethanol-water presents a behavior of non ideal 

in the liquid phase, the model UNIFAC was used for the correction of that phase. 



SIMBOLOGIA zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Simbolo DefinicSes 

A Constante da Equacao de Antoine; 

Aj Coeficiente da Equacao (2.13), definido pela Equacao (2.14); 

B Constante da Equacao de Antoine; 

Bj Coeficiente da Equacao (2.13), definido pela Equacao (2.15); 

C Constante da equacao de Antoine 

C Numero de componentes; 

Q Coeficiente da Equacao (2.13), definido pela Equacao (2.16); 

Coeficiente da Equacao (2.13), definido pela Equacao (2.17); 

Ey Equacao de equilibrio para o componente i no estagio j ; 

F Variancia do sistema 

Fj Fluxo molar de alimentacao para o estagio j ; 

Fugacidade do componente i na solucao liquida; 

f« Fugacidade do componente i no estado padrao; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

? Fugacidade do componente i na fase vapor; 

Hj Equacao do balanco de energia para o estagio j ; 

H F j 
Entalpia molar da alimentacao do estagio j ; 

HLj Entalpia molar do liquido no estagio j ; 

Hyj Entalpia molar do vapor no estagio j ; 

ky Constante de equilibrio do componente i no estagio j ; 

Li Vazao molar de liquido no estagio j ; 

Qj Quantidade de calor adicionado no estagio j ; 

My Equacao do balanco material para o componente i no estagio j ; 

n Parametro da Equacao (2.70); 

N Numero total de estagios 

N e

c 

Relacao de restrincao para o estagio de equilibrio; 

Variaveis de projeto de um estagio de equilibrio; 

Numero total de variaveis do estagio equilibrio; 



N R Grau de liberdade 

Numero total de variaveis de projeto da unidade; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

PFJ Pressao de alimentacao do estagio j ; 

P Pressao do sistema; 

Pi Parametro do algoritmo de Thomas, definido pela Equacao (2.26) 

psat Pressao de saturacao do componente i ; 

Parametro do algoritmo de Thomas, definido pela Equacao (2.26) 

Volume molecular de Van der Waals para o componente i (Equacao 2.62); 

QK Parametro de volume do grapo k do metodo UNIFAC; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

n Area superficial molecular de Van der Waals (Equacao 2.61); 

R Constante universal dos gases; 

RD Fator de inerustaeao de projeto 

RK Parametros de area do grapo k do metodo UNIFAC; 

RMV Recompressao mecanica do vapor; 

Sy Equacao do somatorio das fracoes molares para o estagio j ; 

T Temperatura do sistema; 

TFJ Temperatura de alimentacao do estagio j ; 

UJ Vazao molar de liquida retirada do estagio j ; 

V Volume do sistema 

Vi Volume molar do componente i (Equacao 2.52); 

y L zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
1 

Volume molar do componente i na solucao liquida; 

Vj Vazao molar de vapor no estagio j ; 

Xy Composicao molar na fase liquido do componente i no estagio j ; 

Composicao molar do componente i no estagio j ; 

z Numero de coordenacao (Equacao 2.57); 

w e Trabalho de compressao; 

w i s Trabalho isotermico 

Vazao molar de vapor no estagio j ; 

w k Trabalho adiabatico; 

w P 
Trabalho politropico; 

w r e a l Trabalho real; 

y« Composicao molar na fase vapor do componente i no estagio j ; 



Simbolo Gregos Definicoes 

Coeficiente da Equacao (2.37); 

Pi Coeficiente da Equacao (2.37); 

Fra^ao de volume da molecula i ; 

Coeficiente de fugacidade do componente i ; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

c Coeficiente de fugacidade do componente i saturado; 

Coeficiente de atividade residual do grapo k na solucao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

1 k 
Coeficiente de atividade do grapo k em uma solucao de referenda; 

Coeficiente da Equacao (2.37); zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Y i Coeficiente de atividade do componente i ; 

y? 
Coeficiente de atividade combinatorial; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

i f  
Coeficiente de atividade residual; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

% Rendimento isotermico; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

% Rendimento adiabatico; 

"HzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAP RendimentoPolitropico; 

» i 
Fracao de area da molecula i ; 

T Criterio de convergencia utilizado pela Equacao (2.45); 

Coeficiente de atividade residual do grapo k na solucao 

mn 
Parametro deinteracao entreosgruposmen; 
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CAPITULOI 

1. INTRODUCAO zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Os processos de separacao, tais como: destilacao, extracao, absorcao, 

cristalizacao, etc, tem importancia fundamental na industria, sendo a escolha entre os 

processos feita principalmente por criterios economicos. 

A destilacao e um metodo direto de separacao baseada em diferencas de ponto de 

ebulicao, onde o agente de separacao entre as fases e o calor. Apresenta como 

desvantagem o consumo de grande percentagem de energia, usada nas indiistrias de 

processos quimicos e petroquimicos. Existe, portanto, um grande interesse na utilizacao 

das tecnicas de conservacao de energia, visando obter maior eficiencia energetica, 

aprimorando a qualidade do produto e diminuindo assim o custo final do mesmo. 

A destilacao com recompressao mecanica do vapor (RMV) e discutida na 

literatura desde a metade do seculo, porem sua aplicacao tecnologica somente adquiriu 

importancia a partir da decada de 70, com a crescente elevaeao dos custos energeticos. 

Na atualidade, onde o grande desafio e a conservacao de energia, a destilacao com 

recompressao mecanica do vapor e integracao termica das correntes assume um papel 

fundamental no sentido de racionalizacao de energia nos processos de destilacao. 

A simulacao de processos e atualmente uma poderosa ferramenta para o projeto 

de uma coluna de destilacao. Com o progresso dos metodos computacionais tornou-se 

possivel a solucao rigorosa das equacoes que aparecem no modelo de estagio de 

equilibrio; o procedimento geral consiste em resolver simultaneamente as equacoes de 

balanco material, balanco de energia e relacoes de equilibrio ate que o valor correto para 

o conjunto de temperaturas, de vazoes e de composicoes tenha sido encontrado. 

Evidentemente, a exatidao da solucao entre outros fatores e limitada pela qualidade dos 

dados termodinamicos; sendo assim, e de fundamental importancia trabalhar com 

metodos termodinamicos representatives do sistema projetado/simulado. 

l 



O presente trabalho esta dividido em duas partes: destilacao convencional e 

destilacao com recompressao mecanica do vapor. O principal objetivo e a otimizacao em 

termos energeticos. A primeira parte, visa a obtencao da localizacao otima do prato de 

alimentacao e tambem da razao de refluxo otima de operacao. A segunda parte, analisa a 

influencia do numero de estagios, das composicoes de alimentacao e destilado sobre o 

trabalho de compressao. Em seguida analisa a economia de energia, comparando os 

resultados dos modelos com recompressao mecanica do vapor com os obtidos a partir da 

destilacao convencional. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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CAPITULOII 

2. FUNDAMENTOS TEGRICOS 

2.1 Simulacao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Simulacao e a utilizacao de modelos matematicos de maneira que os mesmos 

reproduzam o comportamento real do sistema. E essencial em sistemas que necessitem 

de um conjunto muito grande de equacoes para a sua descricao, com varios reciclos e 

alimentacoes, calculos iterativos, integraeoes, acesso a banco de dados, etc. SATYRO et 

al. (1986). 

Os simuladores de processos sao utilizados de varias maneiras, desde avaliacoes 

preliminares de um processo ate a analise da operacao de uma unidade de producao. Ja 

que cada emprego impoe uma exigencia diferente sobre o sistema de simulacao, e 

indispensavel que este tenha eficiencia diversificada. 

O sistema de simulacao deve fornecer ao usuario estimativas seguras sobre o 

tamanho dos equipamentos, as cargas de aquecimento e resfiiamento, os niveis de 

temperatura na rejeicao de calor, as exigencias de potencia, de modo a se tornar possivel 

uma avaliacao confiavel dos custos de instalaeao e producao. Alem disso, o resultado da 

avaliacao preliminar deve ter uma qualidade tal que os resultados possam servir de ponto 

de partida para o planejamento final. Na avaliacao preliminar, os calculos simplificados 

tradicionais foraecem resultados suficientemente exatos, desde que usados com criterio e 

dentro dos limites de confiabilidade. O projeto final inclui o planejamento detalhado das 

unidades de operacao e o emprego de calculos rigorosos no balanco de energia e de 

massa de cada unidade, PERRY & CHILTON (1980). 

3 



2.1.1 Modelos Matematicos zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Segundo SATYRO et al. (1986), o modelo matematico e aquele que 

reproduz o sistema abstratamente, ou seja, representa a realidade por meio de equacoes 

matematieas. 

Os modelos matematicos dividem-se em dois grupos: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

• Modelos com Pardmetros Concentrados: Sao os sistemas onde a distribuicao 

espacial nao importa. Por exemplo, reator de mistura perfeita, onde a 

eoncentracao e a mesma em todo o reator. 

• Modelos com pardmetros distribuidos: Sao sistemas onde a distribuicao 

espacial e importante. Por exemplo, coluna de destilacao onde a eoncentracao 

varia prato a prato. 

As Equacoes utilizadas na elaboracao de modelos matematicos sao mostradas na 

Tabela 2.1: 

Tabela 2.1- Equacoes Utilizadas nos Modelos Matematicos. 

Equacao Descricao 

Transports Sao as equacoes que descrevem as taxas de transports de energia, massa e 

momento. 

Termodinamica Sao as equacoes derivadas da termodinamica classica (entalpia, entropia, 
calores de reacao, equilibrio de fases, etc.). 

Balanco Sao as equacoes que descrevem os balancos de massa e de energia de um 
determinado sistema. 

Cinetica 

Sao as equacoes que representam o comportamento cinetico de um sistema 
quimico reativo. Normalmente sao equacoes com coeficientes a serem 
determinados empiricamente, ajustados ao comportamento de uma 
determinada reacao quimica. 

Empiricas Sao as equacoes baseadas em observacoes experimentais (equacoes para 
representacao de propriedades, regras de misturas, etc.) 

Semi-empirica Sao as equacoes deduzidas a partir da teoria, mas contem coeficientes 
ajustados empiricamente por um procedimento estatistico qualquer (equacao 
de Antoine para a pressao de vapor, equacao de Wilke para a viscosidade de 
gases, etc.). 

• Fonte: Satyro et al. (1986) 
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A destilacao consome uma grande quantidade de energia usada na industria de 

processos quimicos e petroquimicos. Estimativas indicam que 25 a 40% do total de 

energia consumida pelas industrias e usada para o funcionamento dos equipamentos de 

destilacao, RUSH Jr., Du PONT de NEMOURS e Co. (1980). 

Segundo WEPSfSTEIN (1985), tres areas devem ser consideradas quando nos 

defrontamos com o problema de conservacao de energia em processos de destilacao: 

1- melhorias operacionais em colunas existentes, com pequenos investimentos 

(taxa de refluxo, prato de alimentacao, isolamento termico, pre-aquecimento 

da alimentacao, controle, efeito da pressao de operacao, incrustacoes); 

2- modificacoes extensas no equipamento existente (integracao termica em uma 

mesma coluna, integracao termica com outras correntes de processo, 

destilacao extrativa); 

3- outros processos de separacao como alternativa a destilacao (extracao liquido-

liquido, adsorcao, etc). 

O consumo especifico global de energia na destilacao pode ser fortemente 

reduzido pela instalaeao de um sistema de compressao mecanica dos vapores ou atraves 

da integracao termica das correntes. 

A maioria dos estudos sobre a destilacao com recompressao mecanica do vapor 

estao focalizados em aspectos economicos no estado estacionario: NULL (1976), 

MOSTAFA (1981), QUADRI (1981), BROUSSE et al. (1985), MEILI & STUECHELI 

(1987), FERRE et al. (1985), COLLURA & LUYBEN (1988). Todos esses 

pesquisadores mostram que a destilacao com recompressao do vapor e viavel 

economicamente quando as seguintes condicoes forem satisfeitas: 

1- a energia nao e disponivel de outras fontes de processos; 

2- baixas temperaturas requeridas para a refrigeracao; 

3- baixas temperaturas de operacao (limitacao termica do compressor); 

4- pressao moderada; 

5- pequena diferenca de temperatura entre topo e fundo da coluna. 

Portanto, a maioria das aplicacoes praticas da tecnica de destilacao com 

recompressao mecanica do vapor (RMV) ocorre em sistemas binarios onde a separacao 

5 
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RESUMO zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

A destilacao consome grande percentagem de energia usada na industria e 

consequentemente, uma melhoria da eficiencia energetica e o caminho para a reducao do 

custo final do produto. A separaeao do sistema etanol-agua e o principal problema na 

producao do alcool por fermentagao; pois a alimentacao e diluida, necessitando de 

grande quantidade de energia para a sua recuperacao, ate proximo da sua composicao 

azeotropica, por destilacao convencional. O objetivo do presente trabalho e a reducao do 

consumo energetieo na fase de concentracao do etanol. O estudo foi dividido em duas 

partes: destilacao convencional e destilacao com recompressao mecanica do vapor. A 

primeira parte, Simula a unidade convencional, visando estabelecer condicoes otimas de 

operacao com o objetivo de reduzir a quantidade de energia necessaria ao refervedor. 

Em seguida, avalia-se a flexibilidade do sistema, em termos de variacao da temperatura 

de alimentacao, composicoes da alimentacao e do destilado. A segunda parte, simula 

dois modelos de destilacao com recompressao mecanica do vapor: RMVL e RMVH; o 

modelo RMVL opera com baixa pressao no vaso de refluxo, ou seja, opera na pressao 

da coluna, enquanto que o RMVH opera com pressao alta no vaso de refluxo, ou seja, 

opera na pressao de descarga do compressor. O principal objetivo e avaliar a eficiencia, 

em termos energeticos, desses modelos comparando os resultados com os obtidos para a 

destilacao convencional. Com base nos resultados obtidos o modelo RMVL mostrou-se 

mais eficiente que o modelo RMVH e tambem ficou evidenciado a grande economia de 

energia obtida com a implantacao do sistema de recompressao. Como o sistema etanol-

agua apresenta comportamento nao ideal na fase liquida, utilizou-se o modelo UMFAC 

para a correcao dessa fase. 
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The distillation consumes great percentagem of energy used in the industry and 

consequently, an improvement of the energy efficiency is the way to decrease the final 

cost of the product. The separation of system ethanol-water is the main problem in the 

production of the alcohol for fermentation; because the feeding is diluted, needing great 

amount of energy for its recovery, until close of its azeotrope composition, for 

conventional distillation. The object of the present work to decrease the energy 

consumption in the phase of concentration of the ethanol. This study was divided in two 

parts: conventional distillation and vapor recompression distillation. The first one, 

simulates the conventional unit, seeking to establish great conditions of operation with 

the objective of reducing the amount of necessary energy to the reboiler. After that, the 

flexibility of the system is evaluated, in terms of variation of the feeding temperature, 

compositions of the feeding and of the distilled. The second part simulates two 

distillation models with mechanical vapor recompression: RMVL and RMVH; the model 

RMVL operates with low pressure in to reflux vase, it means that the system works the 

pressure of the column, while RMVH operates with high pressure in to reflux vase, in 

means that the pressure of discharge of the compressor. The main objective is to evaluate 

the efficiency in energy terms of those models and comparing the results with those 

obtained from the conventional distillation. The results shown that the model RMVL 

presented better performance than RMVH and also the recompression system shown 

great economy of energy. As the system ethanol-water presents a behavior of non ideal 

in the liquid phase, the model UNIFAC was used for the correction of that phase. 
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Simbolo DefinicSes 

A Constante da Equacao de Antoine; 

Aj Coeficiente da Equacao (2.13), definido pela Equacao (2.14); 

B Constante da Equacao de Antoine; 

Bj Coeficiente da Equacao (2.13), definido pela Equacao (2.15); 

C Constante da equacao de Antoine 

C Numero de componentes; 

Q Coeficiente da Equacao (2.13), definido pela Equacao (2.16); 

Coeficiente da Equacao (2.13), definido pela Equacao (2.17); 

Ey Equacao de equilibrio para o componente i no estagio j ; 

F Variancia do sistema 

Fj Fluxo molar de alimentacao para o estagio j ; 

Fugacidade do componente i na solucao liquida; 

f« Fugacidade do componente i no estado padrao; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

? Fugacidade do componente i na fase vapor; 

Hj Equacao do balanco de energia para o estagio j ; 

H F j 
Entalpia molar da alimentacao do estagio j ; 

HLj Entalpia molar do liquido no estagio j ; 

Hyj Entalpia molar do vapor no estagio j ; 

ky Constante de equilibrio do componente i no estagio j ; 

Li Vazao molar de liquido no estagio j ; 

Qj Quantidade de calor adicionado no estagio j ; 

My Equacao do balanco material para o componente i no estagio j ; 

n Parametro da Equacao (2.70); 

N Numero total de estagios 

N e

c 

Relacao de restrincao para o estagio de equilibrio; 

Variaveis de projeto de um estagio de equilibrio; 

Numero total de variaveis do estagio equilibrio; 



N R Grau de liberdade 

Numero total de variaveis de projeto da unidade; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

PFJ Pressao de alimentacao do estagio j ; 

P Pressao do sistema; 

Pi Parametro do algoritmo de Thomas, definido pela Equacao (2.26) 

psat Pressao de saturacao do componente i ; 

Parametro do algoritmo de Thomas, definido pela Equacao (2.26) 

Volume molecular de Van der Waals para o componente i (Equacao 2.62); 

QK Parametro de volume do grapo k do metodo UNIFAC; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

n Area superficial molecular de Van der Waals (Equacao 2.61); 

R Constante universal dos gases; 

RD Fator de inerustaeao de projeto 

RK Parametros de area do grapo k do metodo UNIFAC; 

RMV Recompressao mecanica do vapor; 

Sy Equacao do somatorio das fracoes molares para o estagio j ; 

T Temperatura do sistema; 

TFJ Temperatura de alimentacao do estagio j ; 

UJ Vazao molar de liquida retirada do estagio j ; 

V Volume do sistema 

Vi Volume molar do componente i (Equacao 2.52); 

y L zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
1 

Volume molar do componente i na solucao liquida; 

Vj Vazao molar de vapor no estagio j ; 

Xy Composicao molar na fase liquido do componente i no estagio j ; 

Composicao molar do componente i no estagio j ; 

z Numero de coordenacao (Equacao 2.57); 

w e Trabalho de compressao; 

w i s Trabalho isotermico 

Vazao molar de vapor no estagio j ; 

w k Trabalho adiabatico; 

w P 
Trabalho politropico; 

w r e a l Trabalho real; 

y« Composicao molar na fase vapor do componente i no estagio j ; 



Simbolo Gregos Definicoes 

Coeficiente da Equacao (2.37); 

Pi Coeficiente da Equacao (2.37); 

Fra^ao de volume da molecula i ; 

Coeficiente de fugacidade do componente i ; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

c Coeficiente de fugacidade do componente i saturado; 

Coeficiente de atividade residual do grapo k na solucao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

1 k 
Coeficiente de atividade do grapo k em uma solucao de referenda; 

Coeficiente da Equacao (2.37); zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Y i Coeficiente de atividade do componente i ; 

y? 
Coeficiente de atividade combinatorial; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

i f  
Coeficiente de atividade residual; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

% Rendimento isotermico; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

% Rendimento adiabatico; 

"HzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAP RendimentoPolitropico; 

» i 
Fracao de area da molecula i ; 

T Criterio de convergencia utilizado pela Equacao (2.45); 

Coeficiente de atividade residual do grapo k na solucao 

mn 
Parametro deinteracao entreosgruposmen; 
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CAPITULOI 

1. INTRODUCAO zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Os processos de separacao, tais como: destilacao, extracao, absorcao, 

cristalizacao, etc, tem importancia fundamental na industria, sendo a escolha entre os 

processos feita principalmente por criterios economicos. 

A destilacao e um metodo direto de separacao baseada em diferencas de ponto de 

ebulicao, onde o agente de separacao entre as fases e o calor. Apresenta como 

desvantagem o consumo de grande percentagem de energia, usada nas indiistrias de 

processos quimicos e petroquimicos. Existe, portanto, um grande interesse na utilizacao 

das tecnicas de conservacao de energia, visando obter maior eficiencia energetica, 

aprimorando a qualidade do produto e diminuindo assim o custo final do mesmo. 

A destilacao com recompressao mecanica do vapor (RMV) e discutida na 

literatura desde a metade do seculo, porem sua aplicacao tecnologica somente adquiriu 

importancia a partir da decada de 70, com a crescente elevaeao dos custos energeticos. 

Na atualidade, onde o grande desafio e a conservacao de energia, a destilacao com 

recompressao mecanica do vapor e integracao termica das correntes assume um papel 

fundamental no sentido de racionalizacao de energia nos processos de destilacao. 

A simulacao de processos e atualmente uma poderosa ferramenta para o projeto 

de uma coluna de destilacao. Com o progresso dos metodos computacionais tornou-se 

possivel a solucao rigorosa das equacoes que aparecem no modelo de estagio de 

equilibrio; o procedimento geral consiste em resolver simultaneamente as equacoes de 

balanco material, balanco de energia e relacoes de equilibrio ate que o valor correto para 

o conjunto de temperaturas, de vazoes e de composicoes tenha sido encontrado. 

Evidentemente, a exatidao da solucao entre outros fatores e limitada pela qualidade dos 

dados termodinamicos; sendo assim, e de fundamental importancia trabalhar com 

metodos termodinamicos representatives do sistema projetado/simulado. 

l 



O presente trabalho esta dividido em duas partes: destilacao convencional e 

destilacao com recompressao mecanica do vapor. O principal objetivo e a otimizacao em 

termos energeticos. A primeira parte, visa a obtencao da localizacao otima do prato de 

alimentacao e tambem da razao de refluxo otima de operacao. A segunda parte, analisa a 

influencia do numero de estagios, das composicoes de alimentacao e destilado sobre o 

trabalho de compressao. Em seguida analisa a economia de energia, comparando os 

resultados dos modelos com recompressao mecanica do vapor com os obtidos a partir da 

destilacao convencional. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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CAPITULOII 

2. FUNDAMENTOS TEGRICOS 

2.1 Simulacao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Simulacao e a utilizacao de modelos matematicos de maneira que os mesmos 

reproduzam o comportamento real do sistema. E essencial em sistemas que necessitem 

de um conjunto muito grande de equacoes para a sua descricao, com varios reciclos e 

alimentacoes, calculos iterativos, integraeoes, acesso a banco de dados, etc. SATYRO et 

al. (1986). 

Os simuladores de processos sao utilizados de varias maneiras, desde avaliacoes 

preliminares de um processo ate a analise da operacao de uma unidade de producao. Ja 

que cada emprego impoe uma exigencia diferente sobre o sistema de simulacao, e 

indispensavel que este tenha eficiencia diversificada. 

O sistema de simulacao deve fornecer ao usuario estimativas seguras sobre o 

tamanho dos equipamentos, as cargas de aquecimento e resfiiamento, os niveis de 

temperatura na rejeicao de calor, as exigencias de potencia, de modo a se tornar possivel 

uma avaliacao confiavel dos custos de instalaeao e producao. Alem disso, o resultado da 

avaliacao preliminar deve ter uma qualidade tal que os resultados possam servir de ponto 

de partida para o planejamento final. Na avaliacao preliminar, os calculos simplificados 

tradicionais foraecem resultados suficientemente exatos, desde que usados com criterio e 

dentro dos limites de confiabilidade. O projeto final inclui o planejamento detalhado das 

unidades de operacao e o emprego de calculos rigorosos no balanco de energia e de 

massa de cada unidade, PERRY & CHILTON (1980). 

3 



2.1.1 Modelos Matematicos zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Segundo SATYRO et al. (1986), o modelo matematico e aquele que 

reproduz o sistema abstratamente, ou seja, representa a realidade por meio de equacoes 

matematieas. 

Os modelos matematicos dividem-se em dois grupos: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

• Modelos com Pardmetros Concentrados: Sao os sistemas onde a distribuicao 

espacial nao importa. Por exemplo, reator de mistura perfeita, onde a 

eoncentracao e a mesma em todo o reator. 

• Modelos com pardmetros distribuidos: Sao sistemas onde a distribuicao 

espacial e importante. Por exemplo, coluna de destilacao onde a eoncentracao 

varia prato a prato. 

As Equacoes utilizadas na elaboracao de modelos matematicos sao mostradas na 

Tabela 2.1: 

Tabela 2.1- Equacoes Utilizadas nos Modelos Matematicos. 

Equacao Descricao 

Transports Sao as equacoes que descrevem as taxas de transports de energia, massa e 

momento. 

Termodinamica Sao as equacoes derivadas da termodinamica classica (entalpia, entropia, 
calores de reacao, equilibrio de fases, etc.). 

Balanco Sao as equacoes que descrevem os balancos de massa e de energia de um 
determinado sistema. 

Cinetica 

Sao as equacoes que representam o comportamento cinetico de um sistema 
quimico reativo. Normalmente sao equacoes com coeficientes a serem 
determinados empiricamente, ajustados ao comportamento de uma 
determinada reacao quimica. 

Empiricas Sao as equacoes baseadas em observacoes experimentais (equacoes para 
representacao de propriedades, regras de misturas, etc.) 

Semi-empirica Sao as equacoes deduzidas a partir da teoria, mas contem coeficientes 
ajustados empiricamente por um procedimento estatistico qualquer (equacao 
de Antoine para a pressao de vapor, equacao de Wilke para a viscosidade de 
gases, etc.). 

• Fonte: Satyro et al. (1986) 
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2.2 Economia de Energia em Destilacao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

A destilacao consome uma grande quantidade de energia usada na industria de 

processos quimicos e petroquimicos. Estimativas indicam que 25 a 40% do total de 

energia consumida pelas industrias e usada para o funcionamento dos equipamentos de 

destilacao, RUSH Jr., Du PONT de NEMOURS e Co. (1980). 

Segundo WEPSfSTEIN (1985), tres areas devem ser consideradas quando nos 

defrontamos com o problema de conservacao de energia em processos de destilacao: 

1- melhorias operacionais em colunas existentes, com pequenos investimentos 

(taxa de refluxo, prato de alimentacao, isolamento termico, pre-aquecimento 

da alimentacao, controle, efeito da pressao de operacao, incrustacoes); 

2- modificacoes extensas no equipamento existente (integracao termica em uma 

mesma coluna, integracao termica com outras correntes de processo, 

destilacao extrativa); 

3- outros processos de separacao como alternativa a destilacao (extracao liquido-

liquido, adsorcao, etc). 

O consumo especifico global de energia na destilacao pode ser fortemente 

reduzido pela instalaeao de um sistema de compressao mecanica dos vapores ou atraves 

da integracao termica das correntes. 

A maioria dos estudos sobre a destilacao com recompressao mecanica do vapor 

estao focalizados em aspectos economicos no estado estacionario: NULL (1976), 

MOSTAFA (1981), QUADRI (1981), BROUSSE et al. (1985), MEILI & STUECHELI 

(1987), FERRE et al. (1985), COLLURA & LUYBEN (1988). Todos esses 

pesquisadores mostram que a destilacao com recompressao do vapor e viavel 

economicamente quando as seguintes condicoes forem satisfeitas: 

1- a energia nao e disponivel de outras fontes de processos; 

2- baixas temperaturas requeridas para a refrigeracao; 

3- baixas temperaturas de operacao (limitacao termica do compressor); 

4- pressao moderada; 

5- pequena diferenca de temperatura entre topo e fundo da coluna. 

Portanto, a maioria das aplicacoes praticas da tecnica de destilacao com 

recompressao mecanica do vapor (RMV) ocorre em sistemas binarios onde a separacao 
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Portanto, o elemento possui sete correntes homogeneas de massa cada uma 

contribuindo com (C+2) variaveis, e uma corrente termica que contribui com uma 

variavel. Entao: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

N
e

v = 7-(C+2) + l - > N v =7-C+15 (2.9) 

As relates de restric5es sao mostradas na Tabela 2.4: 

Tabela 2.4- Relates de Restricoes para a Cascata Contracorrente 

Intrinsecas 
Identidade de T e P entre Vj e Wj 2 
Identidade de T e P entre Lj e Uj 2 
Identidade de Concentracao entre Vj e Wj C-l 
Identidade de Concentra§ao entre Uj e Lj 
As correntes Vj e Lj estao em equilibrio, TV=TL e PV=P' 

C-l 
2 

Balanco Material C 

Balanco de energia 1 

Distribuicao entre Fases C 

4C+5 

• Fonte: PERRY & G R E E R (1985) 

O numero de variaveis de projeto do elemento e obtido da Equacao (2.8), 

Nj =(7-C+15)-(4-C+5) N? =3-C+10 (2.10) 

como a cascata contracorrente possui N estagios, o numero total de variaveis de projeto 

e dado por, zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

] T n ? =N-(3-C+10) (2.11) 

substituindo a Equacao (2.11) na Equacao (2.7), temos o numero total de variaveis para 

a cascata contracorrente, 

N " = l+N-(3-C + 10) (2.12) 

O modelo e representado por N-(2-C+3) Equacoes MESH em [ N - ( 3 C + l()) + l] 

variaveis. A diferenca entre o numero total de variaveis e o numero de equacoes MESH 

fornece a quantidade de variaveis que devem ser especificadas para a solucao do projeto, 

Especificacoes = [N.(3.C+10)+l]-[N.(2.C+3)] 

rearranjando, 

Especificacoes = N.C + 7.N + 1 
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Entao, se N e todos Fj, zg,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA TFJ, PFJ, PJ, UJ, WJ e Qj sao especificados, o modelo e 

representado por N.(2.C+3) equates algebricas simultaneas em N.(2.C+3) variaveis 

desconhecidas. Estas especificaeoes estao resumidas na Tabela 2,5: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Tabela 2.5- Espeeificacoes para o Projeto de uma Cascata Contracorrente 

Entrada Saida 

Variaveis Quanti dade Variaveis Quantidades 

N 1 N.C 

Fj N y« N.C 

Zy N.C Lj N 

PzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAFJ N Vj N 

Pj N Tj N 

TFJ N 2.N.C+3.N=N.(2.C+3) 

Uj N 
Wj N 

Oi N 

N.C+7.N+1 

2.3.5 Matriz Tridiagonal 

2.3.5.1 Calculo das Composicoes 

As composicSes sao obtidas modiflcando a Equacao tipo M, substituindo as 

Equacoes (2.2) e (2.6) na Equacao (2.1) para eliminar y e L. Os resultados para cada 

componente em cada estagio sao os seguintes (ver Apendice A-l) , 

A j ' x y - i
+ B j " x y + c j * x u + i

 = d j ( 2 1 3) 

onde: 

j-i 
A

J =
V

j + 5 ] (
F

m - U m - W m ) - V 1 2<j<N 

ml 

V j + 1 + £ ( F M - U m - W m ) - V , +Uj +(Vj +W j).k y 

(2.14) 

I < j < N (2.15) 

Cj - Vj+i - k y i 

D j = - F j - z s 

l < j < N - l 

1< j<N 

(2.16) 

(2.17) 
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As constantes Bj e Cj para cada componente em cada estagio dependem da 

temperatura (Tj), vazao de vapor (Vj) e da constante de equilibrio (ky). A constante de 

equilibrio (ky) depende da temperatura, pressao e das composicoes das fases. Assim, 

com as especificaeoes de projeto e partindo dos perils iniciais de temperatura e vazao de 

vapor ao longo da coluna e ainda adotando como primeira estimativa valores ideais da 

constante de equilibrio, todas as constantes da equacao (2.13) sao determinadas. 

As equacoes tipo M modificadas (equacao 2.13) podem ser agrupadas por 

componente, ser separadas e escritas como uma serie C de matrizes tridiagonais, onde 

as variaveis de saida para cada matriz sao oszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Xi sobre todos os N estagios da cascata 

contracorrente. A Figura (2.9) mostra o esquema para uma coluna de 5 estagios, 

PERRY & GREEN (1985). 

A 2 

0 

0 

0 

B 2 C 2 

B 3
 C 3 

0 A 4 B 4 

0 

0 

0 

a 

A. B< 

x y zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Hi D 2 

x i3 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA= D 3 

X

i.4 °4 

_
X

i,5_ D 5 . 

Figura 2.9- Esquema para uma Coluna de Cinco Estagios 

2.3.6 Algoritmo de Thomas 

O algoritmo de Thomas para a solucao da Equacao linearizada (2.13) e uma 

eliminacao gaussiana comecando do estagio 1 ate o estagio N para eliminar xy*. O S 

outros valores sao computados recursivamente a partir do valor de X i > N . 

As equacoes usadas no algoritmo de Thomas sao as seguintes: 

Para o estagio 1, a equacao (2.13) fornece, 

A, - x i 0 +B , x u + C , • x u = D , -» B, - x u + C , - x i 2 =D, 

de acordo com a Figura 2.7, x ; 0 = 0. Entao, a equacao acima pode ser resolvida para x u 

em termos de x i 2 , 

X u = ^ C r xu (2.18) 

C D 
fazendo, p, = —1 e q, = — 1. Entao, 

B, B, 
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xu = qi-PrXi2 ( 2 1 9 ) 

Para o estagio 2, zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

AzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA2-xil+B2-xi2+C2-xi3=D2 (2.20) 

substituindo x u da Equacao (2.19) na Equacao (2.20), 

A 2zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA • (QzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAI - Pi • x u ) + B2 • x u + C 2 • Xy = D 2 -» x u • (B2 - A 2 • P l ) = D 2 - A 2 • q, - C2 • x i 3 

rearranjando, 

B 2 - A 2 - P l B 2 - A 2 - p , 

fazendo, q, =zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA — — A z q* ep2 = — . Entao, 

B 2 - A 2 - P l B 2 - A 2 - p , 

x , 2 - q 2 - p 2 - x i 3 (2.22) 

Para o estagio 3, 

A, • x i 2 + B , - x u + C ? -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA x u = D 3 (2.23) 

substituindo xK2 da Equacao (2.22) na Equacao (2.23), 

A 3 - ( q 2 - p 2 - x 1 > 3 ) + B3-xi3 + C3-x i 4 = D 3 ->• x i j 3 .(B3 - A 3-p 2) = D 3 - A 3 - q 2 - C 3 - x ^ 

rearranjando, 

x u =zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
 D

^
A

> ^
 C 3 ' X j > 4 (2.24) 

B3 - A, • p, B, - A. • p, 

fazendo, q 3 =zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ̂ 3 A s q z e p 3 = ^ . Entao, 

B., - A, • p2 B 3 - A 3 - p 2 

% = q 3 - p 3 • ^4 ( 2 - 2 5 ) 

Por inducao, pode-se definir, 

p.= ^ e q . = - P j ~ A j ' q j - ' (2.26) 

J B J- A J- P J- I ' B J -  A J ' Pi-i 

entao, 

X y = 1 j - P j - X u « ( 2 - 2 7 ) 

Para o estagio N, a Equacao (2.27) pode ser escrita como, 
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x i N = q N (2.28) 

pois x i N + ,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA =0, conforme a Figura 2.7. Obtendo-se o valor de xy<, O S outros valores de 

Xi.j, podem ser calculados sucessivamente atraves da equacao (2.27) escrita para cada 

estagio j . 

Xy. 1=q j. 1-p j.fX y (2.29) 

a Equacao (2.29) corresponde aos coeficientes da matriz tridiagonal. 

2.3.7 Metodo do Ponto de Bolha 

O metodo do ponto de bolha foi desenvolvido por Wang & Henke (1966). No 

metodo todas as equacoes sao agrupadas e resolvidas sequeneialmente exceto a equacao 

do tipo M modificada, que e resolvida separadamente para cada componente em cada 

estagio, pela tecnica da resolucao de matriz tridiagonal, ou seja, pelo algoritmo de 

Thomas. 

As especiflcacoes consistem de: todas as condic5es e loealizacoes das 

alimentacoes, pressao para cada estagio, fluxo total de todas as correntes laterals, taxa 

de calor para todos os estagios exceto o estagio 1 (condensador) e estagio N 

(refervedor), numero total de estagios, taxa de refluxo externo e taxa de vapor destilado. 

Para initio dos calculos, o perfil de temperatura e as vazoes de vapor ao longo da 

torre devem ser previamente admitidos, pois sao necessarios para o calculo das 

constantes da equacao tipo M modificada. As temperaturas em cada estagio 7] sao 

consideradas como uma variacao linear em relacao ao ponto de bolha do componente 

mais leve no topo e o ponto de bolha do componente mais pesado no fundo. Para a 

vazao de vapor admite-se um perfil constante ao longo da torre. 

A partir do perfil initial de temperatura, os valores de ky podem ser calculados, 

admitindo valores ideais para a primeira iteracao, 

(2.30) 

onde p"at e a pressao de vapor obtida pela equacao de Soave-Redlich-Kwong ou Peng-

Robinson e P e a pressao do sistema. 
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Com os valores das constantes de equilibrio, as composigoes x u podem ser 

calculadas pela resolucao da matriz tridiagonal utilizando o algoritmo de Thomas. 

A partir dos valores de x y pode-se calcular um novo conjunto de valores para as 

temperaturas usando as equacoes do ponto de bolha. Antes porem, os valores de x u sao 

normalizados para garantir que os valores usados no calculo do novo conjunto de 

temperatura tenham soma unitaria. A normalizacao e dada por, 

( x u ) (2.31) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
V W/Normalizado > X- • zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

hi 

As equacoes do ponto de bolha sao obtidas combinando as Equacoes (2.2) e 

(2.3) para eliminar y y dando 

| > y . Xy =1.0 (2.32) 
i=l 

Os valores de y u sao determinados em conjunto com as temperaturas dos 

estagios, usando a equacao do tipo E. Com o conjunto de valores para x y , T j 5 e y y , 

calcula-se as entalpias molares das correntes liquida e vapor para cada estagio. Desde 

quezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA FT , V, , U i , W, e L, sao especificados, v2 e obtido atraves do balanco global por, zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

W2 = Vl+Ll + Ul-Fl-% (2.34) 

Com o valor de v, e das especificacoes, calcula-se q, e q n do balanco de energia. 

Esses valores sao calculados por, 

Q, =F, - H F j + V 2 - H V 2 - V, - H V ] - ( U , + L 1 ) - H L l (2.35) 

e 

QN = S(FJ - H F j - W J - H V J - U j - H L j ) - 2 Q j - V , - H V l - L N - H L N (2.36) 
j=i j=i 

Um novo conjunto de Vj sao calculados combinando-se a Equacao (2.5) e (2.6) 

para eliminar l j _ 1 e i.. (ver Apendice A-2), os resultados sao os seguintes: 

a j . V j + P j - V j . ^ y j (2.37) 

onde, 

a j = H L . , - H V j (2.38) 
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Pj -
H

v j + i zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- H L j 
(2.39) 

Tj £ ( F m W m - V m ) - V , zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA( H LJ - H^J+Fj - ( H L j -H F j )+Wj . (H V J - H L j ) + Q j (2.40) 

A Equacao (2.37) e resolvida comecando do topo onde V 2 e conhecido e 

trabalhando recursivamente estagio a estagio, ate o fundo. Entao, 

v 4 = 

em geral, 

V J = 

P2 

y 3zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA — ct3 •zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA V, zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

h 

Pj-! 

As vazoes de liquido ao longo da torre sao obtidas da seguinte equacao, 

(2.41) 

(2.42) 

(2.43) 

(2.44) 

O procedimento e repetido ate o criterio de convergencia estabelecido ser 

alcancado. O criterio sugerido por Wang-Henke e dado por, 

N
 2 

t = ^ [ T j

( k )

- T f -
, )

] <0.01*N (2.45) 

j=i 
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PARTIDA 

ESPECIFICAR: Todos F j , z u , T„ , Pfj 

Pj , Uj»Wj; Todos Qj excetozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Qt e Q N 

N, L(Vazao refluxo), Vi (Vazao de Dcstilado) 

k=l (Para l
2

 iteracao) 

Estimativa 

Tj 

das Variaveis 

eVj 

r 

t Calcularxy pelo 

Algoritmo de Thomas zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

r 

Normalizar 

estagio pela 

xy para cada 

equavao (2.31) 

Calcular Tj pela equacao do Ponto 

de bolha (2.32) e y sj pela equacao (2.2) 

Calculo de Q t pela equacao (2.35) 

e Q N pela equacao (2.36) 

Calculo do novo conjunto de valores para Vj 

pela equacao (2.43) e Lj pela equacao (2.44) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

NAO T dado pela equacao (2.45) e 

menor que 0.001 *N 

SIM 

Converge 
SAIDA 

gura 2.10- Diagrama de BIocos para o Metodo do Ponto de Bolha 
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2.4 Calculo do Equilibrio Liquido-Vapor 

2.4.1 Introducao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Segundo SMITH & VAN NESS (1980), o problema fundamental do equilibrio 

liquido-vapor aborda um sistema multicomponente, com C especies nao reatantes, cujas 

variaveis da regra das fases sao T, P, C-l, fracoes molares na fase liquida e C-l fracoes 

molares na fase vapor. Portanto, no equilibrio liquido-vapor existemzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 2C variaveis. 

A regra das fases e dada por, 

F = 2-7t + C (2.46) 

onde F e a variancia do sistema,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA tc e o numero de fases eCeo numero de componentes. 

Aplicando a regra das fases ao problema ELV, 

F = 2 - 2 + C --•> F - C 

portanto, apenas C entre as 2C variaveis sao independentes, especiflcando as C 

variaveis da regra das fases, as C variaveis restantes podem ser determinadas pela 

resolucao do sistema de C equacoes de equilibrio na forma, 

f . V = fL (1 = 1 ,2 , - ,C ) (2.47) 

onde f ;

v e a fugacidade do componente i na fase vapor e I f e a fugacidade do 

componente i na solucao liquida. 

Para um componente na fase vapor, 

f f ^ - V P (2.48) 

A 

onde y ; e ((); sao, respectivamente, a fraeao molar e o coeficiente de fugacidade do 

componente i na fase vapor ePea pressao do sistema. 

Para um componente na solucao liquida, 

f L = x. y. f.° (2.49) 

onde X; e y ; sao, respectivamente, a fraeao molar e o coeficiente de atividade do 

componente i na solucao liquida e f ° e a fugacidade do componente i no estado padrao. 

De acordo com o criterio de equilibrio, as express5es (2.48) e (2.49) devem ser 

iguais, 
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• V V ^ V V ? (2-50) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Quando o estado padrao do componente i puro e baseado na regra de Lewis-

Randall, 

f ° = f k 
i i 

onde f/ e a fugacidade do componente i puro dada por, 

l n T = 
f R - t 1 , 

J V - - — -dP 
_

0 \ 1 PzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA J 

(2.51) 

(2.52) 

Para o calculo da fugacidade do componente i puro a pressao P e temperatura T, 

separa-se a integral da Equacao (2.52) em duas partes: a primeira parte fornece a 

fugacidade do vapor saturado a temperatura T e pressao de saturacao Pf"; a segunda 

parte fomece a correcao devido a compressao da fase liquida a uma pressao P. Para uma 

dada pressao de saturacao, a fugacidade do vapor saturado e igual a fugacidade do 

liquido saturado porque as fases saturadas estao em equilibrio. Portanto, a equacao 

(2.52) pode ser reescrita, 

l n ^ -
P — •J" 

R-TV JzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAO 

R T 
•dP + 

1 r V L - R 1 I • dP (2.53) 
P J \K1J **r\

 1 P 

A primeira integral da equacao (2.53) fornece a fugacidade do vapor saturado. 

Entao, 

f L f s a t fp V L 

I i , i I i dP-ln- (2.54) 

rearranjando, 

f ^ P r - ^ f -exp 
V.L ^ 

" dP 
T j 

(2.55) 

onde <|)f' = e o coeficiente de fugacidade do vapor saturado; o termo exponencial e 

chamado correcao de Poynting. Em geral, o volume e uma funcao da temperatura e 

pressao, mas para condicoes longe da regiao critica, a fase liquida pode ser considerada 

como incompressivel, neste caso a correcao de Poynting e dada por, 

'v i

L

-(p-p i

s a

*)
> 

exp R-T 
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A correcao de Poynting e uma funcao exponential da pressao; e pequena para 

pressoes baixas mas pode tornar-se grande a pressSes altas ou baixas temperaturas. A 

Tabela 2.6 mostra os valores da correcao de Poynting para um componente 

incompressivel com V ;

L = 100 cm3 / mol e T = 300 K , PRAUSNITZ et al. (1988). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Tabela 2.6- Fatores de Correcao de Poyting 

AP = i>- i f* (bar) Coirecao de Poynting 

1 1.00405 

10 1.04050 

100 1.49900 

1000 57.0000 
Forte: PRAUSNIT et al. (1986). 

2.4.2 Tipos de Problemas de Equilibrio Liquido-Vapor 

Segundo SMITH & VAN NESS (1987), os problemas de interesse no equilibrio 

liquido-vapor enquadram-se em quatro classes; 

Tipo I - Calculo da temperatura e da composicao no ponto de bolha 

Dados Calculo 

P T 
Xj, x 2 , xc_j y l 5 y 2 , yc_j 

Tipo I I - Calculo da pressao e da composicao no ponto de bolha 

Dados Calculo 

T P 
x

i» x 2 '
 x

c-i Yi' y2? **"' yc-i 

Tipo I I I - Calculo da temperatura e da composicao no ponto de orvalho 

Dados Calculo 

P T 

Yi' y2> ""*' Yc-i
 x

i ' x 2 '
 x

c-i 

Tipo IV - Calculo da pressao e da composicao no ponto de orvalho 

Dados Calculo 

T P 

Yu y 2 ' Yc-i
 x

i ' x 2 ' ***'
 x

c-i 
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2.4.3 Metodo UN1FAC (Uniquac Functional Group Activity Coefficients) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

O metodo UNIFAC foi originaimente desenvolvido por FREDENSLUND et al. 

(1975). E utilizado para prever o coeficiente de atividade de componentes abaixo do 

ponto critico, temperatura entre 300 e 425 K, pressao moderada ate 5 atm, liquidos 

misciveis, misturas nao eletroliticas e nao polimericas REED et al. (1988). 

O metodo UNIFAC utiliza o conceito de contribuieao de grupo onde a mistura 

liquida e considerada como uma solucao de grupos estruturais, tais como CH3, OH, CO 

e outros que quando adicionados formam a moleeula. Considerando que as propriedades 

fisicas de um fluido seja a soma das contribuicoes individuals de cada grupo funcional e 

possivel calcular as propriedades da mistura a partir das propriedades dos grupos 

estruturais, PRAUSNITZ et al. (1975). 

O coeficiente de atividadezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ji de um componente na mistura consiste de uma 

contribuieao configuracional devido as diferencas no tamanho molecular e uma 

contribuieao da interacao entre grupos devido as diferencas entre as forcas moleculares, 

l n y ^ l n y f + l n y f (2.56) 

onde Inyf e a contribuieao combinatorial e Inyf e a contribuieao residual. O modelo 

UNIFAC combina dois modelos: UNIQUAC (Universal Quasi Chemical) e ASOG 

(Analitycal Solution of Groups). 

O modelo UNIQUAC fornece a parte combinatorial que leva em conta a nao 

idealidade da fase liquida devido as diferencas no tamanho e forma das moleeulas. E 

determinada somente pela composicao, pelo tamanho e forma das moleeulas; requer 

somente dados dos componentes puros, 

<b z 0 A - v> 
lnyf = l n ^ - + - . q i . l n ^ + l i - f . 2 ; x j . l j (2.57) 

Xj z q>j X; j 

» i = f U - q i ) - ( r i - l ) (2.58) 

onde z e o numero de coordenacao que representa o numero de moleeulas vizinhas a 

considerada, os autores usaram z=10; os parametros de 9; e representam, 

respectivamente, a fraeao de area e volume. Sao dados por: 
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onde ^ e a fraeao molar do componente i em solucao; os parametros n e qj sao, 

respectivamente, medidas do volume e area superficial molecular de Van der Waals. Sao 

calculados como uma soma dos parametros de volume e de area dos grupos, dados por: 

r, =zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Z v ' k - R k (2.61) 
k 

e 

qi = IX-Qk (2.62) 

Jc 

onde v k e o numero de grupos do tipo k na moleeula i . Os parametros dos grupos 

R k e Qk sao obtidos do volume e area superficial de Van der Waals 

volume de Van der Waals 

*>=zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ^  <
2 63

> 
_ area de Van der Waals 

k =

 y 5 ?
 ( 2 6 4

> 

o fator de normalizacao 15,17 e 2,5x109 sao determinados pelo volume e area superficial 

externa de CH2 no polietileno. 

O modelo ASOG fornece a parte residual dada que leva em conta a nao 

idealidade da fase liquida devido as interacoes intermoleculares, 

lnyf = Zvf.(lnr k -lnrf) (2.65) 

onde r k e o coeficiente de atividade residual do grupo k na solucao e e o coeficiente 

de atividade residual do grupo k em uma solucao de referenda consistindo somente de 

moleeulas do componente i. O coeficiente de atividade do grupo k na moleeula i depende 

da moleeula i onde k esta situado. Por exemplo, rk

(1 ) em: 

f50% do grupo COH 
• etanol •{ 

[50% do grupo CH 3 
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n-butanol 

25% do grupo COH 

50% do grupo C H 2 

25% do grupo CH 3 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Os parametros r k sao dados por, 

lnrk = QK 

Y ezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA w 
(2,66) 

a equagao acima tambem e empregada para lnT^. A fraeao de area do grupo m (0m) e 

calculada por, 

Q M • X M 

m m 
I Q „ - X „ 

(2.67) 

onde X M e a fraeao molar do grupo m na solucao liquida dada por, 

(2.68) 

Os parametros de interacao entre grupos ^ sao dados por, 

U -Unn^ 

V T 
(2.69) 

onde U n e uma medida da energia de interacao entre os grupos m e n. Os parametros 

de interacao entre grupos a^ sao obtidos de dados experimentais de equilibrio entre 

fases. 

2.5 Trocador de Calor 

2.5.1 Conceito 

Trocador de calor e qualquer equipamento que promova a troca de calor entre 

dois fluidos, atraves de uma interface metalica. Nos processamentos industrials, o 

trocador de calor e empregado para economizar calor e atender as necessidades de 

processo GHIZZE (1989). 
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2.5.2 Classificacao dos Trocadores de Calor Quanto ao Servieo zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

A designacao dada ao equipamento deriva das modifieaeoes no estado fisico 

sofrida pelo fluido de processo ou em sua condicao de temperatura. A classificacao e 

dada na Tabela 2.7, PERRY & GREEN (1985). 

Tabela 2.7- Classificacao dos Trocadores de Calor 

Tipo Descricao 

Aquecedor (Heater) Fornece calor sensivel a um fluido de processo utilizando vapor de agua 

condensante ou fluido termico como o Dowtherm 

Condensador (Condenser) Retira calor de um vapor ou mistura de vapores (podendo inclusive, conter 

gases nao condensaveis) provocando a sua condensacio que pode ser 

realizada parcial ou totalmente. 

Evaporador (Evaporator) Evapora o liquido de uma dada solucao aumentando a sua concentracao, 

utilizando vapor de agua ou fluido termico para o aquecimento. 

Gerador de Vapor (Steam 

Generator) 

Gera vapor de agua aproveitando o calor excedente de um fluido de 

processo. 

Refervedor (Reboiller) 

Equipamento que opera ligado ao fundo de uma torre de fracionamento, 

fomecendo o calor necessario a destilacao. O meio de aquecimento 

empregado pode ser o vapor de agua ou fluido termico. 

Refrigerador (Chiller) 

Resfria um fluido de processo a uma temperatura mais baixa do que, aquela 

que e atingida com o uso de agua de resfliamento ou o ar atmosferico. 

Utiliza-se do efeito fiigorifico de certos fluidos como o freon, amonia, etc. 

Resfiiador (Cooler) Resfria um liquido ou gas utilizando agua de resfriamento ou ar 

atmosferico. 

Superaquecedor 

(Superheater) 

Aquece um vapor acima de sua temperatura de saturacao. 

Trocador de Calor (Heater 

Exchanger) 

Sao equipamentos onde a troca de calor c feita entre dois fluidos de 

processo. 

Vaporizador (Vaporizer) Cede calor ao liquido de processo, vaporizando-o total ou parcialmente. 

• Fonte PERRY & GREEN, (1985). 

2.5.3 Descricao Geral dos Trocadores Tipo Casco e Tubos 

Sao constituidos basicamente de um feixe de tubos, inseridos em uma carcaca. 

Um dos fluidos circula entre a carcaca e o exterior do feixe tubular (lado do casco) 

orientado por meio de chicanas. O outro fluido circula no interior dos tubos (lado dos 

tubos), sendo distribuidos e coletados atraves de eabecotes instalados nas extremidades 

do feixe tubular (Figura 2.11). 
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E zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

1 

Figura 2.11- Esquema de um Trocador de Calor Tipo Casco e Tubos zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

O feixe tubular e composto por: tubos, chicanas, tirantes, espacadores, etc. 

Os tubos sao classificados pelo diametro externo e pela espessura de parede, 

expressa na escala BWG (Birmingham Wire Gage). As caracteristicas sao: 

• um calibre BWG fornece a mesma espessura de parede, qualquer que seja o 

diametro do tubo; 

• o diametro externo do tubo corresponde exatamente ao diametro nominal; 

• para um mesmo diametro, o aumento do calibre BWG produz uma reducao na 

espessura de parede, consequentemente ocorre um aumento do diametro 

interao do tubo. 

Espelhos sao discos metalieos instalados nas extremidades dos tubos, 

constituindo-se barreiras separadoras entre o fluido dos tubos e do casco. A disposicao 

dos tubos no espelho e feita obedecendo arranjos padronizados, que visam conter o 

maior numero possivel de tubos em uma dada carcaca, propiciando ao mesmo tempo 

elevados coeficientes de transferencia de calor e baixa queda de pressao. Os arranjos 

basicos sao: 

• Arranjo Quadrado - e empregado quando se deseja baixa queda de pressao ou 

limpeza mecanica externa (Figura 2.12); 

o—o 
> r Pt - e o passo tubular, ou seja, e a distancia de centra a 

centra entre tubos adjacentes. 

C - e a folga entre tubos. 

;

- - Pt
 ; 

Figura 2.12- Passo Quadrado 
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• Passo Triangular - e adequado para fluidos limpos ou cujas incrustacoes 

possam ser removidas por limpeza quimica (Figura 2.13); zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Pt 

Figura 2.13- Passo Triangular 

Chicanas sao placas instaladas transversalmente ao feixe tubular, fixadas e 

espacadas igualmente mediante um sistema de tirantes e espacadores. Cumprem as 

seguintes funcoes: 

• evitar a flexao dos tubos; 

• aumentar a turbulencia do fluido do casco; 

• evitar a formacao de caminhos preferenciais do fluido do casco, 

reduzindo com isso, o coeficiente de transferencias de calor. 

2.5.4 Calculos de Trocadores Multitubular 

Kern (1980), analisa as seguintes situacoes envolvendo o calculo de trocador de 

calor casco e tubo: 

• avaliacao da adaptacao de um trocador para um novo servico; 

• projeto de um trocador para o atendimento das condicoes exigidas pelo 

processo. 

2.5.4.1 Algoritmo para Avaliacao do Trocador para um Novo Servico 

1. fazer o levantamento dos dados de processo disponiveis; 

2. fazer o balanco termico; 

3. calcular a diferenca de temperatura real; 
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4. obter os dados de area de troca e demais parametros geometricos necessarios 

ao calculo do trocador; 

5. calcular os coeficientes de transferencia de calor interno e externo, 

coeficientes globais limpo e sujo e fator de incrustacao do equipamento; 

6. comparar o fator de incrustacao calculado com o fator de incrustacao de 

projeto (valor desejado); 

sezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA R - d > R . £ ) p r o j ^> o trocador atende termicamente; 

se RzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAq < Rj3 p r o j => o trocador nab e satisfatorio. 

7. se o equipamento for satisfatorio termicamente, deve-se checar se as quedas 

de pressao para o lado do casco e dos tubos sao compativeis com os valores 

exigidos pelo sistema. Caso sejam, o equipamento e satisfatorio para o 

servico. 

2.5.4.2 Algoritmo para o Projeto de um Trocador de Calor 

1. especificacao das condicoes de processo: 

• composicSes das correntes; 

• vazoes; 

• temperaturas; 

• pressoes. 

2. obtencao das propriedades fisicas (u., p, k, Cp) para a faixa de temperatura e 

pressoes de interesse; 

3. escolha do tipo de equipamento a ser empregado; 

4. estimativa preliminar das dimensoes do trocador, utilizando um coeficiente de 

transferencia de calor global, adequado aos fluidos e ao tipo de servico 

executado; 

5. propor um arranjo geral para o equipamento (diametro e comprimento dos 

tubos, afastamento entre chicanas e diametro do casco); 

6. escolher a localizacao mais adequada para os fluidos (lado do casco ou lado 

dos tubos), baseado em criterios. 

7. efetuar avaliacao do trocador, conforme descrito no item 2.4.5.1; 
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8. baseados nos resultados da etapa 7, podem ser escolhidas novas configuracoes 

ate que se tenha um projeto que atenda satisfatoriamente aos requisitos de 

carga termica e queda de pressao. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

2.6 Sistema de Compressao 

Compressores sao maquinas operatrizes de fluxo compressivel. Sao utilizados 

para proporcionar a elevacao de pressao do gas ou escoamento gasoso. Normalmente 

essa elevacao de pressao e superior a 2,5 atm PERRY & C H I L T O N (1980). 

Segundo BARBOSA (1984), quando um compressor e instalado em um 

determinado sistema, algumas condicoes de funcionamento lhe sao impostas: 

• pressao de succao; 

• temperatura de succao; 

• pressao de descarga; 

• natureza do gas, definida atraves de sua composicao quimica ou, para 

um gas ideal, atraves do peso moleculas e expoente adiabatico. 

Sao estas condicoes que a cada instante, governam o funcionamento do 

compressor. 

Resultam da interacao do compressor com o sistema: 

• vazao; 

• potencia de compressao; 

• temperatura de descarga. 

A analise termodinamica dos compressores tern como finalidade as determinacoes 

da potencia de compressao e da temperatura de descarga do gas, atraves do conceito de 

rendimento termodinamico. Este rendimento e um parametro determinado pelo 

fabricante do compressor e fornecido ao usuario com o objetivo de possibilitar os 

calculos. 

2.6.1 Teoria de compressao 

Em qualquer processo de compressao continua a relacao funcional entre a 

pressao e o volume e dada por: 

P- V
n

 = cons tan te (2.70) 
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onde o expoente n assume os seguintes valores: 

• processo isometrico, n = oo; 

• processo isobarico, n = 0; 

• processo isotermico, n = l ; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

c p 

• processo isoentropico, n = k = — . 
c v 

Quando o expoente n e diferente de 0,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 1, k e x ; o processo e denominado 

politropico. 

2.6.2 Trabalho de Compressao 

O trabalho de compressao e obtido a partir do balanco de massa em escoamento 

permanente, desprezando as variacoes de energia cinetica e potencial gravitacional, 

We 
P. 

VdP (271) 

Avaliando a integral e definindo o rendimento termodinamico para cada 

processo, temos: 

• Trabalho Isotermico: e calculado ao longo de uma evolucao isotermica, 

W i s = R T l n ! 

W 

^is = 
is 

W real 

(2.72) 

(2.73) 

• Trabalho Adiabatico: e calculado ao longo de uma evolucao adiabatica, 

k-1 

k 
W k 

k - 1 
R- Ti • - l 

wk 

w, 

(2.74) 

(2.75) 

real 

Trabalho Politropico: e calculado ao longo de uma evolucao politropica que 

passa pelos estados inicial e final de um processo real, 
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n-1 

n - 1 

n zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
• R - T r 1 (2.76) 

T

lp = (2.77) 

onde Pi , P 2 sao, respectivamente, as pressoes de succao e descarga; T i e a temperatura 

de succao; R e a constante universal dos gases; n e k sao, respectivamente, os expoentes 

politropico e adiabatico. 

Os trabalhos ideais isotermico e adiabatico dependem apenas das caracteristicas 

do sistema. Enquanto que o trabalho ideal politropico depende do estado final do gas, 

que resulta da interacao maquina-sistema. 

O rendimento politropico resulta na melhor apreciacao da qualidade do projeto, 

visto que provem da comparacao entre dois processos cujos estados iniciais e final 

coincidem. 
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CAPITULO HI 

3. M A T E R I A I S E M E T O D O S 

3.1 Material Utilizado zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Utilizou-se o simulador de processo CHEMCAD II-V.2.2, desenvolvido pela 

CFfEMSTATIONS INC., para ser implementado em microcomputadores IBM-PC, X T , 

A T , PS/2 ou compativeis. Permite projetar e avaliar diversos equipamentos de uma 

unidade industrial, utilizando modelos matematicos que reproduzem o comportamento 

real desses equipamentos. 

Neste trabalho foi utilizado um microcomputador tipo PC-XT com Winchester de 

35 Mb e co-processador matematico I N T E L 8087. 

3.2 Metodologia da Simulacao 

O CHEMCAD I I utiliza uma seqiiencia de modulos para o projeto e avaliacao 

dos equipamentos, ou seja, divide o problema de simulacao global da unidade em suas 

partes (torres, trocadores, compressores, valvulas, etc.), exigindo a especificacao 

completa de cada equipamento. A seqiiencia de calculo de cada modulo e pre-

determinada pelo usuario com passagem automatica para outro modulo quando a 

convergencia e alcancada. 

Procede-se a simulacao em duas partes: destilacao convencional e destilacao com 

recompressao mecanica do vapor (RMV) . A primeira parte simula a unidade 

convencional (Figura 3.1), analisando a influencia da localizacao do prato de alimentacao 

para um dado numero de estagios sobre a carga termica e razao de refluxo. A partir da 

analise anterior, estuda-se o comportamento da razao de refluxo em funcao do numero 

de estagios com o objetivo de determinar o refluxo minimo e a faixa de analise com 

relacao ao numero de estagios para a destilacao com recompressao mecanica do vapor. 

Em seguida avalia-se a flexibilidade do sistema, estudando a influencia da temperatura de 

alimentacao, das composicoes da alimentacao e do destilado sobre a carga termica e 

razao de refluxo. 
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A segunda parte Simula as unidades com recompressao mecanica do vapor 

(Figuras 3.2 e 3.3) com o objetivo de estudar a influencia do numero de estagios, das 

composicoes da alimentacao e do destilado sobre a carga termica, razao de refluxo e 

trabalho de compressao. A Figura 3.2 identificada como R M V H mostra um esquema no 

qual o tambor de refluxo opera na pressao de descarga do compressor, ou seja, 4,0 atm. 

A Figura 3.3 identificada como R M V L apresenta um esquema no qual o tambor de 

refluxo opera na pressao da coluna. 

No estudo da destilacao convencional para a analise da influencia do prato de 

alimentacao, as especificacoes de processos sao as de COLLURA & L U Y B E N (1988), 

apresentadas na Tabela 2.2 com excecao da temperatura de topo e dos dados 

operacionais da coluna R M V . Alem dessas especificacoes, fixou-se a temperatura de 

alimentacao em 210 °F, numero de estagio em 30, e as pressoes de topo e alimentacao 

em 1 e 2 atm, respectivamente. Na avaliacao da flexibilidade, manteve-se as 

especificacoes citadas acima porem, variando-se em cada caso as composicoes da 

alimentacao e destilado. 

Para a destilacao com recompressao mecanica do vapor na analise da influencia 

do numero de estagios, manteve-se as especificacoes da Tabela 2.2 com excecao da 

pressao de descarga do compressor. Alem dessas especificacoes, adotou-se eficiencia 

politropica de 70%, temperatura de alimentacao ( T f i ) em 90 °F, pressoes de alimentacao, 

topo e descarga do compressor em 2,0, 1,0 e 4,0 atm, respectivamente. Na avaliacao da 

flexibilidade manteve-se as especificacoes citadas e foram utilizados os mesmos dados 

operacionais em termos de composicao da alimentacao e destilado da analise da 

flexibilidade da unidade convencional. 

Em todas as simulacoes fixou-se em cada prato uma eficiencia de 50% e uma 

queda de pressao de 10 mmHg. 

Quanto ao modelo termodinamico, utilizou-se o modelo UNIFAC para 

representar a nao idealidade da fase liquida. Como a coluna opera em pressao baixa, a 

hipotese da idealidade da fase vapor nao afeta significativamente os resultados. Os dados 

dos componentes puros, os parametros do modelo UNIFAC e as correlacoes 

empregadas foram obtidas diretamente do banco de dados ou estimados pelo simulador. 
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Alimentacao 

• Destilado 

Residuo 

Figura 3.1- Coluna de Destilacao Convencional 

T - l - Torre de Destilacao 

C-1 - Compressor 

V - l - Vaso de Refluxo 

E - l - Trocador de calor 

1 2 - Trocador de calor 

V-l 

Destilado 

Residuo 

Figura 3.2- Destilacao com Recompressao Mecanica do Vapor ( R M V H ) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Residuo 

Figura 3.3- Destilacao com Recompressao Mecanica do Vapor ( R M V L ) 

3.3 Metodos Utilizados pelo Simulador 

3.3.1 Torre de Destilacao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

O "Modulo Towr" e usado para a simulacao e projeto de colunas de destilacao e 

absorcao, utilizando metodos rigorosos para o calculo do equilibrio liquido-vapor multi-

componente. Oferece grande flexibilidade para o seu uso pois, pode-se especificar o 

condensador, refervedor ou as condicoes dos pratos (estagios teoricos). Sua 

convergencia e muito rapida entretanto, nao e recomendado se uma das seguintes 

condicoes ocorrer: 

• a coluna de destilacao possuir mais de 100 estagios; 

• a eficiencia do prato ser diferente de 1. 

O "Modulo Towr" utiliza algoritmos internos e externos para o calculo estagio a 

estagio. Basicamente, o laco externo calcula a constante de equilibrio e a entalpia, 

utilizando modelos termodinamicos. O laco interno faz o calculo da Equacao M E S H
0

' 

a )

 MESH sao as equacoes que aparecem no modelo de estagio de equilibrio. 
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utilizando os valores calculados no laco externo e as especificacoes do usuario, gerando 

novos valores de entalpia e das constantes de equilibrio. Os valores calculados no 

algoritmo interno sao comparados com os valores externos ate atingir a convergencia 

desejada. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

3.3.2 Sistema de Compressao 

O "Modulo Compressor" simula operacoes isoentropica e politropica. As 

variaveis especificadas sao: pressao final, razao de compressao e trabalho requerido. Se a 

pressao final ou a razao de compressao for especificada, as condicoes da corrente de 

saida e o trabalho requerido sao calculados. Se o trabalho requerido e especificado, a 

pressao final e as condicoes da corrente de saida sao calculadas. A eficiencia adiabatica 

pode ser obtida se a pressao final e o trabalho de compressao forem especificados. 

Para a compressao politropica, o trabalho e calculado pelas seguintes equacoes: 

Polyc = 
( k - l ) / k 

eff 
k = W 

F Z R T 

Polyc 

\Polyc 

onde: 

polyc = 
n - 1 

n 
F = fluxo 

Z = fator de compressibilidade 

R = constante universal dos gases 

Pi = pressao inicial 

P2 = pressao final 

n = coeficiente politropico 

k = coeficiente adiabatico 

P eff= pressao efetiva 

3.3.3 Trocador de Calor 

O "Modulo H T X R " e usado para simular um trocador com uma ou duas 

correntes de entrada. Para uma corrente de entrada, o trocador e utilizado como 

aquecedor e resfriador. Se o trocador possui duas correntes de entrada, dependendo das 

especificacoes, formas de operacoes mais complicadas sao avaliadas, tais como: calculo 

de utilidades, avaliacao do trocador para um novo servico e projeto do equipamento. 
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3.3.4 Valvulas zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

O "Modulo V A L V " faz um flash adiabatico da corrente de entrada. A pressao 

final, queda de pressao, temperatura do ponto de bolha ou de orvalho podem ser 

especificadas. No caso da especificacao do ponto de bolha ou de orvalho, o modulo 

inicialmente determina a pressao correspondente e em seguida a performance do flash 

adiabatico. O modulo V A L V tambem e utilizado como um separador de fases se duas ou 

mais correntes de saida sao especificadas. 

3.3.5 Divisor 

O "Modulo D I V I " produz a partir de uma corrente de entrada diversas correntes 

de saida com a mesma composicao e propriedades intensivas. O fluxo molar ou a 

composicao molar podem ser especificadas. 

3.4 Propriedades Termodinamicas 

O CHEMCAD I I fornece uma variedade de opcoes para o calculo da constante 

de equilibrio e entalpia. 

3.4.1 Constante de Equilibrio 

A constante de equilibrio em uma mistura liquido-vapor multicomponente e 

definida como: 

x

i 

onde kj e a constante de equilibrio; yi e x; sao respectivamente, as composicoes das fases 

vapor e liquida em equilibrio. O calculo da constante de equilibrio depende do modelo 

termodinamico selecionado pelo usuario; a Tabela 3.1 apresenta as possibilidades de 

selecao mais importantes para a destilacao e utilizadas no simulador CHEMCAD I I . 
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O calculo da constante de equilibrio pelo metodo do coeficiente de atividade e 

dado pela seguinte expressao: 

y. - f
o L 

onde: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Yi - e o coefciente de atividade do componente i na fase liquida; 

P - e a presaa do sistema; 

f ° L - e a fugaddade padrab do comp onente i ; 

0 ; - e o coefciente de fugacidade do componente i na fase vapor. 

Tabela 3.1 - Metodos para o Calculo da Constante de Equilibrio 

Constante de Equilibrio 

Equacao 

de 

Estado 

Soave-Redlich-Kwong 

Grayson-Streed/Chao-Seader 

Peng-Robinson 

API Soave-Redlich-Kwong 

Soave-Redlich-Kwong niodificada 

1

 ~ i v 
<Pi 

Sao usadas, principalmente, para 

sistemas de hidrocarbonetos. 

Semi-Empirico 

Grayson-Streed niodificada por 

Chao-Seader 
V° • Y' E usada para sistemas de hidro-

carbonetos e fra?6es pesadas do 

petroleo. 
Semi-Empirico 

Grayson-Streed niodificada por 

Chao-Seader 
Ki — 

E usada para sistemas de hidro-

carbonetos e fra?6es pesadas do 

petroleo. 

Metodo do 

Coeficiente 

de Atividade 

UNIQUAC 

UNIFAC 

Wilson 

Van Laar 

Margules 

NRTL 

Scatchard-Hildebrand 

Pressao de Vapor 

F° - y Sao usadas em sistemas quimicos 

e para componentes nao polares 

Metodo do 

Coeficiente 

de Atividade 

UNIQUAC 

UNIFAC 

Wilson 

Van Laar 

Margules 

NRTL 

Scatchard-Hildebrand 

Pressao de Vapor 

Sao usadas em sistemas quimicos 

e para componentes nao polares 

Metodo do 

Coeficiente 

de Atividade 

UNIQUAC 

UNIFAC 

Wilson 

Van Laar 

Margules 

NRTL 

Scatchard-Hildebrand 

Pressao de Vapor psat E usada quando as fases vapor e 

liquida se comportam idealmente. 

fonte: CHEMCAD II 

Os coeficientes de atividade das especies sao calculados atraves do modelo 

UNIFAC (ver item 2.4.3, para a descricao desse metodo). 

lny ; = l n y f + l n y f 

onde l n y f e l n y f sao respectivamente, os coeficientes de atividade combinatorial e 

residual. 

Os coeficientes de fugacidade da fase vapor sao determinados pela equacao de 

Soave-Redlich-Kwong (Tabela 3.1). No estado padrao eles sao definidos pela seguinte 

expressao: 
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1 1
 T

l V 1zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA J R . J zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

onde: 

P ;

sa

 - e a presa) de vapor do componente i na temperatura do sistema; 

P - e a presfo do sistema; 

Vj - e o volume molar do componente i puro; 

§ { - e o coefciente de fugacidade do componente i puro. 

R - e a consante universal dos gases; 

T - e a temperatura do sistema. 

A pressao de vapor do componente i puro e obtida a partir da equacao de 

Antoine, 

B 
InR

8

" = A -
T + C 

onde A, B e C sao constantes caracteristicas de cada componente. T e a temperatura do 

sistema. 

Para testar a representatividade dos resultados obtidos por este modelo (Tabela 

B - l do apendice B - l ) foi tracado uma curva de equilibrio (Figura 3.4) comparando-se 

estes dados com os experimentais. Observa-se que os dados obtidos sao de excelente 

confiabilidade. 
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CAPITULO IV 

4. R E S U L T A D O S E D I S C U S S A O 

4.1 Destilacao Convencional zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Os resultados das simulacoes sao mostrados nas Tabelas 4.1 e 4.2. Os dados da 

Tabela 4.1 foram obtidos fixando o numero de estagios e avaliando a localizacao otima 

do prato de alimentacao (definida neste trabalho como aquela em que se obtem a menor 

razao de refluxo para uma determinada especificacao). As especificacoes de processos 

utilizadas sao mostradas na Tabela 2.2. 

A Tabela 4.2 mostra a influencia da temperatura de alimentacao e das 

composicoes da alimentacao e destilado. Manteve-se as especificacoes da Tabela 2.2, 

exceto o parametro analisado em cada caso. Alem disso, fixou-se o numero de estagios 

em 30 (numero de estagio otimo), pressao de alimentacao em 2 atm e alimentacao no 

ponto otimo. 

4.1.1 Localizacao da Alimentacao 

As Figuras 4.1 e 4.2 mostram como a razao de refluxo e carga termica variam em 

funcao da localizacao do prato de alimentacao tendo como parametro o numero de 

estagios. Observa-se que a localizacao do prato de carga exerce influencia significativa 

sobre a carga termica quando o numero de estagios esta proximo ao valor minimo, 

tornando-se independente, na faixa de analise do prato de carga, para numero de estagios 

acima de 25. 

Este comportamento se deve ao numero reduzido de estagios de retificacao, pois 

a alimentacao entrando em uma bandeja cuja concentracao nao esta proxima a da 

alimentacao ocorre uma contaminacao por efeito de mistura, alterando os perfis de 

temperatura e concentracao ao longo da coluna, perdendo com isto, a eficiencia de 

separacao. Portanto, necessita-se aumentar a razao de refluxo, o que implica em um 

aumento da carga termica para realizar a separacao especificada. 
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Tabela 4.1 - Resultados das Simulacoes para a Coluna Convencional 

Estagios Prato de Razao de Carga Termica Queda de Pressao 

Alimentacao Refluxo (MBtu/h) (GJ/h) (atm) 

7 35,590 290,330 306,298 

8 12,490 108,291 114,247 

15 9 9,123 81,760 
O A T O O 

86,257 
QzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA azyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA n I A 

0,19 

10 
11 12,190 

oU,zyy 

105,930 

84, /16 
111,756 

8 11,234 99,079 104,528 

10 4,838 48,682 51,359 

20 12 4,567 46,557 49,117 0,26 

13 5,278 52,147 55,015 

0,26 

14 6,418 61,131 64,493 

11 3,714 40,397 42,619 

12 3,314 37,246 39,294 

25 13 3,210 36,426 38,429 0,32 

14 3,376 37,732 39,807 

0,32 

15 3,616 39,630 41,809 

13 2,916 34,745 36,656 

14 2,792 33,770 35,627 

30 15 2,805 33,870 35,733 0,39 

16 2,875 34,424 36,318 

17 2,976 35,221 37,158 

14 2,726 33,869 35,732 

15 2,667 33,407 35,244 

35 16 2,658 33,330 35,163 0,46 

17 2,663 33,362 35,197 

18 2,679 33,490 35,332 

18 2,626 33,584 35,431 

19 2,621 33,548 35,393 

40 2,619 33,529 35,373 0,52 

21 2,620 33,533 35,377 

0,52 

22 2,627 33,589 35,437 

25 2,574 34,218 36,100 

27 2,562 34,126 36,003 

50 29 2,553 34,053 35,926 0,65 

2,552 34,044 35,916 

33 2,573 34,210 36,092 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

45 



Tabela 4.2 - Resultados das Simulacoes para a Destilacao Convencional 

Temperatura de Alimentacao Razao de Carga Termica 

°F °C Refluxo MBtu/h G J / h zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

100 37,78 2,343 57,110 60,252 

120 48,89 2,365 53,432 56,371 

140 60,00 2,388 47,745 50,371 

160 71,11 2,412 43,058 45,426 

180 82,22 2,505 38,892 41,031 

200 93,33 2,658 35,183 37,118 

220 104,44 2,975 32,733 34,533 

240 115,55 5,707 28,174 29,724 

Composicao da Alimentacao Razao de Carga Termica 

(%) molar (%) peso Refluxo MBtu/h G J / h 

2,5 6,15 3,15 32,22 33,99 

2,7 6,62 2,95 32,93 34,74 

2,9 7,09 2,79 33,77 35,63 

3,2 7,79 2,63 35,41 37,36 

Composicao do Destilado Razao de Carga Termica 

(%) molar (%) peso Refluxo MBtu/h G J / h 

81 91,59 2,65 33,42 35,26 

83 92,58 2,79 33,77 35,63 

85 93,54 4,03 42,57 44,91 

87 94,47 12,20 102,57 108,21 
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Figura 4.1 - Influencia do Estagio de Alimentacao sobre a Razao de Refluxo 
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Figura 4.2- Influencia do Estagio de Alimentacao sobre a Carga Termica 
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4.1.2 Razao de Refluxo zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Quando se projeta colunas de destilacao, o numero de estagios necessarios para 

realizar uma determinada separacao depende da escolha do refluxo de operacao. Entao, a 

otimizacao do refluxo torna-se um problema onde o objetivo e operar a custos minimos 

mas garantindo que os produtos estejam dentro da especificacao. Estudos realizados 

indicam que o refluxo otimo de projeto esta situado entre 1,1 a 1,5 vezes o refluxo 

minimo, PERRY & GREEN (1985). 

O estudo do comportamento do numero de estagios em funcao da razao de 

refluxo tern como objetivo a obtencao do refluxo minimo e definicao da faixa de analise 

com relacao ao numero de estagios para a destilacao com recompressao mecanica do 

vapor (RMV) . Observa-se na Figura 4.3, que o refluxo minimo e aproximadamente 2,55. 

Entao de acordo com o paragrafo anterior, encontra-se o valor da razao de refluxo otima 

de operacao entre 2,8 a 3,8; correspondendo a um numero de estagios entre 22 a 30. 

Neste trabalho, para maior flexibilidade, adota-se a faixa de 20 a 35 estagios para a 

analise da destilacao com recompressao mecanica do vapor. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

o zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 4.3- Influencia da Razao de Refluxo sobre o Numero de Estagios 

48 



4.1.3zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Temperatura de Alimentacao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

O comportamento da carga termica e razao de refluxo em funcao da temperatura 

de alimentacao e mostrado na Figura 4.4. Verifica-se que para uma determinada 

quantidade de alimentacao, a medida que esta e aquecida ocorre um aumento na razao de 

refluxo e uma diminuicao na carga termica. Este efeito pode ser explicado, tomando 

como base uma temperatura na Figura 4 .4 ; por exemplo, considere a temperatura de 

alimentacao igual a 120 °F, para este ponto a carga esta sub-resfriada pois a temperatura 

de ponto de bolha a pressao de 2 atm e igual a 234,4 °F. Portanto, a mistura deve receber 

calor para atingir a saturacao e este calor e proveniente da condensacao de uma parte do 

vapor ascendente na coluna. O efeito final e o aumento da carga termica do refervedor 

em virtude do aumento da vazao de liquido na secao de esgotamento e uma diminuicao 

da razao de refluxo em virtude da reducao da vazao de vapor na secao de retificacao. 

(—Razao de Refluxo —Carga Termica) 

Vapor Saturado = 247,6 °F 

Liquido Saturado = 234,4 °F zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
. 

Vapor Saturado = 247,6 °F 

Liquido Saturado = 234,4 °F 
. 

r 

r r 

l 1 i 

80 100 120 140 160 180 200 220 240 260 

Temperatura de Alimentagao (°F) 

Figura 4 .4- Influencia da Temperatura de Alimentacao sobre a carga Termica e 

Razao de Refluxo 
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4.1.4 Composicao da Alimentacao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

A Figura 4.5 apresenta o efeito da composicao do etanol na alimentacao sobre a 

carga termica e razao de refluxo. Observa-se um comportamento inverso com relacao a 

quantidade de etanol na alimentacao, entre a carga termica e razao de refluxo. Isto 

significa que um aumento da composicao do etanol produz uma diminuicao da 

temperatura de saturacao da alimentacao. Portanto, a entrada dessa corrente na coluna 

altera o perfil de temperatura, ou seja, diminui a temperatura em cada estagio, sendo 

necessario um aumento da carga termica para manter o perfil de temperatura e atingir a 

mesma especificacao de processo. No caso da razao de refluxo, o comportamento e 

inverso, pois a alimentacao entra na coluna com maior pureza necessitando menor razao 

de refluxo para efetuar a mesma separacao. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 4.5- Influencia da Composicao do Etanol na Alimentacao sobre a Carga 

Termica e Razao de Refluxo 
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4.1.5 Composicao do Destilado zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

O comportamento da carga termica e razao de refluxo em funcao da composicao 

do destilado e mostrado na Figura 4.6. Verifica-se que a razao de refluxo e carga termica 

aumentam lentamente com o acrescimo da composicao do etanol no destilado (ate 

aproximadamente 85% em moles), pois nesta regiao nao ocorre dificuldade na separacao 

do produto, ou seja, as vazSes internas da coluna sao praticamente constantes. A medida 

que a composicao do etanol se aproxima da azeotropica, verifica-se que ocorre um 

grande aumento na razao de refluxo e na carga termica devido a grande dificuldade na 

separacao. 

Figura 4.6- Influencia da Composicao do Etanol no Destilado sobre a Carga 

Termica e Razao de Refluxo 
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4.2 Destilacao com Recompressao Mecanica do Vapor ( R M V ) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Com base nos resultados obtidos para a coluna convencional foi possivel montar 

as configuracoes com recompressao mecanica do vapor: alta pressao ( R M V H ) e baixa 

pressao ( R M V L ) . Nos dois modelos analisados, foi instalado um trocador de calor na 

base da coluna com o objetivo de aproveitar a energia da corrente de fundo no pre-

aquecimento da corrente de alimentacao. 

Foram estudados a influencia do numero de estagios, composicao da 

alimentacao e do destilado, mantendo-se as especificacoes da Tabela 2.2, exceto os 

parametros analisados em cada caso. Para a analise da influencia das composicoes da 

alimentacao e destilado, o valor do refluxo foi fixado como sendo 1,12 vezes o refluxo 

minimo. Desta maneira, o numero de estagios foi tornado como sendo 30, com 

localizacao da alimentacao no ponto otimo. Os resultados das simulacoes sao mostrados 

nas tabelas 4.3 e 4.4. 

4.2.1 Numero de estagios 

A Figura 4.7 mostra o comportamento do trabalho de compressao em funcao do 

numero de estagios para as duas configuracoes. Verifica-se que para ambas 

configuracoes, o trabalho de compressao e inversamente proporcional ao numero de 

estagios. Este efeito deve-se ao comportamento inverso entre a razao de refluxo e o 

numero de estagios, ou seja, para mesma especificacao de processo quanto menor o 

numero de estagios maior sera a razao de refluxo, consequentemente maior sera a vazao 

de vapor de topo. Portanto, como o trabalho de compressao e funcao da vazao de vapor 

de topo, o aumento desta vazao ocasiona uma elevacao deste trabalho. 

Apesar do mesmo comportamento, a destilacao R M V H apresenta maior trabalho 

de compressao devido ao aumento da vazao de vapor de topo da coluna causada pela 

vaporizacao de parte do refluxo quando a pressao e reduzida de 4 para 1 atm. 
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Tabela 4.3- Resultados das Simulacdes para o Modelo R M V H 

Numero de Estagios 
Razao de 

Refluxo 

Temperatura da 

Alimentacao 
Carga Termica 

Trabalho de 

Compressao 

MBtu/h GJ/h H P G J / h zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

20 

25 

30 

35 

5,32 

3,79 

3,36 

3,28 

212,4 

214,8 

217,3 

219,7 

100,22 

101,55 

102,94 

104,28 

46,19 

35,82 

32,83 

32,30 

48,73 

37,79 

34,64 

34,08 

3140,0 

2384,0 

2167,0 

2128,0 

8,43 

6,40 

5,82 

5,71 

Composicao da 

Alimentacao 

Razao de 

Refluxo 

Temperatura da 

Alimentacao 
Carga Termica 

Trabalho de 

Compressao 

(%) molar (%) peso °F °C MBtu/h GJ/h HP GJ/h 

2,5 

2,7 

2,9 

3,2 

6,15 

6,62 

7,09 

7,79 

3,88 

3,60 

3,36 

3,06 

218,24 

217,98 

217,30 

216,4 

103,47 

103,32 

102,94 

102,44 

31,53 

32,15 

32,83 

33,92 

33,26 

33,92 

34,64 

35,79 

2092,0 

2131,5 

2167,0 

2228,0 

5,62 

5,72 

5,82 

5,98 

Compos 

Dest 

icao do 

tlado 

Razao de 

Refluxo 

Temper 

Alimei zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
°v 

atura da 

itacao 
Of 

Carga 1 ermica 

f l/Yt 

Traba 

Comp 
U P 

Iho de 

ressao 

(%) molar 

81 

83 

85 

87 

yvo) peso 

91,59 

92,58 

93,54 

94,47 

3,25 

3,36 

4,29 

12,56 

r 

217,20 

217,30 

217,20 

217,40 

102,89 

102,94 

102,89 

103,00 

wlBtu/n 

32,78 

32,83 

38,40 

90,78 

OJ/n 

34,58 

34,64 

40,51 

95,77 

M r 

2166,8 

2167,0 

2564,0 

6473,0 

oj /n 

5,81 

5,82 

6,88 

17.38 
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Tabela 4.4- Resultados das Simulacoes para o Modelo R M V L 

Numero de Estagios 
Razao de 

Refluxo 

Temper 

Alimei 

°ir 

atura da 

itacao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
T 

CargazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 1 "ermica 

C IzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA fU 

Traba 

Comp 

H P 

Iho de 

ressao 
f" I lh 

20 

25 

30 

35 

4,60 

3,29 

2,90 

2,83 

r 

212,4 

214,8 

217,3 

219,7 

100,23 

101,59 

102,94 

104,28 

>l tstu/n 

46,20 

35,83 

32,83 

32,30 

V30IH 

48,74 

37,80 

34,64 

34,08 

M r 

2845,0 

2207,6 

2021,6 

1988,5 

v»j/n 

7,64 

5,93 

5,43 

5,34 

Composicao da 

Alimentacao 

Razao de 

Refluxo 

Temperatura da 

Alimentacao 
Carga Termica 

Trabalho de 

Compressao 

(%) molar (%) peso °F °C MBtu/h GJ/h HP GJ/h 

2,5 

2,7 

2,9 

3,2 

6,15 

6,62 

7,09 

7,79 

3,35 

3,11 

2,90 

2,65 

218,00 

217,90 

217,30 

216,50 

103,33 

103,28 

102,94 

102,50 

31,55 

32,14 

32,83 

33,96 

33,28 

33,91 

34,64 

35,83 

1941,0 

1974,0 

2021,6 

2090,0 

5,21 

5,30 

5,43 

5,61 

Compo 

Desi 

/O/ \ m n | n i . 

dcao do 

ilado 

Razao de 

Refluxo 

Temper 

Alime 

atura da 

ntacao 
V 

Carga
 r 

\ f IJ. . . /I 

"ermica 
Traba 

Comp 
i n ) 

Iho de 

ressao 

{ /o) moiar 

81 

83 

85 

87 

(/o) peso 

91,59 

92,58 

93,54 

94,47 

2,80 

2,90 

3,90 

12,20 

216,70 

217,30 

216,70 

216,70 

102,61 

102,94 

102,61 

102,61 

IVlBtu/n 

32,81 

32,83 

39,90 

101,60 

t»J/n 

34,61 

34,64 

42,09 

101,19 

H r 

2018,0 

2021,6 

2483,0 

6235,0 

( i J n 

5,42 

5,43 

6,66 

16,74 
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Figura 4zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA.7- Influencia do Numero de Estagio sobre o Trabalho de Compressao 

4.2.2 Composicao da Alimentacao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

As simulacoes foram realizadas variando-se a composicao da alimentacao e os 

resultados sao mostrados na Figura 4.8 e na segunda parte das tabelas 4.3 e 4.4. 

Verifica-se que o trabalho de compressao e diretamente proporcional a composicao da 

alimentacao. Este efeito pode ser explicado observando-se que, para uma determinada 

especificacao de processo, quanto mais concentrada for a alimentacao maior sera o fluxo 

de vapor na secao de retificacao. Portanto, como o trabalho de compressao e funcao da 

vazao de vapor de topo, o aumento deste produz uma elevac&o do trabalho de 

compressao. 

A destilacao R M V H , como explicado no item anterior, opera com maior vazao 

de vapor, consequentemente, apresenta maior trabalho de compressao quando 

comparado com a destilacao R M V L . 
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Figura 4.8- Influencia da Concentracao do Etanol na Alimentacao sobre o 

Trabalho de Compressao 

4.2.3 Composicao do Destilado zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

A Figura 4.9 mostra como o trabalho de compressao varia em funcao da 

composicao do destilado. Observa-se que o trabalho de compressao e diretamente 

proporcional a composicao do etanol no produto de topo. Para uma determinada 

especificacao, a medida que se eleva a pureza do destilado e necessario um aumento no 

grau de separacao. Este aumento e conseguido com a elevacao da taxa de refluxo. 

Portanto, ocorre um aumento da vazao de vapor de topo devido a elevacao da taxa de 

refluxo, como o trabalho de compressao e diretamente proporcional a vazao de topo, o 

aumento desta produz um aumento no trabalho de compressao. 
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Figura 4.9- Influencia da Composicao do Etanol no Destilado sobre o Trabalho de 

Compressao 

4.3 Economia de Energia zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

A adicao do compressor para pressurizar o vapor de topo da coluna convencional 

e uma modificacao que exige grande investimento inicial, mas resulta em uma grande 

reducao do consumo energetico global da instalacao. Entretanto, como o compressor e 

acionado por energia eletrica e esta e geralmente mais cara que a energia termica, a 

implantacao desse sistema podera ser inviavel economicamente. 

Os resultados obtidos neste trabalho comprovam a eficiencia da destilacao com 

recompressao mecanica do vapor quando comparado com a destilacao convencional. 

Estes resultados sao mostrados nas Tabelas 4.5, 4.7 e 4.8. Para todas variaveis 

estudadas, procura-se estabelecer as condicoes mais adequadas de operacao com o 

objetivo de reduzir o consumo energetico dos dois modelos estudados. 

A comparacao dos resultados deste trabalho com os obtidos por COLLURA & 

L U Y B E N (1988) sao mostrados na Tabela 4.6. As especificacoes de processo sao as 

mesmas, com excecao do numero de estagios e pressao de descarga do compressor. Os 

autores empregaram uma pressao de descarga de 4,1 atm e 63 estagios reais com 40% 

de eficiencia na secao de esgotamento e 50% de eficiencia na secao de retificacao, ou 
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seja, empregaram 28 estagios teoricos ou de equilibrio. Analisando os resultados 

mostrados na Tabela 4.6 verifica-se a excelente concordancia entre os resultados deste 

trabalho com os obtidos pelos autores. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Tabela 4.5- Comparacao entre a Carga Termica e Trabalho de Compressao 

Numero RMVH RMVL 

de 

Estagio 

Carga 

Termica 

(GJ/h) 

Trabalho 

de Compressao 

(GJ/h) 

Economia 

(%) 

Carga 

Termica 

(GJ/h) 

Trabalho 

de Compressao 

(GJ/h) 

Economia 

(%) 

20 48,730 8,429 82,70 48,741 7,637 84,33 

25 37,790 6,400 83,07 37,801 5,926 84,32 

30 34,636 5,817 83,21 34,636 5,427 84,33 

35 34,076 5,712 83,24 34,076 5,338 84,34 

Composicao RMVH RMVL 

da Alimentacao 

(% molar) 

Carga 

Termica 

(GJ/h) 

Trabalho 

de Compressao 

(GJ/h) 

Economia 

(%) 

Carga 

Termica 

(GJ/h) 

Trabalho 

de Compressao 

(GJ/h) 

Economia 

(%) 

2,5 33,264 5,616 83,12 33,285 5,210 84,35 

2,7 33,918 5,722 83,14 33,908 5,299 84,38 

2,9 34,636 5,817 83,21 34,636 5,427 84,33 

3,2 35,786 5,981 83,29 35,828 5,610 84,34 

Composicao RMVH RMVL 

do Destilado 

(% molar) 

Carga 

Termica 

(GJ/h) 

Trabalho 

de Compressao 

(GJ/h) 

Economia 

(%) 

Carga 

Termica 

(GJ/h) 

Trabalho 

de Compressao 

(GJ/h) 

Economia 

(%) 

81 34,583 5,814 83,19 34,614 5,417 84,35 

83 34,636 5,817 83,21 34,636 5,427 84,33 

85 40,512 6,883 83,01 42,094 6,665 84,17 

87 95,773 17,376 81,86 107,188 16,737 84,39 
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TabelazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 4.6- Comparacao dos Dados deste Trabalho e os Obtidos por C O L L U R A & 

L U Y B E N 

Numero de Estagios 

RM 

25 

V H 

30 

RM 

25 

V L 

30 

COLLURA & LUYBEN 

28 

Razao de Refluxo 3,79 3,36 3,29 2,90 3,31 

Carga Termica (MBtu/h) 35,82 32,83 35,83 32,83 38,00 

Trabalho de Compressao (HP) 2384,0 2167,0 2207,6 2021,6 2200,0 

Tabela 4.7- Comparacao entre a Destilacao Convencional e Destilacao R M V 

Numero Carga Termica (GJ/h) Razao de Refluxo 

de Estagio Convencional RMVH R M V L Convencional RMVH R M V L 

20 49, 117 48,730 48,741 4,567 5,320 4,600 

25 38,429 37,790 37,801 3,210 3,790 3,290 

30 35, 627 34,636 34,636 2,792 3,360 2,899 

35 35, 163 34,076 34,076 2,568 3,280 2,834 

Composicao da Carga Termica (GJ/h) Razao de Refluxo 

Alimentacao (%) Convencional RMVH R M V L Convencional RMVH R M V L 

2,5 33,991 33,264 33,285 3,150 3,883 3,350 

2,7 34,739 33,918 33,908 2,950 3,604 3,110 

2,9 35,627 34,636 34,636 2,792 3,360 2,899 

3,2 37, 357 35,786 35,828 2,630 3,062 2,653 

Composicao do Carga Termica (GJ/h) Razao de Refluxo 

Destilado (%) Convencional RMVH R M V L Convencional RMVH R M V L 

81 35 ; 258 34,583 34,614 2,655 3,250 2,787 

83 35. 627 34,636 34,636 2,792 3,360 2,899 

85 44,907 40,512 42,094 4,031 4,290 3,904 

87 108,207 95,773 107,188 12,196 12,560 12,198 
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Tabela 4.8- Comparacao entre a Carga Termica do Sistema Convencional e o 

Trabalho de Compressao do Sistema R M V 

Numero 
Convencional - RMVH Convencional - RMVL 

de Estagio 
Carga Termica 

(GJ/h) 

Trabalho de 

Compressao 

(GJ/h) 

Economia zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
(%) 

Carga Termica 

(GJ/h) 

Trabalho de 

Compressao 

(GJ/h) 

Economia 

(%) 

20 49,117 8,429 82,84 49,117 7,637 84,45 

25 38,429 6,399 83,35 38,429 5,926 84,58 

30 35,627 5,817 83,67 35,627 5,427 84,77 

35 35,163 5,712 83,75 35,163 5,338 84,82 

Composicao da 
Convencional - RMVH Convencional - RMVL 

Alimentacao 

(% molar) 
Carga Termica 

(GJ/h) 

Trabalho de 

Compressao 

(GJ/h) 

Economia 

(%) 
Carga Termica 

(GJ/h) 

Trabalho de 

Compressao 

(GJ/h) 

Economia 

(%) 

2,5 33,991 5,616 83,48 33,991 5,210 84,67 

2,7 34,739 5,722 83,53 34,739 5,299 84,86 

2,9 35,627 5,817 83,67 35,627 5,427 84,77 

3,2 37,357 5,981 83,99 37,357 5,610 84,98 

Composicao do 
Convencional - RMVH Convencional - RMVL 

Destilado 

(% molar) 
Carga Termica 

(GJ/h) 

Trabalho de 

Compressao 

(GJ/h) 

Economia 

(%) 
Carga Termica 

(GJ/h) 

Trabalho de 

Compressao 

(GJ/h) 

Economia 

(%) 

81 35,258 5,814 83,51 35,258 5,417 84,64 

83 35,627 5,817 83,67 35,627 5,427 84,77 

85 44,907 6,883 84,67 44,907 6,665 85,16 

87 108,207 17,376 83,94 108,207 16,737 84,53 
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CAPITULO V 

5. C O N C L U S O E S zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

A partir dos resultados obtidos pode-se concluir: 

5.1 Quanto ao Estudo da Destilacao Convencional 

1. A otimizacao do prato de alimentacao e um fator muito importante na reducao do 

consumo energetico de uma coluna de destilacao. 

2. A coluna deve ser projetada para uma razao de refluxo entre 2,8 a 3,8, o que 

corresponde a um numero de estagios entre 22 a 30. 

3. A elevacao da temperatura de 37,8 para 104,4 °C (Tabela 4.2), possibilita uma 

reducao no consumo energetico de 42,68%, com pequena variacao do refluxo. Na 

faixa de 104,4 a 115,55 °C, tem-se uma reducao de 26,93%, mas ocorre um grande 

aumento no refluxo. Portanto, a temperatura de alimentacao deve entrar na coluna na 

faixa de 93,3 a 104,4 °C, o que possibilita uma reducao de energia com pequeno 

aumento das vazoes internas. 

4. Para o projeto da coluna, a especificacao maxima de etanol no topo e 85% molar. 

Acima dessa composicao ocorre um grande aumento na carga termica devido a 

grande dificuldade de separacao, ou seja, de 85 a 87% a carga termica aumenta 

104,95%. 
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5.2zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Quando ao estudo da destilacao com recompressao mecanica do vapor zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

1 . Para a mesma especifica?ao de processo, o modelo R M V L mostrou-se mais eficiente 

que o modelo R M V H ; pois no modelo R M V L , somente a quantidade de vapor 

necessaria ao refervedor passa atraves do compressor, minimizando o trabalho de 

compressao. 

2. Para as mesmas especificacoes, os dois modelos possuem praticamente a mesma carga 

termica. Portanto, a vazao de liquida de ambos sao praticamente iguais. 

3. O modelo PJVTVH opera com maior razao de refluxo externa que o modelo R M V L . 

Como o refluxo interno de ambos sao iguais, entao, o modelo R M V H possui maior 

vazao de vapor de topo implicando em maior trabalho de compressao. Portanto, o 

modelo R M V H e menos eficiente pois necessita de maior trabalho compressao. 

5.3 Comparacao entre a destilacao convencional e os modelos com recompressao 

mecanica do vapor. 

1. A carga termica para a destilacao convencional e maior que as obtidas para os 

modelos devido a menor temperatura de alimentacao dessa coluna. 

2. Ficou evidenciado a grande economia de energia obtida com o sistema de 

compressao, como mostrado na Tabela 4.8. Entretanto, a viabilidade de implantacao 

de um sistema de compressao esta intimamente ligado ao custo de energia eletrica 

para o acionamento do compressor. 
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CAPITULO VI 

6. S U G E S T O E S zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

1. Realizar os calculos relativos a hidrodinamica da coluna, em termos de diametro, 

espacamento entre os pratos, eficiencias, etc. 

2. Avaliar a viabilidade economica analisando o investimento inicial e a taxa de retorno 

obtida com o sistema de recompressao. 

3. Analisar, em termos tecnicos e economico, o processo global de producao do etanol 

anidro, ou seja, integrando a coluna de destilacao com recompressao mecanica do 

vapor com a coluna de destilacao extrativa ou azeotropica. 
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CAPITULO VIII 

8. A P E N D I C E A 

8.1 Equacao Tipo M Modificada zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

A Equacao 2.7 e obtida combinando as equacoes 2.2 e 2.1 para eliminar y ^ e 

y ^ , , fornecendo: 

Lj-i • + V j + 1 • k i - j + 1 • x i J + 1 + Fj • Z i J - ( L j + Vj) • X i ) j - (Vj + Wj) • k ; j • X i J =0 A - l . 1 

rearranjando, 

L

j - i • i - [(Vj + Wj) • kyzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA + (Lj + Vj)] • «y - V j + 1 • k , j + 1 • x i > j + 1 = Fj • zy A - l .2 

definindo A j 5 B j ,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Cj e D j , como: 

Aj=Lj„, 2<j<N 

J

i = "[(vj + W j ) . k i , j + ( L j + V j)] l < j < N 

Cj - V j . , - k , j l < j < N - l 

D ^ - F j - Z y l < j < N 

onde L = , e L j sao obtidos pelo balanco global, 

m=l 

j 

A - l . 3 

j-i 

= v

j + 5^(
p

m - U m - W m ) - V f A - l . 4 

L j
s s

V J r t + £ ( F 1 1 - U . - W j - V I

 A

'
1 5 

m=l 

substituindo as Equacoes A - l . 3 , A - l . 4 e A - l . 5 na Equacao A - l . 2 , 

A

 j •
 x

i , j + i +
 b

j •
 x

u +
 c

j •
 x

u - i = ° j
 A

"
1 6 

Esta equacao sendo escrita para N estagios de equilibrio fornece um conjunto de 

equacoes cujos os coeficientes formam uma matriz tridiagonal. 
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B, C, 0 0 0 
A 2 B 2 C 2 0 0 
0 A 3 B 3 C 3 0 

0 

0 

0 

0 A N 2 B N _ 2 (I 

0 

0 

V

N~1 

0 A N B N 

X

i ,2 D 2 

X

i ,3 D 3 

X

i , N - 2 

X

i , N - l 

x

i , N zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

(A-1.7) 

8.2 Matriz Didiagonal 

8.2.1 Calculo das Vazoes de Vapor 

As vazoes de vapor sao obtidas a partir da Equacao 2.5, 

H

J =zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA LH '
H

V ,
 + V

* > •
H

 V +
 F

J •
 H

F j " (h + U

J ) • » L j " (Vj + W j • H V j - Q t = 0 

(A-2.1) 

As expressoes para os calculos de L j e L j _ , sao dadas a partir da Equacao 2.6, 

j 

L j = V i f l + ^ ( F . - U . - W B > ) - V 1 
(A-2.2) 

m=l 

j - l 

L

i - . =
v

J
+

Z (
F

m -
u

" . -
w

° . ) -
v

' 
(A-2.3) 

m=l 

substituindo as Equacoes (A-2.2) e (A-2.3) na Equacao (A-2.1), obtemos, depois de um 

rearranjo: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

a r
v

J + P r
v

J + > = Y j (
A

-
2

-
4

) 

onde 

a j = H L j i - H V j (A-2.5) 

P j = H V j H - H L j (A-2.6) 
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j - i 

^ ( F m - W m - U m ) - V , ( H L J - H L J J + F , - ^ - H F J ) + W R ( H V J - H L J ) + Q J (AzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA-2 .7) 

A Equacao A-2.4 pode ser escrita na forma de matriz didiagonal quando aplicada 

do estagio 2 ate o estagio N - 1 , zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

P 2 0 0 

p 3 

0 

0 <x4 P4 

0 a N - 3 H N - 3 

0 0 a N - 2 

0 ' v3 " "y 2 - a 2 

0 v 4 Y 3 

0 v5 Y 4 

0 0 V N _ 2 Y N - 3 

N - 2 0 vN_, Y N - 2 

N-1 P N - I . .
 V

N . Y N - I 

(A-2.8) 

A matriz A-2.8 pode ser resolvida, comecando do estagio de topo onde V 2 e 

conhecido e trabalhando recursivamente ate o estagio de fundo (N-1). Entao, 

„ Y 2 - « 2 - V 2 

em geral, 

P 2 

_ Y 3 - « 3 ' V 3 

P 3 

Yj=i - " j - i - V j i zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Pi 

(A-2.9) 

(A.2.10) 

(A-2.11) 

j - i 
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CAPITULO IX 

9. A P E N D I C E B 

9.1 Dados de Equilibrio 

Tabela 9.1- Dados de Equilibrio - Sistema Etanol-Agua - P=760 mmHg 

Metodo UNIFAC (CHEMCAD II) Experimentais
() zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Y, T ( ° C ) X , Y, T ( ° C ) 

0,0000 0,0000 100,0 0,0000 0,0000 100,00 

0,0500 0,3474 89,5 0,0721 0,3891 89,0 

0,1000 0,4486 85,8 0,0966 0,4375 86,7 

0,2000 0,5260 84,1 0,1661 0,5089 84,1 

0,3000 0,5694 82,3 0,2608 0,5580 82,3 

0,4000 0,6096 81,2 0,3965 0,6122 80,7 

0,5000 0,6530 80,3 0,5198 0,6599 79,7 

0,6000 0,7020 79,9 0,5732 0,6841 79,3 

0,7000 0,7581 79,5 0,6763 0,7385 78,74 

0,8000 0,8224 78,8 0,7472 0,7815 78,41 

0,9000 0,8900 78,4 0,8943 0,8943 78,15 

1,0000 1,0000 78,1 1,0000 1,000 78,1 

Fonte: PERRY & GREEN, (1985) 
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