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RESUMO

A destilacdo convencional ¢ um processo amplamente utilizado na
separacdo de fluidos nas industrias. Os principais motivos para
implementacdo de inovacBes tecnoldgicas de destilacdo para grandes
indGstrias, € a minimizacdo das despesas de capital e 0s custos
operacionais, aumentando a capacidade de produgdo. Por isso as novas
tecnologias de colunas de destilacdo (destilacdo ndo convencional) estdo
ganhando mais espaco no mercado. O grupo de pesquisa DESTUBCAL
apresenta ao longo dos anos estudos envolvendo destilagdo de filme
descendente com diferentes misturas. O presente trabalho estudou
experimentalmente o processo de separa¢do de compostos aromaticos em
uma unidade de destilacdo de filme descendente unitubular (um tubo de
destilagdo) e uma unidade de destilagho de filme descendente
multitubular (nove tubos de destilagdo), tendo cada unidade 1 m de
comprimento e 26 mm de diametro com pressao atmosférica assistida por
termossifdo. A separagdo de tolueno no destilado na unidade unitubular
apresentou teor de 68,24% com produtividade de 2,96 kg - h™ e consumo
energético de 768 W quando a camara de vapor operou na condicdo
isotérmica. Em relacdo a coluna convencional, para produzir a mesma
guantidade de tolueno no destilado foi preciso um consumo energético
praticamente o dobro utilizado na unidade unitubular. O objetivo na
multitubular foi aumentar a produtividade da unitubular, assim a
separacao de tolueno no destilado na unidade multitubular apresentou teor
de 66,72% com produtividade de 44,76 kg - h™ e consumo energético de
8640 W quando a camara de vapor operou na condicdo isotérmica. Em
relacdo a coluna convencional, para produzir a mesma quantidade de
tolueno no destilado foi preciso um consumo energético de 12286,33 W.
Assim, tornando o processo ndo convencional de destilagdo mais eficiente
em relacdo ao ponto energético para produzir a mesma quantidade de
separacao de tolueno no destilado.

Palavras-chave: destilagdo ndo convencional. coluna de destilacdo de
filme descendente unitubular. coluna de destilagdo de filme descendente
multitubular. compostos aromaticos.






ABSTRACT

Conventional distillation is widely used in the separation of fluids in
industries. The main reasons for implementing technological distillation
innovations for large industries is to minimize capital expenditures and
operating costs by increasing production capacity. So the new
technologies of distillation columns (unconventional distillation) are
gaining more space in the market. The research group DESTUBCAL
presents over the years studies involving downslope distillation with
different mixtures. The present work investigated the process of
separation of aromatic compounds in a unitubular descending film
distillation unit (a distillation tube) and a multitubular descending film
distillation unit (nine distillation tubes), each unit being 1 m in length and
26 mm diameter with thermosyphon assisted atmospheric pressure. The
separation of toluene in the distillate in the unitubular unit had a 68.24%
yield with a yield of 2.96 kg - h™ and energy consumption of 768 W
when the steam chamber operated in the isothermal condition. In relation
to the conventional column, to produce the same amount of toluene in the
distillate it was necessary an energy consumption almost double used in
the unitubular unit. The objective in the multitubular was to increase the
productivity of the unitubular, so the separation of toluene in the distillate
in the multitubular unit had 66.72% content with productivity of 44.76
kg - h™ and energy consumption of 8640 W when the vapor chamber
operated in the isothermal condition. In relation to the conventional
column, to produce the same amount of toluene in the distillate, an energy
consumption of 12286.33 W. was required. Thus, making the
unconventional distillation process more efficient in relation to the energy
point to produce the same amount of separation of toluene.

Keywords: unconventional distillation; descending film unitary and
multitubular column; aromatic compounds.
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1 INTRODUCAO

Com o aumento na competitividade do mercado, consumo
crescente de energia e a preocupagdo com o impacto ambiental, tornou-
se indispensavel a busca por alternativas que permitam a reducdo dos
custos de producdo, o controle e 0 aumento da eficiéncia do processo
assim como o uso eficiente de energia.

A destilacdo é amplamente utilizada na separacéo de fluidos nos
processos industriais. Os principais motivos para implementar inovacgdes
tecnologicas de destilacdo para grandes industrias sdo a minimizacao
dos consumos e custos operacionais, aumentando assim a capacidade de
producdo. Neste contexto, as principais propostas concentram-se em
melhorar as caracteristicas de desempenho do contato liquido-vapor e na
redugdo da altura, sem afetar a eficiéncia do processo (OLUJIC et al.,
2009).

Novas configuracdes geométricas de colunas de destilacdo tém
sido propostas nas Ultimas duas décadas para aumentar a eficiéncia
energética. Entre as novas tecnologias de destilacdo ou destilagdo nédo
convencional pode-se citar a coluna Petlyuk, coluna de mdltiplo efeito,
coluna de destilacdo com integracdo interna de calor (HIDIC), coluna de
parede dividida (DWC) e as colunas de filme. Halvorsen e Skogestad
(2011) citam a DWC como exemplo de configuracdo alternativa e
consolidada, que por utilizar baixas vazdes internas, necessita menor
quantidade de calor para garantir a separacdo, atingindo assim uma
reducdo energética de 30%. Nestas industrias, a necessidade de
evaporadores e refervedores de elevado desempenho sdo de suma
importancia, de modo a economizar 0S custos energéticos com a
transferéncia de calor e reduzir as dimensGes dos equipamentos.

O grupo de pesquisa DESTUBCAL - Desenvolvimento de
Tecnologia de Destilacdo por Tubo de Calor da Universidade Federal de
Santa Catarina - UFSC, no qual este trabalho faz parte, apresenta
estudos ao longo dos anos envolvendo destilacdo de filme descendente.
Conforme descrito em Teleken (2013), o processo de destilagdo por
filme descendente € uma maneira eficaz de transferir calor e massa nos
processos de evaporagdo e condensagdo, que ocorre devido a grande
superficie de contato da fina camada de liquido em circulacdo, no qual
possibilita elevadas taxas de transferéncia de calor e massa, necessitando
de um pequeno fluxo de liquido. A destilacdo por filme é a utilizacdo de
um evaporador de filme liquido descendente para separar uma mistura
em seus componentes de maior valor agregado.
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De fato, as pesquisas realizadas com essa nova proposta de
unidade de destilacdo vém mostrando que sua operacdo possui
vantagens energéticas em relagcdo a uma unidade convencional. Tavares
(2010) estudou a parte tedrica e experimental de um sistema de controle
térmico para unidade de destilacdo de filme assistida por uma cadmara de
vapor, com intuito de obter um perfil de temperatura. Teleken (2013)
estudou a fluidodindmica e avaliacdo da eficiéncia do sistema de
distribuicdo de alimentacdo sobre o processo de destilacdo por filme
descendente. Parisotto (2013) avaliou a viabilidade energética e reducao
de dimensbGes com a utilizacdo de coluna de destilagdo por filme
assistida por camara de vapor, utilizando a mistura etanol-agua. Peruzzo
(2013) estudou a avaliacéo de separagdo da mistura trietilenoglicol-4gua
(TEG-4gua) utilizando dois sistemas de destilagdo distintos:
convencional e por filme descendente. Pires (2016) avaliou a separacdo
da mistura monoetilenoglicol-agua (MEG-agua). Parra (2017) estudou
configuracdo energética em série de colunas de destilagdo por filme
descendente para mistura etanol-dgua. Em todos 0s casos misturas
binarias foram estudadas em uma unidade denominada unitubular, ou
seja, com apenas um tubo de destilacdo envolvido por uma cdmara de
vapor (termossifdo). Em nenhumas das pesquisas realizadas foi
investigada a separagdo de misturas contendo compostos aromaticos.

Poucos sao os trabalhos envolvendo a separacdo de compostos
aromaticos empregando as novas tecnologias de destilacdo. Kim (2015)
propbs dois tipos de coluna DWC com finalidade de comparar com 0s
sistemas de destilagdo convencionais, utilizando a separagdo de
Benzeno, Tolueno e Xileno (BTX). Lee, Kim e Hwang (2004)
estudaram a substitui¢cdo de duas colunas de separagdo por uma coluna
de destilacdo totalmente acoplada termicamente (coluna de Petlyuk)
para uma mistura com 18 componentes. Kiss et al. (2013) propuseram
diversas metodologias com base na coluna DWC e Kaibel, a fim de
reduzir o nimero de unidades de colunas de destilacdo e a eficiéncia
energética para separacdo de compostos aromaticos (BTX).

Assim, este estudo segue a mesma linha dos trabalhos
anteriormente citados, mas com o diferencial que é a inovagdo de
estudar experimentalmente a separacdo de compostos aromaticos em
unidades de coluna de destilacdo de filme descendente unitubular e
multitubular, e a relevancia em estudar experimentalmente a separagéo
de etanol-4gua na unidade unitubular a fim de realizar a validagdo da
unidade multitubular. As problematicas deste trabalho sdo a dificuldade
de separacdo de compostos com pontos de ebuli¢do proximos (isdmeros
de xileno) e manter as mesmas condic¢Oes de operacdo nas duas unidades



CAPITULO 1 - INTRODUCAO

23

de destilacdo de filme descendente. Sendo assim, a motivagéo principal
deste trabalho é apresentar o comportamento do processo de separacao
de compostos aromaticos em coluna de destilagdo de filme descendente
unitubular e multitubular a pressdo atmosférica assistida por
termossifdo, e portanto, contribuir com o meio cientifico e industrial
apresentando novos estudos envolvendo estes processos.

1.1 OBJETIVOS
1.1.1 Objetivo Geral

Investigar experimentalmente o processo de separacdo de
compostos aromaticos em unidades de destilagdo de filme descendente
unitubular e multitubular a pressdo atmosférica assistida por
termossiféo.

1.1.2 Objetivos Especificos

I.  Estudar experimentalmente a separacdo de uma mistura
isbmeros de xileno em uma unidade destilacdo unitubular de
filme descendente a pressdo atmosférica assistida por
termossiféo;

Il. Estudar experimentalmente a separagdo de uma mistura
tolueno-xileno em uma unidade destilacdo unitubular de filme
descendente a pressao atmosférica assistida por termossifao;

I1l. Empregar uma unidade de destilacdo multitubular de filme
descendente a pressdo atmosférica assistida por termossifdo
como proposta para aumento de produtividade do processo;

IV. Investigar a eficiéncia energética na unidade de separacdo
multitubular comparando-a com a unitubular a partir da
separacao de uma mistura etanol-agua e para mistura tolueno-
xileno.

1.2 ESTRUTURA DO TRABALHO

O trabalho esta dividido em cinco capitulos, contando com este,
a introdugdo. No capitulo dois apresenta-se a revisdo bibliogréfica
abordando a definicdo e classificagdo processos de destilacdo
convencional e ndo-convencional com énfase na separacdo de produtos
aromaticos e em coluna de filme descendente. No capitulo trés
desenvolve-se a descricdo da metodologia experimental das unidades
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piloto. No capitulo quatro sdo apresentados resultados e discussdo, e por
fim sdo apresentados nos capitulos cinco e seis as conclusfes e
referéncias, respectivamente.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

No presente capitulo apresenta-se uma revisdo bibliogréafica
dando énfase a origem dos compostos aromaticos (tolueno e isdbmeros de
xileno) com suas propriedades e caracteristicas; diferentes tipos de
destilacdo e o processo destilacdo de filme/pelicula descendente.

2.1 COMPOSTOS AROMATICOS

Tolueno ou metil-benzeno é um hidrocarboneto aromatico,
incolor e de odor caracteristico. Sua formula é CsHsCH3 e possui massa
molar de 92,15. E utilizado na formulagio de tintas e vernizes, na
repintura de botijes de gas e na producdo de secantes, aditivos,
desinfetantes e acido benzoico.

O xileno é um hidrocarboneto aromatico amplamente utilizado
na inddstria como um solvente. E um gés incolor, com cheiro doce,
liquido ou gas que ocorre naturalmente no petréleo, carvao e alcatrdo
vegetal. Tem formula molecular de C¢H4(CHs), e é denominado como
dimetil-benzeno porque consiste de um anel de seis de carbono ao qual
dois grupos metil estdo ligados, também chamado de xilol e dimetil-
tolueno (TRIGUEROS, 2008; MACHADO, 2009). Na Figura 2.1 é
apresentado o xileno em suas formas isoméricas.

Figura 2.1 — Formula estrutural dos isdmeros de xileno (a) orto-xileno,
(b) meta-xileno, (c) para-xileno e (d) etil-benzeno.

CH, CH, CH,
/;fl“\x CH, ./”L‘?‘Q_;-u R ~%,__ CH.CH )
= ,| - . H_ /:J L = ’
= ~~ ™CH, ~= ~=F
CH,
(a) (b) (©) (d)

Fonte: Kandyala, Raghavendra e Rajasekharan (2010).

O composto de xileno pode ser obtido do petréleo bruto e como
outros petroquimicos de grande importancia industrial, produzido
principalmente por meio do processo de reforma catalitica do petréleo,
conforme o fluxograma ilustrado na Figura 2.2, no qual é apresentado a
producdo do xileno na refinaria.
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Figura 2.2 - llustracdo da producdo de BTX via processo de destilacdo.

Refinaria
Diesel
Oleo combustivel
* Benzeno
Tolueno
Petrdleo Refinaria Mafta pesada Refotma Gasolina Reformads Extragio ou Xileno
—_ Catalitica destilagio
L LPG Tolueno
Petroquimica Nafta leve
3 Benzeno
; Transalquilzgdo ou M.
Etileno Ny AN
_ Hidrodizlquilagdo
Propilena
Tolueno
Pygas
] [ = .
Cragueamento Extracdo
Iq—[ & Benzena
Tolueno
Xileno

Fonte: Tissot e Welte (1984).

Na Figura 2.3 é apresentada a principal aplicacdo de cada
isbmero de xileno. Uma pequena quantidade de xilenos é aplicada
diretamente em solventes, todavia a maioria dos xilenos é processada
dentro da refinaria para a producdo de um ou mais isdbmeros individuais.
O isdbmero com maior valor agregado € o para-xileno, cuja utilizacéo é
voltada para producdo de fibras poliéster, resinas e filmes. (HUANG et
al., 2015).

As propriedades dos compostos aromaticos sdo apresentas na
Tabela 2.1. Observa-se que ponto de ebulicdo dos isbmeros meta-xileno
e para-xileno sdo muito proximos, havendo apenas uma diferenca em
torno de 2 °C. J& em relacdo ao orto-xileno, essa diferenca fica em torno
7 °C, porém, ainda é muito pequena, uma vez que é preciso uma coluna
de destilagdo com elevado nUmeros de pratos para realizar essa
separagao.
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Figura 2.3 - llustragdo da producédo dos isdmeros de xileno.
80% Fibras poliéster
— -Xi ——>>] .
Para-xileno Resinas PET
12% _ ) .| Plastificantes
Orto-xileno . .
Resinas alguidicas
Xileno —>
3% 3l Metaxileno f—> Resinas PET
[ 5% 3]  Solventes
Fonte: Adaptado de Craveiro (2009).
Tabela 2.1 - Propriedades dos compostos aromaticos.
Propriedades Orto Meta Para Etil-benzeno Benzeno Tolueno
Ponto ‘zfg)b“"ga" 144.4 139,3 137-138 136,20 80,10 110,60
Ponto de fusdo (°C) -25 -47,4 13-14 -95 5,50 -95
indice de refragdo 1,506 1,497 1,496 1,4959 -
Ponto de fulgor (°C) 31 31 31 26,70 -11 4
Ponto de(fg;"'g”'gao 465525 465525 465525 460,30 502,14 53650
Volatilidade relativa
(138 °C) 1 0,981 0,855
Densidade (g - mL?) 0,880 0,864 0,861 0,867 0,876 0,870
Viscosidade a40°C g 0,65 0,655 0,669 0,652 0,590
(mPa - s)
S - Pouco solUvel em agua, miscivel em alcool absoluto, éter e outros solventes
olubilidade

organicos

Fonte: Adaptado de American Conference of Governmental Industrials
Hygienists (2014).

2.2 PROCESSOS DE DESTILAGCAO

Conforme citado em Gorak e Sorensen (2014), a destilacdo é
um método de separacdo baseado no equilibrio liquido-vapor de
misturas. O processo basea-se na diferenga de volatilidade entre os
componentes, 0s quais relacionam-se por seus pontos de ebulicdo e por
meio da aplicacdo e remocdo de calor. O liquido e o vapor contém, em
geral, 0s mesmos componentes, mas em quantidades relativas diferentes.
O liquido estad em seu ponto de bolha e o vapor em equilibrio em seu
ponto de orvalho. Este principio de funcionamento pode ser estendido a
qualquer tipo de destilagdo, seja convencional ou com as novas
tecnologias de destilacéo.
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Conforme amplamente citado na literatura, e indicado por
Ortega, Errico e Rong (2015), a destilacdo ¢ um dos métodos de
separacdo mais utilizados na engenharia de processo. Devido a sua
caracteristica de sucessivas evaporacfes e ebuli¢bes aliado ao fato que
calor € fornecido na base da unidade e deve ser retirado no topo, este
processo € responsavel por um elevado consumo de energia.
Temperaturas de ebulicdo e alta pureza de separacdo sdo parametros que
influenciam o consumo energético em uma coluna de destilagdo
(SEADER, HENLEY e ROPER, 2011).

2.2.1 Separagdo de composto aromaticos por destilagdo
convencional

Os isébmeros de xileno produzidos por meio da
desproporcionacdo do tolueno e trans-alquilagdo com Cy aromaéticos,
requerem elevada quantidade de energia para a separagdo por destilacao,
devido as semelhancas estruturais e pontos de ebulicdo proximos.
Segundo Minceva e Rodrigues (2007); Chen, Zhang e Chen, (2014); e
Ebrahimzadeh et al. (2016), a separacdo destas misturas por meio da
destilagdo convencional tornou-se muito cara, devido a elevadas taxas
de refluxo e elevados nimeros de pratos a separagdo. Para estas colunas,
¢ tipico encontrar casos que apresentam a necessidade de 200 pratos
para realizar a devida separacao.

Craveiro (2009) estudou os processos tecnologicos da UOP
(Universal Oil Products) que produzem benzeno, orto-xileno e para-
xileno por meio da nafta, conforme é apresentado na Figura 2.4.
Aproximadamente metade dos complexos aromaticos da UOP foram
configurados de modo a produzir orto-xileno e para-xileno, com uma
razdo de producdo entre orto-xileno e para-xileno variando normalmente
entre 0,2 e 0,6. A nafta foi tratada primeiramente para remover
componentes de enxofre e nitrogénio, sendo entdo enviada para a
unidade de Platforming, onde os parafinicos e nafténicos foram
convertidos em compostos aromaticos.
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Figura 2.4 - Configuracéo dos processos tecnolégicos da UOP.

Refinado
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Desefanizador
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]

Fonte: Craveiro (2009).
2.2.2 Novas tecnologias de destilacdo - processos ndo convencionais

As novas tecnologias de destilacdo estdo sendo estudadas a fim
de que o processo apresente uma maior reducdo do consumo de energia,
melhoria na eficiéncia energética, elevado rendimento e maior
purificacdo dos produtos (ASPRION e KAIBEL, 2010).

Salinas, Fernandez e Garcia (2014) relataram que a utilizagéo
de colunas de destilagdo ndo convencionais, tal como foram sugeridos
por Petlyuk, Platonov e Slavinskii (1965) pode gerar uma economia em
torno de 30% no consumo de energia, e assim, reduzir
significativamente 0s custos em comparacdo com as colunas
convencionais.

Na Figura 2.5 sdo apresentados exemplos de sequéncias de
separacdo por destilagdo convencional [(a) e (b)] e ndo convencional
[(c), (d), (¢) e (F)], para a separacdo de misturas ternarias. As
configurages (c) e (d) sdo utilizadas com frequéncia na industria do
petroleo. A configuracdo (e) corresponde uma coluna totalmente
acoplada termicamente (como uma coluna Petlyuk) e a configuracdo (f)
corresponde a uma unidade de parede dividida - DWC (SALINAS,
FERNANDEZ e GARCIA, 2014).
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Figura 2.5 - llustracdo de um processo de destilagdo com colunas
convencionais (a, b) e ndo convencionais (c, d, e, f) sequéncias para a
separacgao de misturas ternarias.

A
B
A
AB AB B
c
o
©
(e)
A A
AB
ABC B
c
B
c

(d)
(f)

Fonte: Salinas, Fernandez e Garcia (2014).

Estas, e outras formas aqui denominadas novas tecnologias de
destilacdo ou processos ndo convencionais foram objeto de estudo para a
determinacdo da proposta da configuragdo de coluna de destilagdo deste
projeto, e sdo descritas com mais detalhes a seguir.

2.2.2.1 Coluna totalmente acoplada termicamente - Coluna Petlyuk

Do ponto de vista econémico, as colunas de destilacdo
totalmente acoplada termicamente tém mostrado beneficios em relacdo
aos custos energéticos quando comparados com colunas de destilagéo
convencionais (UWITONZE, HWANG e LEE, 2016). A coluna de
Petlyuk muitas vezes é estudada como a coluna DWC, conforme é
apresentada na Figura 2.6b, uma vez que se duas colunas Petlyuk forem
integradas em um Unico equipamento obtém-se uma assim uma coluna
DWC.
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Figura 2.6 - Diagrama esquematico de (a) coluna de destilagdo
totalmente acoplada termicamente e (b) DWC.
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Fonte: Adaptado de Uwitonze, Hwang e Lee (2016).

Segundo Agrawal e Fidkowski (1998) em configuragdes
termicamente acopladas, pelo menos uma extremidade da coluna de
destilagdo tem troca de liquido ou de vapor com outra coluna. Isto
elimina o refervedor ou o condensador. Trés configuragdes de coluna
acopladas termicamente para separacdo de mistura ternaria s&o
apresentadas na Figura 2.7, onde (A) é o componente mais volatil e (C)
é 0 componente menos volatil na mistura de alimentacdo (ABC). Tém-
se (SR) como o retificador lateral, (SS) como o esgotamento lateral e
(FC) como totalmente acoplado. O objetivo deste tipo de unidade
consiste em evitar perdas termodinamicas devido a mistura de diferentes
correntes no prato de alimentacdo. Um pré-fracionador executa a
separacao entre o componente mais pesado e 0 mais leve, enquanto que
o intermediario é distribuido naturalmente entre o destilado e a corrente
de base da coluna. Assim, a separacdo em sua elevada pureza é
conduzida na corrente principal.
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Figura 2.7 - Configuracfes de coluna de destilacdo para a separagédo
ternaria: (a) retificador lateral, (b) esgotamento lateral, e (c) totalmente
acoplado termicamente.
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FC

ABC ——»{ ABC —» ‘ B
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|
B
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NI e

(a) (b) (el
Fonte: Agrawal e Fidkowski (1998).

ABC —»|

De acordo comOs trabalhos de Uwitonze, Hwang e Lee (2016),
Halvorsen e Skogestad (2003a, b) assim como o de Navarro et al. (2012)
demonstraram que a utilizacdo de coluna acoplada termicamente reduziu
0s custos em torno de 10 a 50% em comparacdo as colunas
convencionais em série, com intuito de atingir produtos de purezas
desejadas. Caracteristicas de custos e consumo energético motivaram
muitos pesquisadores ao desenvolvimento de métodos de otimizacéo,
design e controle de configuracdes especificas normalmente restritas a
mistura com trés compostos.

Na Figura 2.8 sdo apresentadas apresentado as configuracdes
simples (a,b) e estruturas termicamente acopladas (c,d) para separacao
ternaria:. Segundo Rong e Errico (2012) foi utilizada uma sequéncia de
unidades de destilacdo para a separacdo de misturas multicomponentes,
onde ao menos duas colunas Sd30 necessarias para obter trés
componentes. Assim, a partir da configuracdo simples, para a separacao
de n componentes, sdo necessarias n-1 colunas com estas mesmas
quantidades de refervedores e condensadores. Um arranjo
energeticamente mais favoravel pode ser obtido a partir da conexdo das
correntes térmicas, gerando as estruturas acopladas
termodinamicamente.
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Figura 2.8 - Configuragcbes simples para separacdo ternaria: (a)
sequéncia direta e (b) sequéncia indireta, e configuracdes
termodinamicamente acopladas relacionadas a sequéncia direta (c) e
indireta (d).

=) (b} [e} d}

Fonte: Rong e Errico (2012).

A configuracdo ilustrada em (c) é conhecida como retificacdo
lateral, enquanto que a ilustrada (d) é de esgotamento lateral. Este tipo
de estrutura vem sendo extensivamente empregada no refino de
petroleo, pois consiste em uma solugdo pratica para incrementar a
eficiéncia energética de unidades de separacdo ternarias (RONG E
ERRICO, 2012).

2.2.2.2 Coluna de maltiplo efeito

Os sistemas de maltiplos efeitos sdo considerados quando duas
ou mais colunas de destilacdo operam por elevagdo da pressdo e
integracdo dos condensadores e refervedores.

O primeiro estudo de um sistema de mdultiplos efeitos foi
publicado por O’Brien (1976), que prop6s uma destilagcdo binaria com
este sistema. Pinto (1987) realizou um estudo detalhado da técnica de
destilagdo com multiplo-efeito, voltado a economia de energia,
verificando a influéncia de pardmetros, tais como razdo de refluxo,
composicdo, temperatura de alimentagdo e pressdo da coluna utilizando
uma mistura de etanol-dgua. Os resultados apontaram reduces
superiores a 40% e 54% para o duplo-efeito e triplo-efeito,
respectivamente. Engelien (2004) demonstrou que as configuracdes
unidades de mudltiplos efeito apresentam uma economia de até 30%
utilizando as configuracfes que usam métodos pinch, que tem como
objetivo envolver o aquecimento e resfriamento do processo usando um
pré-fracionador. Caballero e Grossmann (2004) apresentaram um
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método estrutural para formular matematicamente o espago alternativo
de configuracdes de destilacdo de multiplo efeito. Rong, Kraslawski e
Turunen (2003) apresentaram um método que podem sintetizar todas as
configuragdes possiveis de destilacdo com (n-1) ou mais do que (n-1)
colunas para uma mistura de n-componente, este método é baseado na
formulacdo de todas as possiveis sequéncias de separagdo distintas para
uma mistura de n-componente.

2.2.2.3 Coluna de parede dividida - Diving wall column (DWC)

O sistema DWC ndo esté limitado apenas separacOes ternarias,
mas também pode ser utilizado na destilacdo extrativa, azeotrdpicas e
reativa (KISS, PRAGT e VAN STRIEN, 2009). Dai et al. (2016)
estudaram a separacdo do benzeno e ciclo-hexano, utilizando a
destilagdo extrativa por parede dividida, e o orto-xileno como agente de
arrastamento, otimizando a eficiéncia energética quando comparado
com o agente de afastamento SULF (Sulfolano, comumente usados na
indUstria quimica como um solvente extrativo em destilacéo ou solvente
de reacdo).

O processo DWC ¢é considerado um grande avanco na
destilagdo, pois traz reducdo significativa em torno de 30-40% nos
custos operacionais (KISS, LANDAETA e FERREIRA, 2012). De
acordo com Kiss e Rewagad (2011) uma mistura terndria pode ser
separada por meio de uma sequéncia direta (componente mais leve é
separado primeiro), sequéncia indireta (componente mais pesado é
separado primeiro) ou sequéncia distribuida, que consiste em 2-3
colunas de destilacdo. Esta sequéncia de separacdo evoluiu para a
configuragdo da coluna Petlyuk (PETLYUK, PLATONOV e
SLAVINSKII, 1965) que consiste em duas colunas de destilacdo
totalmente acopladas termicamente. Segundo Kolbe e Wenzel (2004) a
integracdo de duas colunas Petlyuk denomina-se a DWC. Na Figura 2.9
¢ apresentado as mais importantes alternativas de separacdo ternarios
(onde A - componente mais leve, B - componente intermediario e C -
componente mais pesado).
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Figura 2.9 - llustracdo da separacdo de uma mistura ternaria: em
sequéncia direta, em configuracdo Petlyuk (centro) e coluna da parede
dividida.

Sequéncia direta > C

VI A5

L@ | i

ConfiguracdoPetlyuk =

[ &=

—_—l A

divisdo do liquido

Parede dividida

Coluna principal
Secdo prefracionador divisdo do liquido

Colunade Parede Dividida

Fonte: Adaptacdo de Kiss e Rewagad (2011).

A alimentacdo é introduzida em um lado da coluna de frente
para a parede e desviada pela parede. O componente mais leve (A) flui
para parte superior (destilado), enquanto o componente mais pesado (C)
vai para parte inferior (base). O componente (B) ¢ inicialmente arrastado
para cima e para baixo com as duas correntes, mas o liquido que vai
para cima é separado na parte superior e, subsequentemente, cai sobre o
lado oposto da parede. Da mesma forma, a quantidade (B) que vai para
baixo é separada na parte inferior, em seguida, flui para cima para o lado
de tras da parede, no qual todo o produto (B) é recuperado por um fluxo
de drenagem lateral. (KISS e REWAGAD, 2011).

Segundo Schultz et al. (2002); Kaibel et al. (2006); Isopescu,
Woinaroschy e Draghiciu (2008); Draghiciu, Isopescu e Woinaroschy
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(2009) e Errico et al. (2009), a comparacdo do DWC com os sistemas de
destilagdo convencionais oferecem varios beneficios:
I. investimento de capital € menor e mais reduzido, devido ao
design integrado;
1. elevada pureza para todos os produtos;
I11. elevada eficiéncia termodinamica devido aos efeitos reduzidas;
IV. menores custos energéticos;
V. menores custos de manutencao.

2.2.2.4 Coluna de destilacdo com integracdo interna de calor - HIDiIC

Olujic et al. (2009) e Guerra et al. (2016) relataram que coluna
com integracdo interna de calor (HIDIC) é uma das tecnologias que
pretende reduzir o consumo energético na separagdo de misturas com
pontos de ebulicdo préoximos. A secdo de retificacdo (SR) € separada da
secdo de esgotamento (SS) da coluna convencional, conforme é
ilustrado na Figura 2.10. Na configuragdo HIDIC tem-se ambas sec¢des
(SR e SS) conectadas entre si usando um compressor e uma valvula de
estrangulamento. O compressor aumenta a pressdo e temperatura do SR,
gue torna possivel a integracdo energética (Qi) de SR para SS
(GUERRA et al., 2016).

Figura 2.10 - llustracdo de coluna convencional e HIDIiC em (a) e (b),
respectivamente.

| " | — Z'
A

B | s"| { Qint.

(a)

Fonte: Guerra et al. (2016).

De acordo com Guerra et al. (2016), a separagdo de uma
mistura de benzeno, tolueno, p-xileno, n-pentano, ciclopentano e 2-
metil-heptano resultou em uma economia de energia de 30% a 50%.
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Conforme citado por Kiss et al. (2013), as vantagens de uma estrutura
HIDiC séo:

I. elevada eficiéncia energética, pois o0 arranjo da area interna de
transferéncia de calor entre estagios permite graus de liberdade
extras no projeto, possibilitando reduzir a quantidade de energia
necessaria;

Il. operacdo com zero refluxo e boil-up, uma vez que a integracdo
energética desempenha este papel gerando estas duas correntes
internamente;

111, elevado potencial de aplicacdo comparado a outras estruturas,
pois diversos processos como separagdo multicomponente,
batelada e até mesmo destilacdo reativa pode ser utilizada.

2.2.2.5 Destilacéo por filme

Segundo Shahzad et al. (2013) a destilacdo de filme vem sendo
utilizada nas industrias de alimentos, plantas de refinarias e de
dessalinizagdo. A destilacdo de filme apresenta elevada taxa de
transferéncia de massa e de calor e destaca-se pela reducdo nas
dimensdes, menor consumo de energia, construcdo simples e com boa
capacidade de separagdo. Algumas tecnologias de destilacdo por filme
descendente serdo descritas a seguir como: tecnologia Linas, destilacdo
horizontal, destilagdo molecular e a destilagdo coluna de filme
descendente a pressao atmosférica.

2.2.2.5.1 Tecnologia Linas

O processo da Tecnologia Linas (patenteado 2003 por
Saifutdinov e colaboradores) relata a destilacdo ocorrendo em um filme
formado no interior de tubos verticais, isolados termicamente por fluidos
transportadores de calor. A transferéncia de calor e massa ocorre nas
paredes dos tubos, os tubos verticais com dimensdo de 0,5 a 3 m de
comprimento e didmetro variando de 6 a 25 mm com a destilacdo
operando com vécuo. Seu foco concentra-se principalmente na energia
de condensagdo dos compostos separados (SAIFUTDINOQV,
PARKHOMENKO, 1998; SAIFUTDINOV et al, 1999;
SAIFUTDINOV et al,, 2003). Na Figura 2.11 é apresentadoa a
representacao esquematica dos tubos da tecnologia Linas.
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Figura 2.11 - Representacdo esquematica dos tubos da tecnologia Linas.
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Fonte: Adaptado de ZAO-Linas Techno, 1999.

Esta tecnologia esta baseada na destilacdo por filme, e tem
velocidade do vapor na ordem de 1 cm - s™. Os processos de troca de
calor e massa sdo interrompidos quando ha velocidades elevadas de
vapor ascendente no comprimento das superficies verticais. Atualmente,
a tecnologia Linas possui aproximadamente 33 projetos industriais em
refino do petréleo (ZAO-LINAS TECHNO, 1999).

2.2.2.5.2 Destilagéo horizontal

O processo de destilacdo horizontal ocorre por uma série de
tanques interconectados por tubos de condensacdo. Nesses tubos ocorre
0 principio da destilacdo com transferéncia de calor controlada em cada
estagio. Os condensadores sdo formados por tubos ascendentes e
descendentes, o liquido condensado desce pela a¢do da gravidade, e é
armazenado em um tanque na parte inferior do tubo. Em cada tanque em
série pode conter aquecimento (enriquecer o produto final) ou
resfriamento. Para condensar 0 vapor remanescente da série existe um
condensador no ultimo tanque (ARRISON, 2002). Na Figura 2.12 é
apresentado detalhe dos tubos e a disposicdo dos tanques em série
consistindo na unidade.
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Figura 2.12 - llustragdo de coluna de destilagdo horizontal.

Tubos de condensacdo

P S S —
— | — | em—
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Elementos controlados de Elemento controlado
2 Tube de recirculagdo :
aquecimento de resfriamento

Fonte: Adaptado de Arrison (2002).

Katayama, Kobayashi e Mizutani (2000) e Katayama,
Kobayashi e Ishikawa (2001) implementaram uma coluna de destilagédo
horizontal visando a separagdo hexano-heptano com sistema rotatdrio,
apresentando valores de queda de pressdo equivalentes a um quinto das
apresentadas em colunas convencionais. Kim, Chun e Kim (2013)
separaram mistura metanol-n-propanol obtendo uma economia
energética de mais do 20% e pureza do 89% molar de metanol.

2.2.2.5.3 Destilagdo molecular

A destilacdo molecular pode ser denominada como destilagdo
de passo curto (short path distillation), apresentando-se como o método
mais seguro para separar e purificar compostos instaveis termicamente e
substancias com baixa volatilidade relativa. Em comparacdo com a
destilagdo convencional, o processo apresenta vantagens como baixa
temperatura de funcionamento devido ao alto vacuo (10*-10 Pa), curto
tempo de residéncia (1-10 s), curta distancia entre o evaporador e 0
condensador (10-50 mm). A transferéncia de massa é livre pela auséncia
de colisdo das moléculas e assim a unidade tem uma maior capacidade
de separacdo. O atual interesse no processo é devido as suas vantagens e
sua aplicabilidade em diversas indlstrias (cosméticos, alimentos,
farmacéutica e petroquimica) para a recuperagdo, purificacdo e
concentracgdo de substancias de elevado valor agregado (HU et al., 2013;
BLAHUSIAK, SCHLOSSER e CVENGROS, 2012; TELEKEN et al.
2012).

Oterhals, Kvamm e Berntssen (2010) descreveram que o tempo
de permanéncia foi obtido por meio da formacdo de um filme liquido
sobre um cilindro vertical (evaporador de filme descendente). Segundo
Batistella (1999); Batistella, Maciel, Maciel Filho (2000) e Fregolente et
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al. (2007) basicamente, existem dois tipos de destiladores moleculares:
destiladores de filme descendente e centrifugos. Em ambos os modelos,
0 principio de separacdo € o vacuo, permitindo que as moléculas
evaporem a partir do evaporador para o condensador, e a formagéo de
um filme de liquido, que promove uma eficiente transferéncia de calor e
massa. A forca gravitacional é utilizada como forca motriz para o
deslocamento do filme, que promove um filme fino sobre a evaporacdo
do cilindro (evaporador), geralmente com um elemento de limpeza que
mistura e distribui o liquido sobre a superficie do evaporador. Ja
destiladores centrifugos usam a forga centrifuga para causar esse filme
fino. O destilador ilustrado na Figura 2.13 foi desenvolvido por Lifian
(2012) para promover a separagdo de residuo da coluna de destilagdo
atmosférica com temperatura de 400 °C de petréleo bruto Gamma +
Sigma.

Destilagdo de filme descendente pode ser considerada um caso
particular de evaporacdo, quando ocorre em pressdes extremamente
baixas, de modo que o efeito do vapor gerado sobre o liquido
praticamente ndo influencia a taxa e o fator de separacdo da evaporacao.
Para tanto, as superficies de evaporacdo e de condensacdo devem estar
separadas entre si a uma distancia da ordem de grandeza do percurso
livre médio das moléculas evaporadas, ou seja, as moléculas evaporadas
atingem o condensador facilmente, uma vez que encontrardo um
percurso relativamente desobstruido (HICKMAN, 1943).

Figura 2.13 - Esquema de destilador molecular de filme descendente.

(1) alimentagdo;

(2) saida de fluido térmico;

(3) placa giratéria de distribuicdo;
(4) limpador de rolo;

(5) condensador;

(6) entrada de fluido térmico;

(7) vacuo;

(8) arrefecimento de saida de fluido;
(9) arrefecimento de entrada de fluido;
(10) destilado;

(11) residuo;

(12) evaporador.

o

Fonte: Lifian (2012).

De acordo com Batistella (1996) e conforme citado por Teleken
(2013), existem diversos tipos de evaporadores: descontinuo, de
conversdo natural, pelicula ascendente, pelicula descendente, pelicula
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agitada, circulagdo forcada, serpentina rotativa e mdltiplos efeitos,
conforme é apresentado na Tabela 2.2.

Tabela 2.2 - Modelos de evaporadores.

Tipos de evaporadores

Caracteristicas

Descontinuos

Conversao natural

Pelicula ascendente

Pelicula descendente

Pelicula agitada

Circulagdo forcada

Serpentina rotativa

Multiplos efeitos

O produto se aquece em um recipiente esférico, envolto por
uma camisa de vapor;

Area de transferéncia de calor é muito baixa;

Tempo de residéncia do produto é de algumas horas.

O produto é aquecido e sobe por meio dos tubos por
conveccdo natural e o vapor condensa pelo exterior dos
tubos.

Alcanca elevados coeficientes de transferéncia de calor;

O tempo de residéncia é de 3-4 segundos.

Desenvolvem uma fina pelicula de liquido, dentro de tubos
verticais, que desce por gravidade;

O tempo de residéncia é da ordem de 20-30 segundos.

A configuracdo cilindrica do sistema produz pequenas areas
de transferéncia de calor por unidade de volume de produto;
Consta de um trocador de calor com aquecimento indireto,
onde o liquido circula em elevadas velocidades, devido a
presenca de bombas de fluxo axial.

E constituida de uma ou mais serpentinas de vapor que giram
abaixo da superficie do liquido em ebuli¢do. A serpentina, ao
girar, proporciona turbuléncia ao liquido, o que melhora a
transferéncia de calor e, a0 mesmo tempo, diminui a taxa de
queima.

Os evaporadores de multiplos efeitos (dois ou mais)
conjugam em série, dois ou mais evaporadores simples, numa
mesma estrutura ou em estruturas separadas.

Stroefer et al. (2007) propds um evaporador por filme liquido
descendente para separacdo de misturas liquidas, e realizou a separacéo
de polioximetileno glicol em um evaporador com 3 m de altura e 50 mm
de didmetro interno (Figura 2.14). As laminas rotativas internas
distribuem a mistura liquida por toda superficie do evaporador
garantindo a manutenc&o e o transporte do filme, além de intensificar os
processos de transferéncia de massa e calor.
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Figura 2.14 - Representacdo esquematica de evaporador por filme
descendente.

———
Cm > ° ,
= (1) alimentacio;
1 ‘A,:L'n 10 (2) distribuidor do liquido;
-, (3) evaporador;
2_ = 'TIJJ—)‘_‘ -12 (4) isolamento;
y e (5) rotor;
1 - [~ 7 (6) acionamento do rotor;
n (7) meio de aquecimento;
E 1 (8) descarga;
[r (9) separador das fases;
g j S (10) coletor de gases;
['r (11) liquido;
.;.[' a (12) vapor.
8 ? 2~ |—g
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Fonte: Stroefer et al. (2007).

2.2.3 Coluna de filme descendente a pressdo atmosférica assistida
por termossiféo bifasico

Agregando diversas tecnologias ja apresentadas, o grupo de
pesquisa DESTUBCAL - Desenvolvimento de tecnologia de destilacdo
por tubo de calor - vem avaliando a potencialidade de uma unidade de
filme descendente operando a pressdo atmosférica e com fornecimento
de energia a partir de uma cdmara de vapor (termossifao). A proposta de
aquecimento integral ao longo do comprimento de uma unidade de
destilagdo conta com parceria entre pesquisadores do LCP (Laboratorio
de Controle e Processos de Polimerizagdo) com os do Labtucal
(Laboratério de Tubos de Calor), ambos desta universidade e contou
com o apoio da Petrobras.

O projeto envolve a separacdo de diferentes misturas (etanol-
agua; TEG-agua; MEG-4agua e derivados de petr6leo) por meio de uma
coluna de destilagdo unitubular de filme descendente (um tubo de
destilagdo, aquecido por meio de uma camara de vapor) e uma coluna de
destilacdo multitubular de filme descendente (nove tubos de destilacéo,
aquecido por meio de uma cdmara de vapor). A separacdo da mistura
ocorre por meio da formagdo de filme liquido ao longo desse tubo de
destilacdo (com espessura de 3 mm, didmetro interno de 26 mm e altura
de 1 m) ocorrendo assim a separa¢do da fase liquida e vapor. A cdmara
de vapor pode operar na condigdo isotérmica (temperaturas ao longo do
tubo de destilacdo sdo mantidas constantes) ou na condi¢do perfil
(apresenta um delta de temperatura, da parte inferior para superior do
tubo de destilacdo, de 10 °C). Adiante é dado énfase aos trabalhos dos
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pesquisadores do projeto, trabalhos estes que foram desenvolvidos
utilizando apenas a unidade unitubular. A utilizacdo da unidade
multitubular é uma inovacéo do presente trabalho.

Tavares (2010) estudou a parte tedrica e experimental de um
sistema de controle térmico para unidade de destilacdo de filme
descendente unitubular assistida por uma camara de vapor, com intuito
de obter um perfil de temperatura. O mesmo apresentou um modelo
matematico simplificado, baseado na equacdo da difusdo massica entre
espécies quimicas envolvidas. Em seus resultados experimentais bem
como os resultados analiticos, indicaram que foi possivel obter um perfil
de temperatura ao longo da cdmara de vapor, com a inser¢do de ar como
gas nao condensaveis.

Teleken (2013) estudou a parte fluidodinamica e avaliacdo da
eficiéncia do sistema de distribuicéo de alimentacdo sobre o processo de
destilacdo por filme descendente unitubular, bem como avaliacdo da
eficiéncia deste sobre o processo de destilagdo com dois perfis de
temperatura distintos, isotérmico e ndo isotérmico (perfil), na superficie
de evaporagdo utilizando-se fluidodindmica computacional (CFD) e
dados experimentais. Os resultados obtidos demonstraram a eficiéncia e
viabilidade de utilizagdo do SDA (Sistema de Distribuicdo de
Alimentagdo) desenvolvido sobre a capacidade de separa¢do da unidade
de destilagdo por filme liquido descendente, e que o modelo
tridimensional proposto foi capaz de prever os resultados de separagédo
da unidade com erro relativo maximo de 10%.

No estudo de Parisotto (2013), avaliou-se a viabilidade
energética e reducdo de dimensdes com a utilizacdo de coluna de
destilacdo por filme descendente unitubular a pressdo atmosférica
assistida por cadmara de vapor em substituigdo as colunas de destilacéo
convencionais. Os experimentos foram conduzidos de duas formas
distintas de operacdo, uma isotérmica onde a temperatura da camara
externa permanece constante durante o processo e outra com perfil de
temperatura ao longo da camara, utilizando a mistura etanol-agua. Os
resultados permitiram concluir que a cAmara operando com perfil leva a
resultados melhores, obtendo concentracdo de etanol no destilado em
torno de 14% maior, e também concluiu que processo de destilagdo de
filme viabiliza a reducdo das dimensdes, visto que 1 m de tubo de
destilagdo realizou a mesma separacdo que sete estagios de uma coluna
convencional (aproximadamente 1,70 m), em concentracédo de etanol.

Peruzzo (2013) estudou a avaliacdo de separagdo da mistura
Trietilenoglicol-4gua (TEG-4gua) utilizando dois sistemas de destilagéo
distintos: convencional e por filme descendente unitubular. Demonstrou
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que a destilacdo de filme apresentou maior eficiéncia de separacdo da
mistura com uma pureza do destilado 97,63%, e que houve uma reducgdo
38,40% do consumo de energia para a coluna de filme descendente
assistida por tubos de calor.

Pires (2016) avaliou a separacdo da mistura Monoetilenoglicol-
agua (MEG-agua) com 66% de MEG em coluna de destilagdo de filme
descendente unitubular. O seu melhor resultado obtido apresentou uma
fracdo massica de 88,6% de MEG na corrente de base, e também um
menor requerimento energético (reducdo em torno de 22,56%).

Na Tabela 2.3 é apresentado resumo das contribuicbes dos
pesquisadores ao longo deste projeto.

Tabela 2.3 - Contribui¢Ges no desenvolvimento da destilagdo de filme
descendente assistida por termossifioc do grupo de pesquisa
DESTUBCAL/UFSC.

Referéncia Contribuigdes

Andlise térmica de uma camara de vapor com
Tavares (2010) . L . I
vistas a aplicagdo em unidades de destilacéo;
Modelagem matemaética e analise fluidodindmica
Teleken (2013) do processo de destilagdo por filme liquido
descendente;
Parisotto (2013) Destilacdo por pelicula para misturas binarias;
Avaliagdo da desidratacdo de Trietilenoglicol por
Peruzzo (2013) meio do Processo de destilagdo por filme
descendente;
Recuperacdo de Monoetilenoglicol em coluna de
destilagdo de pelicula descendente;
Condensacdo em cavidades considerando
Tavares (2017) conveccdo natural difusiva e dupla na presenca de
gases nao condensaveis;
Estudo energético da configuracdo em Série de
Colunas de destilagdo por filme descendente.

Pires (2016)

Parra (2017)

Todos os estudos realizados até o presente momento focaram-se
na avaliacdo de misturas bindrias utilizando-se apenas um tubo de
destilagdo. Nenhuma mistura contendo componentes aromaticos ou com
pontos de ebulicdo préximos foi testada de forma a verificar se o
fornecimento de energia integral ao longo do comprimento da unidade
poderia facilitar a separagdo de tais misturas. Conforme apresentado por
Marangoni (2005), a dindmica de uma unidade é mais rapida quando
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existe a distribuicdo de calor ao longo da unidade permitindo a alteracdo
das vazdes de liquido e vapor ao longo de uma unidade convencional.
Dessa forma, uma unidade intensificada energeticamente como a
proposta poderia ser um diferencial para a separacdo de misturas
contendo componentes aromaticos.

Ainda, conforme discutido por Pires (2016), a unidade proposta
possui capacidade de separacdo, porém é limitada do ponto de vista de
producdo devido ao processamento de baixas vazdes. Uma alternativa
para minimizar esta desvantagem consiste na proposi¢cdo de uma
unidade com vérios tubos de destilagdo cujo fornecimento de calor €
provido por uma camara de vapor envolvendo tais tubos.

2.2.4 Separacdo de compostos aromaticos em destilagdo néo
convencional

Avila et al. (2017) estudaram uma DWC em comparagdo a uma
coluna de destilagdo convencional para mistura de BTX. Os resultados
mostraram que a coluna de DWC foi mais eficiente em termos
energéticos apresentando economia de 24,5% em relacéo ao processo de
destilagcdo convencional. Empregando o Aspen Hysys como ferramenta
computacional, Kim (2015) propds dois tipos de coluna de DWC com
finalidade de comparar com os sistemas de destilagdo convencionais. Os
resultados de simulacdo do DWC proposto indicaram uma economia
energética de 85% e 9,1% em aquecimento e resfriamento,
respectivamente, para separacdo de uma mistura de BTX. Lee, Kim e
Hwang (2004) estudaram a substituicdo de duas colunas convencionais
por uma coluna Petlyuk para uma mistura com 18 componentes
(incluindo BTX). O desempenho foi comparado com um processo
convencional, que se obteve uma reducdo energética de 13% e 0s custos
de investimento de 4%.

Kiss et al. (2013) propuseram varios estudos de energia em
relacdo a coluna DWC, a fim de reduzir o nimero de unidades de
destilacdo convencional e os custos energéticos, na separacdo de
compostos aromaticos (BTX). Os resultados mostraram, em comparagao
com uma sequéncia direta convencional, que a configuragdo de duas
colunas DWC reduziram 0s consumos energéticos em 14% e o nimero
total de estagios em 20%.

Premkumar e Rangaiah (2009) investigaram o potencial de
adaptacdo de sistemas convencionais de duas colunas em operagdo para
separar misturas ternarias (BTX) para coluna DWC. Os resultados
mostraram que a adaptacdo dos sistemas de duas colunas existentes para
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DWC foi muito mais atraente tanto economicamente bem como
energeticamente, com a utilizacdo da ferramenta computacional o Aspen
Hysys.

Os estudos citados mostram que existe uma melhora, seja a
reducdo energética, diminuicdo do nimero de pratos ou diminuicdo nos
custos utilizando os processos ndo convencionais em relagdo aos
processos convencionais. Tais pesquisas demonstram que € interessante
a separacdo de compostos aromaticos em colunas de destilacdo por meio
de processos ndao convencionais.
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3 MATERIAIS E METODOS

Neste capitulo sdo descritos materiais e métodos experimentais
deste trabalho. Sdo apresentadas duas unidades de destilacdo de filme
descendente: unitubular (um tubo de destilacdo) e multitubular (nove
tubos de destilagdo), ambas assistidas com termossiféo.

As unidades utilizadas nesta pesquisa se encontram instaladas
no Laboratério de Controle e Processos de Polimerizacdo - LCP, do
Departamento de Engenharia Quimica e Engenharia de Alimentos da
UFSC. Foram projetadas em parceria com o Laboratério de Tubos de
Calor - LABTUCAL do Departamento de Engenharia Mecénica da
UFSC, resultado de um projeto executado com financiamento do
CENPES/PETROBRAS.

Nas unidades experimentais unitubular e multitubular, o
processo de destilacdo ocorre em regime continuo por meio de um filme
descendente que flui sobre a superficie interna do tubo vertical
denominado tubo de destilacdo. O filme de liquido escoa em
contracorrente com o vapor gerado a uma determinada pressdo e
temperatura, enquanto a parede do tubo é mantida radialmente a uma
temperatura definida por meio da cadmara de vapor (termossifao).

Na Figura 3.1 é apresentado um fluxograma de atividades
desenvolvidas ao longo deste trabalho. Com o intuito de estudar a
separacdo de aromaticos, duas alimentaces foram avaliadas: isdmeros
de xileno e a mistura de tolueno e xileno. A unidade unitubular foi
utilizada para avaliagdo do comportamento do processo e estudo dos
fendmenos envolvidos na separacao deste tipo de mistura. Em seguida a
unidade multitubular proposta foi avaliada. Para tanto, uma mistura de
etanol e &gua foi utilizada para investigar as diferencas existentes entre
as unidades unitubular e multitubular, uma vez que esta mistura tem o
comportamento ja bem estabelecido por estudos anteriores na unidade
unitubular. Por esta razdo, esta etapa é denominada aqui neste trabalho
de validacdo. Por fim, dentro do escopo de estudar a separacdo de
aromaticos, a mistura de tolueno e xileno foi utilizada para avaliar a
produtividade da unidade multitubular.

A definicdo das condigBes experimentais para a realizagdo dos
experimentos foi realizada por simulacdo, com auxilio da ferramenta
computacional Aspen Hysys. A partir desta atividade determinou-se
temperatura de alimentagdo e de evaporacdo, uma vez que a vazao de
alimentacdo e a composicdo foram especificadas. As pesquisas
anteriores nesta unidade demonstraram que as duas variaveis definidas
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para avaliar o comportamento sdo as que mais influenciam, justificando
assim esta definicao.

Figura 3.1 - Fluxograma de atividades desenvolvidas neste trabalho.
UNITUBULAR MULTITUBULAR
Destilagdo de

isdmeros de
xileno

Definigdo das

condigbes Destilagio de ___ Maior fragio validagdo Destilagio de
experimentais etanol-agua massica etanol-agua
(simulagdo)
Destilagéo de Maior fragio Aumento da Destilagdo de
- —tumentoga
tolueno-xileno massica produtividade  tolueno-xileno

3.1 DESCRICAO DA UNIDADE

A definicdo do projeto da unidade de destilacdo de filme
descendente baseou-se na area de transferéncia de calor e massa para
separacdo da mistura a ser destilada e do compromisso entre altura e
didmetro do tubo de destilacdo. Para isso foi utilizado como base de
calculo o projeto de uma planta piloto de destilagdo convencional com
aquecimento distribuido (MARANGONI, 2005). A partir dos dados
desta unidade, a area efetiva de troca de calor e massa para 0 processo
de destilacdo da coluna foi calculada para a separacdo da mistura etanol-
agua. Em Teleken (2013) é apresentada a descri¢do detalhada do projeto
da unidade piloto de filme descendente unitubular, uma vez a unidade
multitubular foi utilizada de forma inédita neste trabalho.

3.1.1 Unidade piloto unitubular

A unidade de filme descendente é constituida pelo tubo ou
coluna de destilagdo, tanque pulmdo, tanque de mistura, tanque
acumulador, condensador e termossifio. E composta por dois cilindros
concéntricos, a camara de vapor (parte externa) e tubo de destilacdo
(parte interna), conforme pode ser visualizado na Figura 3.2. A camara
de vapor pode ser mantida a temperatura constante ao longo de toda a
altura da unidade (denominada condicdo isotérmica) ou impondo uma
diferenca de temperatura axialmente (denominado perfil). Para a
condi¢do isotérmica, vicuo é realizado na camara de vapor. Para a
condicdo de perfil, o valor de 33 kPa de pressdo é imposto na camara,
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obtendo-se assim uma diferenca de temperatura entre a parte inferior e
superior desta devido a presenca de gas nao condensavel. Este valor foi
definido pelo grupo de pesquisa em experimentos anteriores para
destilacdo da mistura etanol-agua, permitindo assim a formacdo de um
gradiente de temperatura de aproximadamente 10 °C ao longo da cadmara
de vapor.

Os tanques pulmao, mistura e acumulador possuem capacidade
de 60 L, 60 L e 10 L, respectivamente. O tanque acumulador recebe o
destilado, no qual é misturado com a corrente de base no tanque de
mistura, que alimenta o tanque pulméo. Dessa forma, flutuacGes devido
a separagdo dos componentes e sua mistura sdo amenizadas para
promover a alimentacdo da unidade de modo continuo. Assim, a unidade
permite operar em regime continuo e para tanto existe um tanque
pulm&o, onde é produzida a alimentacéo do processo.

Figura 3.2 - llustragdo da parte interna da coluna de destilagdo (a) e dos
orificios de entrada do sistema termossifao (b).

Secdo de destiiagio  Cimeradevapor  Isolamento

(a) (b)

O tubo de destilagdo é construido em aco inox 304, com
espessura de 3 mm, diametro interno de 26 mm e altura de 1 m. A
corrente de alimentagdo foi aquecida por um trocador de calor e
alimentada na parte superior do tubo de destilacdo por meio de um
aparato no formato de um cone, que tem a funcdo de distribuir a
alimentacdo, além de permitir a passagem do vapor gerado no interior
do tubo de destilacdo. Dessa forma, foi projetado um sistema onde a
alimentacdo escoa externamente ao cone, e 0 vapor ascende
internamente. Assim, no tubo ocorre o filme sobre a superficie vertical
com a finalidade de separagéo da mistura.

A camara de vapor é aquecida por meio do sistema de
evaporacdo por termossifdo, no qual fornece calor para o tubo.
Conforme descrito por Mantelli, Barbosa e Borges (2010), o termossifdo
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consiste de um tubo metalico oco, podendo haver trés regides distintas:
evaporador, regido adiabatica e condensador. Na regido do evaporador o
calor é fornecido ao tubo, vaporizando o fluido contido nesta regido. O
vapor gerado se desloca devido a diferencas de pressdo para regides
mais frias do tubo. No condensador, onde o calor transportado €
rejeitado, o vapor se condensa e o0 condensado é transportado de volta ao
evaporador, fechando o ciclo. A regido adiabatica, que pode apresentar
dimensdo varidvel (sendo inexistente em alguns casos) esta localizada
entre o evaporador e o condensador, sendo isolada do meio externo. No
caso de termossifdes, o fluido condensado retorna para o evaporador por
efeito da gravidade, e no caso de tubos de calor, o retorno é realizado
por meio do efeito de bombeamento capilar, resultante do escoamento
do fluido por um meio poroso, o qual, na maioria dos casos, reveste a
parede interna dos tubos. Assim, para que ndo ocorra secagem do fluido
de trabalho no evaporador, este deve estar sempre localizado abaixo do
condensador. Na Figura 3.3 pode-se visualizar este ciclo.

O fornecimento de calor foi realizado por meio do termossifao
empregando-se um evaporador que utiliza &gua como fluido térmico. O
evaporador é constituido por resisténcias de 9600 W (unidade
unitubular) e produz o vapor d’dgua que ascende para a camara de
vapor. Na Figura 3.2(b) pode-se visualizar as entradas da camara de
vapor, por meio de orificios onde transporta-se o vapor de agua do
evaporador em direcdo a cdmara de vapor. O calor de condensacao deste
vapor d"agua na camara de vapor é transferido para o tubo de destilag&o,
aquecendo 0 mesmo.

Figura 3.3 - llustragdo do funcionamento da unidade de destilacéo.

(1) vapor que vem do evaporador;

(2) vapor condensado que entra no evaporador;
(3) Evaporador;

(4) Isolamento térmico;

(5) cdmara de vapor;

(6) tubo de destilagdo;

(7) armazenamento de gases ndo condensaveis.
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Por fim, a temperatura da alimentacdo foi controlada fazendo-se
uso de um banho termostatico. Dez termopares foram fixados a cada 10
c¢m ao longo da camara (denominados T; até Ty, da parte inferior para a
superior).

Na Figura 3.4 é apresentada uma visdo geral da estrutura da
unidade de filme descendente unitubular.

Figura 3.4 - Estrutura geral da unidade unitubular (a) e em detalhe o
tubo de destilacdo + cAmara de vapor (b).
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3.1.2 Unidade piloto multitubular

A unidade multitubular foi construida seguindo 0s mesmos
moldes da unidade unitubular. As duas apresentam um filme
descendente a pressdo atmosférica assistida pelo temossifédo bifasico. As
diferencas foram: i) a energia necessaria total para funcionamento das
unidades: unitubular com 9600 W e multitubular com 36000 W; ii) a
vazdo de destilado, a unidade multitubular apresenta uma vazdo de
destilado de nove vezes a vazao de destilado da unidade unitubular, iii) a
camara de vapor forneceu calor para 0s nove tubos de destilacdo,
enquanto que para unidade unitubular a cdmara de vapor forneceu calor
para um Unico tubo de destilacdo e iv) o sistema de alimentacdo da
multitubular precisou ser ajustado para que todos os tubos de destilacdo
fossem alimentados igualmente, mas seguindo o mesmo molde da
alimentacdo unitubular. As descricdo apresentadas no item 3.1.1 em
relacdo a unidade piloto unitubular também foram ajustadas para
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unidade piloto multitubular. Os tanques, trocador de calor e o sistema de
aquisicdo de dados foram utilizados para as duas unidades, ou seja,
guando uma das unidades forem ligadas a outra permanece desligada.

A alimentagdo da multitubular foi realizada por meio de duas
entradas (Figura 3.5e) na parte superior da unidade, testes preliminares
foram realizados antes do fechamento da parte superior da unidade, a
fim de evitar a formacdo de pontos preferéncias. Como j& foi citado
anteriormente, a separacdo da mistura ocorre por meio da formagdo do
filme, da mesma maneira com a unidade unitubular.

Nas Figuras 3.5 e 3.6 é apresentada a unidade multitubular, no
qual a alimentacdo ocorreu na parte superior do tubo de destilacdo
passando na parte externa dos cones (cada tudo de destilacdo tem um
cone na parte superior do tubo), enquanto que o vapor formado da
mistura utilizada passa por meio da parte interna do cone.

Figura 3.5 - llustracdo da coluna de destilacdo de filme descendente

multitubular.
(e)

IH
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Figura 3.6 - Estrutura geral da unidade multitubular (a) e em detalhe o
tubo de destilacdo + cAmara de vapor (b).

3.1.3 Sensores de temperatura, pressao e aquisicdo de dados

As unidades apresentam-se instrumentadas com termopares do
tipo K (ligas metalicas de Niguel-Cromo e Niguel-Aluminio) da marca
Omega®, modelo TT-K-36. Foram utilizados sensores de pressdo no
destilado e corrente de base do tubo de destilagdo. Possuem um sistema
para aquisi¢cdo, cujos dados de temperatura do processo de destilagdo
sdo enviados a um programa para aquisicdo - LoggerNet, os sinais sdo
captados por um sistema de aquisicdo de dados da Campbell Scientific
(modelo CR1000, combinado com multiplexador AM25T), que envia
para um computador para posterior tratamento dos dados.
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3.2 TESTES EXPERIMENTAIS

As amostras obtidas nos ensaios experimentais da separacdo de
compostos aromaticos e isdbmeros de xileno foram caracterizadas por
cromatografia gasosa (CG). As amostras da separacdo de etanol-agua
foram analisadas por meio da massa especifica.

Os solventes utilizados para caracterizacdo das amostras foram:
alcool metilico com pureza de 99,80% fornecido por NEON (Séo Paulo,
Brasil), xileno com pureza de 98,50% fornecido por SYNTH (S&o
Paulo, Brasil), padrdo de isdmeros (meta-xileno, para-xileno, orto-xileno
e etil-benzeno) com pureza > 99,50% fornecido por SIGMA -
ALDRICH (Darmstadt, Germany) e tolueno com pureza de 99,90%
fornecido por DINAMICA (Séo Paulo, Brasil).

Para a injecdo das amostras foi utilizado um injetor automatico
(AOC-20i, Shimadzu, Japdo). O volume de amostra injetada foi de 0,5
mL, mantido a 250 °C, com divisdo de fluxo (split) na razdo de 1:20. No
cromatografo foi utilizada uma coluna capilar de silica fundida DB-5
composta por (5%-Phenyl)-methylpolysiloxane da Agilent medindo 30
m comprimento, 0,25 mm d.i e 0,25 pm espessura de filme, (Restek,
Estados Unidos), e o hélio 5.0 analitico (White Martins, Brasil) como
gés de arraste. A temperatura da coluna foi mantida em 40 °C (5 min);
rampa com taxa de 10 °C-min™ até a temperatura de 230 °C, seguido de
taxa de aquecimento de 20 °C-min™ até 280 °C onde permaneceu em
isoterma por 1 min. O tempo total de analise foi de 27,50 min. A curva
de calibracdo foi construida com a diluicdo das amostras em alcool
metilico, com concentracdes de 0 a 100% em triplicatas. A concentracdo
dos compostos foi calculada utilizando as areas dos picos de cada
composto obtidos no cromatograma e a equagao da curva de calibragéo
dos padrdes de referéncia.

3.2.1 Unidade unitubular
3.2.1.1 Experimentos com isémeros de xileno

Os testes experimentais realizados na unidade unitubular com a
mistura de isdbmeros de xilenos tiveram suas condicGes operacionais
definidas por meio de simulagdes preliminares. Nesta, a separacdo de
uma mistura de mesma composicdo foi realizada em uma unidade
convencional considerando a vazdo proposta para unidade de filme
descendente. Para tanto, projetou-se uma coluna de destilagdo capaz de
separar tal mistura, utilizando-se o método shortcut da ferramenta
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computacional Aspen Hysys (8.6). Em seguida, uma simulagéo rigorosa
foi conduzida para obter maior detalhamento do processo como
qualidade de separagdo, energia empregada, vazdo de destilado e vazéo
de base. Tanto para 0 método shortcut quanto para 0 rigoroso empregou-
se 0 Peng - Robinson como pacote termodinamico.

Na simulacdo com a mistura de isdmeros de xileno foram
utilizados na alimentacdo os seguintes compostos: para-xileno, meta-
xileno, orto-xileno e etil-benzeno com 6%; 52%; 25% e 17% em massa,
respectivamente. Também a partir destas simulacdes foram definidas
trés variaveis de operacdo: temperatura de alimentacéo (T,), temperatura
do evaporador (T,) e vazdo de alimentagdo (Q,). Um resumo das
condi¢des experimentais empregadas é apresentado na Tabela 3.1.

As vazes de alimentagdo foram definidas a partir da limitagédo
imposta pela unidade, ou seja, testes foram realizados para verificar o
minimo possivel de operacdo sem rompimento da pelicula para a
separacdo da mistura em quest&o. Os valores de (15 e 24 kg - h™") foram
utilizados.

Os resultados obtidos das simulagGes indicaram o valor de
temperatura do refervedor para uma coluna convencional como sendo de
143 °C. Assim, para os testes experimentais na coluna de filme, foram
definidos os valores da temperatura do evaporador como sendo 146 °C,
condicdo proxima a definida pela simulagéo correspondente & separacéo
de orto-xileno dos demais isémeros, e 156 °C, uma condicdo mais
aquecida. Testes preliminares indicaram que temperaturas menores que
146 °C ndo permitiram a formagéo de destilado na unidade.

Por fim, para a temperatura de alimentacdo, utilizaram-se 0s
valores de 80 °C e 100 °C, temperaturas estas abaixo da temperatura de
bolha da mistura de isémeros de xileno (139,5 °C). Menores
temperaturas de alimentacdo que a temperatura de bolha apresentaram
elevados teores de fracdo massica, conforme ja foram testadas em
experimentos anteriores na unidade unitubular.

Tabela 3.1 - Condigbes experimentais para separacdo de orto-xileno.

Camara T. (°C) T. (°C) Qa (kg - h)
Isotérmico 80e 100 146 e 156 15e24
Perfil 80 e 100 146 e 156 15e24

T. - temperatura de alimentago; T, - temperatura do evaporador e Q, - vazdo de alimentacéo.

A composicdo empregada na etapa experimental foi semelhante
a utilizada na simulacdo. Para cada condigdo apresentada na Tabela 3.1
foram coletadas triplicatas de amostras de destilado e de base.
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3.2.1.2 Experimentos com a mistura tolueno-xileno

O mesmo procedimento para definicdo das condicbes
experimentais que o descrito anteriormente foi aplicado para a mistura
tolueno-xileno. Foram utilizados os compostos tolueno, para-xileno,
meta-xileno, orto-xileno e etil-benzeno com 43%; 4%; 29%; 13% e 11%
em massa, respectivamente na pressdo atmosférica. Também foram
definidas trés variaveis de operacdo para estudar experimentalmente:
temperatura de alimentacdo, temperatura do evaporador e vazdo de
alimentacéo.

Na Tabela 3.2 é apresentada as condi¢cdes experimentais
empregadas nos testes da unidade unitubular. As defini¢cbes de valores
destas varidveis seguiram o mesmo procedimento que ja descrito para a
mistura de isdbmeros de xilenos. A composi¢do empregada na etapa
experimental foi semelhante a utilizada na simulagdo. Para cada
condicdo da Tabela 3.2 foram coletadas triplicatas de amostras de
destilado e de base.

Tabela 3.2 - CondicBes experimentais para separacao de tolueno.

Camara T.(°C) T. (°C) Q. (kg - h™)
Isotérmico 100 e 120 130 e 140 15e24
Perfil 100 e 120 130 e 140 15e 24

T, - temperatura de alimentagdo; T, - temperatura do evaporador e Q, - vazdo de alimentagio.

Os resultados obtidos das simulagBes indicaram o valor de
temperatura do refervedor para uma coluna convencional como sendo de
123 °C. Assim, para 0s testes experimentais na coluna de filme, foram
definidos os valores da temperatura do evaporador como sendo 130 °C,
condicdo proxima da simulacdo correspondente a separacdo de tolueno,
e 140 °C, uma condigdo mais aquecida. Testes preliminares indicaram
que temperaturas menores que 130 °C nédo favoreceram a formacédo de
destilado na unidade.

Por fim, para a temperatura de alimentacdo, utilizaram-se 0s
valores de 100 °C e 120 °C, temperaturas estas abaixo da temperatura de
bolha da mistura tolueno-xileno (123,5 °C). Menores temperaturas de
alimentac8o que a temperatura de bolha apresentaram elevados teores de
fracdo méssica, conforme ja foram testadas em experimentos anteriores
na unidade unitubular.

Como ferramenta auxiliar para avaliacdo dos resultados, 0s
experimentos foram organizados em fungdo de uma matriz de
planejamento experimental foram codificados de acordo com as
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condicdes estudadas, e portanto a relacdo entre estas e 0 nimero dos
experimentos sdo apresentados na Tabela 3.3 quando a cadmara operou
isotermicamente. Os mesmos experimentos foram realizados quando
camara operou em condi¢do perfil. Os ensaios obedeceram a um
planejamento fatorial 2°, sendo as variaveis dependentes: temperatura de
alimentacdo, temperatura do evaporador e vazdo de alimentagdo e em
dois niveis. Assim, um planejamento fatorial completo gerou oito
condicdes de operacdo. A varidvel de resposta analisada foi a fracéo
massica tolueno no destilado.

Tabela 3.3 - CondigBes estabelecidas no planejamento fatorial para os
testes da mistura tolueno-xileno.

Experimentos T.(°C) Q. (kg - h™) T, (°C)
1 130 (-1) 15 (-1) 100 (-1)
2 140 (1) 15 (-1) 100 (-1)
3 130 (-1) 24 (1) 100 (-1)
4 140 (1) 24 (1) 100 (-1)
5 130 (-1) 15 (-1) 120 (1)
6 140 (1) 15 (-1) 120 (1)
7 130 (-1) 24 (1) 120 (1)
8 140 (1) 24 (1) 120 (1)

T. - temperatura de alimentago; T, - temperatura do evaporador e Q, - vazao de alimentagéo.

Os dados experimentais foram avaliados com auxilio do
statistics software, e em cada resposta estudada foi considerado o nivel
de confianca de 95%. Para visualizacdo dos efeitos de cada resposta,
diagramas de Pareto foram construidos e analisados e também foi
realizada uma analise da superficie de resposta.

3.2.2 Unidade multitubular
3.2.2.1 Teste de validacao

Os testes de validacéo da unidade multitubular foram realizados
com o intuito de averiguar o comportamento da unidade multitubular em
relacdo a unitubular. Também foram avaliados aspectos como o
aumento de produtividade, a eficiéncia energética e a pureza do
destilado. A mistura utilizada foi etanol-agua (10% etanol e 90% de
agua), mistura esta que vem sendo utilizada como referencial para a
unidade unitubular. Na Tabela 3.4 é apresentado as condicoes
operacionais que foram utilizadas para os experimentos tanto na unidade
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unitubular quanto para unidade multitubular. Estas condicGes
correspondem aquelas ja testadas no grupo de pesquisa e que
apresentaram maiores resultados de fracdo massica de etanol no
destilado.

Para cada condicéo da Tabela 3.4 foram coletadas triplicatas de
amostras de destilado e de base.

Tabela 3.4 - Condi¢bes experimentais para validacdo da unidade
multitubular.

Camara T.(°C) T. (°C) Qa(kg - h™)
Isotérmico 8le91 100 24 ¢ 216
Perfil 81 110 e 117 24 e 216

T. - temperatura de alimentagdo; T. - temperatura do evaporador e Q, - vazdo de alimentagéo.
3.2.2.2 Experimentos com a mistura tolueno-xileno

Os testes na unidade multitubular empregando mistura
contendo aromaticos foram realizados com as condicBes experimentais
gue resultaram nos maiores valores de fracdo massica de tolueno obtidos
por meio do processo realizado na unidade unitubular, tanto para cAmara
operando na condicdo isotérmico bem como para condicéo perfil.

A composicdo de alimentacdo foi a mesma, ou seja tolueno,
para-xileno, meta-xileno, orto-xileno e etil-benzeno com 43%; 4%;
29%; 13% e 11% em massa, respectivamente com pressao atmosférica.

Como a unidade possui nove tubos de destilacdo, a vazdo de
alimentacdo individual aplicada foi de 24 kg - h™ para cada tubo de
destilagdo, obtendo assim uma vazéo total de alimentagdo em toda a
unidade de 216 kg - h™. Este valor de vazdo foi definido a partir do
minimo individual que a unidade multitubular pode permitir. Neste caso,
limitacGes acerca da formacao da pelicula foram observadas para vazdes
menores em virtude do sistema de alimentagdo que deve atender nove
tubos.

Os valores da temperatura do evaporador utilizados foram de
130 °C e 140 °C e temperatura de alimentacdo de 100 °C. Na Tabela 3.5
é apresentado as condicdes experimentais empregadas nos testes da
unidade multitubular. Para cada condicao da Tabela 3.5 foram coletadas
triplicatas de amostras de destilado e de base.
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Tabela 3.5 - Condi¢Bes experimentais para separacdo de tolueno na
unidade multitubular.

Camara T. (°C) T, (°C) Qa(kg - hY
Isotérmico 100 130 e 140 216
Perfil 100 130 e 140 216

T. - temperatura de alimentago; T. - temperatura do evaporador e Q, - vazdo de alimentacéo.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

Inicialmente é apresentado neste capitulo o0s resultados
experimentais da separacdo da mistura isdmeros de xileno na unidade
unitubular.  Posteriormente, sdo apresentados 0s  resultados
experimentais da separacdo da mistura tolueno-xileno na unidade
unitubular e multitubular, bem como da validacdo com a mistura etanol-
agua na unidade multitubular em relacéo a unidade unitubular.

41 COLUNA DE DESTILACAO DE FILME DESCENDENTE
UNITUBULAR

4.1.1 Separacdo de isdbmeros de xilenos

Nas Tabelas 4.1 e 4.2 sdo apresentados os resultados obtidos
para a separagdo de isémeros de Xxileno quando a camara de vapor
operou em condicdo isotérmica e perfil, respectivamente. Como o orto-
xileno é o componente que apresenta 0 maior ponto de ebuli¢cdo dos
demais isdmeros, entdo em um contexto ideal esperava-se que 0 orto-
xileno fosse recuperado totalmente como corrente de base da unidade de
destilacéo.

Para os testes em isotérmico, o maior valor obtido de fragéo
massica de orto-xileno (Xoroxiteno b) Na corrente de base foi de 26,67%,
para a condicdo VIII, ou seja, com vazdo de alimentacdo (Q,),
temperatura da alimentagdo (T,) e temperatura do evaporador (T,) de
24,50 kg - h™, 100,40 °C e 157,50 °C, respectivamente. Este teste
experimental representa a condi¢do mais aquecida testada, resultando
durante o experimento em uma pressao de 850 kPa, valor este que ficou
acima da pressdo de seguranca estabelecida para operagéo (800 kPa).

Quando a camara operou em condicdo perfil (Tabela 4.2) o
maior valor obtido de fracdo massica de orto-xileno (Xorto-xiteno b) Na
corrente de base foi de 26,40%, para a condi¢do VIII com Q,, T, e T de
24,04 kg - h™, 99,70 °C e 156,30 °C, respectivamente.

Os resultados de fracdo maéssica de orto-xileno para as
condicbes isotérmico e perfil ndo apresentaram diferengas relevantes,
tornando o comportamento da cdmara de vapor isotérmico e perfil
similares. Observa-se que ndao houve separagdo de orto-xileno. No
entanto, pode-se estabelecer uma tendéncia, pois para as condi¢des com
maior poténcia e maior pressdo, obteve-se maiores valores de fracdo
maéssica. Assim, para avaliar se ocorreria a separa¢do de orto-xileno em
uma unidade de destilacdo de filme descendente unitubular, a mesma
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precisaria comportar uma pressdo de seguranca maior que 800 kPa, para
que fosse fornecido mais energia (maior temperatura do evaporador), e
assim novos testes pudessem ser realizados de forma a avaliar a
separagéo.

Tabela 4.1 - Resultados obtidos para os testes quando a camara de vapor
operou em condicdo isotérmica para mistura de isbmeros de Xileno.

Condicao [ I 11 v \Y VI Vi Vil

Condigdes de entrada

Fracéo méssica de orto-xileno na alimentacéo = 25%

80,50 80,32 80,00 80,10 100,56 100,60 100,10 100,40

T2 (°C)
+0,26 +0,22 +0,12 +0,06 +0,32 +0,44 +0,33 +0,29
T, (C) 147,00 156,00 147,30 156,10 146,10 156,80 146,80 157,50
+0,15 +0,18 +0,11 +0,21 +0,11 +0,19 +0,13 +0,17
0u kg - ) 15,24 15,15 24,23 24,17 15,07 15,42 24,06 24,50
+0,46 +0,80 +0,33 +0,53 +0,39 +0,80 +0,29 +0,52
Resultados
s (kg - Y 11,62 9,21 20,54 14,47 10,25 9,48 18,72 12,11
+0,25 +0,75 +0,29 +0,62 +0,51 +0,63 +0,21 +0,52
Qu(kg - b 3,62 5,94 3,69 9,70 4,82 5,94 5,34 12,39
+0,32 +0,65 +0,40 +0,65 +0,49 +0,69 +0,35 +0,52
T,(0) 140,20 143,00 140,40 143,30 139,90 144,80 140,40 145,40
+0,11 +0,09 +0,11 +0,10 +0,15 +0,11 +0,11 +0,12
T.¢C) 136,50 140,00 137,00 140,10 136,60 139,80 137,10 140,10
+0,19 +0,16 +0,11 +0,13 +0,13 +0,10 +0,11 +0,16
T, ¢C) 147,20 140,00 147,50 156,50 146,80 157,00 147,20 158,00
+0,15 +0,22 +0,12 +0,20 +0,15 +0,11 +0,20 +0,13
b (kPa) 700,00 790,00 710,00 780,00 680,00 820,00 700,00 850,00
+2,01 +2,30 +1,98 +1,98 +1,89 +2,56 +2,45 +2,00
P (W) 1104,00 2592,00 1584,00 2592,00 1152,00 2592,00 131520  2688,00
+8,98 +1152 +10,25 +10,36 +9,56 +11,96 +8,96 +8,96
P massica 72,44 171,00 65,38 107,25 76,46 168,18 54,65 109,70

(W kg™ +1,00 +1,89 +0,89 +1,00 +0,87 +1.23 +0,89 £111

Xoroxitenos  25:37 26,13 25,46 26,26 2513 26,46 2557 26,67
(%) £2,35 £1,65 +1,89 1,25 *2,30 +156 +0,98 +0,56
Koot 22,93 23,84 23,78 22,61 22,56 23,52 23,40 22,46
(%) +159  +156 +098  £068  +078 077 +0,55 +0,85

T. - temperatura da alimentacgéo; Ty, - temperatura da base; T - temperatura do destilado; T, -
temperatura inferior da cAmara de vapor; p - pressdo maxima da camara de vapor; P - poténcia
fornecida pelas resisténcias do evaporador da camara de vapor; Pmasica - POténcia em relacéo a
vazdo massica da alimentacdo; Q, - vazdo da base; Q. - vazdo do destilado; Q, - vazédo de
alimentac&0o; Xorto-xiteno b - fragdo massica de orto-xileno na corrente de base; Xorto-iteno t - fracao
massica de orto-xileno no destilado.
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Tabela 4.2 - Resultados obtidos para os testes quando a cAmara de vapor
operou em condicdo perfil para mistura de isdbmeros de Xxileno.

Condicdo | 1l 1 v \% Vi Vil Vil

Condigoes de entrada

Fracdo massica de orto-xileno na alimentagéo = 25%

80,50 80,60 80,50 79,90 100,90 101,00 99,90 99,70

T.(°C)
+0,16 +0,22 +0,18 +0,10 +0,11 +0,12 +0,15 +0,17
T.(0) 146,10 157,00 146,50 157,00 146,50 156,00 146,90 156,30
+0,11 +0,10 +0,05 +0,11 +0,13 +0,10 +0,08 +0,11
1 15,15 15,15 24,36 24,30 15,24 15,41 24,80 24,04
Qu(kg -17) +0,33 +0,30 +0,40 +0,42 +0,31 +0,52 +0,23 +0,29
Resultados
Qv (kg - h'l) 12,31 8,61 22,38 14,89 11,71 9,47 2291 14,83
+0,44 +0,53 +0,65 + 0,66 +0,23 +0,33 +0,35 +0,72
Qu(kg - b 2,84 6,54 1,98 9,41 3,53 5,94 1,89 9,21
+0,23 +0,11 +0,19 +0,56 +0,86 +0,45 +0,39 +0,52
1o (:C) 121,00 143,00 139,70 143,00 140,00 143,60 140,00 143,40
+0,08 +0,11 +0,32 +0,10 +0,26 +0,28 +0,12 +0,29
(0 135,00 139,00 13520 139,80 134,80 140,10 135,70 140,40
+0,10 +0,07 +0,16 +0,23 +0,26 +0,15 +0,19 +0,09
11 0) 146,50 159,00 147,00 159,70 146,20 156,50 146,40 156,80
+0,23 +0,11 +0,10 +0,32 +0,26 +0,11 +0,17 +0,20
T (°C) 136,90 149,00 137,10 149,00 137,00 146,60 136,90 147,10
+0,23 +0,11 +0,14 +0,33 +0,33 +0,11 +0,25 +0,22
b (kPa) 690,00 880,00 700,00 890,00 710,00 850,00 730,00 860,00
+1,98 +1,96 +2,10 +2,00 +2,00 +2,11 +2,00 +1,85
P W) 1152,00 2496,00 1344,00 2592,00 1344,00 2496,00 1094,00 2390,00

+1112 +1115 +£989 +1345 +1089 1101 +7,89 +10,36

Prasca W- 7602 16471 5518 10668 8819 16195 4413 9943
kg™) +056 +089 +078 +065 +076 076 +100 +112

25,40 26,22 25,44 25,96 25,64 25,99 25,50 26,40

. 0,
Xoro-sieno (%6) +081 062 +046 +025 +046 057 =08  +092

22,89 23,26 23,10 22,49 22,89 23,46 23,10 22,22

. 0,
Xoroienot (%) 069 +055 +098 +099 +072 +060 +055  +089

Ta - temperatura da alimentacdo; Te - temperatura do evaporador; Ty - temperatura da base; T -
temperatura do destilado; T, - temperatura inferior da cdmara de vapor; Ty - temperatura superior da
cémara de vapor p - pressdo maxima da camara de vapor; P - poténcia fornecida pelas resisténcias do
evaporador da cdmara de vapor; Pmassica - pPOténcia em relagdo a vazdo massica da alimentacéo; Qy -
vazdo da base; Q; - vazéo do destilado; Q, - vazdo de alimentagdo; Xoro-xiteno b - fragdo massica de
orto-xileno na corrente de base; Xoro-xiteno t - fragdo massica de orto-xileno no destilado.
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Na Figura 4.1 é ilustrada a simulacdo de um processo de
destilacdo convencional com a mistura isdémeros de xileno, apresentando
como condigdes iniciais a composicdo, Q, e T,, que foram similares as
condicdes utilizadas na unidade unitubular. A razdo de refluxo (RF)
utilizada foi de 1,50 a fim de comparar com a unidade unitubular, uma
vez a mesma apresenta refluxo externo igual a zero.

Por meio da Figura 4.1 observou-se que foi preciso uma coluna
com 70 pratos (alimentacdo no segundo prato) para obter Xo-xiteno b d€
98,45% com vazdo de base (Qp) de 1,23 kg - h™, e com consumo
energético de 6033 W. Em relagdo a unidade de filme ndo houve
separacdo de orto-xileno na unidade, visto que as fragfes massica
obtidas de orto-xileno no produto de base foram as mesmas da
composi¢do inicial, mas houve uma tendéncia de separacdo de orto-
xileno para elevadas temperaturas do evaporador.

Figura 4.1 - llustracdo da separagéo de isbmeros de xileno em coluna de
destilacdo convencional empregando o Aspen Hysys

SUB FLOWSHEET
SHORTCUT h
_ (DESTILACAO RIGOROSA)

COMPOSICAO
Etil-benzeno = 0,18
Meta-xileno = 0,53
Para-xileno = 0,06 =
Orto-xileno= 023

e —
CARGA1

N° de pratos = 70
CARGA Alimentagiio = 2°
- (INJase para o top) - 7}_—1
CONDICAQ DE FraR;:?;J)é(al:i:::fE::egarlidor T-106 o
OPERACAQ e 00 i 6033 W
P=101,30kPa B z 99.45%
;[;:}02 23 00 kel Destilado Base
azo= AtV etil-benzeno 01832 0,0000

meta-xileno  0,5577  0,0093
para-xileno  0,0632  0,0007
orto-xileno  0,1896  0,9900

Vaziio na base = 1.23 kg'h!

4.1.2 Separacao da mistura de tolueno-xileno

Nas Tabelas 4.3 e 4.4 s&o apresentados o0s resultados obtidos da
separacdo de tolueno-xileno na unidade unitubular. Os resultados
obtidos nas Tabelas serdo discutidos ao longo do trabalho.



CAPITULO 4 - RESULTADOS E DISCUSSAO

65

Tabela 4.3 - Resultados obtidos para os testes quando a cAmara de vapor
operou em condic¢do isotérmica para mistura tolueno-xileno.

Condigéo | 1 11 v \Y VI VI VI

Condigdes de entrada

Fracdo massica de tolueno na alimentagdo = 43%

101,00 99,53 102,10 100,87 120,03 120,47 120,87 120,00

T,(°C)
£006 +005 +008 +003 +00lL +005  +003  +006
Le L0 14208 13290 1390 1303 347 133 1417
£026 015 018 015 011 0,10 023  +0,14
. 1495 1473 2513 2473 1517 1492 2483 2432
QUM 011 1008 £010 013 £010 015  £012  £0.11
Resultados
kg 1350 B8 207 1945 1260 76 2125 16dL
£004 +011 +013 +016 +009 +014  +003  +0,09
. 145 588 29 528 257 125 358 821
Qkg-M) 019 4013 £018 £013 £017 £020  £013  £008
Lo B8 BT 177 1873 1670 1870 12640 132
£033 +035 +026 +023 +019 +029  +033  +036
neo | 2M0 12687 12143 1488 12247 12138 12288 127
£016 +025 +018 +012 +031 +021  +013  +036
heo 210 14247 13305 14038 1303 1407 1370 14260
£007 +005 +011 +012 +011 +014  +003  +016
Dpy ‘000 5000 45000 4000 46000 5200 49000 56000
+058 +100 +100 +115 +100 +058  +£100 100
by 51840 129600 76300 153600 59520 127680 72000 153600
+554 +554 +554 +960 +554 +554  +960  +960
P 3468 8800 3050 6211 3924 8550 2900 6314

(W-kg")  £016 +014 +014 009 +015 +0,69 +0,35 +0,15

43,83 39,09 43,16 40,92 41,94 36,13 42,57 39,02

X o
oo () 157 +063 +227 +029 037 +171  +078  +0,77

66,77 54,38 68,24 60,00 62,08 52,83 62,96 57,28

X %
wenot (%) 153 +156 +023 +007 +073 +096  +047  +048

Ta - temperatura da alimentacdo; Te - temperatura do evaporador; Ty - temperatura da base; T; -
temperatura do destilado; T; - temperatura inferior da cadmara de vapor; p - pressdo maxima da
camara de vapor; P - poténcia fornecida pelas resisténcias do evaporador da camara de vapor; Pmassica
- poténcia em relagdo a vazdo massica da alimentagao; Qy, - vazao da base; Q; - vazdo do destilado; Qa
- vazédo de alimentagao; Xioweno b - fragdo massica de tolueno na corrente de base; Xioieno t - fracdo
massica de tolueno no destilado.
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Tabela 4.4 - Resultados obtidos para os testes quando a cAmara operou
na condicdo perfil para mistura tolueno-xileno.

Condicao | 1 11 v \Y Vi VI Vil

Condigdes de entrada

Fracdo massica de tolueno na alimentagdo = 43%

100,97 99,30 101,03 101,47 121,53 120,97 120,60 120,97

T. (°C)

+0,01 +0,02 +0,07 +0,01 +0,05 +0,09 +0,03 +0,03
T.(0) 130,70 139,80 130,03 141,60 131,63 139,60 130,73 140,93
+0,11 +0,12 +0,11 +0,09 +0,06 +0,13 +0,13 +0,11

Qu (kg - h'l) 14,64 15,42 24,40 25,03 15,44 14,97 24,58 24,59
+0,09 +0,11 +0,21 +0,23 +0,19 +0,15 +0,13 +0,08

Resultados

Qs (kg - ) 13,33 12,22 23,06 20,63 13,42 9,33 22,13 20,20
+0,14 +0,02 +0,11 +0,10 +0,11 +0,08 +0,11 +0,14

Qu(kg - h'l) 1,31 3,20 1,34 4,40 2,02 5,64 2,45 4,39
+0,06 0,10 +0,10 +0,09 +0,11 +014 +0,03 +0,05
T, (°C) 125,90 129,07 125,27 129,37 127,67 133,03 126,57 133,60
+0,20 +0,15 +0,16 +0,20 +0,21 +0,20 +0,11 +0,16
T.¢C) 120,13 119,67 116,43 120,70 121,20 125,20 122,10 122,57
+0,11 +0,15 +0,10 +0,12 +0,20 +0,12 +0,14 +0,19
T, (°0) 131,07 139,83 131,83 141,90 132,23 140,17 131,40 141,50
+0,01 0,06 +0,09 +0,10 +0,02 +0,06 +0,10 +0,06
T (°C) 121,60 129,00 121,00 130,00 122,00 130,97 122,00 131,00
+0,02 0,05 +0,15 +0,12 +0,09 +0,05 +0,13 +0,08
b (kPa) 456,00 600,00 510,00 483,00 470,00 599,00 520,00 610,00
+0,58 +1,53 +1,00 +1,00 +0,58 +0,58 +1,00 +1,00
P W) 59520 921,60 720,00 107520 573,60 902,40 729,60 921,60
+554  +9,60 +9,60 +9,60 +4,30 +554 +5,54 +9,60

P méssica 40,65 59,80 29,51 42,95 37,15 60,30 29,68 37,48

(W - kg™ +0,18 +0,28 +0,20 +0,02 +0,25 +0,33 +0,10 +0,38

Xiolueno b (%0) 39,69 44,74 32,16 39,47 38,15 41,93 37,86 43,50
+0,15 +0,29 +0,06 +0,29 +0,62 +0,75 +0,91 +0,10

Xiolueno t (%0) 66,31 55,26 67,84 60,53 61,85 53,42 62,14 56,50
+0,09 0,08 +0,01 +0,23 +0,76 +0,12 +0,08 +0,19

Ta - temperatura da alimentacdo; Te - temperatura do evaporador; Ty - temperatura da base; T; -
temperatura do destilado; T; - temperatura inferior da cdmara de vapor; p - pressdo maxima da
camara de vapor; P - poténcia fornecida pelas resisténcias do evaporador da cAmara de vapor; Pmassica
- poténcia em relacéo a vazdo massica da alimentagéo; Qy - vazéo da base; Q; - vazéo do destilado; Qa
- vazédo de alimentagéo; Xioleno b - fragdo méssica de tolueno na corrente de base; Xioleno t - fragdo
maéssica de tolueno no destilado.



CAPITULO 4 - RESULTADOS E DISCUSSAO

67

4.1.2.1 Estudo da separagéo
4.1.2.1.1 Estudo da separacao na condicao isotérmica

Com os resultados apresentados na Tabela 4.3 foi constatado
gue o maior valor obtido de Xioueno ¢ TOi de 68,24%, para a condicdo 111
com Q, de 25,13 kg - h™, T, de 102,10 °C e T, de 132,90 °C. Este valor
de Xoiueno t Obtido para a condicdo 11 foi similar ao da condicdo I, onde
verifica-se que os dois testes apresentaram as mesmas variaveis de
entrada, exceto que a primeira condicdo tem menor Q,.

Figura 4.2 - Producdo de tolueno para condi¢cdo mais branda e mais
aquecida para condicdo isotérmica.
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Condicdo experimental
B mais branda mais aquecida

Os maiores valores de fragcbes massicas foram obtidos nas
condicbes impares, ou seja, com a camara de vapor operando em
condicdo térmica mais branda (T, = 130 °C). Estes resultados podem
indicar que o incremento da fragdo massica em condicGes térmicas mais
brandas estd associado a um menor consumo energético. Conforme
condicdo Ill, que apresentou Xiueno t de 68,24% com consumo
energético de 768 W, em comparagdo a Xieno ¢+ de 60,00% que foi
consumido 1536 W (condigdo 1V), onde verifica-se que os dois testes
apresentaram as mesmas variaveis de entrada, exceto que a primeira
condi¢do tem menor T,, conforme Figura 4.2. Comparando as outras
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condi¢des também foram observados um menor Xieno ¢ Para um
elevado consumo energético.

Na Figura 4.3 é apresentado os resultados de variacdo obtida na
fracdo massica no destilado e da corrente de base para separagdo da
mistura tolueno-xileno. A fragdo maéssica do tolueno foi maior para o
destilado, no qual ratifica que o componente é o mais leve da mistura.
Por meio da Figura 4.3b foi observado que o teor de fracdo massica de
tolueno com a camara operando a 130 °C apresentou resultados maiores
de 60,00%, diferente do que houve com a cadmara mais aquecida, uma
vez que os teores de fracdo massica tiveram seu valor maximo de
60,00%.

Figura 4.3 - Fracdo massica da mistura tolueno-xileno na corrente de
base (a) e destilado (topo) (b) quando a camara de vapor operou na
condigdo isotérmica.
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> 60
“
£
0 o
0 S 2
o
0 E
10 1
0 0
I I T VA A \ [ A A

Vil Vi Vil

¢do massica (%)
3
4

Fra

Condicdo experimental Condigdo experimental

HTolueno N Xileno ETolueno B Xileno

(@) (b)
4.1.2.1.2 Estudo da separac¢do na condicdo perfil

Em relagcdo a condigdo perfil, Tabela 4.4, foi constatado que o
maior valor obtido de Xioeno ¢ fOi de 67,84%, para a condi¢do I11 com Q,
de 24,40 kg - h™, T, de 101,03 °C e T, de 130,03 °C. Este valor de
Xiolueno t Obtido para a condicdo Il foi similar ao da condicdo I, onde
verifica-se que os dois testes apresentaram as mesmas varidveis de
entrada, exceto que a primeira condicdo tem menor Q,.
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Figura 4.4 - Producéo de tolueno para condi¢cdo mais branda e mais
aquecida para condicéo perfil.
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Os maiores valores de fragdes massicas para condicdo perfil
foram obtidos nas condigBes impares, ou seja, com a camara de vapor
operando em condicdo térmica mais branda (T, = 130 °C), conforme
ocorreu para condicdo isotérmica, estas condicBes mais brandas
favorece um menor consumo energético para um maior teor de fracdo
méssica, conforme condicao Il1, que apresentou Xiojueno + de 67,84% com
consumo energético de 720 W, em comparacdo a Xiojueno + de 60,53%
que foi consumido 1075,20 W (condicdo 1V), onde verifica-se que 0s
dois testes apresentaram as mesmas variaveis de entrada, exceto que a
primeira condi¢do tem menor T,, conforme Figura 4.4. Comparando as
outras condi¢des também foram observados um menor Xiojueno t Para um
elevado consumo energético.

Por meio da Figura 4.5, observa-se que os maiores valores na
separacdo de tolueno foram obtidos para as condicGes com menores
temperatura de alimentacéo e temperatura do evaporador.
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Figura 4.5 - Fracdo massica da mistura tolueno-xileno na corrente de
base (a) e destilado (topo) (b) quando a cdmara de vapor operou na
condicdo perfil.
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4.1.2.1.3 Estudo da separacdo na comparacdo da condicdo isotérmica e
perfil

Por meio da Figura 4.6, observa-se que o comportamento da
camara quando operou em condicao isotérmica e em perfil apresentaram
Xiolueno t S€Melhantes. Como observa-se no maior teor de fragdo massica,
condicdo I, que apresentou fracdo massica de 68,24% (isotérmico) e
67,84% (perfil); A diferenca méaxima entre a fragdo massica de tolueno
no destilado na condicdo isotérmica e perfil ndo excedeu o valor de
0,90%, mostrando assim como as duas condi¢des foram similares.
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Figura 4.6 - Comparacdo da fracdo massica obtida na condicdo
isotérmica e perfil.
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No estudo de Pires (2016), observou-se que os resultados de
fracdo massica de MEG no produto de base foram semelhantes para
condicdo isotérmica e perfil, sendo que a diferengca maxima entre a
fracdo massica ndo excedeu o valor médio de 0,80% para condi¢do mais
aquecida e de 4,60% para condicdo mais amena. Observando assim, que
a condicdo perfil e isotérmica ndo apresentaram diferenca para fracao
massica na mistura tolueno-xileno, MEG-agua e também para a mistura
de isbmeros de xileno.

Na Figura 4.7 ¢ ilustrado a simulagdo do processo de destilagdo
convencional da mistura de tolueno-xileno, apresentando como
condi¢des iniciais a composigdo, temperatura e vazdo de alimentacdo
similares a da unidade unitubular. A razdo de refluxo foi de 1,50, a fim
de comparar com a unidade unitubular, uma vez a mesma apresenta
refluxo externo igual a zero. Os resultados obtidos demonstram que foi
necessario uma coluna com 25 pratos (alimentagdo no décimo prato)
para obter uma fracdo massica de 68,15% de tolueno no destilado com
vazdo de destilado de 15,88 kg - h™ e consumo energético de 1400 W.

Para a coluna de destilagéo de filme descendente, 0 maior valor
obtido na separacéo foi de 68,24% de tolueno no destilado com vazéo de
destilado de 2,96 kg - h™ com consumo energético de 768 W.
Comparando a destilacdo convencional com a unidade de filme
descendente, observou-se um baixo teor de vazdo de destilado na
unidade de filme. Em relacdo a eficiéncia energética, a unidade



CAPITULO 4 - RESULTADOS E DISCUSSAO
72

unitubular consumiu praticamente a metade de energia para produzir a

mesma quantidade de tolueno no destilado em comparacdo ao processo
convencional.

Figura 4.7 - llustracdo da separacdo de tolueno em coluna de destilagdo
convencional empregando o Aspen Hysys.

SHORTCUT SUB FLOWSHEET

(DESTILAGAO RIGOROSA)

COMPOSICAO
Tolueno = 0,43
Meta-xileno = 0,29
Para-xileno = 0,04
Orto-xileno = 0,13 - | =
Etil-benzeno = 0.11 CARGAT

CARGA N° de pratos =23

— Alimentagio = 10° - —

3 (base para o top) ——t
CONDICAQ DE N . 3
CgﬁgéAh\;igE Razio de refluxo = 1,50 T-108 0w

P=101.30kPa B | 68.15%

T=100°C

Vazido =24,00 kg-h? Destilade Base

b tolueno 06815 0,0001

meta-xileno 0,1638 0,5040
para-xilene 00,0233 0,0682
orto-xileno  0,0417  0,2945
Etil-benzeno  0,0807 0.1324

‘Vazio no topo = 15,88 kg - b'!

4.1.2.2 Estudo do comportamento do processo

Conforme descrito no capitulo de material e métodos, o estudo
do comportamento do processo foi avaliado para misturas contendo
aromaticos a partir da unidade unitubular variando-se vazdo e
temperatura de alimentagdo bem como a temperatura do evaporador. Os
resultados obtidos com a unidade operando isotermicamente e com
perfil na unidade unitubular foram apresentados nas Tabelas 4.3 e 4.4,
respectivamente.

Tolueno é o componente que apresenta 0 menor ponto de
ebulicdo em relagdo aos demais compostos (orto-xileno, meta-xileno,
para-xileno e etil-benzeno). Logo em um contexto ideal o tolueno é o
componente que se deseja recuperar totalmente como destilado da

unidade de destilac&o.
4.1.2.2.1 Estudo do comportamento do processo na condicdo isotérmica

A seguir sdo discutidas separadamente a influéncia das
variaveis Q, T, e T, sobre o processo a fim de observar o
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comportamento da unidade quando a separacao é realizada com misturas
contendo componentes aromaticos.

4.1.2.2.1.1 Influéncia da vazdo de alimentacao

Por meio da Tabela 4.3 foram observados que quando se
aumentou o valor de Q, ocorreu um decréscimo de 2,44 °C para Ty €
2,24 °C para T (condicdo II-1V) e de 1,70 °C para T, (condi¢do VI-
VIII), condi¢cbes quando o evaporador estava mais aquecido (T, =
140 °C). J& para a condi¢Bes quando o evaporador estava em condi¢do
mais amena (T, = 130 °C), o aumento de Q, ndo interferiu em Ty e T,
Observou-se também que menores valores de T, e T, favoreceram o
aumento da fracdo massica de destilado, com a variacdo da vazdo de
alimentacg&o, conforme Figura 4.8. Considerando uma diferenga entre T,
e T, (em torno de 10 °C) seria esperado que houvesse um favorecimento
da separacdo de tolueno, devido a possibilidade da geracdo de refluxo
interno a unidade e com isso obter uma melhora na qualidade de
separacao. Desta forma, aumentar a vazao de alimentacéo, em condicfes
térmicas mais amenas, ndo interferiu na separacdo de tolueno, mas
aumentou a fracdo massica para as condi¢des mais aquecida.

No estudo de Parisotto (2013) o aumento de Q, elevou a fracdo
méssica de etanol no destilado. No entanto em Pires (2016) e Peruzzo
(2013) o0 aumento de Q, diminuiu a fracdo massica de MEG e TEG,
respectivamente. Tal fato pode ser justificado devido a baixa
viscosidade da mistura tolueno-xileno (0,60 mPa - s a 20 °C) e etanol-
agua (1,20 mPa - s a 20 °C) em relacdo ao MEG-agua (MEG com
viscosidade de 30 mPa - s a 20 °C) e TEG-agua (TEG com viscosidade
de 38 mPa - s a20 °C).
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Figura 4.8 - Comportamento da Xiojueno t €M fungéo Q,.
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Comportamento  semelhante  observa-se  nos  gréficos
estatisticos, no qual os maiores valores de Xioeno +, quando a camara de
vapor operou na condicdo isotérmica foram observados com elevadas
vazbes de alimentacdo e baixas temperatura do evaporador (Figura
4.93). A relagdo entre a temperatura de alimentacdo e a vazdo de
alimentacdo (Figura 4.9b) observou-se que em valores menores de
temperatura de alimentacéo e elevados valores de vazao de alimentacéo
favoreceram o aumento da fragdo massica de tolueno no destilado. Em
Pires (2016) a fracdo massica de MEG aumentou quando ocorreu a
diminuicdo Q,, Tae Te.
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Figura 4.9 - Superficie de resposta referente a influéncia de Q, com (a)
T, e (b) T, para Xioiueno t quando a cdmara de vapor operou na condigéo

isotérmica.
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4.1.2.2.1.2 Influéncia da temperatura do evaporador

Em relacdo a Tabela 4.3, observa-se que houve um aumento em
torno de 5,00 °C na temperatura de base e topo quando ocorreu elevagdo
de 10 °C para T, comportamento ja esperado, uma vez que quando
ocorre a elevacdo da temperatura do evaporador favorece a elevagéo de
todas as temperaturas ao longo do tubo de destilagdo (T, a Tig). A
elevacdo de 10 °C para T, aumentou a vazdo de destilado em torno de
4 kg - h, mas diminuiu a fragio méssica de tolueno no destilado em
torno de 9,00 %, conforme é apresentado por meio do gréafico, superficie
de resposta (Figura 4.10), no qual mostrou que a fragdo massica diminui
com o aumento de T, e T.. Em Pires (2016) também ocorreu 0 mesmo
comportamento, ou seja, a fracdo massica de MEG diminuiu quando
ocorreu 0 aumento de T, e T,.

Figura 4.10 - Superficie de resposta referente a influéncia de T, e T, para
Xiolueno t qUando a camara de vapor operou na condicdo isotérmica.
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4.1.2.2.1.3 Influéncia da temperatura de alimentacédo

Por meio da Tabela 4.3 observa-se que houve um aumento em
torno de 2,00 °C na temperatura de base e 1,00 °C de temperatura de
topo quando ocorreu elevacdo de 20°C para T.. A elevacdo de 20 °C
para T, aumentou a vazdo de destilado em torno de 1,50 kg - h™, mas
diminuiu a fragdo massica de tolueno no destilado em torno de 2,00 % e
5,00% para as condi¢cBes mais aquecida (II-VI e IV-VIII) e condicdo
mais branda (I-V e 111-VII), respectivamente. Assim, a condi¢do com
temperatura de alimentagdo de 100 °C foi mais viavel para a separacio
de tolueno na unidade unitubular. Por meio da Figura 4.11, confirma-se
gue o comportamento da fragdo massica diminuiu com o aumento da
temperatura de alimentacao.

Figura 4.11 - Comportamento da Xigeno t €M funcéo de T,.
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4.1.2.1.1.4 Diagrama de Pareto

Na Figura 4.12 é apresentado o Diagrama de Pareto, mostrando
a significancia de T, T. € Q..
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Figura 4.12 - Diagrama de Pareto quando a camara de vapor operou na
condicdo isotérmica.
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Foi observado que para os niveis estudados todas as trés
variaveis (Te, T, e Q,) foram estatisticamente significativas, incluindo a
interacdo de T. com Q, Notou que o pardmetro que apresentou uma
maior influéncia significativa foi T.. O efeito negativo nos resultados
indicou que quanto menor for a temperatura do evaporador mais
significativo sera o resultado apresentado de fracdo méssica. Diferente
do que ocorreu com a separacdo de orto-xileno, no qual os resultados
mostraram uma tendéncia para separacdo de orto-xileno para elevadas
temperaturas do evaporador, assim como a elevacdo da temperatura e
vazdo de alimentacdo favoreceram uma tendéncia a aumentar a fracéo
massica do orto-xileno no produto de base. Em Pires (2016), a elevacéo
de T, favoreceu a reducdo da fragdo massica do MEG, e no estudo de
Peruzzo (2013), a fragdo massica de TEG aumentou quando ocorreu a
elevacdo da temperatura do evaporador. Com isso, observa-se que a
destilacdo de cada mistura apresenta comportamento diferente em sua
em relagdo varidveis discutidas

4.1.2.2.2 Estudo do comportamento do processo na condi¢do perfil

Conforme ocorreu na condigdo isotérmica, nessa se¢do Sdo
discutidos separadamente as variaveis T, Q, € T.
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4.1.2.2.2.1 Influéncia da vazdo de alimentacao

Por meio da Tabela 4.4 observa-se que quando aumentou o
valor de Q, ocorreu um decréscimo de 3,70 °C para T; (condicéo I-111) e
2,63 °C para T (condicdo VI-VIII). O aumento de Q, ndo interferiu
significantemente em Ty. Observou-se também que menores valores de
Ty e T, favoreceram o aumento da fragdo massica de destilado.

Por meio da Figura 4.13, pode-se observar que Xoueno t
aumentou com aumento de Q, Este comportamento também foi
constatado no estudo de Parisotto (2013), 0 aumento de Q, elevou a
fracdo maéssica de etanol no destilado. No entanto em Pires (2016) o
aumento de Q, diminuiu a fragdo massica de MEG para condicéo perfil.
Tal fato pode ser justificado devido a baixa viscosidade da mistura
tolueno-xileno (0,60 mPa - s a 20 °C) e etanol-agua (1,20 mPa - s a
20 °C) em relacdo ao MEG-4gua (MEG com viscosidade de 30 mPa - s
a 20 °C), resultados similares apresentados para condi¢éo isotérmico.

Figura 4.13 - Comportamento de Xeno t €M funcdo de Q, para
condicdo perfil.
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Comportamento  semelhante  observa-se  nos  gréficos
estatisticos, no qual os maiores valores de Xioeno +, quando a camara de
vapor operou na condicdo perfil foram observados com elevadas vazdes
de alimentagdo e baixas temperatura do evaporador (Figura 4.14a). A
relacdo entre a temperatura de alimentacdo e a vazdo de alimentagdo
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(Figura 4.14b) observou-se que em valores menores de temperatura de
alimentacdo e elevados valores de vazdo de alimentacéo favoreceram o
aumento da fracdo massica de tolueno no destilado.

Figura 4.14 - Superficie de resposta referente a influéncia de Q, com (a)

T, e (b) Te para Xioieno t quando a cdmara de vapor operou na condicao
perfil.
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4.1.2.1.2.2 Influéncia da temperatura do evaporador

Por meio da Tabela 4.4, observa-se que houve um aumento em
torno de 5,00 °C na temperatura de base e aumento em torno de 4,00 °C
para temperatura de topo (condic¢Bes IlI-1V e V-VI) quando ocorreu
elevacdo de 10 °C para T,, comportamento j& esperado, uma vez que
guando ocorre a elevacdo da temperatura do evaporador favorece a
elevacdo de todas as temperaturas ao longo do tubo de destilacdo (T, a
T10). A elevacdo de 10 °C para T, aumentou a vazdo de destilado em
torno de 2,00 kg - h™, mas diminuiu a fracdo massica de tolueno no
destilado em torno de 8,00 %, conforme é apresentado por meio do
gréafico, superficie de resposta (Figura 4.15), no qual mostrou que a
fracdo maéssica diminui com o aumento de T, e T,, como ocorreu na
condicdo isotérmica. Em Pires (2016) a fracdo massica de MEG
aumentou com o aumento de Te e T,.
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Figura 4.15 - Superficie de resposta referente a influéncia de T, e T, em
Xiolueno t quUando a cdmara de vapor operou na condicdo perfil.
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4.1.2.1.2.3 Influéncia da temperatura de alimentacdo

Em relacdo a Tabela 4.4, observa-se que houve um aumento em
torno de 2,00 °C na temperatura de base e 3,00 °C de temperatura de
topo quando ocorreu elevacdo de 20°C para T, A elevacdo de 20 °C
para T, diminuiu a fracdo massica de tolueno no destilado em torno
4,00%. Assim, a condicdo com temperatura de alimentagdo de 100 °C
foi mais vidvel para a separagdo de tolueno na unidade unitubular. Por
meio da Figura 4.16 que a fracdo massica de tolueno no destilado
diminui com o aumento da temperatura de alimentacéo.
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Figura 4.16 - Comportamento da Xioeno t €M fungdo de T, para a
condigdo perfil.
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4.1.2.1.2.4 Diagrama de Pareto

Na Figura 4.17 é apresentado o Diagrama de Pareto, mostrando
a significancia de T, Ta € Q.

Figura 4.17 - Diagrama de Pareto quando a cAmara de vapor operou na
condicéo perfil.

T, (°0) 34,138
T, (°C) 16,8737
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T, CC)por T, (°C) e
Qa (kgh)por T, (C)p 351083
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Efeito estimado
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Foi observado que para os niveis estudados as variaveis T e T,
foram estatisticamente significativas para a condicdo perfil.
Diferentemente do que ocorreu na condicao isotérmica, no qual todas as
variaveis estudadas foram significantes, incluindo a interacdo de T, com
Q.. Notou que o parametro que apresentou uma maior influéncia
significativa foi T.. O efeito negativo nos resultados indicou que quanto
menor for a temperatura do evaporador mais significativo sera o
resultado apresentado de fracdo massica. Diferente do que ocorreu com
a separacdo de orto-xileno para condicdo perfil, no qual os resultados
mostraram uma tendéncia para separacdo de orto-xileno para elevadas
temperaturas do evaporador, assim como a elevagdo da temperatura de
alimentacdo e vazdo de alimentacdo favoreceram uma tendéncia a
aumentar a fragdo massica do orto-xileno no produto de base.

4.1.2.3 Estudo térmico

Nas Figuras 4.18 a Figura 4.20 sdo ilustrados a relagcdo da
poténcia massica (Pmassica) COM a variagdo de Q, T, e T
respectivamente. Os valores apresentados nas Figuras 4.18 a 4.20 foram
obtidos por meio da Tabela 4.3.

Figura 4.18 - Relagdo de Ppgssica COM Q, quando a cdmara de vapor
operou em condicéo isotérmica.
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Figura 4.19 - Relagdo de Prsssica cOM T, quando a cAmara operou em
condicdo isotérmica.
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Figura 4.20 - Relacdo de Ppsssica COM T, quando a cdmara de vapor
operou em condicao isotérmica.
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Quando se tem uma menor Q, na coluna de destilagcdo ocorre
maior taxa de troca de calor e massa entre a camara de vapor e o tubo de
destilacdo, devido a formacdo de uma pelicula de menor espessura
requerendo assim uma maior poténcia. Assim, quando comparou as
condicBes | e Ill, observa-se que para a vazdo maior (condicdo III)
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obteve-se uma menor poténcia massica, como ocorreu também para as
condicdes (Il e IV), (V e VII) e (VI e VIII), conforme apresentado na
Figura 4.18.

Quando analisou-se a relagdo da poténcia massica em relacdo a
temperatura de alimentacdo (Figura 4.19), observou-se que a poténcia
massica de 34,68 W - kg™ (condicéo 1) foi similar a poténcia massica da
condicdo V, que apresentou teor de 39,24 W - kg™, onde verifica-se que
os dois testes apresentaram as mesmas variaveis de entrada, exceto que a
primeira condi¢do tem menor T,. Da mesma maneira que ocorreu na
condicdo Il e VI que apresentaram poténcia méssica de 88,00 W - kg™ e
85,59 W - kg™, respectivamente. Para as outras condicdes a diferenca de
poténcia massica ficou em torno de 1,50 W - kg™ (1l e VII) e 1,00 W -
kg™ (IV e VIII). Logo, a variacio da temperatura de alimentacéo néo foi
limitante para o consumo energético da unidade unitubular para a
separacdo de tolueno, uma vez que a poténcia maéssica ficou
praticamente constante quando houve a variacdo da temperatura de
alimentacao.

Por meio da Figura 4.20, observou-se que quanto maior T,
maior foi a poténcia massica obtida, conforme comparando as condicdes
(Teln), (e V), (VeVl)e (Ve VII).

Nas Figuras 4.21 a Figura 4.23 sdo apresentados a relacdo da
poténcia maéssica (Pmassica) COM a variagdo de Q, T, e T,
respectivamente quando a unidade operou com a camara de vapor em
perfil.

Figura 4.21 - Relagd0 Ppssica €OM Q, quando a camara operou em
condigdo perfil.
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Figura 4.22 - Relagdo Ppsssica cOm T, quando a camara operou em
condigdo perfil.
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Figura 4.23 - Relagd0 Ppgssico COM T, quando a camara operou em
condic¢do perfil.
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Por meio da Figura 4.20, observou-se que para uma vazdo
maior obteve-se uma menor poténcia massica, como ocorreu para as
condicdes (1 e HI), (11 e IV), (V e VII) e (VI e VIII), da mesma forma
gue ocorreu para condicdo isotérmica. A menor vazao de alimentacdo na
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coluna de destilagdo requer uma maior poténcia, devido a maior taxa de
troca de calor e massa entre a cadmara de vapor e o tubo de destilagéo,
gue ocasiona a formacdo de uma pelicula de menor espessura.

Quando analisou-se a relacdo da poténcia massica em relagéo a
temperatura de alimentacdo (Figura 4.22), observou-se que a poténcia
massica de 40,66 W - kg™ (condicéo 1) foi similar a poténcia massica da
condicdo V, que apresentou teor de 37,15 W - kg™, onde verifica-se que
os dois testes apresentaram as mesmas variaveis de entrada, exceto que a
primeira condi¢do tem menor T,. Da mesma maneira que ocorreu ha
condicdo IV e VIII que apresentaram poténcia massica de 42,96 W - kg
137,48 W - kg™, respectivamente. Para as outras condicdes a diferenca
de poténcia massica ficou em torno de 0,50 W - kg™ (Il e VI) e 0,17
W - kg™ (111 e VI1). Logo, a variacdo da temperatura de alimentacéo ndo
foi limitante para o consumo energético da unidade unitubular para a
separacdo de tolueno, uma vez que a poténcia maéssica ficou
praticamente constante quando houve a variacdo da temperatura de
alimentacao.

Por meio da Figura 4.23, observou-se que quanto maior T,
maior foi a poténcia massica obtida, conforme comparando as condi¢des
(e, (I e V), (Ve VI e (VII e VIII), da mesma maneira que
ocorreu para condicao isotérmica.

Com as variaveis de entrada (Q,, T, e T,) foram observados que
com maior a temperatura do evaporador maior foi a poténcia massica
para o sistema de destilagdo, no entanto a elevacdo da vazdo de
alimentacdo diminuiu a poténcia massica. A temperatura de alimentagdo
ndo interferiu na poténcia massica do sistema.

Com o0 estudo da separagdo, comportamento do processo e
estudo térmico da mistura tolueno-xileno na unidade unitubular,
observa-se que houve separacdo de tolueno no destilado, apresentando
melhor desempenho na condicdo Il (isotérmico, Tabela 3.3) com fracdo
maéssica de 68,24% tendo temperatura mais branda do evaporador (130
°C), menor temperatura de alimentacdo (100 °C) e maior vazdo de
alimentacdo (24 kg - h™). A fracdo massica elevada também foi obtida
por meio de um menor consumo energético, uma vez que para elevadas
temperaturas do evaporador foram necessarias um maior consumo
energético, mesmo apresentando um menor teor de fracdo maéssica de
tolueno no destilado, conforme Figura 4.24. Por meio da Figura 4.24
também se observa que a poténcia consumida para a condicao
isotérmica e perfil foram similares principalmente quando a temperatura
do evaporador ficou menos aquecido (130 °C). Assim, para 0s testes na
unidade multitubular foram utilizadas apenas as condicfes Ill e IV
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apresentadas na Tabela 4.3, que foram as condi¢fes mais branda e mais
aquecida, respectivamente, uma vez que a temperatura do evaporador
foi o pardmetro que mais influenciou no processo, como foi observado
por meio do diagrama de Pareto.

A seguir foram apresentados os resultados da destilacdo de
filme descendente multitubular tolueno-xileno, mas antes destes ensaios
foram realizados uma validacdo na unidade multitubular com a mistura
etanol-agua a fim de observar o comportamento da mesma em relacdo a
unidade unitubular.

Figura 4.24 - Comparacdo da fracdo massica e poténcia para as
condi¢des isotérmica e perfil.
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42 COLUNA DE DESTILACAO DE FILME DESCENDENTE
MULTITUBULAR

Nos itens a seguir serdo discutidos a validacdo da unidade
multitubular em relagcdo a unidade unitubular com a separacdo da
mistura etanol-4gua, e também serdo apresentados os resultados da
separacdo de tolueno-xileno na unidade multitubular, cujos testes
tiveram por objetivo avaliar o aumento de produtividade do destilado,
averiguando assim a fragdo massica e 0 custo energético do processo em
relagdo a unidade unitubular.
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4.2.1 Teste de validacdo com etanol-agua

Na Tabela 4.5 é apresentado os resultados dos experimentos
realizados com a unidade unitubular e multitubular com a mistura
etanol-agua.

A fracdo massica de etanol no topo da unidade multitubular
apresentou menor valor que o da unidade unitubular (condicéo
isotérmico e perfil). Esta diferenca representou uma reducdo média de
6,80%. Considera-se que esta reducdo ndo é relevante, uma vez que as
unidades apresentam capacidades de alimentacdo diferentes e que a
camara de vapor fornece calor para um Unico tubo de calor (unitubular)
e a camara de vapor da multitubular fornece calor para nove tubos de
destilacdo. Como ocorreu também em relacdo a vazédo de destilado, que
apresentou resultado médio de 2,21 kg - h™, enquanto que o tubo de
destilacdo da unidade unitubular apresentou resultado médio de vazédo
de destilado de 3,62 kg - h™.

Figura 4.25 - Relacdo da poténcia e da vazéo de destilado para unidade
unitubular (Uni) e multitubular (Multi) para mistura etanol-agua.
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Em relagdo a eficiéncia energética, observa-se por meio da
Figura 4.25, que a unidade multitubular apresentou uma poténcia mais
baixa para cada tudo de destilacdo para produzir uma quantidade similar
de vazdo de destilado em relacdo a vazdo de destilado do tubo de
destilacdo da unitubular. Os valores médios apresentaram que cada tubo
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de destilacdo da multitubular forneceu 728 W para produzir uma vazao
de destilado de 2,21 kg - h?, enquanto que o tubo de destilagdo da
unitubular precisou de 1917,60 W para produzir uma vazao de destilado
de 3,62 kg - h™. Com isso, observou-se que a unidade unitubular
consumiu mais que o dobro de energia do que a unidade multitubular,
para produzir praticamente a mesma quantidade de vazdo de destilado.

A separacdo da mistura etanol-4gua na unidade multitubular
apresentou elevada produtividade, elevando a vazdo do destilado em
torno de seis vezes a vazdo do destilado da unidade unitubular. Essa
vazdo seria de nove vezes a vazdo da unitubular, uma vez que a
multitubular apresenta nove tubos de destilacdo. Algumas hipGteses
podem ser abordadas como i)formagdo de pontos preferencias na
alimentacdo, ou seja, um tubo pode ter recebido mais alimentacdo que
outro, uma vez que ndo se pode garantir uma distribuicdo de 100% na
alimentacdo, visto que existem duas entradas para alimentacéo e 0s oito
tubos de destilacdo estdo posicionados em circulo e 0 nono tubo esta no
centro, assim podem ocorrer pontos preferenciais; ii) formagdo de
pelicula nos nove tubos, pode ser que algum tubo ndo tenham formado
pelicula em algum momento do processo, provocando assim a nado
separacdo da mistura; e iii) se ocorreu transferéncia de calor em todos
tubos, a transferéncia de calor se deu por meio da camara de vapor,
entdo pode ter ocorrido que algum tubo de destilagdo néo tenha recebido
calor necessario para formacdo de pelicula em algum momento do
processo, e consequentemente a ndo ocorreu separagdo de tolueno-
xileno.

Assim, a unidade multitubular apresentou comportamento mais
eficiente do que a unidade unitubular para a mistura etanol-agua,
tornando a validagéo da unidade multitubular eficiente.
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Tabela 4.5 - Comparagdo dos resultados obtidos da unidade unitubular
com a multitubular com a mistura etanol-agua.

Uni Multi Uni Multi Uni Multi Uni Multi

I I 11 v

Condigéo Isotérmico | Perfil

Condigdes de entrada

Fracéo méssica de etanol na alimentacdo = 10%

.¢0) 8160 81,25 90,70 91,10 82,30 81,20 81,40 81,60
£002 +031 | #001  +042 | 001  +023 +0,12 +0,23

1.¢0) 100,60 112,90 | 101,20 10620 | 112,80 112,40 | 120,20 12550
£002 #0415 | 011  £012 | 010  +0,18 +0,09 +0,16

.. 2830 26133 | 2889 257,47 | 27,22 250,75 28,17 243,47

Qulkg -1y, 011 +049 | +025 +089 | +045 +079 +0,15 +0,72

Resultados

.. 2468 24161 | 2490 23257 | 2458 239,88 23,95 219,42
Qg 012 +042 | +030 +070 | +025 +072 +0,23 +0,69
Oulkg - ) 3,62 19,72 3,99 24,90 2,64 10,87 422 24,05
+010 +056 | *032 +069 | *032 +072 +0,18 +050

T 0) 90,80 91,50 92,80 94,15 90,10 88,30 93,00 89,90
£020 +0,18 | 026  +029 | 015  +056 0,21 +0,32
O 88,10 92,90 90,00 95,35 87,00 89,60 89,20 90,90
£020 +025 | 039  +042 | 011  +050 +0,19 +045

1.¢0) 100,80 100,50 | 101,30 10250 | 110,00 109,34 | 117,00 116,00
+020 +056 | 0,10 +096 | *021  +056 +0,11 40,32

To () 100,80 100,50 | 101,30 102,50 | 9290 98,75 99,20 104,00
£020 +056 | 010 +09 | *015  +0,78 +0,21 +0,32

P (W) 2064,00 6552,00 | 1900,80 6552,00 | 1305,60 6912,00 | 2400,00  6912,00
+956 +823 | 756 825 | +563  +826 +8,01 +721
P msssica 7300 2507 65,80 25,45 47,96 27,57 85,20 28,39
(W-kg")  +026 +052 | £056 +040 | 026  +085 +0,30 +0,71
Xewnolt (%) 54,00 46,59 49,80 43,50 56,00 49,12 51,00 44,36
£021  +080 | 008  +1,03 | 011  *057 +0,19 +0,35

Ta - temperatura da alimentacdo; Te - temperatura do evaporador; Ty - temperatura da base; T; -
temperatura do destilado; T; - temperatura inferior da cdmara de vapor; T1o - temperatura superior da
camara de vapor P - poténcia fornecida pelas resisténcias do evaporador da cdmara de vapor; Pmassica -
poténcia em relagdo a vazdo massica da alimentagao; Qp - vazéo da base; Q; - vazdo do destilado; Q, -
vazdo de alimentagdo; Xewnol t - fragdo massica de etanol no destilado; Uni: coluna de destilagédo de
filme descendente unitubular; Multi: coluna de destilagéo de filme descendente multitubular.
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4.2.2 Separacao da mistura de tolueno-xileno

As discussdes dos resultados da Tabela 4.6 foram em relagéo a
condicdo mais amena (I e 111, Uni e Multi) e a condi¢cdo mais aquecida
(I e IV, Uni e Multi), uma vez que a cdmara operando em isotérmico e
perfil apresentaram resultados similares, assim foi considerado que a
camara operando em condi¢do isotérmico e perfil como uma condicao
Unica.

A fracdo méssica de tolueno no destilado obtida da unidade
multitubular apresentou menor valor que o obtido a unidade unitubular
(condicdo isotérmico e perfil), conforme Tabela 4.6. Esta diferenca
representou uma reducdo média de 1,30%. Redugdo néo relevante, uma
vez que as unidades apresentam capacidades de alimentagdo diferentes e
gue a camara de vapor fornece calor para um Unico tubo de calor
(unitubular) e a cdmara de vapor da multitubular fornece calor para nove
tubos de destilacdo.

Observa-se que para cada tubo de destilagdo da unidade
multitbular, a vazao de destilado apresentou valor médio de 5,00 kg - h™
(condicdo mais amena) e 8,00 kg - h™ (condicio mais aquecida),
enquanto que o tubo de destilacdo da unidade unitubular apresentou
valor médio de vazdo de destilado de 2,15 kg - h™ (condicdo mais
amena) e 4,80 kg - h™ (condicdo mais aquecida). Assim, a produtividade
de cada tubo de destilacdo da unidade multitubular para a mistura
tolueno-xileno foi maior tanto para condi¢cdo mais aquecida bem como
para condicdo mais amena.
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Figura 4.26 - relagdo da poténcia e da vazdo de destilado para unidade
unitubular (Uni) e multitubular (Multi) para mistura tolueno-xileno.
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Em relagdo a eficiéncia energética, observa-se por meio da
Figura 4.26, que a unidade multitubular apresentou uma poténcia similar
a unitubular para produzir praticamente o dobro de vazdo de destilado
da vazdo da unitubular. Os valores médios apresentaram que cada tubo
de destilagdo da multitubular forneceu 1010 W para produzir uma vazdo
de destilado de 6,47 kg - h™, enquanto que o tubo de destilagdo da
unitubular precisou de 1024,75 W para produzir uma vazao de destilado
de 3,50 kg - h™ Com isso, observou-se que a unidade unitubular
consumiu praticamente a mesma quantidade de energia do que a unidade
multitubular, para produzir praticamente o dobro da vazao de destilado.

A separacdo da mistura tolueno-xileno na unidade multitubular
apresentou elevada produtividade, elevando a vazdo do destilado em
torno de 15 vezes a vazdo do destilado da unidade unitubular. Isto quer
dizer que houve uma melhor transferéncia de calor da camara de vapor
para o tubo de destilacdo favorecendo assim a formacdo da pelicula, e
consequentemente a separagdo de tolueno como destilado. Diferente do
gue ocorreu para mistura etanol-4gua, uma vez que a vazao de destilado
da multitubular ficou abaixo do que esperado em relagdo a unitubular
(era esperado que pelo menos houvesse uma vazdo de destilado na
multitbular de nove vezes a vazao de destilado da unitubular).

Observa-se por meio da Figura 4.27, que quando foi simulado
um processo convencional por meio das variaveis de entrada da unidade
multitubular obteve-se uma coluna com 25 pratos (alimentagcdo no
décimo prato) para obter uma fragdo massica de 66,24% de tolueno no
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destilado com vazdo de destilado de 149,80 kg - h™ e com consumo
energético de 12286,33 W. Comparando a destilacdo convencional com
a unidade de filme multitubular, observou-se um baixo Q; em relagéo ao
processo convencional, mas elevado em relacdo a unidade unitubular,
visto que a unidade multitubular apresentou nove tubos de destilagéo.
Em relagdo a eficiéncia energética, o consumo energético foi bem menor
para a unidade de filme descendente multitubular tanto para condicéo
mais aquecida bem como para condicdo mais amena. Resultados estes
gue foram pontos positivos em relacdo a produtividade e eficiéncia
energética da coluna de filme descendente.
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Tabela 4.6 - Comparagéo dos resultados obtidos da unidade unitubular
com a multitubular com a mistura tolueno-xileno.

Uni Multi Uni Multi Uni Multi Uni Multi

I I 11 1\

Condigéo Isotérmico | Perfil

Condigdes de entrada

Fracéo méssica de tolueno na alimentagdo = 43%

.¢0) 102,10 101,25 | 100,87 100,20 | 101,03 100,50 | 101,47 101,36
+008  +038 | 003 +043 | 007 +029 0,01 +0,42

1.¢0) 13290 13310 | 139,90 142,00 | 13003 132,80 | 141,60 141,90
+018  +023 | 015 +040 | 011 %024 0,09 +0,33

. 2513 21114 | 2473 21115 | 2440 218,63 25,03 219,24
Qulkg-h) 010 +068 | +013 +042 | +021 032 0,23 +0,26

Resultados

0 (kg - 1) 22,17 166,38 | 1945 137,95 | 2306 174,35 20,63 148,64
+0,13  +030 | #0416 035 | +011  *040 0,10 +0,26
Oulkg - ) 2,96 44,76 528 73,20 1,34 44,28 4,40 70,60
+018  +026 | +013  +029 | *010 +022 0,09 +0,29

T O) 12577 121,80 | 12873 12625 | 12527 124,30 | 12937 130,80
+026  +045 | 023  +036 | 016 043 0,20 +0,42

- 12143 12160 | 12463 12500 | 11643 117,00 | 120,70 125,60
+018  +023 | +012 +050 | *010 +028 0,12 +0,37

1CO) 133,03 134,60 | 140,33 141,00 | 131,83 133,40 | 141,90 141,00
+011  +025 | #0112 +031 | *009 +053 0,10 +0,29

T (°C) 133,03 134,60 | 140,33 141,00 | 121,00 12290 | 130,00 130,90
+011  +028 | 012  £032 | 015 +054 0,12 +0,27

P (W) 768,00  8640,00 | 1536,00 9540,00 | 720,00  8640,00 | 107520  9540,00
+554  +554 | +960 554 | 960  *554 +9,60 +554
P massica 30,50 40,92 62,11 4518 29,51 39,52 42,95 4351
(W-kgh)  +014 019 | +009 +013 | 020 +008 +0,02 +0,07
Xeanae () 68,24 66,72 60,00 58,86 67,84 65,99 60,53 58,60
+023  +024 | 007  #054 | 001 %035 +0,23 +0,42

Ta - temperatura da alimentacdo; Te - temperatura do evaporador; Ty - temperatura da base; T; -
temperatura do destilado; T; - temperatura inferior da cAmara de vapor; Ty - temperatura supeior da
camara de vapor; P - poténcia fornecida pelas resisténcias do evaporador da camara de vapor; Pmassica
- poténcia em relagdo a vazdo massica da alimentagao; Qy - vazao da base; Q; - vazdo do destilado; Qa
- vazdo de alimentagao; Xiolueno t - fragdo massica de tolueno no destilado; Uni: coluna de destilagdo
de filme descendente unitubular; Multi: coluna de destilagdo de filme descendente multitubular.
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Figura 4.27 - llustracdo da separacdo de tolueno em coluna de destilagéo
convencional empregando o Aspen Hysys para vazdo de 219,42 kg - h™.

SUB FLOWSHEET
SHORTCUT (DESTILAGAO RIGOROSA)

COMPOSICAQ
Tolueno = 0,43
Meta-xileno = 0,29
Para-xileno= 0,04 |
Orto-xileno = 0,13 - 7%:.
Etil-benzeno =011 CARGAT

CARGA N® de pratos = 25
— Alimentagio = 10° — —
CONDICAO DE (baseparaofop) _ G
OPERACAO Razio de refluxo = 1,50 T-106 1228653 W

P=10130kPa B 66.24%
T=100°C
Vazio = 219,42 ks-h! Destilado Base

tolueno 0,6624  0,0000
meta-xileno  0.1742 05031
para-xileno 00,0242  0,0677
orto-xileno 0,047 03041
Etil-benzeno 0,0940 0,1251

Vazio no topo= 149,80 kg - h!
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5 CONCLUSAO

O intuito desse estudo foi apresentar conhecimento na area de
destilacdo, apresentando as novas tecnologias de destilagdo, uma vez
gue ha uma necessidade na melhoria na eficiéncia energética dos
processos. As novas tecnologias foram apresentadas neste trabalho por
meio das colunas de destilacdo de filme descendentes unitubular e
multitubular.

Com a unidade unitubular foi realizado a separagdo de orto-
xileno dos demais isdbmeros, 0s resultados mostraram que houve uma
tendéncia para separacdo de orto-xileno no produto de base quando o
processo de destilacdo ocorria a elevadas temperaturas do evaporador,
aqui chamada de condicéo mais aquecida.

Na unidade unitubular também foi realizada a separagdo de
tolueno no xileno, os resultados mostraram que houve separacdo de
tolueno no destilado para todas as condicdes, variando a temperatura de
alimentacdo, vazao de alimentacdo e temperatura do evaporador. Mas o
melhor resultado obtido foi para condi¢do mais amena, maior vazdo de
alimentacdo e menor temperatura de alimentacdo, tanto para a camara
operando na condicéo isotérmica ou perfil.

Mesmo apresentando elevados valores de fracdo massica de
tolueno no destilado, a vazdo de destilado foi baixa para todas as
condicdes, com isso foi utilizada a unidade multitubular para separacdo
de tolueno para duas condi¢des (uma condi¢do mais aquecida e outra
mais amena), a fim de aumentar a produtividade com uma elevada
eficiéncia energética. Com isso, a multitubular apresentou resultados
elevados de produtividade. A produtividade foi aumentada em 15 vezes
em relacdo a vazdo do destilado produzida na unidade unitubular. O
consumo energético da separacdo de tolueno na multitubular ficou
similar aos resultados apresentados para separacdo de tolueno na
unitubular. A fracdo massica de tolueno no destilado na multitubular
ficou préxima da obtida na unitubular, tendo uma reducdo média menor
que 1,50%.

Mas antes da separacdo de tolueno na unidade multitubular, foi
realizado uma validagdo da unidade com a mistura etanol-agua, a fim de
observar o comportamento da unidade. Os resultados mostraram que
houve aumento da produtividade com baixo consumo energético para
todas as condicdes.
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Por fim, os resultados apresentados foram satisfatorios tendo
elevada fracdo massica de tolueno no destilado para a unidade
unitubular e multitubular, validacdo da unidade multitubular com a
separacdo da mistura etanol-dgua, aumento da produtividade com
eficiéncia energética na unidade multitubular para separacdo de tolueno
guando comparada a unitubular e uma tendéncia de separacdo de orto-
xileno para condi¢Bes mais aquecidas.

5.1 SUGESTOES DE TRABALHOS FUTUROS

I. Realizagdo da destilacdo de filme multitubular com a mistura
isbmeros de xileno para averiguar a tendéncia de separacdo de
orto-xileno;

Il. Realizagdo da dindmica e eficiéncia de transferéncia de massa e
calor da unidade de filme.
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